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GLOSARIO

AEA: Aspen energy analyzer.

API: American Petroleum Institute o medida de densidad que en comparacién con
el agua se define como pesado o liviano al petroleo.

ASTM D86: Método estandar para la destilacion de productos del petroleo.

BBL: Unidad de volumen (barril britanico), equivale a 158,98 litros o0 42 galones.
Bbl/d: Unidad de flujo en barriles por dia.

Bucles: Ciclo que se repite de forma indefinida ya que su condicién para finalizar
nunca se cumple.

C-4751: Compresor centrifugo para hidrégeno en la seccidon de depuracion de
hidrogeno y reciclo de la unidad.

DCS: Sistema de control Distribuido.

DEA: Amina llamada Dietanolamina.

D-4752: Tambor de reflujo de la torre separadora en la seccion de carga y
separacién de la unidad.

D-4753: Tambor de carga en la seccion de reaccion de la unidad.

D-4754: Tambor de separador en la seccion de reaccion de la unidad.

D-4755: Tambor de separacion de gas de reciclo en la seccion de depuracion de
hidrogeno y reciclo de la unidad.

D-4756: Tambor de reflujo de la torre estabilizadora en la seccién de estabilizacion
de la unidad.

D-4760: Tambor acumulador de condensado de agua en la seccién de carga y
separacion de la unidad.

EBP:(punto final de ebullicion) (EBP, por sus siglas en inglés).

E-4751: Intercambiador de calor con proceso donde por el lado tubo va la carga a
la T-4751 y por el lado casco va la corriente pesada del fondo de la T-4751 en la

seccion de carga y separacion de la unidad.

14



E-4752: Intercambiador de calor con vapor de 150 psig por el lado tubo y por el
lado casco la recirculacion del fondo de la torre T-4751 en la seccion de carga y
separacion de la unidad.

E-4753: Intercambiador de calor con aire para la corriente de cima de la T-4751 en
la seccion de carga y separacion de la unidad.

E-4754: Intercambiador de calor con agua por el lado tubo y por el lado casco la
corriente de nafta liviana de la cima de la T-4751 hacia la planta de soda en la
seccién de carga y separacion de la unidad.

E-4755: Intercambiador de Calor con proceso donde por el lado casco va el
efluente de nafta hidrotratada porveniente del E-4757 y por el lado tubo va la
corriente de carga a los reactores proveniente del D-4753 en la seccion de
reaccion de la unidad.

E-4756: Intercambiador de calor con vapor de 150 psig por el lado casco y por el
lado tubo la nafta proveniente del E-4755 hacia el R-4751 en la seccion de
reaccion de la unidad.

E-4757: Intercambiador de calor con procesodonde “por el lado tubo viene la nafta
hidrotratada proveniente del H-4751 y por el lado tubo la nafta del R-4751 hacia el
R-4752 en la seccion de reaccion de la unidad.

E-4758: Intercambiador de calor con aire para la corriente de nafta hidrotratada
hacia el D-4754 en la seccion de reaccion de la unidad.

E-4759: Intercambiador de calor con agua de la corriente del E-4758 hacia el D-
4754 en la seccion de reaccion de la unidad.

E-4760: Intercambiador de calor con proceso donde por su lado casco va la
corriente del D-4754 hacia la T-4753 y por el lado tubo va la corriente del fondo de
la T-4751 hacia tanque en la seccion de estabilizacion de la unidad.

E-4761: Intercambiador de calor con aire de la corriente de cima de la T-4753 en
la seccion de estabilizacion de la unidad.

E-4762: Intercambiador de calor con agua por el lado tubos y por el lado casco la

corriente del E-4761 hacia el D-4756 en la seccidon de estabilizacion de la unidad.
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E-4763: Intercambiador de calor con aire de la corriente producto del lado tubo del
E-4760 en la seccion de estabilizacion de la unidad.

E-4764: Intercambiador de calor con agua por lado tubo y por el lado casco la
corriente del E-4763 hacia tanques en la seccién de estabilizacién de la unidad.
ESD: Emergency shut down.

FCC: Craqueo catalitico fluidizado (FCC, por sus siglas en inglés).

GAS AGRIO: Gases que son acidos ya sea solos o0 asociados con agua.

GRB: Gerencia Refineria Barrancabermeja.

HDT: Hidrotratamiento.

HDS: Hidrodesulfurizacion.

HEN: Red de intercambio de calor (HEN, por sus siglas en inglés).

HCN: Nafta pesada de cracking (HCN, por sus siglas en inglés).

HTN: Nafta hidrotratada (HTN, por sus siglas en inglés).

HR-806: Catalizador de hidrodesulfurizacion compuesto por oxidos metalicos de
cobalto-molibdeno.

HR-845: Catalizador de hidrogenacion de diolefinas.

H-4751: Horno de tiro natural en la seccion de reaccion de la unidad.

H-4752: Horno de tiro natural en la seccién de estabilizacion de la unidad.

IBP: Punto Inicial de ebullicion (IBP, por sus siglas en inglés).

LCN: Nafta liviana de cracking (LCN, por sus siglas en inglés).

MEN: Red de intercambio de masa (MEN, por sus siglas en inglés)

MPCED: Millones de pies cubicos diarios.

NBP: Punto normal de ebullicion (NBP, por sus siglas en ingles)

NCP: Punto de evaluacién del pinch fuera de la metodologia tradicional de
cascada. Non-cascadable point.

Pl: Plant Information.

PFE: Punto final de ebullicion.

P-4751A/B: Bombas centrifugas de cima de la torre separadora en la seccién de

carga y separacion de la unidad.
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P-4752A/B: Bombas centrifugas de fondo de la torre separadora en la seccion de
carga y separacion de la unidad.

P-4753A/B: Bombas centrifugas de carga en la seccion de reaccion de la unidad.
P-4754A/B: Bombas centrifugas del sistema de amina en la seccion de depuracion
de hidrégeno y reciclo de la unidad.

P-4755A/B: Bombas centrifugas de cima de la torre de estabilizacion en la seccién
de estabilizacion de la unidad.

P-4756A/B: Bombas centrifugas del fondo de la torre de estabilizacion en la
seccion de estabilizacion de la unidad.

RVP: Presion de vapor Reid (RVP, por sus siglas en inglés) o presién de vapor
verdadera en un liquido derivado del petréleo a una temperatura de 100 °C.
R-4751: Reactor de lecho empacado para saturacion de diolefinas en la seccion
de reaccion de la unidad.

R-4752: Reactor de lecho empacado para hidrosulfurizacién en la seccion de
reaccion de la unidad.

SCF: Pies cubicos por minuto en condiciones estandar (scf, por sus siglas en
inglés).

TBP: Temperatura de ebullicion verdadera (TBP, por sus siglas en inglés).

T-4751: Torre de platos de separacién de gasolina en la seccion de carga y
separacion de la unidad.

T-4752: Torre de platos absorbedora de amina en la seccién de depuracion de
hidrégeno y reciclo de la unidad.

T-4753. Torre de platos de estabilizacion en la seccion de estabilizacion de la
unidad.

U-4750: Unidad de hidrotratamiento de gasolina.

WABT: Temperatura promedio del lecho del reactor (weight average bed

temperature)
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RESUMEN

TITULO: ESTUDIO TECNICO PARA EL MEJORAMIENTO DE LA EFICIENCIA ENERGETICA
DEL TREN DE CALENTAMIENTO AL REACTOR R-4752 DE LA UNIDAD DE
HIDROTRATAMIENTO DE GASOLINA U4750 DE LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA —
ECOPETROL."

AUTOR: FRANCISCO JAVIER BARAJAS FLOREZ.”

PALABRAS CLAVES: PINCH, HIDROTRATAMIENTO, SIMULACION

DESCRIPCION

Uno de los principales indicadores en las Refinerias es el margen de refinacion de las unidades de
proceso, esto nos conlleva a realizar analisis y estudios que permitan mejorar la operacion de las
unidades y maximizar los productos en Optimas calidades, para la Gerencia Refineria
Barrancabermeja de Ecopetrol S.A. en la unidad de hidrotratamiento de gasolina U-4750 en los
Ultimos afios se realizé un analisis econdémico de la unidad encontrando que se tiene oportunidad
en el tren de calentamiento al reactor R-4752 en el ahorro de gas combustible del horno H-4751,
este consumo de gas combustible en exceso se debe tener para mantener el horno en condiciones
de seguridad del ESD (Emergency shut down) evitando una parada de la unidad no programada
que afectaria la produccién de gasolina de bajo contenido de azufre al pais, en este trabajo de
profundizacién se desarroll6 una simulacion en Hysys de la unidad de hidrotratamiento de gasolina
durante un periodo de tres afos partiendo de sus datos histéricos de operaciéon y productos que
permitiera tener un modelo aproximado para encontrar alternativas en la disminucion del consumo
de gas combustible al horno H-4751 y otras alternativas de suplir la energia entregada por este
equipo al proceso con una forma diferente de operar la unidad, ademas se realiz6 un analisis
pinch por medio de Aspen Energy Analizer que permitié verificar diferentes formas de tener una red
de intercambio de energia eficiente en interaccion con todas las corrientes de proceso de la unidad
y también permitio verificar la eficiencia energética de cada seccién que compone la unidad de
hidrotratamiento de gasolina U-4750 comparada contra el disefio actual con el fin de encontrar
mejoras significativas que conlleva a tener ahorros energéticos en toda la unidad.

" Trabajo de Grado
Facultada De Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela De Ingenieria Quimica. Director. Maria Paola Maradei
Garcia. Codirector. Humberto Escalante Hernandez
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ABSTRACT

TITLE: TECHNICAL STUDY FOR IMPROVING ENERGY EFFICIENCY TRAIN WARMING TO
REACTOR R-4752 HYDROTREATMENT OF GASOLINE U4750 OF REFINERY OF
BARRANCABERMEJA - ECOPETROL.

AUTHOR: FRANCISCO JAVIER BARAJAS FLOREZ.”

KEYWORDS: PINCH, HYDROTREATMENT, SIMULATION

DESCRIPCION

One of the main indicators Refineries is the refining margin of the process units, this leads us to
analysis and studies to improve the operation of the units and maximize the products in top quality,
for the Barrancabermeja Refinery Management Ecopetrol S.A in the hydrotreating unit gasoline U-
4750 in recent years an economic analysis of the unit finding that has no chance on the train
heating the reactor R-4752 in the fuel gas furnace H-4751 was held, this fuel consumption excess
gas must be to maintain the furnace in safety conditions of ESD (Emergency Shut down) avoiding a
stop unit unscheduled would affect gasoline production of low sulfur to the country, in this work
deepening a simulation developed in Hysys of gasoline hydrotreating unit for a period of three years
starting from its historical operating data and products that would have an approximate model to
find alternatives for reducing consumption of fuel gas to the furnace H- 4751 and other alternatives
to supply the energy delivered by this team to the process with a different way of operating the unit,
is also a Pinch through Aspen Energy Analyzer that allowed verify different ways to have an
exchange network of efficient energy analysis was performed interaction with all process streams of
the unit and also possible to verify the energy efficiency of each section that composes the
hydrotreating unit gasoline U-4750 compared with the current design in order to find significant
improvements leading to have energy savings the entire unit.

" Working Grade.

" Physicochemical Faculty of Engineering. School of Chemical Engineering. Director. Maria Paola Maradei
Garcia. Codirector. Humberto Escalante Hernandez
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INTRODUCCION

La reversion al Estado Colombiano de la Concesion De Mares, el 25 de Agosto de
1951, dio origen a la Empresa Colombiana de Petroleos, ECOPETROL, que habia
sido creada en 1948 mediante la Ley 165 de ese afio.

La naciente empresa asumid los activos revertidos de la Tropical Oil Company que
en 1921 inicié la actividad petrolera en Colombia con la puesta en produccion del
Campo La Cira Infantas en el Valle Medio del Rio Magdalena, localizado a unos

300 kilémetros al nororiente de Bogota.

Los inicios de la Refineria de Barrancabermeja se dan con el primer equipo, un
célebre alambique para destilar el crudo, traido de Talara, Pera, propiedad de la
Internacional Petroleum Company, INTERCOL.

Este fue instalado en la actual area de la Topping, en el lugar que ocupan las
calderas Kellogs. Alrededor del alambique fueron apareciendo tanques vy

chimeneas para procesar 1500 barriles

En la actualidad la Refineria de Barrancabermeja cuenta con cinco unidades de
destilacion atmosférica de crudo, cuatro unidades de destilacion al vacio de crudo,
cuatro unidades de ruptura catalitica, dos unidades viscorreductoras, una unidad

desasfaltado con solvente y tres unidades de hidrotratamiento.
La refineria procesa crudos de diferentes tipos para producir una gran variedad de

productos requeridos por el mercado nacional. ElI area de refinacion produce

principalmente naftas y destilados.
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El area de petroquimica elabora productos petroquimicos tales como: aromaticos y

polietileno. El area de parafinas produce bases lubricantes y ceras.

En el area de ruptura catalitica se cargan gaséleos principalmente para producir
GLP y gasolina a través del rompimiento de grandes moléculas de hidrocarburos.

El almacenamiento y distribucion de los productos terminados y el recibo de
crudos se realizan en el area de materias primas (MPPT).La mayor parte de los

servicios industriales son generados en la refineria con recurso propio.

En diciembre de 2009 inicia exitosamente la operacion de las nuevas unidades del
Proyecto HDT que incluye una Unidad de Generacion de Hidrogeno, una Unidad
de Hidrotratamiento de Diésel, una Unidad de Hidrotratamiento de Gasolina, una
Unidad Recuperadora de Azufre, una Unidad ClausPol, una Unidad de
Tratamiento de Aguas Agrias y una Unidad Regeneradora de Amina. El estudio se
realizd en la unidad de hidrotratamiento de gasolina que su proceso elimina el
contenido de azufre de la corriente de gasolina, haciéndolo reaccionar con

hidrégeno para mejorar la calidad del combustible.

En la actualidad con los precios del petréleo tan bajos con valor de 40 $ us/bbl, la
Gerencia Refineria Barrancabermeja requiere mejorar las ganancias en las
unidades medido como su margen de refinacion, por lo tanto fue indispensable
realizar un estudio que nos permitiera mejorar la eficiencia energética en la unidad
de hidrotratamiento de gasolina U-4750 en el tren de calentamiento en la seccién
de reaccion basado en interacciones de corrientes del mismo proceso por medio
de un andlisis pinch y otras alternativas que permita mejorar o suplir la corriente
de energia en este tren de calentamiento con una operacién confiable con los

equipos, personas y medio ambiente con el fin de ahorros importantes en energia
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1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La empresa ECOPETROL S.A es la primera compaiiia de petréleo de Colombia
listada en el puesto 128 entre las empresas mas grandes del mundo por Forbes
(Forbes, 2014)' y es la segunda petrolera a nivel latinoamericano por detras de
Petrobras. Recientemente, la firma Platts (Platts, 2013)? ubicé a la petrolera como
una de las 16 mejores del mundo, primera en América Latina y tercera del

continente.

Debido a los requerimientos de mercado, ambientales y de ley, nacionales e
internacionales, se hizo necesario la implementacion de nuevas unidades de
hidrotratamiento en la refineria de Barrancabermeja. Esto con el fin de producir
una gasolina con bajo contenido de azufre, segun la resolucion 1180 de 2006 del
gobierno nacional para combustibles mas limpios. Hasta el afio 2003, las
regulaciones establecian un contenido maximo de azufre en diésel de hasta 4500
ppm y en gasolina de hasta 1000 ppm (Ministerio de ambiente, vivienda y
desarrollo territorial , 2004)3. Sin embargo, en el afio 2006 se establecieron
calidades de combustibles mas rigurosas; la resolucion 1180 establecio, por
ejemplo, que el contenido maximo de azufre no debe ser mayor de 500 ppm en el
diésel y de 300 ppm en gasolinas, a partir del 31 de diciembre del 2010 (Ministerio
de Minas Y Energia, 2006)".

! FORBES. Forbes [En linea] |[citado 30 de septiembre de 2014] Disponible en:
http://www.forbes.com/global2000.
2 PLATTS [En linea] // Platts.- [citado 30 de septiembre de 2014] Disponible en:
http://top250.platts.com/Top250Rankings/2013.
® MINISTERIO DE AMBIENTE, VIVIENDA Y DESARROLLO TERRITORIAL Resolucién 0447 de 2003
LArticqu] // Diario Oficial de la Republica. - 2004.

MINISTERIO DE MINAS Y ENERGIA. Resolucién Numero 1180 // Resolucion Numero 1180. - SANTA FE
DE BOGOTA : [s.n.], 21 de 06 de 2006.
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Asi las cosas, las unidades de hidrotratamiento son unas de las mas importantes
en la industria de refinacién de petréleo (Breysse, y otros, 2008)° ya que permiten
alcanzar las exigentes especificaciones en contenidos de azufre en gasolinas y

diésel establecidas por el Ministerio de Minas y Energia.

A principios del afio 2000 se inici6 el estudio de la construccion de las unidades de
hidrotratamiento para diésel y naftas, pero solo hasta principios del 2009 se realizo
el montaje de los primeros equipos y para finales de diciembre del 2010 se realiz6
el arranque exitoso de todas las unidades. La ingenieria de detalle estuvo a cargo
de la Unién Temporal (UT) Technip-TPL (RWD, 2009)°. El proceso opera

actualmente bajo la licencia de AXENS con su proceso Prime G+.

La unidad de hidrotratamiento de gasolina, U-4750 (Figura 1) existente en la GRB
fue disefiada para una carga de 18.960 bbl/d con una relacion de 158,23 scf de
H./bbl de carga (temperatura de 60°F). El propdsito de esta unidad es alcanzar
una profunda hidrodesulfurizacion de la HCN proveniente de las unidades de FCC
(UOPI, UOP IlI, Modelo IV y Orthoflow) caracterizadas por su alto contenido de

azufre y olefinas.

® BREYSSE, GEANTET Christophe y AFANASIEV Pavel. Recent studies on the preparation, activation and
design of active phases and supports of hydrotreating catalysts [Publicacion periddica] // Catalysis Today. -
115 de 2008. - 1 : Vol. 130. - pags. 3-13.

® RWD. Manual de Descripcion de Procesos de la Unidad de Hidrotratamiento de Gasolina U-4750 [Libro]. -
Barrancabermeja : [s.n.], 2009.

23



Figura 1. Diagrama de bloques de la U-4750.
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La seccidn de reaccion de la U-4750 esta conformada por dos reactores cataliticos
(el primero llamado de diolefinas y el segundo de HDS) y un tren de
calentamiento. Este ultimo conformado por cuatro intercambiadores en serie y un
horno, tiene como funcién calentar la carga proveniente del reactor de diolefinas

hasta la temperatura requerida para la reaccion en el reactor de HDS.

Durante los tres primeros afios de operacion de la unidad, el catalizador de HDS
estd en condiciones de maxima actividad requiriendo de manera importante al
horno ubicado en el tren de calentamiento, en especial durante la puesta en
servicio de la unidad; es decir hasta que se mantenga la temperatura de reaccion
deseada en el reactor de HDS. Pasada esta fase y alcanzadas las condiciones de
régimen permanente, se presentan problemas en el horno ya que este debe ser
operado en condiciones muy por debajo de las de disefio. Esto debido a que el

requerimiento de energia hacia el reactor de HDS es muy bajo, consecuencia de
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gue la reaccion es exotérmica. Para compensar estas dificultades de operacién se
ha venido funcionando con 2 de 3 quemadores en servicio, en condiciones de
presion minima permisibles por el sistema de seguridad de la planta (ESD).
Ademaés de ello, la combustion del horno se esta realizando con altos excesos de
oxigeno (por encima de 13%p-p) muy superiores a los normales definidas por el
fabricante (2 - 4%p-p).

Estas deficiencias en la marcha del tren de calentamiento constituyen un problema
para la GRB ya que se esta generado ineficiencia energética derivando esto en un
problema econdmico, debido a la operacion inadecuada del horno con un alto
porcentaje de exceso de oxigeno. Por tanto, el objetivo de este trabajo fue realizar
un estudio técnico que permita generar alternativas para el aprovechamiento
eficiente de la energia de la unidad de hidrotratamiento de gasolinas (U-4750) de

la Gerencia Refineria Barrancabermeja bajo las condiciones de operacién actual.
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2. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GENERAL

Realizar un estudio técnico que permita generar alternativas para el
aprovechamiento eficiente de la energia de la unidad de hidrotratamiento de
gasolinas (U-4750) de la Gerencia Refineria Barrancabermeja bajo las condiciones

de operacion actual.

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

Evaluar técnicamente y bajo las condiciones de operacion actuales, la unidad de
hidrotratamiento de gasolinas (U-4750) con el fin de determinar los rendimientos

energéticos en una ventana de 3 afios y las causas de ineficiencias existentes.

Evaluar técnicamente la U-4750 utilizando combinaciéon de corrientes de
alimentacion diferentes a las utilizadas actualmente en el horno del tren de
calentamiento de la unidad con el fin de determinar posibles alternativas de mejora

de la eficiencia energética de la unidad.
Disefiar una nueva red de intercambio de calor para la U-4750, mediante la
tecnologia Pinch, con el fin de optimizar la recuperacion energética del proceso y

confrontarla a la situacién actual de la unidad.

Determinar al menos 2 alternativas de mejora de la red de intercambio de calor de

la U-4750 que sean accesibles en cuanto a costos de inversion, implementacion
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fisica, disminucibn de gastos energéticos y disminucion de emisiones

contaminantes.
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3. MARCO TEORICO

Parte de la mision del Grupo Empresarial Ecopetrol es encontrar y convertir
fuentes de energia en valor para los clientes y accionistas asegurando la
integridad de las personas, la seguridad de los procesos y el cuidado del medio
ambiente; asi mismo contribuyendo al bienestar de las areas en donde opera
Ecopetrol, con personal comprometido que busca la excelencia, su desarrollo
integral y la construccion de relaciones de largo plazo con los grupos de interés y

la vision de la empresa al afio 2020.

En el contexto de la busqueda frecuente por ser parte de las 30 compafilas mas
grandes del mundo en la industria petrolera y en cumplimiento de la resolucion
1180 de 2006, en concordancia con las politicas empresariales, que le han dado
reconocimiento internacional en innovacion y compromiso con el desarrollo
sostenible, Ecopetrol instalé en sus refinerias varias unidades de hidrotratamiento
de gasolinas como ejecucion del proyecto desarrollado por la Vicepresidencia de

Refinacion y Petroquimica, para el hidrotratamiento de combustibles GRB.

3.1. UNIDAD DE HIDROTRATAMIENTO DE GASOLINAS EN LA GRB

La unidad de hidrotratamiento de gasolina, U-4750 (Figura 1) fue disefiada para
una carga de 18 960 bbl/d con una relacion de 158,23 scf de H,/bbl de carga
(temperatura de 60°F). Se encuentra bajo la licencia de Axens con su proceso
Prime G+. ElI propésito de esta unidad es alcanzar una profunda
hidrodesulfurizacion de la HCN proveniente de las unidades de FCC
caracterizadas por su alto contenido de azufre y olefinas. Las cargas usadas

provienen de las cuatro unidades de craqueo que se encuentran en la refineria de
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Barrancabermeja; UOPI, UOP II, Modelo IV y Orthoflow. El producto obtenido
conteniendo bajas cantidades de olefinas y azufre, es enviado al sistema de

mezclado de gasolinas y nafta hidrotratada (Ecopetrol S.A, 2009)".

La tecnologia aplicada en la unidad utiliza dos reactores de lecho fijo con
catalizadores HR-845 y HR-806 (Ver Tabla 1) de facil carga y descarga, los cuales
han sido probados comercialmente y tienen entre otras propiedades la posibilidad

de ser regenerados, lo que resulta en un menor costo del procesamiento.

Tabla 1. Caracteristicas de los catalizadores Axens de la U-4750.

CATALIZADORES AXENS
Equipo|Funcién Tipo ComposiciénDensidad|Cantidad
catalizador (Ib/ft®)  |usada (Ib)
R-4751Saturacion HR-845 Ni-Mo 52 38511
diolefinas
R-4752HidrodesulfurizaciéonHR-806 Co-Mo 32 57056

Se ha demostrado comercialmente el uso ciclico de tres afios de catalizadores
procesando nafta FCC y usando una combinacion de catalizadores de
hidrogenacion selectiva (Reactor de Diolefinas R-4751) y de hidrodesulfuracion
selectiva (Reactor HDS R-4752)

Las ventajas mas destacables de la aplicacion de esta tecnologia se muestran a

continuacion:

o Permite trabajar a relativamente altas velocidades espaciales.

" ECOPETROL S.A. ECOGRB-GHT-MDPU-CA02 [Seccion de libro] // ECOGRB-GHT-MDPU-CAO02 / aut. libro
S.A Ecopetrol. - Barrancabermeja : [s.n.], 2009.
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La configuracion del proceso y su sistema catalitico permiten evitar las
reacciones de polimerizacion responsables del aumento de la caida de presion.
Tiene una torre separadora (T-4751), aguas arriba del reactor, que permite
fraccionar las corrientes de alimento que contienen LCN y HCN con el fin de
s6lo permitir el envio de la nafta pesada al reactor para hidrodesulfurizacion.
Esta separacion se realiza con el criterio del IBP de la corriente del fondo para
mantener la carga a la unidad de hidrotratamiento Prime G en valores desde
200 a 210 °F. La corriente liviana de la cima de la torre es enviada a la unidad

de tratamiento con soda U-4600 para retirar mercaptanos.

Presenta un control exacto de la temperatura del lecho catalitico por medio de

un sistema especifico de enfriamiento con gas.

Eleccion de catalizadores especificos y condiciones de operacién que
minimizan la saturacién de olefinas y por lo tanto la pérdida de octano. Esto
permite niveles de hidrodesulfurizacion de la gasolina FCC sobre el 95% lo

cual modera la pérdida de octano y el consumo de hidrégeno.

Presenta un ciclo inherentemente largo, debido a las -caracteristicas
mencionadas anteriormente. La unidad esta disefada para operar
continuamente entre las paradas por mantenimiento (turn a round) de la FCC y

por consiguiente, asegura un pool de gasolina de bajo azufre.

Las gasolinas HCN del reactor de Prime G+ contiene un bajo nivel de
mercaptanos y no requiere endulzamiento para entrar al pool de gasolina
(AXENS NORTH AMERICA, 2004).
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3.2. DESCRIPCION DE LA UNIDAD DE HIDROTRATAMIENTO DE GASOLINA
U-4750

La U-4750 se constituye de cuatro secciones principales, mostradas en la Figura 1

y descritas a continuacion:

e Seccion de Carga y Separacion. Esta seccion se observa en la Figura 2 y
corresponde a la separacion de la carga. Esta compuesta por una torre de
separacion tipo splitter (T-4751), en dénde se realiza la separacion de las
gasolinas provenientes de las plantas FCC (modelo IV, Orthoflow, UOP | o
UOP II), en una seccién de tratamiento con soda para remociéon de
mercaptanos de las gasolinas LCN obtenidas de la cima de la columna y que
son enviadas posteriormente al pool de mezcla de gasolina, y una seccion de
mezclado de las gasolinas HCN obtenidas del fondo de la columna con la
gasolina pesada de las plantas FCC (UOP | y UOP Il) para posteriormente, ser

enviadas a la seccién de reaccion.

En la actualidad, la T-4751 trabaja con carga LCN de la UOP | o de la UOP I,
adicionalmente se estd completando su capacidad maxima (27400 bbl/d) mediante
la inyeccion de gasolinas proveniente de las unidades FCC: Modelo IV vy
Orthoflow. En estas condiciones de carga especial, el valor maximo de volatilidad,
medida como RVP, de la gasolina a 100 °F es de 8. El fraccionamiento deseado

en la torre esta regido por el IBP de la gasolina de la corriente de gasolina HCN.
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Figura 2. Seccién de carga y separacion de la Unidad de Hidrotratamiento de
Gasolina U-4750.
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e Seccidén de Reaccion. Esta seccion se observa en la Figura 3 en donde se
encuentran dos procesos: a) la hidrogenacion de diolefinas de la carga inicial y
b) la hidrodesulfurizacion (HDS) de gasolinas.

En el primer proceso, la eliminacién de las diolefinas se efectia mediante la
isomerizacion de olefinas externas a olefinas internas; lo que evita la formacion de
gomas en el reactor de hidrodesulfurizacion. La reaccion de isomerizacion se

realiza en el reactor R-4751 conformado por un lecho catalitico que contiene un
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catalizador de Ni-Mo (referencia HR-845, proveedor Axens) y usando hidrégeno a
99%yv de pureza. La relacion de hidrégeno/volumen de carga en este proceso es
de 35 scf/bbl a 60°F.

El segundo proceso se realiza en el reactor R-4752 a condiciones de operacion
especificas para evitar las reacciones de craqueo. El catalizador usado contiene
Co-Mo (referencia HR-806, proveedor Axens) que se encuentran en distribuido en
dos lechos y permite desulfurizar la gasolina de alimentacion mientras que se
minimiza la saturacién de olefinas y la pérdida de octano. En esta parte del
proceso se logra reducir el azufre de la corriente de alimentacién desde 1604 ppm
hasta 32 ppm de azufre. La relacion de hidrégeno/volumen de carga en este
proceso es de 135 scf/bbl a 60°F.

Adicionalmente, esta seccién cuenta con un tren de calentamiento conformado por
cuatro intercambiadores en serie (E-4757A/B/C/D) y el horno (H-4751), lo cual se
resume en la Figura 4. La funcion de este tren es calentar la carga proveniente del
reactor de diolefinas (R-4751) hasta la temperatura de 500 °F requerida para la
reaccion en el reactor HDS (R-4752). Para ello, el efluente del R-4751 pasa por la
carcasa de los cuatro intercambiadores en serie antes de ser inyectados por el
tope del reactor de hidrodesulfuracion en doénde se produce una reaccion
exotérmica. La gasolina hidrotratada es enviada por el lado del tubo al horno de
tiro natural H-4751, con el fin de aumentar la temperatura hasta 586 °F, previo al
paso por el tren de intercambiadores. Luego, la gasolina es enviada al drum (D-
4754) en donde se efectla la separacion de corrientes; gaseosas Y liquidas del

proceso, antes de pasar a la seccion de estabilizacion.
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Figura 3. Seccion de Reaccion de la Unidad de Hidrotratamiento de Gasolina
U-4750.
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Figura 4. Tren de calentamiento al reactor R-4752 de la Unidad de

Hidrotratamiento de Gasolina U-4750
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Seccion de depuracion de hidrogeno y reciclo. En la Figura 5 se observa el
flujo del gas agrio con hidrogeno proveniente del proceso de desulfurizacion, el
cual entra por la parte inferior de la torre absorbedora de gases (T-4752) donde
se eliminan los compuestos de azufre usando un liquido absorbente. Este
liquido es una amina llamada dietanolamina (DEA) proveniente de la unidad
regeneradora de amina (U-4860). El hidrégeno purificado sale por la cima de la
T-4752 donde se une a una linea de hidrogeno de restitucion (hydrogen make-
up) proveniente de la planta de generacion de hidrogeno (U-4650). Esta
mezcla se lleva al compresor de reciclo (C-4751) para reciclar el hidrogeno al

sistema de reaccion.
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Figura 5. Seccion de Depuracién de Hidrégeno y Reciclo de la Unidad de

Hidrotratamiento de Gasolina U-4750
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e Seccidon de estabilizacion. Esta seccion se observa en la Figura 6, esta
conformada por la torre estabilizadora T-4753 compuesta por 29 bandejas; 19
de las cuales corresponden a la seccién de agotamiento. Esta torre se utiliza
para la extraccion de acido sulfhidrico disuelto y fracciones ligeras de gasolina.
Posteriormente, la gasolina hidrotratada efluente del reactor es enviada al pool

de gasolinas para sus respectivas mezclas.
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Figura 6. Seccion de Estabilizacion de la Unidad de Hidrotratamiento de Gasolina
U-4750.
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3.3. PROCESO DE HIDROSULFURIZACION

El azufre, después del hidrégeno y el carbon, es el elemento que se encuentra en
mayor proporcion en petréleo crudo, contando con un porcentaje en peso que va
desde el 0,03% al 7,89% (Mehran, y otros, 2007)® expuesto en forma organica
como tioles, sulfatos y tiofenos y en forma inorganica como azufre elemental,
acido sulfhidrico y pirita disuelta (Agarwal, y otros, 2010)°. Dentro de crudos més
pesados es usual encontrar compuestos azufrados ciclicos como los tioéteres y
tiofenos saturados (tiolanos) (los cuales se separan facilmente del crudo mediante
tratamientos térmicos usuales) y azufres en anillos aromaticos cémo el
benzotiofeno. Ademas, se encuentran en extractos bituminosos de mayor
complejidad en la separacién (Gray, 2010)*. La identificacion de los compuestos
azufrados presentes en el crudo ha derivado en la deteccion de heteroatomos que
decrecen en complejidad conforme a su contenido en masa (Shy, y otros, 2010)*.
Para la eliminacién de estos contenidos, potencialmente perjudiciales para la salud
humana y del planeta (Goldsmith, 1968)'?, se han desarrollado algunos

procedimientos que utilizan métodos fisicos, quimicos y biolégicos.

El método de hidrosulfurizacion es el utilizado en nuestro tratamiento de la unidad
de gasolina de la Gerencia Refineria Barrancabermeja y consiste en la inyeccion
simultanea de gasolina proveniente de las unidades de ruptura catalitica e
hidrogeno diatonico en un reactor de lecho empacado con catalizadores que
tienen el propésito de saturar con hidrogeno las valencias de los compuestos

carbono-azufrados. Los catalizadores mas comunes estan hechos de niquel,

8 MEHRAN, AMARJEET Y ARGYRIOS. Biodesulfurization of refractory organic sulphur compounds in fossil
fuels [Publicacion periddica] // Science Direct. - Ontario : [s.n.], 25 de 7 de 2007. - Vol. 25. - pags. 570-596.
® AGARWAL Y SHARMA. Comparative studies on the biodesulfurization of crude oil with other desulfurization
techniques and deep desulfurization through integrated processes [Publicacién periodica] // Energy Fuels. -
New Delhi : Energy Fuels, 24 de 1 de 2010. - pags. 518-524.
9 GRAY. Fundamentals of oil sands upgrading [Libro]. - Alberta. : University of Alberta, 2010. - Vol. 83.
™ SHY et al. Characterization of sulphur compounds in oilsands bitumen by mthylation followed by positive-ion
electrospray ionization and Fourier transform ion cyclotron resonance mass spectrometry [Publicacién
Pzeriédica] /I Energy Fuels. - Alberta : [s.n.], 20 de 5 de 2010. - 5: Vol. 24. - pags. 3014-3019.

GOLDSMITH Junior. Effects of air pollution on human health [Seccién de libro] // Air pollution and its effects /
aut. libro Goldsmith J.R.. - New York : [s.n.], 1968. - Vol. 25.
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cobre y/o molibdeno en soportes mixtos de 6xido de aluminio (Zanella, y otros,
2002)*. La eleccion del tipo de catalizador depende de las condiciones y

propiedades de la gasolina a tratar.

Es de especial atencion que la dificultad de la separacion de los compuestos
aromaticos azufrados disminuye mediante el hidrotratamiento debido a que éste

permite el craqueo de los anillos por la hidrogenacién (Corma, y otros, 1970)*.

A pesar de ser un método muy aplicado en la industria, este cuenta con ciertas
dificultades como la formacion de depdésitos metélicos en el catalizador,
ensuciamiento y coquizado del catalizador, con su consecuente desactivacion en
ambos casos y factores asociados a la poca adsorcién en el catalizador, debido al
diametro de poro del mismo (Wieckowska, 1995)".

3.4. SIMULACION DE PROCESOS

La utilizaciébn de un software de simulacion para la unidad de hidrotratamiento
facilita su evaluacién técnica ya que permite predecir su comportamiento en un
rango de condiciones de operacion determinado. Cabe anotar que simulacion de
procesos quimicos se basa en la aplicacion de modelos matematicos definidos a

partir de los balances de masa y energia de éstos.

Advanced System for Process Engineering (Aspen, por sus siglas en inglés) ofrece
un simulador de procesos en estado estacionario dirigido principalmente a la

industria petroquimica en niveles de disefio conceptual, monitoreo, control y

13 ZANELLA et al . Caracterizacién de catalizadores Mo, NiMo y CoMo en su estado sulfurado [Publicacion
B‘eriédica] /I Revista Mexicana de ingenieria quimica. - 2002. - 1-2 : Vol. 1. - pags. 13-21.

CORMA. et al On the mechanism of sulfur removal during catalytic cracking [Publicacion periddica] // Appl
Catal . - [s.l.] : Appl Catal, 1970. - pags. 135-152.
> WIECKOWSKA Jadwiga. Catalytic and adsorptive desulphurization of gases [Publicacion periodica] //
Catalysis today. - 1995. - 4 : Vol. 25. - pags. 405-465
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optimizacién de procesos. Este simulador integra modelos en estado estable y
dinamico, lo que permite evaluar efectos en la accion sobre las variables del
proceso de manera inmediata. (Gil, 2012)*°. La herramienta de aplicacién para la
industria quimica Aspen HYSYS maneja una simulacion de tipo hibrida. Su version
8.6 tiene un entorno de simulacién divido en cuatro ambientes: Properties,

Simulation, Safety Analysis y Energy Analysis.

Este software se utilizd para la simulacion de la U-4750, con énfasis especial en
las unidades de intercambio de calor y el horno H-4751.

3.5. INTEGRACION DE PROCESOS ENERGETICOS

Con el objetivo de disminuir el consumo de energia dentro de las plantas de
procesamiento evitando el requerimiento de fuentes auxiliares de energia, la
integracion de procesos surge como la alternativa mas préxima a la solucion de
los problemas derivados de esta situacion. Dicha integracién que puede ser de
masa o de energia, adapta los sistemas presentes en la planta (topologias de
redes de intercambio calorico, de purificacién, entre otros) de modo que el
consumo se conserve dentro del balance global de la misma (Mamdouh, 2015)*".
El enfoque de disminucién de consumo apunta a los servicios industriales, ya que
son estos el mayor componente en el costo total de operacién anual en la mayoria
de industrias de procesos quimicos (Jiménez, 2006)*®. Siendo asi las cosas, se
evidencia que los servicios industriales en relacion a los procesos de intercambio

de calor; involucran costos asociados.

'8 GIL Ivan. Unidad 1. Simulacion de procesos en ingenieria quimica [En linea] // Virtual Unal. - 2012. - 25 de
Octubre de 2015. - http://www.virtual.unal.edu.co/cursos/ingenieria/ana_sim/mod_1/html/contenido04.html.

Y MAMDOUH. A new graphical method for Pinch and Analysis applications: Heat exchanger network retrofit
and energy integration [Publicacidn periddica] // Energy. - 2015. - Vol. 43. - pags. 159-174.

'® JIMENEZ. Sintesis de redes de intercambiadores de calor [Seccién de libro] // Disefio de procesos en
ingenieria quimica / aut. libro Jiménes A.. - Celaya : Reverté, 2006.
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3.5.1. Redes de intercambio de calor. Las redes de intercambio de calor,
conocidas como HEN (por sus siglas en inglés), disponen los equipos existentes
de forma que se optimice (en el sentido operativo mas no del todo econémico) su
operacion al punto de alcanzar la minima cantidad de utilidades y requerir el
minimo namero de intercambiadores. La proposicion principal de una red de
intercambio de calor es bajar costos de consumo de utilidades sin impactar de
modo significativo las reformas a los equipos o la tuberia existente (Turton, y otros,
2012),* Turton no quiere decir que el concepto no se pueda aplicar a sistemas en
estado de disefio conceptual, basico o detallado.

3.5.2. Tecnologia Pinch. El objetivo de la tecnologia Pinch es describir y analizar
las diferentes alternativas para la integracibn de calor en una planta de
procesamiento y seleccionar la mejor opcion basada en el consumo de energia y
en los requisitos totales de la zona de transferencia de calor (José A.D. Mufioz,
2005).

En la busqueda de la operacion de las redes integradas de intercambio de calor,
durante la década de los ochenta, Bodo Linnhoff y sus colaboradores
desarrollaron la tecnologia de pinch (Pinch Technology) la cual busca un punto
minimo de temperatura en donde al menos dos corrientes con objetivos de
aumento y disminucion de temperatura se confronten con el &nimo de intercambiar
la carga caldrica. De esta situacion surge el inconveniente relacionado con las
restricciones que imponen la primera y segunda ley de la termodinamica, ésta en
especifico requiere una diferencia entre las temperaturas de las corrientes, en
adelante fria y caliente, que proporcione la fuerza motriz del intercambio. La
variacion de temperatura minima o temperatura minima de aprovechamiento, es

inversamente proporcional al area de intercambio (Sinnot, y otros, 2012)%, de

¥ TURTON Richard et al. Pinch Technology [Seccion de libro] // Analysis, Synthesis and Design of Chemical
Processes. - Oxford : Pearson, 2012. - Fourth Edition.

% SINNOT Ray y TOWLER Gavin. Fundamentos de los balances de energia y utilizacion de la energia
[Seccion de libro] // Disefio en ingenieria quimica. - Oxford : Elsevier, 2012. - 5ta Edicion : Vol. 6.
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modo que a una diferencia cercana a los cero grados implicaria un area de
intercambio conceptualmente infinita. Es por esto que la eleccion de este
parametro es de vital importancia en la construccién de la HEN. Esta tecnologia
resume su procedimiento de utilizacion en un algoritmo de cinco pasos mostrado a

continuacion:

e Eleccion de la temperatura minima de aprovechamiento (AT min).

e Construccion de un diagrama de intervalos de temperatura

e Construccion de un diagrama de cascada, determinacion de la cantidad minima
de utilidades (o servicios auxiliares) y temperaturas de pinch.

e Calculo del minimo numero de intercambiadores bajo y sobre el punto de pinch.

e Construccion de la red de intercambio (Turton, y otros, 2012)%.

Existe un procedimiento alterno que consiste en la ubicacion del punto de pinch
mediante el uso de un esquema de Entalpia vs Temperatura en una curva
compuesta por la suma de las corrientes en cuestion, como se observa en la
Figura 7. Sin embargo, los pasos posteriores son iguales al algoritmo descrito por
Jimenez. Realizando diversas configuraciones de la red de intercambio se puede
llegar a un disefio 6ptimo, mediante la evaluacion econémica que compromete los

costos de capital y los costos de los servicios auxiliares (Jiménez, 2006)%.

>l TURTON Richard et al. Process optimization [Seccién de libro] // Analysis, synthesis and design of
chemical processes. - Malloy : Pearson, 2012. - Fourth Edition.

22 JIMENEZ. Sintesis de redes de intercambiadores de calor [Seccion de libro] // Disefio de procesos en
ingenieria quimica / aut. libro Jiménes A.. - Celaya : Reverté, 2006.
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Figura 7. Curva Compuesta del anédlisis Pinch.
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Para la realizacion de la red de intercambio obtenida mediante la aplicacion de la
tecnologia Pinch, es necesario tener en cuenta que la capacidad calorifica a
presion constante del componente de la corriente, sea cual esta fuere, no varia
con la temperatura, es decir, se supone constante. De la misma forma es
necesario que la energia utilizada en cualquiera de las corrientes no permita
sobrepasar la temperatura de pinch con el fin de minimizar los requerimientos de

servicios industriales necesarios (Turton, y otros, 2012)%.

La aplicacion de esta tecnologia tiene dos problemas asociados. El primero de
ellos es la presencia de bucles (circuitos cerrados), como el mostrado en ejemplo
con lineas punteadas en la Figura 8. Como se evidencia hay dos intercambiadores
con potencias térmicas diferentes. El primer intercambiador con una potencia
térmica de 8 unidades y el segundo con una potencia térmica de 6,5 unidades. Sin

embargo, los dos tienen las mismas variaciones de temperatura y funcionan con la

> TURTON Richard Op cit.
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misma corriente caliente y la misma corriente fria indicando la existencia de un
margen para la reduccion del nimero de intercambiadores en la red. Los bucles
por definicion atraviesan el punto de pinch en este caso es 140°C para corrientes
frias y 150°C para las corrientes calientes, lo que contradice el criterio fundamental
de optimizacién de la energia en el sistema, ya que esto deriva en la necesidad de
utilizar servicios auxiliares. Para eliminar los bucles de la red es necesario
romperlos con la adicion de mas calor o con la eliminacion de éste,
simultaineamente se debe vigilar la temperatura minima de aprovechamiento
(Sinnot, y otros, 2012)**. Finalmente, se repiten estas acciones hasta eliminar

todos los bucles, inclusive separando las corrientes.

Figura 8. Bucle en una red de intercambio calérico.
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El segundo problema yace porque la busqueda de un punto de pinch termina por
generar temperaturas al final de los segmentos que requieren de servicios
auxiliares anicos para reducir 0 aumentar las temperaturas. Segun sea el caso,
esto se refleja en variaciones de temperatura inferiores a la temperatura minima
de aprovechamiento. A esta situacion se le conoce como problemas de umbral. No

obstante, la tecnologia de pinch tiene ventajas mencionadas anteriormente, éstas

** SINNOT Ray y TOWLER Gavin. Fundamentos de los balances de energia y utilizacion de la energia
[Seccion de libro] // Disefio en ingenieria quimica. - Oxford : Elsevier, 2012. - 5ta Edicion : Vol. 6.
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y su frecuente utilizacion en diversidad de procesos, son prueba del buen

desempeiio de esta aplicacion.
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4. ESTADO DEL ARTE

Para un determinado proceso, el objetivo general es maximizar el beneficio global
o0 margen, mediante la optimizacion de la seleccién de materias primas, los modos
de operacion del proceso, la direccion del flujo entre los procesos, la mezcla de
productos terminados, el nivel de existencias de productos terminados y la utilidad.
El objetivo de maximizacion se define como el ingreso total de ventas menos los
costos totales de operacidon. Los costos totales de operacion implican los costos
de compra de todo tipo de materias primas como el petroleo crudo, combustible,
energia, catalizadores, costo de inventario, los costos de transporte y otros gastos
fijos (Grossmann, 2005), sin embargo, estos costos estan relacionados entre si.
Varias empresas de investigacion se han dedicado al andlisis de la energia o la
optimizacion de los procesos de refinacion, incluyendo las unidades de destilacion
de crudo (Basak, 2002) y unidades de hidrocraqueo (K. Basak, 2006).

Adejuyigbea evalu6 una unidad de destilacion ubicada en una refineria en Nigeria
y concluyé que la modernizacién de refinerias debe estar orientada hacia la
basqueda de las mas altas eficiencias técnicas posibles con costos de inversion
alto, y no solamente en la renovacion de los equipos afectados para lograr la
utilizacién de su maxima capacidad instalada (S.B. Adejuyigbea, 2014). El estudio
fue realizado sobre una unidad de destilacion de crudo (CDU) de una planta de
refineria de Nigeria que comprende: una unidad de destilacién atmosférica (ADU),
una unidad de destilacion al vacio (VDU), una unidad preflash (PFU), una unidad
de separacion (SPU), una unidad estabilizadora (SBU) y la red de
intercambiadores de calor (HEN). El objetivo fue determinar las areas criticas
donde se presentan las mayores ineficiencias, y posteriormente, proceder a la

renovacion de los equipos, de acuerdo a un plan de renovacion por la compafia.
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Para el estudio fueron usados datos reales de la planta que permitieron la
simulacién de algunos de sus componentes; la CDU se simulé con Aspen HYSYS
lo que ayudo a la realizacion del analisis termoecondmico y ambiental. Los
resultados muestran que la eficiencia energética y de exergia de la CDU fue de
9,0 y 4,0%, respectivamente. La emisién especifica de CO, fue 3,67 kg/bbl de
carga. Las subunidades altamente ineficientes representan el 77,4% de la energia
total perdida y el 90,0% de la exergia total perdida. El 60,3% de las emisiones
fueron liberadas por la PFU, ADU y HEN. Igualmente, se determiné que los
componentes mas ineficientes son los hornos, los cuales representaron el 51,6 %
de las pérdidas totales de exergia. El analisis ambiental y econémico también
indic6 que estos componentes son los que presentan el mayor potencial de
mejora. Asi mismo, el estudio revel6 que las columnas de la PFU y ADU deberian
ser modernizadas para lograr reducir sus demandas de energia y que el HEN

debe ser modificado para minimizar las pérdidas.

Energéticamente hablando, todos los procesos tienen cierto potencial para ser
mejorado y el proceso de hidrotratamiento no es una excepcion (L. Biegler, 1997).
Estos operan a altas temperaturas obteniéndose efluentes calientes que pueden
ser utilizados para calentar otras corrientes frias del proceso. El andlisis Pinch es
la herramienta mas utilizada para el disefio de redes de intercambiadores de calor
buscando la optimizacion energética del proceso, minimizando la cantidad de
calefacciéon y los servicios industriales de enfriamiento en las secciones donde
exista transferencia de calor. En la actualidad, se han realizado diversas
investigaciones en los procedimientos de aplicacion de la tecnologia de pinch y
disefio de HEN y red de intercambio de masa (MEN) utilizando los conceptos de
mejoria de las orientaciones de las corrientes de utilidades (utility targeting).
(Salama, 2005)°.

> SALAMA. Numerical techniques for determining heat energy targets in pinch analysis [Publicacion periddical
/I Computers and chemical engineering. - 2005. - Vol. 29. - pags. 1861-1866.
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Partiendo de las dos suposiciones generalmente aplicadas en la metodologia del
punto de pinch, en dénde la capacidad calorifica a presién constante se supone
invariable para todas las corrientes en todas las fluctuaciones de temperatura y sin
cambio de fase, se han hecho proposiciones para simplificar la obtencién de una
carga caldrica en cada uno de los intervalos que supone la metodologia de pinch.
Esto mediante un concepto denominado NCP, el cual hace referencia a una carga
caldrica acumulada que se va entregando al sistema en una sola etapa, lo que
implica no hacer dos etapas coOmo usualmente se hace, sino una Unica que
advierte el punto de pinch en un solo ciclo de evaluacion de utilidades. Esta
técnica es especialmente Gtil en dénde la aplicacion de la metodologia tradicional
Pinch ubica dos o mas puntos (Castier, 2007)%°; no obstante, se han realizado
investigaciones, sobre todo en sistemas reales (e.g. (Gadalla, 2015))?". Si bien se
sigue manejando el concepto de orientaciones de las utilidades, se revierten las
dos suposiciones que simplifican dicha metodologia alcanzando respuestas
mucho mas precisas, las cuales permiten la aplicacion del punto de pinch en
etapas adelantadas de disefo. Para obtener el caudal de capacidad calorifica y la
carga caldrica de la corriente en todo el rango de progresion de la temperatura,
Gadalla realizé algoritmos que suministraban los puntos del caudal y de nuevo
usando el concepto de NCP obtuvo cargas caléricas mas precisas comparadas

con aquellas en dénde se implementaron las suposiciones.

Castier encontr6 que las areas efectivas de los intercambiadores van a ser
menores si se compara con la obtencién de las mismas mediante la técnica
tradicional. Por ende, los costos de equipos van a ser menores y la rentabilidad de

un proyecto con tal ejecucion rigorosa puede tomar un giro positivo; ademas se

%6 CASTIER Marcelo. Pinch analysis revisited: New rules for utility targeting [Publicacion periédica] // Applied
thermal engineering. - 8 de 27 de 2007. - pags. 1653-1656.

2" GADALLA MAMDOUH A. novel graphical technique for pinch analysis applications: Energy targets and
grassroot design [Publicacién periédica] // Energy conversion and management. - 5 de 2015. - Vol. 96. - pags.
499-510.

48



obtiene una orientacion de utilidades mas detallada, lo cual permite evadir el uso

de servicios auxiliares innecesarios (Castier, 2012)%.

De igual forma se ha desarrollado una metodologia de optimizacibn denominada
Pinch Point Supertargeting, la cual utiliza un algoritmo que requiere costos de
capital de los elementos constitutivos de la red, de utilidades y de corrientes de
proceso. Esta metodologia permite determinar los costos antes de la realizacion
del disefio de la red; esta invencion juega con la temperatura minima de
aprovechamiento y determina un valor éptimo ajustado a restricciones de costo

iniciales o viceversa (Alvarez, y otros, 2007).%°

Por otro lado, la aplicacion real de los sistemas integrados y de las redes de
intercambio de calor implica inconvenientes operativos que no se han tenido en
cuenta; es el caso del ensuciamiento de los tubos y la formacién de depdsitos en
ambos lados de los intercambiadores, una restriccion muy importante en el
funcionamiento tanto del sistema como de los modelos de integracion energeética.
Para tales situaciones, tanto los disefios como las validaciones mediante
simulacion en estado estable deben considerar la actualizacion de los coeficientes
de transferencia segun sea el caso particular evaluado. Es asi como varios
autores han propuesto modelos flexibles que tienen en cuenta esta condicién, bien
sea mediante el uso de corrientes de bypass para integrar el control y las pérdidas

por ensuciamiento (Picén-Nufiez, y otros, 2004)*° o conceptualizando el

8 CASTIER. Rigorous multiple utility targeting in heat echanger networks [Publicacién periédica] // Energy
conversion and management. - 6 de 2012. - Vol. 59. - pags. 74-85.

2% ALVAREZ FORTES Rivas, Maria y AGUILAR-ESCALANTE Rodolfo Disefio de una red de intercambio de
calor utilizando la metodologia Supertargeting del punto de pliegue [Publicacion periédica] // Revista del centro
de investigacion, Universidad La Salle. - Ciudad de México : [s.n.], Julio-Diciembre de 2007. - 28 : Vol. 7. -

ags. 23-40.

b PICON-NUNEZ, CASTRO-PEREZ y URIBE-RAMIREZ. Modelo para la simulacién en estado estable de
redes de recuperacion de calor [Publicacion periddica] // Informacién Tecnoldgica. - 2004. - 1 : Vol. 15. - pags.
3-10.
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ensuciamiento y teniéndolo en cuenta como variable en el desarrollo de la
metodologia Pinch (Vahdat, y otros, 2011).%*

En el afio 2011, Aspen Tech, lanz6 al mercado un complemento de su software de
procesos principal, hoy dia denominado Aspen Energy Analyzer, (antes conocido
como HX-Net). El Aspen Tech brinda al usuario una aplicacion para la elaboracion
de redes de intercambio de calor, apropiandose de la metodologia Pinch. La
caracteristica principal del Aspen Tech es la compatibilidad de este con su
software de simulacion de procesos. Dicho software cuenta con la posibilidad de
manipular los coeficientes de transferencia de acuerdo a la necesidad del usuario,
ademas brinda la posibilidad de hacer una evaluacion del costo de la red,
utilizando funciones con parametros facilmente accesibles. (Aspen Technology
Incorporated, 2011).%

3! VAHDAT Abazar, GHAEBI Hadi y AMIDPOUR Majir. Novel graphical approach as fouling pinch for
increasing fouling formation period in heat exchanger network (HEN) state of the art [Publicacion periddica] //
Energy conversion and management. - 1 de 2011. - 1 : Vol. 52. - pags. 117-124.

%2 ASPEN TECHNOLOGY. Aspen Energy Analyzer Reference Guide [Libro]. - Burlington : [s.n.], 2011. - Vol. 1.
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5. METODOLOGIA

Para el desarrollo del trabajo de profundizacion se realizaron 5 etapas: (1)
recuperacion de datos histéricos de la unidad de HDS de la Refineria de
Barrancabermeja, (2) determinaciéon de condiciones de simulacion en estado
estable de dicha unidad, (3) simulacion de alternativas de combustion del horno H-
4751, (4) disefio de una red de intercambio de calor con y sin el horno H-4751 y
(5) exposicion de alternativas de mejora de la operacion de la unidad. A

continuacion, se detallan cada una de esas etapas.

5.1. RECUPERACION DE DATOS HISTORICOS DE LA UNIDAD DE HDS DE LA
REFINERIA DE BARRANCABERMEJA

La recopilacién de datos histéricos de temperatura en °F, presion en psig y flujos
en bbl/d de la unidad se tomd en tres periodos de actividad del catalizador de

hidrosulfurizacién observan en la Tabla 2.

Tabla 2. Etapas del catalizador de hidrosufurizacion.

Etapas del catalizador de hidrosulfurizacion

Etapa 1: Inicio de corrida Etapa 2: Mitad de corrida Etapa 3: Fin de corrida
Enero 01 de 2011 a Diciembre | Enero 01 de 2013 a marzo 31 Abril 01 de 2014 a 31 de
12 de 2012 de 2014 diciembre de 2014

Los datos de cada corriente de cada seccion de la unidad, fueron descargados
usando el programa Pl (Plant information) que migra los datos de cualquier

variable de la unidad en tiempo real o en historicos a una hoja de Excel para

51




donde se recopila la informacion. Solo se consideraron las variables de operacion

mas relevantes para la simulacién como se explica en el siguiente item.

5.1.1. Seleccion de variables y medidores. La seleccion de variables se realizé
teniendo en cuenta las entradas minimas requeridas para realizar la simulacién de
la unidad en Aspen HYSYS vy la disponibilidad de estos datos en el tiempo, por lo
tanto, se realiz6 una verificacion de los datos historicos de cada seccion de la
unidad de hidrotratamiento de acuerdo a las variables de temperatura, presion,
flujos y composicion de las corrientes.

La seleccion de los medidores de la unidad se tomo de los diagramas de control
de la unidad DGC y del sistema de control distribuido DCS de la unidad que son
mas relevantes en la operacion y control de la unidad de Hidrotratamiento de
Gasolina U-4750.

5.1.2. Depuracion de datos. Una vez se recopilaron los datos histéricos de las
variables seleccionadas, éstos fueron inicialmente depurados usando diagramas
de caja para determinar valores atipicos que fueron posteriormente eliminados de
la base de datos. Se utiliz6 la metodologia siguiente: datos atipicos (valores
superiores a Q3 +1,5RIC e inferiores a Q1 -1,5RIC) y extremadamente atipicos
(valores superiores a Q3 +3RIC e inferiores a Q1 -3RIC). El procedimiento para

calcular los datos atipicos y extremadamente atipicos se observa en la Figura 9.
Una vez los datos atipicos y extremadamente atipicos fueron eliminados, se

calcul6é tanto la media como el intervalo de confianza a 95% de cada variable

seleccionada.
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5.2. DETERMINACION DE CONDICIONES DE SIMULACION EN ESTADO
ESTABLE DE LA UNIDAD U-4750

Para realizar la simulacion se determinaron previamente las condiciones de
operacion principales que afectan el funcionamiento de la unidad por estar
fuertemente asociadas a la actividad del catalizador. Se encontraron tres
principales condiciones; la temperatura de los reactores, la variacion de

temperatura de los reactores y la relacién de hidrogeno / hidrocarburo.

Figura 9. Procedimiento para calcular datos atipicos y extremadamente

atipicos.

Calcular rango Calcular:

Calcular los valores o
Intercuartilico: limite inferior: Q, -1,5RIC

minimos y maximos

de los datos. "RIC=QsQy limite superior: Q;+1,5RIC
Depurar datos Calcular la media.
atipicos y n .
extremadamente 5 = &=l Xl
atipicos. n

5.2.1. Temperatura de reactores. El catalizador de reactor de diolefinas es una
mezcla de oxidos de niquel y molibdeno con un apoyo especial de alimina. Este
catalizador opera en el R-4751 y permite evitar la formacion de gomas en el

reactor de hidrosulfurizacion.

El catalizador del reactor de hidrosulfurizacion esta compuesto por O6xidos
metéalicos de cobalto-molibdeno soportados sobre una base de alumina. Este
reactor opera en dos lechos. La reaccién colateral mas indeseable en este reactor

es la condensacion de moléculas altamente ricas en carbono y bajo contenido de
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hidrégeno mejor conocidas como coque. Por tanto, la vida del catalizador
empleado depende tanto del tipo de carga a usar, como de la severidad en las

condiciones de operacion.

Durante la operacion normal, el catalizador pierde actividad debido a la
acumulacion de coque y de metales sobre su superficie. El coque y los metales
depositados sobre el catalizador impiden el paso de las moléculas de hidrocarburo
hacia los sitios activos del catalizador reduciéndole asi su actividad. Debido a esto,
se debe aumentar periédicamente la temperatura del reactor para compensar la

pérdida de actividad del catalizador.

Si la pérdida de actividad del catalizador se debe principalmente a la deposicion
de coque sobre su superficie, se puede regenerar el catalizador para que recobre
su actividad. Esto se hace quemando en su sitio la capa de coque. Sin embargo,
cuando el catalizador esta impregnado de gran cantidad de metales y coque, la
regeneracion (quema con aire) no es suficiente y la recuperacion de la actividad

del catalizador es minima. En este caso hay que cambiar el catalizador.

Teniendo en cuenta lo anterior, para la simulacién de la unidad se deben
considerar que no se excedan los limites de temperatura en los reactores y que
las condiciones de operacién mostradas en la Tabla 3 se mantengan dentro de los
parametros de disefio establecidos por el licenciador Axens para inicio y fin de

corrida.
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establecido por el licenciador Axens.

Tabla 3. ParAmetros de disefio para inicio y fin de corrida en los reactores segun lo

Parametros de disefio|Parametros de disefio
Variable para para
inicio de corrida fin de corrida
Entrada R-4751 290°F 370°F
Salida R-4751 306°F 386°F
Variacion de temperatural, ., o
o 16°F 16°F
Variacion de presion R-
4751 10 PSI 20 PSI
WABT R-4751 298°F 378°F
Entrada R-4752 500°F 600°F
Salida R-4752 560°F 660°F
Variacion de temperatural.., o
R-4752 60°F 60°F
Variacion de presion R-
4752 25 PSI 40 PSI
WABT R-4752 530°F 630°F
5.2.2. Diferencial de temperatura de los reactores. La diferencial de

temperatura de los catalizadores que se encuentra medida entre su valor de
entrada y salida a cada reactor, se deben tener en cuenta como limitaciones de la
simulacion, debido a que en la simulacion que se realiza en Aspen HYSYS, los
catalizadores estan simulados como vasijas con entrada de un calor para
mantener el promedio de la diferencial de temperatura en su operacion. Debido a
gue no se realiza con la cinética de cada reactor y el objetivo de mantener esta
diferencial de temperatura es mantener la misma calidad de ppm de azufre en el
histérico de la unidad para seguir las recomendaciones de operacién de Axens.

5.2.3. Relacién de hidrégeno/ hidrocarburo. Para que las reacciones de
hidrogenacion sean efectivas, se requiere que una gran cantidad de hidrogeno
esté presente, generalmente a una pureza minima del 99%vol. La relacion

hidrégeno/hidrocarburo se calcula con la siguiente ecuacion 1.
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H2 (PCED x %H2)reciclo + (PCED x % H2)restitucion

Hc BPD carga

Ecuacion 1. Relacion hidrogeno/hidrocarburo.

Doénde:
(PCED x %H2) reciclo = Cantidad de hidrogeno de reciclo que se calcula
multiplicando el flujo de la corriente de reciclo por el porcentaje de hidrégeno en

esta corriente (en scf/d).

(PCED x %H2) restitucion = Cantidad de hidrogeno de restitucién que se calcula
multiplicando el flujo de la corriente de restitucion por el porcentaje de hidrégeno

en esta corriente (en scf/d).

BPD carga = cantidad de carga de hidrocarburo (en bbl/d).

Dos aspectos principales pueden afectar la relacion hidrogeno/hidrocarburo: el
aumento de la caida de presion del flujo de gas de reciclo a medida que avanza el
ciclo operacional y las dificultades mecéanicas en la compresion. Esta reduccién en
el fluo de gas de reciclo es aceptable en tanto que la relacién

hidrégeno/hidrocarburo no caiga por debajo del valor del disefio.

En todos los casos en que la relacién hidrégeno/hidrocarburo es baja, el flujo de
carga debe bajarse para obtener la relacion requerida o en su defecto, en el caso
de una pérdida completa de gas de reciclo, debe tomarse accién inmediata

correctiva para proteger el catalizador y el equipo.
Se ha observado que a un valor mayor de la relacién de hidrégeno/hidrocarburo se

obtiene un menor depdsito de carbon sobre el catalizador, aumentando con ello la

vida util de este. La unidad de hidrotratamiento de gasolina U-4750 en operacion
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normal debe trabajar con una relacién hidrégeno/hidrocarburo minima de 18,2
scf/bbl en el reactor de diolefinas y una relacion hidrégeno/hidrocarburo minima de
135 scf /bbl en el reactor HDS. Siendo el total de hidrégeno de reposicion a la
unidad es de 153 scf/bbl de carga fresca, ademas el hidrégeno de reciclo para la
unidad esta en 2000 scf/bbl de carga como hidrégeno minimo requerido.

5.2.4. Seleccién del pagquete termodindmico. La simulacién usando Aspen
HYSYS necesita de la adecuada seleccién de un paquete termodindmico que
permita predecir correctamente las propiedades fisico-quimicas de las corrientes
del proceso. De acuerdo con la literatura, existen tres paquetes termodinamicos
para predecir el comportamiento termodinamico de mezclas de hidrocarburos
como los presentes en el proceso estudiado; Lee Kesler Plocker (API, 1997)%,
Soave Redlich Kwong (SRK) (Maldonado, 2010)** y Peng Robinson (PR)
(Aspentech, 2015)%.

La seleccion del paquete termodinamico se realizo simulando la torre separadora
T-4751 correspondiente a la seccidn de carga y separacién, por ser una operacion
gue depende considerablemente de datos termodindmicos en equilibrio entre
fases (liquido-vapor) para la determinacion de composiciones en las corrientes. Se
realizd una comparacion de los valores de algunas variables obtenidas a partir de
datos histéricos de la unidad y los valores dados por las simulaciones realizadas.
El paquete seleccionado fue el que presentd6 menor desviacion en dicha

comparacion.

Por otro lado, se utilizé otro paquete termodinamico llamado Asme Steam, para los

intercambiadores que se alimentaban con agua. Asi mismo, se selecciond el

** API. Thermal properties [Libro] / ed. Institute American Petroleum. - Washington : [s.n.], 1997. - Vol. Sixth
edition : pag. Chapter 7..

** MALDONADO. Modelacién de procesos de separacion de gas-crudo en la industria petrolera [Libro]. - Santo
Domingo Tehuantepec : Universidad del Istmo, 2010. - Vol. 1.

% ASPENTECH. Aspen Technology, Inc. [En linea]. - Noviembre de 2015. - 10 de Noviembre de 2015. -
http://lwww.aspentech.com/products/engineering/aspen-energy-analyzer/.
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paquete termodindmico Acid gas (Moghdam, 2012)*® para simular la torre
absorbedora de aminas T-4752, debido a que usa la dietanolamina (DEA) como

solvente en medio acuoso con un porcentaje en peso de 25.

5.2.5. Validaciéon de la simulacién. Para la simulacién de la unidad se tuvieron

en cuenta las siguientes consideraciones:

1. La caracterizacién del crudo se realizd6 con el Oil manager que es una
herramienta que se encuentra en el software de Aspen HYSYS, y que facilita la
caracterizacion de crudo utilizando como datos la prueba de laboratorio de
destilacion simulada (ASTM D86). Para la caracterizacion, el programa crea
componentes hipotéticos a partir de la informacién experimental que se
suministra. en la Tabla 4 se presenta la curva de destilacion ASTM D86
experimental de la nafta pesada (corriente 16, Figura 2) proveniente de UOP | y
UOP II.

Tabla 4. Destilacion ASTM D86 de nafta pesada.

PROPIEDAD MEDIDA UNIDADES
AZUFRE 0,30 9/100g
AZUFRE EN 3338,99 mg/kg

PTO INICIAL DE EBULLICION 253,50 FF

5% vol. RECOBRADO 299,00 EE

10% vol. RECOBRADO 335,70 FF

50% vol. RECOBRADO 414,40 EE

90% vol. RECOBRADO 439,80 FF

95% vol. RECOBRADO 446,00 EE

PTO FINAL DE EBULLICION 456,10 s
GRAVEDAD AP 29,10 Grados API
DENSIDAD A 60° F 880,80 kg/m®

Adicionalmente se considero:

** MOGHDAM N.SAMADI Gas Condesate stabilization unit different desing approache. [Publicacion periddica]
/I International Journal Of Chemical Engineering and Applications. - 12 de 2012. - 06 : Vol. 3. - pag. 461.
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2. Todos los intercambiadores de calor se simularon como Heat Exchanger para
intercambiadores de tubo y coraza, de acuerdo con la informacion en los
datasheets. Dos opciones de disefio fueron usadas Exchanger Design End
Point y Exchange Design Weighted debido a que éstos son las Unicas que
consideran pérdidas de calor. La informacion suministrada para su simulacién
incluye: el paquete de fluidos, la caida de presion del tubo y el casco y el area
de transferencia.

3. Los filtros no se incluyeron en la simulacién ya que el material particulado es

despreciable y se puede asumir que no afecta los balances de masa y energia

4. El E-4752 corresponde al rehervidor y el drum D-4760 es un tambor de
condensado, este conjunto de equipos se simplificé en el rehervidor de la torre

gue ya viene predeterminado con la columna de destilacion.

5. El E-4753, correspondiente al condensador de la torre, y el drum D-4752, que
hace referencia al tambor de reflujo de la T-4751, se simplificaron en el

condensador que viene predeterminado en la columna.

6. La concentracion de compuestos azufrados es baja tanto en la entrada como en
la salida de la seccion de reaccion, donde el valor de entrada de los
compuestos azufrados estan en 1600 ppm es decir en 0,16 porcentaje en peso
y en la salida del reactor esta en el orden de 50 ppm en decir en 0,005
porcentaje en peso , llevando a que la composicién de estas corrientes pueda
ser asumida casi igual. En consecuencia, propiedades fisicoquimicas y
termodinamicas de entrada y salida de los reactores, como la capacidad
calorifica, pueden ser consideradas como constantes ante una variacion en la
conversion de la reaccion. Por lo tanto, se opta por simular los reactores (R-
4751 y R-4752) como separadores, los cuales permiten la opcion de cambio de

temperaturas, presion y aumento de la concentracion de Hy, si es necesario.
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7. Se realiz6 la inyeccion de hidrégeno como esta en el disefio, este flujo esta en
millones de scf/d por tanto, se realizé el ajuste del valor en pies cubicos y se
verificO que en la ventana de propiedades de la corriente fuera igual al valor
histérico, ya que en la ventana principal de la corriente no esta este tipo de
medida.

8. El horno (H-4751) se simuld solo con parte radiante y basado en la informacion
encontrada en el datasheet donde se indica que opera con exceso de aire del
20% y una eficiencia del 79.70% y se asume la temperatura de llama como la
temperatura de entrada del combustible por ser una simulacién en estado

estacionario.

Se definieron algunos flujos, temperaturas y presiones como variables
importantes, asi como las areas de intercambiadores para validar los resultados
de la simulacién. La validacién consiste en la comparacion entre los valores de las
variables descritas anteriormente simuladas y la media calculada usando valores
experimentales (datos histéricos) de la unidad en la ventana de tiempo definida.
Se toler6 un error no superior a un 20% entre los datos simulados y los datos

reales para validar la simulacion, segun la ecuacion 2.

Valor Simulador — Valor real
6 = Abs x 100
Valor real

Ecuacion 2. Desviacion de datos.

5.3. SIMULACION DE ALTERNATIVAS DE COMBUSTION DEL HORNO H-4751

Después de tener realizada la simulacion de la unidad en HYSYS, se enfocé el

trabajo en los hallazgos realizados en las variables del horno para asi buscar
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alternativas de operacion del equipo o corrientes que sustituyan la energia

entregada por el horno al proceso.

5.3.1. Simulacion de alternativas que permitan una operacién adecuada del
horno H-4751. Las alternativas estan basadas en los controles que se tienen en
refineria para operacion de hornos, en los cuales se debe controlar el exceso de
oxigeno en gases de combustion entre un valor de 2 - 4%, operar por encima de la

presion minima de cada quemador y tener una eficiencia del 70% del equipo.

Actualmente, la operacion del H-4751 se efectia con un exceso de oxigeno con
valores de 10 a 18 %. Ademas, se han presentado cierre del sistema de gas a los
quemadores del horno debido a la baja presién de gas a los quemadores. Esta
baja presion de gas a quemadores se presenta por la disminucion de flujo de gas

para mantener la temperatura de entrada al reactor R-4752 de hidrosulfurizacion.

5.3.2. Evaluacion de corrientes de sustitucion de la energia suministrada por
el horno. Conociendo la energia requerida en el proceso que se le suministra al
horno se verificé si existe en una unidad cercana una corriente con temperatura
mayor que pueda transferir la energia necesaria al proceso para que la unidad
trabaje en régimen estable y el horno ser utilizado en proceso de arrancada o final

de corrida es decir cuando se requiere mayor energia.

5.4. REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR

5.4.1. Seleccién de corrientes calientes y frias. Durante el proceso de seleccién
de las corrientes que debian ser integradas térmicamente se revisaron los
diagramas de flujo de cada seccion de proceso y se identificaron las corrientes

calientes, frias y de servicio.
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1. Corrientes calientes: son aquellas que deben ser enfriadas o estan
disponibles para ser enfriadas, donde la temperatura de salida es menor
que la temperatura de entrada (Tout < Tin).

2. Corrientes frias: son aquellas que deben ser calentadas, donde la
temperatura de salida es mayor que la temperatura de entrada (Tout > Tin).

3. Corrientes de servicio: son usadas para calentar o enfriar corrientes de
proceso, cuando la transferencia de calor entre corrientes es econémica o
no practica. Un nuamero de diferentes servicios calientes (vapor, agua
caliente, gas de flama, etc.) y servicio frios (agua de enfriamiento, aire,

refrigerante, etc.) son usados en la refineria.

Cada corriente caliente es representada con la letra H, por el término en inglés
“HOT” y las corrientes frias a su vez se representan con la letra C del inglés
“‘COLD”, esto con el fin de evitar confusiones al momento de referenciar los

procedimientos de la metodologia Pinch.

Los datos térmicos se obtuvieron del modelo de simulacion en estado estable de
la unidad de hidrotratamiento con el fin de realizar las modificaciones para la

obtencioén de los datos necesarios.

5.4.2. Aplicaciéon de la metodologia Pinch. Para la aplicacion de la metodologia
se utilizé el complemento para el disefio de redes de intercambio de calor ofrecido
por el software Aspen HYSYS, denominado ASPEN ENERGY ANALYZER (AEA).
Para la obtencién de una nueva red de integracion energética se debe tener la
variaciéon de la temperatura minima (ATmin) para el disefio, este parametro se
seleccion6 de acuerdo a la bibliografia consultada (Ver Tabla 5) y los
requerimientos de disefio. Para este estudio se tomd la variacion de la

temperatura minima (ATmin) dado para la industria petroquimica; es decir 10°C.
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Tabla 5. Rango de variacion de temperatura minima (ATmin) recomendados.

SECTOR INDUSTRIAL .\/gr.iacién d.e Iaotemperatura minima
inicial ATmin (°C)

Refineria 20-40

Petroquimica 10-20

Quimica 10-20

Procesos de baja3-5

temperatura

Fuente: “A user guide on process integration for efficient use of energy” Linnhoff,
B. et al. (1982).

Para la ejecucion de los disefios se decidid no realizar divisiones de corrientes,

debido a la dificultad en la implementacion de estos disefios en planta.

5.4.3. Reglas para la evaluaciéon de los disefios propuestos. La primera regla
es la condicion general de pinch en donde Cph=Cpc (capacidad calorifica de la
corriente caliente mayor o igual que la capacidad calorifica de la corriente fria) en
la parte superior del punto de pinch y Cpc=Cph en la parte inferior del pinch,
entendiéndose superior como la porcién desde el inicio de las corrientes calientes
hasta la linea de pinch en el diagrama de corrientes (Ver Figura 7). La parte
inferior es aquella que va desde la linea de pinch hasta el final de las corrientes
calientes que pasan el punto pinch o hasta el inicio de las corrientes frias (cuya
direccion es contraria a las corrientes calientes). (Turton, Bailie, Whiting,
Shaeiwitz, & Bhattacharyya, Pinch Technology, 2012)

La segunda regla es el nimero de corrientes calientes en la parte superior debe
ser inferior o igual al nimero de corrientes frias. Si esto no se cumple, se deben
dividir las corrientes, restringidas Unicamente por la primera regla y el
cumplimiento de la segunda. Del mismo modo, en la parte inferior el nUmero de
corrientes calientes debe ser superior o igual al nimero de corrientes frias. Si esta
regla no se cumple, una vez mas se deben dividir las corrientes calientes,

restringidas de la misma forma que la primera parte de esta regla.
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La tercera regla se base en el nimero minimo de intercambiadores que surgen del

disefio, éste se calcula de la siguiente forma:

Nu,min = (NA - 1) + (NB - 1)

N wmin=nUmero de equipos

Na=numero de corrientes de proceso y utilidades arriba del pinch

Ng=numero de corrientes de proceso y utilidades bajo el pinch (Aspen Technology,
2011)%

Una vez evaluada la viabilidad de la red de intercambio con las reglas

presentadas, se procede a evaluar cual de las redes resultantes es la mejor.

Los criterios para la seleccion de la red fueron:

En primer lugar la reduccion en el consumo de servicios industriales evaluandose
comparativamente la red con la situacion en la que se lograran los objetivos de

enfriamiento o calentamiento Ginicamente con servicios industriales.

En segundo lugar es tener una red que permita suplir la energia suministrada por
el horno H-4751.

Inicialmente, se calculan los valores necesarios de calor tanto para enfriamiento
como para calentamiento y a partir de ellos, su muestran valores objetivo o Target
de unidades de intercambio y area. Posteriormente, para cada red de intercambio
diseflada se calcula el porcentaje de cumplimiento de ese objetivo, indicando
éstos para el calentamiento y la carga minima de calor que se requiere por parte

de las corrientes de proceso para alcanzar las temperaturas requeridas mediante

> ASPEN TECHNOLOGY INCORPORATED. Aspen Energy Analyzer [Seccion de libro] // Aspen Energy
Analyzer / aut. libro Aspen Technology Inc.. - Burlington : [s.n.], 2011.
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el intercambio de calor con las corrientes frias de proceso. Se entiende que el
calor no intercambiado con las corrientes frias del proceso se debe satisfacer con

utilidades, ya sea vapor de agua o una corriente calentada en hornos.

El procedimiento anterior se realiza igualmente para el enfriamiento con la
aclaracién hecha de que la utilidad serd agua fria. De modo que el 100 % del
objetivo indicara que se ha satisfecho la carga minima de energia. Un valor por
debajo, indicara que la transferencia es suficiente antes de usar utilidades y un

valor superior sefialara lo contrario.

Por lo tanto, red de intercambio seleccionada corresponde a aquella que requiriera
menor area de intercambio.

5.5. ALTERNATIVAS DE MEJORA

A partir de los resultados obtenidos anteriormente se propondran al menos dos
alternativas que buscan encontrar la mejora de la eficiencia energética en el caso

de estudio, condicionadas a varios factores como son: costos de inversion,

implementacion fisica y disminucién de emisiones contaminantes.
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6. RESULTADOS Y ANALISIS

6.1. RECUPERACION DE DATOS HISTORICOS DE LA UNIDAD DE HDS DE LA
REFINERIA DE BARRANCABERMEJA

6.1.1. Seleccion de las variables y medidores. Las variables selecionadas
fueron flujo volumétrico (bbl/d), presién (psig) y temperatura (°F) en cada seccion.
En la Tabla 6 presenta los medidores seleccionados segun su nuamero de
identificacion usado en la refineria. Para su facil identificacion durante la
simulacion y el analisis de la unidad se realiz6 una numeracion sencilla de cada

corriente del proceso. Observar el anexo A.

Tabla 6. Medidores seleccionados por cada seccion de la unidad.

MEDIDORES UTILIZADOS EN CADA SECCION DE LA UNIDAD

FLUJO IPRESION TEMPERATURA

Seccion de Carga y Separacion

FI 47501 FIC 47512 PIC 47502 Tl 47501 TI 47516

FIC 47503 FIC 47513 PIC 47506 T1 47504 Tl 47513

FIC 47504 FIC 47507 PIC 47515 TIC 47511 TI 47512

FIC 47506 Pl 47505 Tl 47517 Tl 47526
Tl 47529

Seccion de Reaccién

FIC 47511 P147530 Pl 47558 TIC 47544 Tl 47612

FIC 47516 Pl 47535 Pl 47561 TIC 47566 TI 47613

FIC 47517 P1 47539 Pl 47563 TIC 47586 Tl 47615

FIC 47520 Pl 47552 TIC 47606 TIC 47545

Fl 47522 Tl 47607B TIC 47578

Fl 47528 Tl 47542 TIC 47587
T1 47534 Tl 47582
T1 47522 Tl 47569

Seccion de Estabilizacién

FIC 47535 Pl 47533 Pl 47534 T1 47634 Tl 47662

FIC 47541 Pl 47600 Pl 47604 Tl 47638 Tl 47652

FI 47540 Pl 47614 PIC 47516 Tl 47649 Tl 47653

Fl 47523 Pl 47533 Tl 47657 TIC 47644

Seccion de Depuracién de Hidrégeno Y Reciclo

FT 47527 Pl 47582 Pl 4755 Tl 47620 TI 47627

FIC 47532 Pl 47578 PIC 47571 Tl 47625 Tl 47630

FIC 47533 Pl 47588 PT 47593 Tl 47628
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Una vez los medidores seleccionados se recupero la informacion de Pl (Plant
information) en la ventana de estudio y se transfiri6 a Excel para su tratamiento.
En la Tabla 7 se observa la presentacion de algunos datos para flujos de la
seccién de carga y separacion. Se debe tener en cuenta que los datos estudiados
estan basados en promedios dia de cada variable medida.

Tabla 7. Ejemplo de datos recopilados de la seccidon de cargay separacion.

F147501 FIC47503 FIC47504 FIC47506 FIC47507 |FIC47512
FECHA bbl/d bbl/d bbl/d bbl/d bbl/d bbl/d
01/06/2013 | 25851,18 14654,93 50970,06 12157,83 5171,80 1262,18
02/06/2013 | 25122,83 14412,31 49654,89 11618,88 5028,67 1244,32
03/06/2013 |12979,61 7502,45 27151,81 5969,51 3399,11 1370,18
04/06/2013 | 13368,27 7895,80 27292,13 6170,56 3528,89 1357,62
05/06/2013 | 23142,03 13469,48 45444.64 10489,55 4681,88 1399,88

6.1.2. Depuracion de datos. A continuacion se presenta, a manera de ejemplo, la
depuracion de datos de flujo de carga FI47501 que alimenta la T-4751 y que
corresponde a una mezcla de corrientes proveniente de las unidades de cragueo
catalitico Orthoflow, modelo IV, UOP |y UOP II. Dentro de la ventana de estudio
se conto con un total de 561 datos, a los cuales se les realizo una depuracion de
datos segun la metodologia propuesta. La Figura 10 muestra el caso para el flujo

volumétrico de carga a la torre T-4751.

Figura 10. Diagrama de caja del flujo de carga a la T-4751 (Valor dado en
bbl/d).
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A partir de la figura se puede determinar los siguientes valores:

N o o A&

Se eliminaron los valores atipicos y se procedi6 a calcular el valor promediado y el
intervalo de confianza a 95 % para cada variable. La Tabla 8 muestra el caso para

la medida de flujo dada por el medidor FI47501 correspondiente al flujo de carga a

la torre T-4751.

Q1: Primer cuartil = 23503,09 bbl/d.
Q2: Segundo cuartil o mediana = 24907,32 bbl/d.
Q3: Tercer cuartil = 25769,56 bbl/d.
RIC: Rango intercuartilico = 2266,47 bbl/d.

Tabla 8. Analisis estadistico de los datos del flujo del FI47501.

MEDIDOR DE FLUJO FI47501

'Valor promedio (bbl/d) 24785,59
Desviacion estandar 1491,70
Muestra 561

Error alfa 0,05
Error estandar de la media 62,98
Limite inferior de confianza (bbl/d) 24725,12
Limite superior de confianza (bbl/d) 24846,06

En la Tabla 9 muestra los resultados de la depuracién de algunos medidores de

flujo de la seccion de cara y separacion.

Tabla 9. Depuracion de algunos medidores de flujo de la seccion de carga 'y

separacion.

FI47501 |FIC47503 |FIC47504 | FIC47506 |FIC47507
Min 2,85 23,74 14533,90 | 8,09 1160,77
Cuartil 1 (Q1) 23501,67 |13453,88 | 46102,24 |10267,35 |5032,08
Mediana (Q2) 24912,95 |14567,21 |48773,98 |11175,07 |5260,96
Cuartil 3 (Q3) 25773,98 |15015,47 |50543,78 |11708,96 |5543,20
Max 27469,54 |16311,72 |59400,49 |14389,12 |6349,28
Rango intercuartilico (RI) |2272,31 |1561,58 |4441,54 |1441,60 |511,12
Limite inferior (Li) 20093,20 |11111,51 |39439,92 |8104,94 |4265,39
Limite superior (Ls) 29182,45 |17357,84 |57206,10 |13871,37 |6309,88
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En la Tabla 10 presenta los valores promedio e intervalos de confianza a 95% de

algunos medidores de flujo de la seccion de cara y separacion.

Tabla 10. Valores promedio e intervalos de confianza.

Valor
promedio 24787,67 14404,59 48457,38 11060,90 5339,00
(bbl/d)
Desviacién

estandar 1490,98 1045,00 3190,50 1078,26 414,86

Muestra 513 513 513 513 513
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
Error
estandar 65,82 46,13 140,86 47,60 18,31
de la media
Limite
inferior de
confianza
(bbl/d)
Limite
superior de
confianza
(bbl/d)

24724,46 14360,29 48322,14 11015,19 5321,40

24850,87 14448,89 48592,64 11106,61 5356,58

La depuracién de los otros medidores evaluados se encuentra en anexo B.

6.2. DETERMINACION DE CONDICIONES DE SIMULACION EN ESTADO
ESTABLE DE LA UNIDAD U-4750

Con los resultados de la depuracion de datos se revisan las temperaturas de
reactores, la variacion de temperatura de los reactores y la relacion de hidrogeno/
hidrocarburo versus el disefio de la unidad para verificar que se encuentren en el

rango de operacion adecuada antes de realizar la simulacion.

6.2.1. Temperatura de reactores. En la Tabla 11 se observa la comparacion de

los datos depurados de las temperaturas de entrada y salida de cada reactor. De
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acuerdo con los resultados se puede afirmar que los valores de temperatura

depurados estan dentro de los valores de disefio de la unidad.

Se puede observar, que el reactor R-4751 en la 2 etapa (mitad de corrida) tiene
valores altos de temperatura que indican que este catalizador ya se encontraba en
final de corrida, sin embargo esto no afecta la temperatura de hidrosulfurizacion

que realiza el reactor R-4752.

También se observa que en la etapa 3 (final de corrida), las temperaturas del
reactor R-4752 se encuentran altas, lo que indica que la temperatura esta cerca a
final de corrida del catalizador. Cabe aclarar que la operacién del reactor R-4752
en esta etapa es diferente debido a que se requirié dar mayor uso al primer lecho
con mayor temperatura en su entrada comparada con la temperatura de entrada

de su segundo lecho.

Tabla 11. Validacion de datos de disefio y datos historicos en reactores.

g: rarg;estg%séz’: ramgitsrg?ml etapa Inicio2 etapa 3 etapa
TEMPERATURAS ara iniciopara final de/de corrida Mitad dejFinal de
P . para corrida corrida
de corrida |corrida
Entrada R-4751 290°F 370°F 312°F 347°F 307°F
Salida R-4751 306°F 386°F 323°F 361°F 317°F
Entrada R-4752 500°F 600°F 515°F 537°F 573°F
Salida R-4752 560°F 660°F 562°F 589°F 613°F

6.2.1.1. Variacion de la temperatura en los reactores: Los datos de variaciones
de temperatura en cada catalizador de la unidad se verifican en los tres periodos
de tiempo enunciados. En la Tabla 12 se presentan las variaciones de temperatura
de cada reactor versus los valores de disefio. Se observa que en la etapa 1 (inicio
de corrida) y la etapa 2 (mitad de corrida) las variaciones son muy similares,
contrario a la etapa 3 (fin de corrida), en la cual la variacion de temperatura es

diferente en el reactor R-4752. Sin embargo, la operacion realizada en la etapa 3
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se justifica ya que es una recomendacion realizada por AXENS; a final de corrida
se puede invertir las temperaturas con el fin de usar el lecho 1 6 de entrada mas
caliente y el lecho 2 ¢ salida mas frio ayudando a dar mayor desgaste al primer
lecho catalitico. Esta recomendacion se aplica antes de proceder al cambio de

catalizador.

Tabla 12. Variacién de temperaturas de reactores.

Variacion de Disefio Inicio de Disefio Etapa 1 E_tapa 2 Etapa 3
temperatura . . ; . . Mitad de . .
corrida Fin de corrida |Inicio de corrida corrida Fin de corrida
R-4751 16°F 16°F 11°F 14°F 10°F
R-4752 60°F 60°F A7°F 52°F 40°F

En la Tabla 13 muestra la temperatura de entrada de cada lecho y las

temperaturas de entrada y salida del reactor para las diferentes etapas estudiadas.

Tabla 13. Temperaturas de lechos del R-4752.

Temperatura Reactor Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
R-4752 Inicio de Mitad de |Fin de corridal
corrida corrida
Entrada R-4752 515°F 537°F 573°F
Salida R-4752 562°F 589°F 613°F
Entrada 1 lecho 515°F 537°F 573°F
Entrada 2 lecho 515°F 535°F 556°F

De acuerdo a los resultados anteriores, la simulacién de la unidad se efectu6
solamente para las etapas 1y 2. Para la etapa 3 no se realizé simulacion debido a
gue es una operacion anormal que sucede para dar mayor utilidad del catalizador

en su final de corrida, de acuerdo a recomendacion de Axens.

6.2.1.2. Relacion de hidrégeno/ hidrocarburo: Se verifica que la relacion de
hidrégeno/hidrocarburo de restitucion sea similar al disefio de la unidad y
determinar si se esta operando dentro de las especificaciones de disefio; es decir,

en condiciones reales de operacion.
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En la Tabla 14 presenta la comparacion de datos de disefio versus los historicos
de la unidad en cada etapa. Se observa que el consumo de hidrégeno de la
unidad estad por encima del disefio debido a que la gasolina hidrotratada que
actualmente se produce tiene una concentracién en componentes azufrados de 30

ppm, diferente a la especificada en el disefio que es de 50 ppm.

Ademas se observa que la variacion de la relacion de hidrégeno/ hidrocarburo en
la ventana de estudio es muy similar y no presenta variaciones por desgaste del
catalizador. Se puede decir que la hidrosulfurizacién se realiza con un consumo de
hidrégeno muy estable desde el inicio de corrida hasta el final de corrida, sin que

sea afectado por el incremento de temperatura en los reactores.

Tabla 14. Relacién de hidrégeno/ hidrocarburo de consumo en cada reactor.

Disefio Disefio Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3
Flujo de Hidrégeno | Inicio de Fin de Inicio de Mitad de | pa s
. . X . Fin de corridal
corrida corrida corrida corrida
En R-4751 y|153,20 153,20 163,00 scf/bbl (166,00 165,00
R-4752 scf/bbl scf/bbl scf/bbl scf/bbl

6.2.2. Validacion del paquete termodinamico. En la Tabla 15, presentan los
valores obtenidos por simulacién, los valores experimentales registrados en

refineria en la ventana de estudio y la comparacién entre ellos.

Tabla 15. Comparativos entre los valores promedio depurados y los datos
simulados usando los paquetes termodinamicos de Lee Kesler Plocker,

Soave Redlcih Kwong y Peng Robinson.

MEDIDOR DATO II;’E(E)CKER SRR gggygm KWONG. |ZENG ROBINSON
REAL SIMULAD |6 SIMULAD |5 SIMULAD |5

T 47511 °F 285,16  [314,40 10,25 313,50 9,94 313,40 9,90

TI47512 °F 175,16 192,90 10,13 [194,20 10,87  [194,40 10,98

P147505 psig 21,68 21,75 0,32 21,75 0,32 21,75 0,32

FIC 47503bbl/d  [14404,59 14000 2,81  [14120 1,98 14150 1,77

FIC 47506 bbl/d [11060,90 8951 19,08 8820 20,26 [8953 19,05
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De acuerdo con la Tabla 15, se observa que, comparando las desviaciones
observadas, éstas resultan ser muy cercanas en su error pero por debajo del 20%
de error estipulado como permitido, concluyendo asi que la simulacion del
fendmeno de transferencia térmica puede representar eficazmente lo que
realmente sucede en refineria utilizando cualquiera de los tres paquetes
termodinamicos evaluados. Basado en lo anterior y con aproximaciones muy

cercanas de flujo y temperatura, se decide trabajar con Peng Robinson.

6.2.3. Validacion de la simulacion. En la Tabla 16 muestra la composicion de la
corriente de nafta pesada simulada por Aspen HYSYS a partir de los datos de la
destilacion simulada de la carga (corriente 16, Figura 2). El compuesto esta
referenciado por su punto normal de ebullicién ( sigla en inglés NBP) con su

temperatura en grados Fahrenheit correspondiéndole un valor de fraccion molar.

Tabla 16. Caracterizacién de nafta pesada en HYSYS.

COMPUESTO FRACCION MOL
NBP[3]189* 0,036
NBP[3]216* 0,032
NBP[3]243* 0,028
NBP[3]270* 0,028
NBP[3]300* 0,070
NBP[3]323* 0,095
NBP[3]350* 0,092
NBP[3]376* 0,094
NBP[3]406* 0,096
NBP[3]431* 0,273
NBP[3]456* 0,157

La validaciéon de la simulacion de la unidad se realizé verificando los valores de
flujo, temperatura y presion de las corrientes en cada etapa. Se toler6 una
desviacion entre el valor depurado y el valor simulado por debajo del 20%. Las

otras verificaciones asociadas a esta validacion se encuentran en el anexo C.
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En

fraccionamiento, en la Tabla 18 esta la validacion de la seccién de reaccién y en la

la Tabla 17 se observa la validacibn para la seccion de carga y

Tabla 19 se encuentra la validacion de la seccion de depuracion de hidrogeno y

reciclo.

Tabla 17. Validacion de la seccién de carga y fraccionamiento.

SECCION DE CARGA Y FRACCIONAMIENTO

Medidor |Dato histérico|lntervalo ConfianzalDato simulado% desviacion
TI47512 (175,47 °F +0,18 194,50 °F 10,85
P147505 (21,68 psig + 0,03 21,75 psig 0,32
FIC47506/11060,90 bbl/di+ 47,60 8953,00 bbl/d (19,05
T147529 (96,63 °F + 0,10 87,54 °F 9,41
TIC47511285,16 °F + 0,20 313,70 °F 10,01
FIC47503|14404,59 bbl/d[+ 46,14 14130,00 bbl/d 1,91

Tabla 18. Validacion de la seccidon de reaccion.

SECCION DE REACCION

Medidor |Dato histérico|lntervalo ConfianzaDato simulado% desviacion
FIC47511|15328,62 bbl/d+ 41,83 14300,00 bbl/d |6,71
T147537 (144,30 °F +0,14 147,70 °F 2,36
T147542 (297,13 °F + 0,96 289,00 °F 2,74
T147545 (327,67 °F +1,13 311,00 °F 5,09
PI47535 [361,47 psig [+ 1,29 347,00 psig 4,00
PI147539 [343,45 psig [+ 0,09 337,00 psig 1,88
PIC47543|337,91 psig [+ 0,11 337,00 psig 0,27
TI47569 (253,55 °F + 0,66 264,00 °F 4,12
PI47558 |257,61 psig [+ 0,11 287,00 psig 11,41
PI147563 [243,89 psig |+ 0,09 262,00 psig 7,43
T147607 B|607,38 °F + 0,69 543,70 °F 10,48
PI147552 |237,52 psig |+ 0,06 262,00 psig 10,31
TIC47578(628,11 °F + 0,93 545,70 °F 13,12
T147582 (313,36 °F + 0,49 272,70 °F 12,98
TI147612 [248,02 °F +0.24 236,60 °F 4,60

Tabla 19. Validacion de la seccion de depuracion de hidrégeno y reciclo.

SECCION DE DEPURACION DE HIDROGENO Y RECICLO

Medidor Dato histérico Intervalo Confianza |Dato simulado % desviacion
PIC47571 204,99 psig + 0,002 191,00 psig 6,82

T147620 94,83 °F + 0,066 95,12 °F 0,31

T147625 96,45 °F + 0,072 110,00 °F 14,05
P147588 183,28 psig +0.071 202,00 psig 10,21
TT47627 106,80 °F + 0,075 121,90 °F 14,14
TI47628 A/B 198,71 °F + 0,165 220,40 °F 10,92
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Ademas, se evaluaron las temperaturas de los intercambiadores. En la Tabla 20
presenta la comparacion de los datos simulados y los histéricos para el
intercambiador E-4571, en el cual el maximo de desviacion se presenta en la
temperatura de entrada del lado de los tubos del intercambiador. La comparacion

de los otros intercambiadores se encuentra en el Anexo C.

Tabla 20. Comparacion entre valores histéricos depurados y valores

simulados de HYSYS para las temperaturas de entrada y salida del E-4751.

Temperaturas Entrada Salida Entrada Salida
E-4751 casco Casco Tubos Tubos
HYSYS 326,30°F |184,1°F 100°F 206°F
Histéricos 326°F 184°F 99,42°F 206,10°F
Desviacion 0,09% 0,05% 0,58% 0,048%

Se debe aclarar que la seccidn de carga y separacion en su disefio original se
encontraba para una carga de 19600 bbl/d, pero se sobredimensioné con un
40% en intercambiadores, bombas y torres con el objetivo de incrementar la carga
hasta 27400 bbl/d a futuro, este aumento de carga se da por el aumento de
recuperacion de gasolina en las unidades de ruptura catalitica, lo anterior con el
objetivo de realizar el andlisis en el intercambiador E-4751 con respecto a la

transferencia de calor.

Como se observa en la Figura 11 la transferencia total de calor del E-4751 es de
14,64Mbtu/h en la simulacion con una carga de 24787 bbl/d y en el data sheet se
observa que para su diseiio original de 19600 bbl/d su transferencia es de
10,84Mbtu/h y con el 40% de sobredisefio a una carga de 27400 bbl/d con un
valor de 15,176 Mbtu/h, esto da como conclusion que los intercambiadores de este

sistema estan muy cercanos a su operacion actual de disefio.
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Figura 11. Datos del Intercambio de calor del E-4751 simulado en ASPEN
HYSYS.

Flowsheet Main - Solver Active Shell8:Tube Exchanger Design/Rating-E-47531 A +
Results
Results Performance Data
Performance ) Process | Geometrny @ Heat Transfer

Thermal Performance

Total heat exchanged [Btu/hr] 1. 464e+007
COweral coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F] 105,23
Oweral coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F] < empty=
Effective area (plain) [ft2] 1375
Effective area (Finned) [ft2] < empty=
LMTD based on end points [F] 1011
Actual / required area ratio 1,007
Vibration problem (Tasc) Mo
Vibration problermn (TERMA] Mo
RheoV2 problem Mo

De acuerdo a la simulacion se realizé una recopilacion de la transferencia de calor

y las areas de los intercambiadores de la unidad que se observan en la Tabla 21.

Tabla 21. Datos de los intercambiadores simulados en Aspen HYSYS.

ecartio,  Goetoened0 iea cioctva
E-4751 14638851,67 105,28 1375,03
E-4754 2273126,22 263,35 359,61
E-4755 15113685,58 80,47 4293,45
E-4756 2528012,90 406,36 55,50
E-4757 55641046,86 98,67 12598,57
E-4759 2651211,29 114,16 2241,50
E-4760 29379421,60 170,84 3070,97
E-4764 712066,15 128,03 1898,30
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En la Tabla 22 presenta una comparacion de areas de cada intercambiador entre
las dadas por disefio y las simuladas por Aspen HYSYS para las condiciones de
temperaturas manejadas actualmente y su porcentaje de utilizacion. En el Anexo
D se presentan los demas intercambiadores de acuerdo a la simulacion realizada
en Aspen HYSYS.

Tabla 22. Porcentaje de utilizacién de los intercambiadores de la U-4750.

INTERCAMBIADOR |AREA INSTALADA [ft°] JAREA SIMULADA[ft] [% DE UTILIZACION
E-4752 4097 Esta integrado ~ |-----—----
E-4751A/B 1554 1375,03 88,50%
E-4754 1509 359,61 24,00%
E-4755A/B 5772 4293,45 74,40%
E-4756 473 55,50 11,60%
E-4757A/B/C/D 23220 12598,57 54,30%
E-4759 4800 2241,50 46,70%
E-4760A/B/C 6882 3070,97 44,60%
E-4762 517 Esta integrado |-
E-4764 3494 1898,30 54,30%

El valor observado de porcentaje de utilizacion del E-4756 es bajo y corresponde a
qgue la unidad de hidrotratamiento de gasolina esta disefiada para una carga de
nafta pesada de la UOPI/ UOP Il con un valor de 7400 bbl/d, y en el promedio de
histéricos se cargd un flujo de 924 bbl/d, por lo que el requerimiento de energia en

la corriente hacia el R-4751 fue bajo.

6.3. SIMULACION DE ALTERNATIVAS DE COMBUSTION DEL HORNO H-4751

Segun los datos obtenidos por la simulacion realizada en Aspen HYSYS para el
horno H-4751, se encontré6 que el porcentaje de exceso de oxigeno en la
alimentacion es del 80% con una eficiencia del horno del 50% con su disefio,
obteniendo un porcentaje de oxigeno en gases de chimenea del 9 %. Este dato

fue verificado con la operacion actual, de acuerdo con los datos historicos del
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analizador de oxigeno de los gases de chimenea en linea, este valor es del 10,71
%. El porcentaje de exceso de oxigeno es alto debido a la necesidad que tiene la
operacion del horno actualmente. Efectivamente, para evitar que los quemadores
se apaguen por baja presion de gas combustible, esta variable es controlada con

el exceso de oxigeno en la camara de combustion.

Para aumentar la eficiencia de la operacion del horno, se propone:

1. Evaluar un nuevo diseilo para los quemadores del horno que operen por
encima de la presién minima disponible en la lI6gica de control de seguridad que
estd en 1.5 psig, para asi disminuir el consumo de exceso de oxigeno
alimentado y por ende, disminuir los requerimientos de combustible,
manteniendo la carga actual del horno. Esta comparacion se muestra en la

Tabla 23 donde el requerimiento de gas se disminuye al 49,42 %.

Tabla 23. Comparacion entre operacion y nuevo disefio de operacion del

horno (valores de la simulacion de H-4751 por Aspen HYSYS).

Operacién actual

Flujo combustible | Eficiencia (%) Exceso O, (%) Cantidad de O, | Temperatura

bbl/d en chimenea | salida nafta
(%vol) °F

24279,58 50 80 9 586,43

Nuevo Disefio

Flujo combustible | Eficiencia (%) Exceso O, (%) Cantidad de O, | Temperatura

bbl/d en chimenea | salida nafta
(%vol) °F

12000 70 20 3 586,43

2. Con el &nimo de mantener la operacion, mejorando las condiciones actuales del
horno es necesario evaluar un aumento de la capacidad de carga a los
reactores, de modo que se aumente la carga al horno y no se pierda la energia
caldrica producida por la reaccion de combustible en calentamiento de oxigeno

de exceso. El aumento de carga a la unidad esta previsto con el disefio de la
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unidad de carga de 7400 bbl/d de nafta pesada mezclada con nafta del fondo

de la T-4751; segun datos histéricos, actualmente solo se carga un flujo de
pesados de 924 bbl/d.

3. Se propone realizar un estudio para instalar un bypass a la salida del reactor R-
4751 hasta la salida del lado casco del E-4757D que permita mejorar las
condiciones de operacion del horno. El bypass propuesto se observa en la
Figura 12 con la linea de color rojo. Este bypass permitiria desviar una parte de

la carga para que el horno mejore su operacién y sea eficiente.

Figura 12. Bypass propuesto para estudio en el E-4757A/B/C/D.

H2 FRESCO

l HIDROGENACION DE
CARGA > DIOLEFINAS
R-4751
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4. Otra alternativa es utilizar el horno solamente con pilotos en servicio y sin gas
combustible a los quemadores. Es decir tener el equipo disponible cuando se
requiera utilizar, como en arrancadas de planta y finales de corrida del
catalizador. Por lo tanto se debe realizar un estudio de aumentar el diferencial

de temperatura entre la entrada y salida del reactor R-4752 que permita tener la
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misma temperatura a la salida del horno con la corriente de salida del reactor R-
4752. Esta propuesta se especifica en la Tabla 24 donde se observa las dos
simulaciones del reactor cuando se trabaja con horno y sin horno para
mantener la temperatura de entrada al reactor R-4752. El analisis de esta
alterativa debe enfocarse en el tiempo de vida del catalizador con el aumento
de la diferencial de temperatura entre la entrada y salida del R-4752.
Igualmente, se debe verificar cuales deben ser los nuevos valores de entrada y
salida de temperaturas del reactor para controlar la calidad de azufre en el
producto porque un aumento de temperatura en el lecho secundario aumentaria

la hidrosulfurizacion de la gasolina.

Tabla 24. Simulacién del R-4752 con operacion del horno y sin el horno H-4751.

OPERACION DEL R-4752 CON HORNO

Q Reaccion (Btu/hr)  [Temperatura Temperatura Diferencial
entrada °F salida °F Temperatura °F

9000000 515 558,64 43,64

OPERACION DEL R-4752 SIN HORNO

Q Reaccion (Btu/hr)  [Temperatura Temperatura Diferencial
entrada °F salida °F Temperatura °F

14000000 515 588,40 73,43

6.3.1. Evaluacién de corrientes de sustitucion de la energia suministrada por
el horno. Para evaluar las corrientes que permiten suplir la energia que suministra
el horno H-4751 al proceso, se verificO que la temperatura de la corriente
proveniente de otra unidad de proceso, la cual fuera a realizar el intercambio con
la corriente de salida del reactor R-4752 estuviera por encima minimo 20 °C de la
temperatura de salida del horno simulada que se encontré en un valor de 588,4 °F.
Al realizar la valoracion en plantas cercanas como es la unidad de
hidrotratamiento de diésel y la unidad de generacion de hidrégeno, no es posible
tener la disponibilidad de ninguna corriente porque los sistemas estan integrados

energéticamente para su propio proceso, por lo cual esta alternativa no es viable.
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6.4. REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR

6.4.1. Seleccidén de corrientes calientes y frias. En total se identificaron 21
corrientes, sin embargo, luego de un analisis riguroso se retiraron corrientes que
no hacen intercambio, como es el sistema de depuracion de hidrégeno vy reciclo,
ademas de las corrientes de cima de la T-4751, de la seccion de carga y
separacion, y las corrientes de cima de la T-4753, de la seccion de separacion,
debido a que estas fueron integradas en la simulacién dentro de las torres. Todas
las corrientes de proceso y de servicio se observan en el anexo A, en cada

seccion con su respectiva numeracion de las corrientes.

Finalmente, se seleccionaron 15 corrientes sin incluir las de servicios. Esto debido
a que no es posible hacer una integracion con éstas corrientes debido a que la

transferencia de calor sucede por contacto directo en dichos equipos.

En la Tabla 25 se observa las caracteristicas de las corrientes donde se incluyo la
capacidad calorifica promedio de cada corriente multiplicada por el flujo masico de
la misma. Este valor se obtiene de la suposicion inicial de la metodologia pinch
qgue el calor especifico es constante en cada corriente. Los datos utilizados para

determinar la capacidad calorifica promedio provienen de la simulacién.

La columna de Calor en la Tabla 25 se refiera a la energia necesaria que se
requiere en cada corriente del proceso para aumentar o disminuir su temperatura
un grado Fahrenheit, este calculo fue realizado con el flujo masico por su
capacidad calorifica promedio de cada corriente. Ademas la columna de Duty se
refiere a la energia total requerida de cada corriente para aumentar o disminuir la

variacion de temperatura en el proceso.
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Tabla 25. Corrientes para la integracion de la unidad de hidrotratamiento de gasolina

CORRIENTES DE ANALISIS

Sale de Ingresa a Flujo molar | Cp Peso Ts Tt Tipo de | Pareja de | Calor Duty
[Ilbmol/h] [BTU/Lb-°F] molecular oF /oC oF / oC corriente corrientes [BTU/N-°F] [BTU/h]
Inicio E-4751 2793 45,83 96,98 100/ 206/
E-4751 | T-4751 2793 53,19 96,98 3778|9660 |© 34 142588 151143
T-4751 E-4751 1538 72,80 118,10 326/ 184/
E-4751 D-4753 1538 61,21 118,10 163,30 | 84,44 H 13-14 872,60 123909
P-4751 E-4754 1254 37,95 71,10
145,70/ | 96/ H 9-10 643,40 31977
E-4754 U-4600 1254 35,01 71,10 63,17 35,56
Mix-4752 E-4755 1599 56,26 115,10
- 143,80/ | 296/ C 22-23 861,74 131156
E-4755 Mix-4753 1599 67,80 115,10 62,11 146,70
E-4757 E-4755 7625 20,84 30,48
811,60/ | 246,107 |y 31-32 5139,62 336645
E-4755 E-4758 7625 20,25 30,48 155 118,90
Mix-4753 E-4756 1680 67,37 115,30
289/ |81V c 2425 994,23 21873
E-4756 R-4751 1680 69,10 115,30 142,80 | 155
Mix-4754 E-4757 6559 22,06 33,34 264,10/ | 515/
E-4757 R-4752 6559 24,05 33,34 12800 |26830 |© 21-28 453563 1137988
H-4751 E-4757 7265 23,29 30,48 582,70/ | 311,60/
E-4757 E-4755 7265 20,84 30,48 305,90 | 155,30 H 30-31 5259,26 1425785
E-4755 E-4758 7265 20,25 30,48 246/ 115,10/ H 32-33 4595 45 601544
E-4758 E-4759 7265 18,31 30,48 118,90 | 46,17
E-4758 E-4759 7265 18,31 30,48 115,10/ | 96,90/ H 33-34 432730 78584
E-4759 D-4754 7265 18,00 30,48 46,17 36,08
D-4754 E-4760 1684 53,10 115,60 96,90/ | 371/ c 4651 931,52 255292
E-4760 T-4753 1684 74,79 115,60 36,08 188,30
P-4756 E-4760 1498 83,14 120,30 435,70/ 158,80/ |, 61-1-62 889,34 246257
E-4760 E-4763 1498 59,70 120,30 224,30 | 70,44
E-4760 E-4763 1498 59,70 120,30 158,80/ | 99,50/ H 62-63 714,69 42381
E-4763 E-4764 1498 55,09 120,30 70,44 37,50
E-4763 E-4764 1498 55,09 120,30 99,50/ | 90,90/ H 63-64 681,82 5898
E-4764 Tanque 1498 54,42 120,30 37,5 32,69
R-4752 H-4751 7265 22,98 30,48 558,60/ | 582,70/ i
H-4751 E-4757 7265 23,29 30,48 294,40 | 307,70 c 29-30 5514,30 132895
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Con el animo de la simplicidad de la identificacion de las corrientes, se estipul6 el
nombre de las corrientes, cobmo se muestra en la Tabla 26, adjudicando estas
denominaciones en el Aspen Energy Analyzer. Las parejas de corrientes se

pueden observan en el anexo A para su identificacion.

Tabla 26. Denominacidon de parejas de corrientes de la Tabla 25 en el AEA.

Pareja de corrientes Nombre correspondiente en
AEA
3-4 C1
22-23 C2
24-25 C3
27-28 C4
46-51 C5
29-30 C6
13-13-1 H1
9-10 H2
31-32 H3
30-31 H4
32-33 H5
33-34 H6
61-1-62 H7
62-63 H8
63- 64 H9

6.4.2. Aplicacion de la metodologia Pinch. Para esta accion se tuvieron en
cuenta el escenario estudiado, la Etapa 1. Para la formulacién se evaluaron diez

disefios propuestos para cada una de las situaciones descritas a continuacion.

8. Corrientes con calentamiento de horno: Para esta situacion se tomdé en
cuenta la corriente de entrada al horno H-4751, denominada 29 en la simulacion
y la corriente de salida, denominada 30, referenciada como “Pareja 29-30”". Se
realizd el procedimiento sefialado anteriormente en el AEA para la etapa y se

evalu6 cada uno de los disefios.
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9. Corrientes sin calentamiento de horno: En esta situaciébn no se tuvo en
cuenta la pareja 29-30 y posteriormente se realiz6 un procedimiento idéntico al
de las corrientes con calentamiento del horno.

10. Corrientes por secciones: En esta situacion se realizaron analisis de
integracion aplicando la metodologia de pinch ubicando las corrientes segun la
seccion a la que pertenecian en la unidad, es decir, cada una de las tres
secciones de esta unidad, la seccién de carga y separacion, la seccion de
reaccion y la seccion de estabilizacion, fueron sometidas a una evaluacion de
su funcionamiento segun su disposicién actual pero con las condiciones de

carga actuales, las cuales, como ya se ha mencionado, varian de las de disefio.

6.4.3. Disefio de red usando un horno como fuente de energia adicional. Se
obtuvieron los diez disefios requeridos, cabe anotar que la descalificacion de las
alternativas se basé principalmente en el hecho de que las redes no cumplian con
la condicién general de pinch, lo cual elimind seis de las redes propuestas,
ademas se descartaron dos redes mas porque presentaban bucle como se

observa en la Tabla 27.

Se selecciond la red mostrada en la Figura 13 que en el Aspen Energy Analyzer
corresponde al disefio 5, esta red seleccionada tiene 15 unidades de intercambio.
El punto de pinch sucede a los 582 °F para las corrientes calientes y 558,6 °F para

las corrientes frias.
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Tabla 27. Seleccién de lared.

CUMPLE CON
. Numero |% .
L L Numero P % Target - Disefo
Disefio |Condicion de| - . minimo Target . Observacion .
pinch (r)rg:lrlgg[es de de area unidades elegido
equipos
1 NO Si Si 109,20 100 H7 y C5 NO
2 Si Si Si 112 100 BUCLE Si
3 Si Si Si 122|100 BUCLE Si
4 NO Si Si 108,50 93,75 H7 y C5 NO
5 Si Si Si 130,80 | 93,75 Si
6 Si Si Si 139,70] 100 Si
7 NO Si Si 119,10]100 H7 Y C4 NO
8 NO Si Si 126,70] 100 H7 y C5 NO
9 NO Si Si 108,50 93,75 H7 y C5 NO
10 NO Si Si 117,40|106,30 |H7yC2 NO

Figura 13. Red de intercambio de calor obtenida (disefio 5) usando la
corriente de salida del H-4751.
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El color de las corrientes indica: Rojo para corriente de calentamiento, azul para
corriente de enfriamiento, violeta para agua de servicio y naranja para corriente de

servicio calentada en horno.

Segun la simulacion el flujo de calor requerido por el horno para realizar el
calentamiento de la corriente proveniente del reactor R-4752, que viene a 558,7°F
y debe calentarse hasta 582,7 °F, es de 3584000 Btu/h. Este disefio integro la
seccién de carga y separacion, seccion de reaccion y el fondo de la seccion de

estabilizacion para realizar comparativos de las posibles mejoras.

En la Figura 14 se evidencia que tres intercambiadores estan en amarrillo,
indicando que operan con un factor de correccion bajo; es decir la temperatura de
entrada de la corriente de calentamiento es muy cercana a la temperatura de

salida de la corriente fria, dando una variacién en la temperatura muy pequefa.

Figura 14. Red de intercambio de calor obtenida (disefio 5) usando corriente

de Horno, simulada en HYSYS.
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Para los intercambiadores E-103, E-106 y E-112 el simulador Aspen HYSYS no
realizd ningun disefio, debido a que el factor de correccién del requerimiento de
cada intercambiador es muy pequefio lo que ocasiona un disefio infinito de
longitud para alcanzar la transferencia. Se observa a continuacion de acuerdo al

tipo de intercambio que realiza con las corrientes asi:

1. Duty proceso: se refiere al flujo de calor (obtenido del balance energético) que
sucede en los intercambiadores de calor entre corrientes de proceso (Ver
Tabla 28).

Tabla 28. Intercambiadores de procesos con horno
Unidad Duty Btu/h

E-102 9214424,46
E-103 53784823,95
E-104 2504194,68
E-107 55266482,35
E-116 14945666,01
E-106 40581633,67
TOTAL  |176297225,14

2. Duty calentamiento: se refiere al flujo de calor que sucede en los
intercambiadores cuando se usa una corriente de calentamiento (servicios

industriales). En el caso de requerir el horno, este duty es de 3584000 Btu/h.
3. Duty enfriamiento: se refiere al fluo de calor que sucede en los

intercambiadores cuando se usa una corriente de enfriamiento (servicios

industriales, agua de enfriamiento) (ver Tabla 29).
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Tabla 29. Intercambiador de enfriamiento con horno.
Unidad |Duty Btu/h

E-105 |1312744,45
E-108 5128787,26
E-110 [2663494,21
E-109 [29166682,10
E-111 [2282931,03
E-113 [718999,16
E-114 |14580137,10
E-112 [23286088,80
TOTAL [79139864,10

La curva compuesta se presenta en la Figura 15. En la figura la linea A muestra la
diferencia entre la carga caldrica que “entregan” las corrientes calientes (curva
roja) para alcanzar su entalpia compuesta. Al ser esta aproximadamente mayor en
1,1 millones de BTU/h, se hace necesario el uso de agua de enfriamiento como
corriente auxiliar o de servicio. Del mismo modo en la linea B, se muestra que las
corrientes de enfriamiento (curva azul) requieren un servicio auxiliar para alcanzar
la temperatura objetivo, esto en la medida de aproximadamente 110,000 BTU/h.
Del mismo modo se muestra la temperatura minima de aprovechamiento de 18 °F
en el punto de pinch (10°C), 582,7°F en el calentamiento y 558.7 °F para el

enfriamiento.
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Figura 15. Curva compuesta de lared con horno.
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6.4.4. Disefio de red sin utilizacion de un horno. Se obtuvieron diez disenos, sin

embargo, la evaluacion segun las reglas dadas en el item 5.4.3 limit6 las opciones

a solo tres, de las cuales dos presentaban bucles. Por tanto, se tiene una Unica

opcion (Ver Tabla 30). La alternativa 4 elegida tiene 14 unidades de intercambio.

Esta red se resume en la Figura 16.

Tabla 30. Seleccién de red sin horno.

CUMPLE CON o
- - b o

DISENO Condicién de r’\rlllijrrl?rigo de m?:;rigode Target Ef;i d'l;%rgset Observacion (I-:?II:gir(]j(())

EE corrientes equipos area
1 NO Si Si 114,50 | 107,10 H7y C5 NO
2 Si Si Si 121,40 | 107,10 BUCLE Si
3 Si Si Si 116,90 | 107,10 BUCLE Si
4 Si Si Si 128 100 Si
5 NO Si Si 147,30 | 107,10 H7y C3 NO
6 NO Si Si 140 100 H3y C5 NO
7 NO Si Si 111,40 | 100 H7yC1 NO
8 NO Si Si 129,90 | 107,10 H7 y C5 NO
9 NO Si Si 146,20 (114,30 H7yC1 NO
10 NO Sl Si 137,70 (114,30 H7 y C4 NO
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Figura 16. Red de intercambio de calor obtenida calculado sin usar la
corriente de salida del H-4751.
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Debido a que este conjunto de corrientes no alcanza una temperatura superior a la
otorgada por el vapor de media presion (MPS), no se hace necesario la utilizaciéon
de una utilidad caliente como un horno. El target de calentamiento fue, por lo

tanto, igual a cero en todas las proposiciones.

El requerimiento de cada intercambiador se observa a continuacion de acuerdo al

tipo de intercambio que realizan las corrientes asi:
Duty del proceso: se refiere al flujo de calor (obtenido del balance energético) en

los intercambiadores de calor cuando hay integracion energética con las corrientes

de proceso (ver Tabla 31).
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Tabla 31. Duty de proceso de red sin horno.

Unidad Duty Btu/h
E-107 15030389,30
E-104 14308609,70
E-106 2504194,69
E-108 30190468,50
E-117 8021597,90
E-105 15081536,60
TOTAL 85136796,70

Duty enfriamiento: se refiere al flujo de calor en los intercambiadores de calor
cuando se usa una corriente de enfriamiento (servicios industriales, agua de

enfriamiento, aire), como se observa en la Tabla 32.

Tabla 32. Duty de enfriamiento de red sin horno.

Unidad Duty Btu/h
E-109 1313259,05

E-110 14070094,20
E-111 5129872,34
E-112 2657745,26

E-115 718999,16
E-113 2282931,03
E-114 23123903,40
E-116 14569957,40
TOTAL 63866761,90

De acuerdo con las tablas anteriores, el abastecimiento de energia es suficiente
en el calentamiento (ver curva compuesta en la Figura 17). Esto indica entonces
gue no puede existir un punto de pinch en el rango de temperaturas que abarcan
las temperaturas de las corrientes frias. En otras palabras, la curva compuesta de
la red sin horno demuestra que no se necesita servicios de calentamiento, pero
igualmente sefala que no se alcanza el punto de pinch. Este punto puede suceder
a muy altas temperaturas pero necesita indispensablemente de un horno para que

se proporcione la energia requerida al proceso.

91



Figura 17. Curva compuesta de la red sin horno.
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A partir de las dos alternativas estudiadas, se puede concluir por tanto que es de
vital importancia tener el horno porque es el Unico equipo que permite llegar a la

temperatura mas alta del sistema que es de 582,7 °F.

6.4.5. Red de intercambio en la secciobn de carga y separacion. La
metodologia de pinch usada permitio estructurar una red sin encontrar con un
punto de pinch, debido a que se tienen dos corrientes calientes H1 y H2 que
intercambian solo con una corriente fria C1, la cual delimita la aplicaciéon de la
tecnologia. La evaluacion de esta red mostré que su simulacion es viable. La

Figura 18 muestra la red disefiada para esta seccion.

Figura 18. Red de intercambio de calor de seccidn de carga y separacion.
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En la curva compuesta que se muestra en la Figura 19, la linea A muestra que la

energia requerida por el calentamiento (curva roja) supera la ofrecida por el
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enfriamiento (curva azul) de modo que si se quiere intercambiar completamente la
energia que viene con la curva de calentamiento, es necesario aproximadamente
30.000 BTU/h entregados al agua de enfriamiento. En la linea B, se muestra que
el suministro de calor por parte del calentamiento no satisface los requerimientos
del enfriamiento, lo que se traduce en aproximadamente 27.000 BTU/h de

servicios industriales de calentamiento.

Figura 19. Curva compuesta de lared de carga y separacion.
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Se deduce de este analisis que la seccién de carga y separacién se encuentra
igual al disefio original de Axens donde se utiliza un intercambiador con corrientes
de proceso, un intercambiador de calentamiento y un intercambiador de

enfriamiento.

6.4.6. Red de intercambio en la seccidon de reaccion. Esta seccién no utiliza
servicios industriales de calentamiento. El punto de pinch no fue necesario para la
obtencion de la red. La metodologia permite solo un disefio de red con siete
unidades; tres intercambiadores de calor con corrientes de proceso y cuatro
enfriadores. La red obtenida se muestra en la Figura 20. Este disefio es igual al

gue se encuentra en la unidad disefiado por Axens.

93



Figura 20. Red de intercambio de calor de la seccién de reaccion.

c2

La curva compuesta que se observa en la Figura 21 muestra que en la linea A la
diferencia entre la entalpia que requiere el enfriamiento (curva azul) y el
calentamiento (curva roja) favorece el suministro de servicios auxiliares de modo
que se deben utilizar cerca de 1.1 millones de BTU/h traducidos en agua de
servicio para lograr los objetivos de la curva compuesta de calentamiento. Por otro
lado, el punto B muestra que el enfriamiento alcanza su objetivo con el calor
otorgado por las corrientes de calentamiento, de modo que no es necesario utilizar

corrientes de servicio auxiliar.

Figura 21. Curva compuesta seccidon de reaccion.
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6.4.7. Red de intercambio en la seccion de estabilizacion. La metodologia
aplicada solo permite un disefio de red con cuatro intercambiadores de calor; un
intercambiador de calor para dos corrientes de proceso, dos enfriadores y un
calentador. La red propuesta se muestra en la Figura 22. El color de las corrientes
indica: rojo para corriente de calentamiento, azul para corriente de enfriamiento,
violeta para agua de servicio y celeste para corriente de servicio de vapor de

media. Es una red igual a la utilizada en la unidad de hidrotratamiento de gasolina.

Figura 22. Red de Intercambio de calor de la seccién de estabilizacién.

La curva compuesta se observa en la Figura 23 donde la linea A sefala que el
enfriamiento no requiere la carga calorica ofrecida por el calentamiento, de modo
que para alcanzar la disminucion de la temperatura de las corrientes calientes, se
debe retirar alrededor de 38.000 BTU/h con servicios auxiliares. Por otro lado, la
linea B indica que las corrientes calientes no otorgan el calor suficiente a las
corrientes frias, de modo es necesario usar servicios industriales de

calentamiento.

Figura 23. Curva compuesta de la seccion de estabilizacién.
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En el Anexo E se puede ver la descripcion del proceso de las redes analizadas.

6.5. ALTERNATIVAS DE MEJORA

Verificando las opciones de combustion para el H-4751 y el disefio de redes de

intercambio de las secciones 6.3 y 6.4 se valoran las siguientes alternativas:

1. Evaluar un nuevo disefio de los quemadores del horno, para disminuir el
consumo de exceso de oxigeno alimentado y por ende, disminuir los
requerimientos de combustible, manteniendo la carga actual del horno. Esta
comparacion se muestra en la Tabla 24 donde el requerimiento de gas se
disminuye al 49,42 %.

El consumo de gas a quemadores se encuentra en 5680 scf/h en la condicién
normal de operacion con exceso de 10 % de oxigeno. El requerimiento con un
nuevo disefio de quemadores para mantener un exceso de oxigeno en el horno de
3 % quedaria a 2796,832 scf/h. Si se mantiene la carga en el transcurso de 1 afio
se tendria un ahorro de aproximadamente 25256,55 Kscf y el valor de 1Kscf es de

$ 9.939 por lo tanto el ahorro seria de aproximadamente $ 251.024.867,15

2. Utilizar el horno con pilotos en servicio y sin gas combustible a los
guemadores, es decir tener el equipo disponible cuando se requiera utilizar
como en arrancadas de planta y finales de corrida del catalizador. Para mirar la
factibilidad de esta alternativa, se debe realizar un estudio del efecto de
mantener el horno en dichas condiciones sobre las variaciones de temperatura
del reactor R-4752 manteniendo la misma temperatura a la salida del horno

con la corriente de salida del reactor R-4752.
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De ser posible, esta alternativa nos permitiria un ahorro de gas en un afio de
49756,80 Kscf y con un ahorro econdmico de $ 494.532.835. Se hace aclaracion
gue aqui no se ha tenido en cuenta los costos de catalizador por tiempo de corrida
si se llegara a disminuir este tiempo. Sin embargo, se debe analizar

posteriormente, en otro escenario ajeno a este estudio.
En la Tabla 33 se observa los comparativos de la operacion actual del horno H-
4751 y las dos primeras alternativas propuestas en consumo de gas combustible,

costos y disminucion de contaminantes en un periodo de un afio.

Tabla 33. Comparativo de alternativas 1y 2 del H-4751.

Caso de Flujo de Costo |Costo Gases Contaminantes

Operacion Gas de gas|Anual |Ahorro |Contaminantes|Kg/bbl
Combustible®/ KscfiM$ M$ Tonelada / afio
Kscf / afio

Operacion 49756,80 (9939 (494,5330 24121,59 4,31

actual

Nuevo disefio  [24500,25 (9939 (243,51 251,025/11921,91 2,15

Sin Quemadores|0 9939 0 494,533/0 0

3. Las alternativas de las nuevas redes de intercambio disefiadas por la
metodologia pinch permiten mejoras, pero no son faciles de aplicar en la
actualidad porque requieren un cambio general en el sistema de intercambio
de calor permitiendo la integracién energética entre secciones, a diferencia de

cOémo se encuentra disefiada actualmente.

4. La alternativa de instalar un bypass en el lado casco del E-4757A/B/C/D solo
nos permite llevar al horno a una operacion segura y definida en por las
condiciones de disefio. Esto permitiria evitar un disparo del equipo por baja
presion de gas combustible como se ha presentado con anterioridad, sin
embargo, no se lograran mejoras econdmicas debido a que se debe realizar
una ingenieria para la construccion del bypass. Ademas, el consumo no se

disminuye porgue lo que se desea es incrementar la temperatura a la salida del
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H-4651 para que a la salida de los E-4757 hacia el R-4752 también se
incremente para posteriormente mezclarse con la corriente proveniente por la
linea bypass que esta a la misma temperatura de la salida del R-4751. La
operacion de esta forma permitiria mantener la temperatura de entrada al R-
4751 en 515°F como fue el caso de estudio. En conclusion, esta alternativa no

es viable econémicamente, pero si permite una operacion adecuada del horno.
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7. CONCLUSIONES

El estudio energético de la unidad de hidrotratamiento de gasolina permite
demostrar que el horno H-4751 es la Unica fuente de energia que garantiza
mantener las condiciones de operacion de la unidad, no existiendo otra corriente

de proceso que transfiera la energia necesaria que el horno suministra.

El analisis de la unidad de hidrotratamiento de gasolina U-4750 permitié verificar
gue esta muy bien disefiada en el intercambio energético por secciones y esta en

capacidad de aumentar su carga.

El horno de reaccion H-4751 se observa que esta sobredimensionado con
respecto a las condiciones actuales de carga y del requerimiento energético en
que se realizo el estudio. Esta condicion de operacién ocasiona que se tenga que
mantener un exceso de gas en quemadores del horno para mantenerlo en servicio

afectando el margen de refinacién de la unidad.
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8. RECOMENDACIONES

Del estudio energético realizado se recomienda lo siguiente:

1. Realizar un cambio de quemadores de acuerdo a un estudio previo que me
permitan disminuir el consumo de gas en el H-4751, manteniendo la
condiciones de seguridad de presion de gas combustible en el horno y evitando
la quema de gas innecesariamente que no es aprovechada en el proceso de la

unidad.

2. Realizar un estudio enfocado en el incremento de diferencial entre la
temperatura de entrada y salida del R-4752 con el fin de suplir la energia que
suministra el horno con la misma corriente de salida del R-4752 y mantener
solo el horno para condiciones de arrancada o final de corrida del catalizador,
este estudio debe estar enfocado a la calidad del producto y la vida util del

catalizador.

3. Realizar un estudio enfocado al suministro de energia por medio del H-4751,
logrando asi una operacion dentro de sus parametros de proteccion del
sistema ESD y un aprovechamiento de la energia que se esta des

aprovechando.
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ANEXOS

ANEXO A. Diagramas por secciones con la ubicacion de los medidores

seleccionados e identificacion de corrientes
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Diagrama de la seccion de reaccion

aE-4752 Q

T A
‘: apor Q\CP
$ IO
SECCION DE CARGA Y 2 é
FRACCIONAMIENTO 3 M-4754
15050 BPD Efhene, TI47522 O
Y E-4756
olzl 2] o o N 4
A & TI47542
& eassas Tarsseko "M
: G
PI47535 <0~ L e k5]
-
. Reactor de Diolefinas
| R4751
J :
PI47530 —6):-
TI47566 -@. Hodo waco @ restitucion de H2 SECCION DE
U880 < 3 <~ DEPURACION Y
2 & E RECICLO DE
Efiantaca 2 & HIDROGENO
N
H4751 @EHS?NBICID N
TIC47586 -@. 10017 BPD
PI47558 @ ------ 2
Reactor HDS ;
E:El R-4752 §
H FIC47520
—@i‘ncuws
&2
'/ éHornodeEﬂuente delos
PI47563 —&)--* Reactores H-4751
47,06 BPD Efluente R4751 ~ Descarga P-4753 AB agua de enfriamiento
TI47607AB ) H<
H® A47503 02)
@ @ @ . @ E-4759
® ® Q U qg- Q IESECCION DE
e T @ o - ° ESTABILIZACION
@" & Sewm Fros Fiem &7 9
Q & /\\d‘ DICBIA ¥ L & & 25140 BPD
@me
(bquemadores ® PIC47506
6,44 BPD

109




Diagrama de la seccién de estabilizacion.
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Diagrama de la seccion de depuraciéon de hidrégeno y reciclo
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ANEXO B. Andlisis de datos por secciones

Anadlisis de datos de la seccién de cargay fraccionamiento

Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de flujo de la seccion de carga y fraccionamiento

FI147501 [FIC47503FIC47504FIC47506FIC47507FIC47512FIC47513
Min 2,85 23,74 14533,90 8,09 1160,78 [-108,48 |0,27
Cuartil 1 (Q1) 23501,6713453,89 46102,24 |10267,36 5032,08 (705,69 (0,29
Mediana (Q2) 24912,9514567,21 48773,98 |11175,07 5260,96 [1030,43 (0,29
Cuartil 3 (Q3) 25773,98(15015,47 50543,78 |11708,96 |5543,20 |1223,24 (0,30
Max 27469,54/16311,73 59400,49 (14389,13 6349,29 [2230,89 (0,40
Rango intercuartilico (R1)2272,31 (1561,58 4441,54 1441,61 511,12 |517,54 |0,01
Limite inferior (Li) 20093,2011111,51 [39439,92 |8104,94 4265,40 -70,62 (0,27
Limite superior (Ls) 29182,45(17357,85|57206,10|13871,38 6309,88 [1999,55 (0,31
PROMEDIO (x) 24787,67/14404,59 48457,39 |11060,90 5338,99 924,67 (0,29

112




Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de flujo de la seccidén de carga y fraccionamiento.

F147501 [FIC47503FIC47504FIC47506FIC47507FIC47512|FIC47513
Desviacion estandar (s)1490,98 1045,00 3190,50 (1078,26 414,86 440,22 (0,01
Muestra (n) 513,00 513,00 513,00 513,00 (513,00 513,00 (513,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
t 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96
EEM 65,83 46,14 140,86 47,61 18,32 19,44 0,00
LIC 24724,46(14360,29 48322,1411015,19 |5321,40 906,01 (0,29
LSC 24850,8714448,89 48592,64 11106,61 5356,57 943,34 (0,29
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Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de presion de la seccion de carga y

fraccionamiento

PIC47502 |PIC47508 PIC47515  |PIC47505

Min 15,79 18,04 10,89 16,27
Cuartil 1 (Q1) 20,22 25 88 14,91 21,03
Mediana (Q2) 20,66 26,46 15,82 21,47
Cuartil 3 (Q3) 21,71 27,34 16,69 22,32
Max 24,82 30,66 20,60 25,29
Rango intercuartilico (RI) 1,49 1,47 1,78 1,28

Limite inferior (Li) 17,99 23,68 12,24 19,11
Limite superior (Ls) 23,93 29,54 19,37 24,24
PROMEDIO () 20,99 26,62 15,78 21,68
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de presion de la seccion de carga y fraccionamiento.

\ P
| | |

0,96 0,96 0,96 0,96

20,95 26,58 15,72 21,65
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Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de temperatura de la seccién de carga 'y

separacion.

T147501T147504{TIC47511TI47517TI147529(T147516[T147513T147512T147526

Min 89,24 200,88 255,68 259,23 88,43 (294,50 284,61 (165,71 94,26

Cuartil 1(Q1) 97.65 (204,77 281,78 [323,33 9514 [323.23 [318,78 (172,99 123,28

Mediana (Q2) 9951 [206,06 28339 [325.84 19657 [32558 (321,23 |175,61 (126,92

Cuartil 3 (Q3) 101,18 [207,67 28831 [329,58 |98.27 [329.48 [325.37 178,32 129,74

Max 104,77 229,78 320,41 356,69 (103,42 375,23 (362,38 |194,62 (146,06

Rango intercuartiico Rl 55 5, 95 552 626 [313 625 659 [533 [6.46

Limite inferior (L) 9235 [200,42 [272,00 (313,94 9044 [313,86 308,90 165.00 113,59

Limite superior (Ls) 106,49 212,03 [298.09 [338,97 102,96 338,85 [335.25 186,32 139,43

FIROIIEDID 99,42 [206,12 28516 (326,32 (96,63 (326,40 (322,17 17547 (126,44
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de temperatura de la seccidn de carga y separacion.

TI147501 [T147504 [TIC47511 [T147517 [T147529 [T147516 ([T147513 [T147512 [T147526
Desviacion estandar|2,46 2,11 4,60 4,39 2,30 4,11 4,17 4,19 5,15
K/ihestra (n) 526,00 526,00 526,00 526,00 526,00 526,00 526,00 526,00 526,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
t 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96
EEM 0,11 0,09 0,20 0,19 0,10 0,18 0,18 0,18 0,22
LIC 99,32 206,03 284,97 326,14 96,53 326,23 321,99 175,29 126,23
LSC 99,53 206,21 285,35 326,50 96,72 326,57 322,34 175,64 126,66
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Andlisis de datos seccién de reaccion por etapas.
Andlisis de datos seccidn de estabilizacion.

Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de flujo de la seccidn estabilizacion.

FIC47541 [FIC47523 |FI47540 |[FIC47024
Min 1917,01 9,43 173,56 100,25
Cuartil 1 (Q1) 2814,37 15,30 681,58 685,54
Mediana (Q2) 2898,22 [15,72 725,61  [777,10
Cuartil 3 (Q3) 2967,80 |16,10 775,79 897,82
Max 3583,39 17,16 921,32 1501,39
Rango intercuartilico (RI) 153,43 0,81 94,21 212,28
Limite inferior (Li) 2584,23 14,09 540,27 367,11
Limite superior (Ls) 3197,94 17,31 917,10 1216,24
PROMEDIO (x) 2898,60 [15,72 730,44 806,13
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de flujo de la seccién estabilizacion.

FIC47541 [FIC47523 |FI47540 |FIC47024
Desviacion estandar (s) 119,78 0,59 70,64 157,87
Muestra (n) 519,00 519,00 519,00 519,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05
t 0,96 0,96 0,96 0,96
EEM 5,26 0,03 3,10 6,93
LIC 2893,55 15,70 727,46 799,48
LSC 2903,65 |15,75 733,42 812,79
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Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de presion de la seccion estabilizacion.
P147533P147614PIC47600|P147534P147604P1C47516

Min 212,44 87,62 89,58 92,81 92,85 3,19
Cuartil 1 (Q1) 215,08 (90,82 [93,51 96,80 (96,82 |5,16
Mediana (Q2) 215,97 91,58 (93,52 96,90 96,93 (6,44
Cuartil 3 (Q3) 216,36 91,94 93,56 96,97 [97,00 |7,91
Max 219,05 94,20 96,49 100,38 100,41 11,48

Rango intercuartilico (R1)|1,29 1,12 0,05 0,17 0,18 2,75

Limite inferior (Li) 213,14 189,15 93,43 96,55 (96,56 |1,04

Limite superior (Ls) 218,30 93,62 93,63 97,22 197,26 (12,04

PROMEDIO (x) 215,58 91,57 93,54 96,93 (96,96 |6,64
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de presién de la seccion estabilizacion.

P147533|P147614|PIC47600P147534/P147604P1C47516
Desviacion estandar (s)(1,03 0,72 0,03 0,08 0,09 1,67
Muestra (n) 411,00 411,00 411,00 411,00 411,00 411,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
t 0,96 [0,96 [0,96 096 0,96 0,96
EEM 0,05 0,04 0,00 0,00 0,00 0,08
LIC 215,53 91,54 (93,54 96,93 (96,96 [6,56
LSC 215,63 91,61 (93,54 96,93 (96,97 16,72
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Analisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de temperatura de la seccidn

estabilizacion

T147634T147638TIC47644TI47649T147657T147662

Min 266,71 363,76 371,43 140,08 (177,35 [89,04
Cuartil 1 (Q1) 367,89 427,24 441,64 (162,57 195,44 95,73
Mediana (Q2) 370,60 430,44 445,64 (164,32 198,00 97,49
Cuartil 3 (Q3) 373,75 434,09 449,15 |165,66 (199,95 (98,85
Max 397,04 461,60 475,52 (191,06 230,68 |108,67

Rango intercuartilico (R1)/5,87 6,85 7,51 3,09 4,51 3,11

Limite inferior (Li) 359,08 416,96 430,38 (157,94 188,69 91,07

Limite superior (Ls) 382,56 444,37 460,41 170,29 206,71 103,52

PROMEDIO (x) 371,16 431,02 445,57 164,10 197,61 97,34
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de temperatura de la seccion estabilizacién.
TI47634T147638TIC47644TI47649TI47657T147662

Desviacion estandar (s)4,19 4,90 |5,33 2,33 3,07 2,24

Muestra (n) 524,00 524,00 524,00 (524,00 524,00 (524,00
Error alfa 0,05 |0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
t 0,96 0,96 [0,96 0,96 0,96 (0,96
EEM 0,18 0,21 0,23 0,10 0,13 0,10
LIC 370,99 430,82 445,35 |164,00 (197,49 97,25

LSC 371,34 431,23 445,80 (164,19 (197,74 97,44
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Andlisis de datos seccidon de depuracion de hidrégeno y reciclo.

Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de flujo de la seccion depuracién de

hidrégeno y reciclo.

FT47527 |FICA7532FIC47533
Min 3972,01 0,55 0,00
Cuartil 1 (Q1) 25954,05(1,75 0,01
Mediana (Q2) 26363,89(1,98 0,01
Cuartil 3 (Q3) 26887,322,20 0,04
Max 27535,712,81 0,05
Rango intercuartilico (R1)933,27 (0,45 0,04
Limite inferior (Li) 24554,141,08 -0,05
Limite superior (Ls) 28287,2312,87 0,10
PROMEDIO (x) 26395,72(1,97 0,02
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de flujo de la seccidén de depuracién de hidrégeno y reciclo.

FT47527 FIC47532|FIC47533
Desviacion estandar (s)613,58 [0,32 0,02
Muestra (n) 538,00 538,00 (538,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05
t 0,96 0,96 0,96
EEM 26,45 0,01 0,00
LIC 26370,32(1,96 0,02
LSC 26421,1211,98 0,02

125




Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de presion de la seccidén depuracion de

hidrégeno y reciclo.

PIC47571P147582P147578P1C47543P147588P147595

Min 148,76 113,89 (146,21 192,76 |107,20 (317,67
Cuartil 1 (Q1) 204,97 (165,02 202,17 335,03 (181,99 322,69
Mediana (Q2) 205,01 (169,75 202,29 340,00 (183,03 323,27
Cuartil 3 (Q3) 205,04 (172,41 [202,40 340,02 (184,07 323,84
Max 219,41 (193,36 216,99 340,13 [197,36 (325,92

Rango intercuartilico (R1)|0,07 7,39 0,23 4,99 2,08 1,15

Limite inferior (Li) 204,88 (153,95 201,82 327,54 [178,88 (320,96

Limite superior (Ls) 205,14 (183,49 202,75 347,51 187,19 325,57

PROMEDIO (x) 205,00 (169,84 202,26 337,91 |183,28 323,24
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de presién de la seccion de depuracién de hidrégeno y

reciclo.

PIC47571P147582P147578PIC47543P147588P147595

Desviacion estandar (s)0,04 5,35 0,15 2,45 1,50 0,90

Muestra (n) 451,00 451,00 451,00 451,00 |451,00 451,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
T 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96 0,96
EEM 0,00 0,25 [0,01 0,12 0,07 0,04
LIC 205,00 (169,59 202,26 (337,80 |183,21 323,20

LSC 205,00 (170,08 202,27 (338,02 183,35 323,28
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Andlisis de datos atipicos y extremadamente atipicos de los medidores de temperatura de la seccidon depuracién

de hidrégeno y reciclo.

T147615[T147628ATI47628B(T147627T147630T147620T147625

Min 87,59 (178,22 |178,28 89,56 (82,98 (88,22 88,17
Cuartil 1 (Q1) 92,96 (196,06 196,04 |105,58 89,93 (93,74 (95,25
Mediana (Q2) 94,17 199,31 199,30 |106,91 91,61 (94,99 96,59
Cuartil 3 (Q3) 95,15 (201,35 201,35 [108,01 93,10 (95,96 (97,60
Max 99,34 236,33 236,41 |112,37 96,80 (105,51 100,57

Rango intercuartilico (R1)[2,19 5,29 5,31 2,42 3,17 2,22 2,36

Limite inferior (Li) 89,68 188,13 (188,08 |101,95 85,18 (90,40 91,71

Limite superior (Ls) 98,43 (209,28 209,31 (111,64 97,85 (99,30 (101,14

PROMEDIO (x) 94,06 (198,71 198,72 |106,80 91,49 (94,83 96,45
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Célculo de intervalo de confianza al 95% de los medidores de temperatura de la seccién de depuracion de hidrégeno y

reciclo.

T147615T147628ATI47628B(T147627T147630TI47620T147625

Desviacion estandar (s)1,52 3,85 3,87 1,75 2,25 1,55 1,68

Muestra (n) 544,00 544,00 544,00 [544,00 544,00 (544,00 544,00
Error alfa 0,05 0,05 0,05 0,05 005 |0,05 0,05
t 0,96 0,96 0,96 096 096 |0,96 |0,96
EEM 0,06 0,16 0,17 0,07 0,10 0,07 [0,07
LIC 93,99 |198,55 198,57 (106,73 91,40 (94,76 (96,38

LSC 94,12 198,87 (198,88 |106,87 91,58 (94,89 96,52
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ANEXO C. Validacién de la simulacion

Validacién de la seccion de carga y fraccionamiento.

SECCION DE CARGA Y FRACCIONAMIENTO

Medidor Dato histérico Intervalo Confianza |Dato simulado % desviacion
TI47512 175,47 °F + 0,183 194,50 °F 10,85
P147505 21,68 psig + 0,034 21,75 psig 0,32
FIC47506 11060,90 bbl/d + 47,607 8953,00 bbl/d 19,05
T147529 96,63 °F + 0,100 87,54 °F 9,41
TIC47511 285,16 °F + 0,200 313,70 °F 10,01
FIC47503 14404,59 bbl/d + 46,138 14130,00 bbl/d 1,91

Validacion de la seccion de reaccion.

SECCION DE REACCION

Medidor Dato histérico Intervalo Confianza |Dato simulado % desviacion
FIC47511 15328,62 bbl/d + 41,830 14300,00 bbl/d 6,71
TI47537 144,30 °F + 0,141 147,70 °F 2,36
T147542 297,13 °F + 0,96 289,00 °F 2,74
T147545 327,67 °F +1,133 311,00 °F 5,09
PI147535 361,47 psig + 1,291 347,00 psig 4,00
P147539 343,45 psig + 0,092 337,00 psig 1,88
PIC47543 337,91 psig +0,111 337,00 psig 0,27
T147569 253,55 °F + 0,668 264,00 °F 4,1214
PI47558 257,61 psig + 0,110 287,00 psig 11,41
P147563 243,89 psig + 0,087 262,00 psig 7,43
TI47607 B 607,38 °F + 0,695 543,70 °F 10,48
P147552 237,52 psig + 0,063 262,00 psig 10,31
TIC47578 628,11 °F + 0,928 545,70 °F 13,12
T147582 313,36 °F + 0,490 272,70 °F 12,98
TI47612 248,02 °F + 0.244 236,60 °F 4,60

Validacién de la seccion de depuracion de hidrégeno y reciclo.

SECCION DE DEPURACION DE HIDROGENO Y RECICLO

Medidor Dato historico |Intervalo Dato simulado [% desviacion
Confianza

PIC47571 [204,99 psig |+ 0,002 191,00 psig 6,82

T147620 94,83 °F + 0,066 95,12 °F 0,31

TI147625 96,45 °F + 0,072 110,00 °F 14,05

P147588 183,28 psig |+ 0.071 202,00 psig 10,21

TT47627  |106,80 °F + 0,075 121,90 °F 14,14

T147628 A/B 198,71 °F + 0,165 220,40 °F 10,92
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Tabla de composicion del gas de proceso de salida de C-4751.

Componente Composicion fraccién mol
SIMULADA REAL
Hidrégeno 0,903 0,902
H20 0,004 0
Metano 0,076 0,086
Etano 0,002 0
Propano 0,001 0
n-Butano 0,001 0
Nitrégeno 0,010 0,011
i-Butano 0,001 0
NBP[2]197* 10,001 0
NBP[2]223* 10,001 0

Validaciéon de la seccidn de estabilizacion

SECCION DE ESTABILIZACION

Medidor

Dato histérico

Intervalo Confianza

Dato simulado (% desviacion

P147614

91,57

+ 0,034

93,53

2,14

Composiciones simulada y real de la gasolina hidrotratada

Composicion fondo simulada/Composicion caracterizada de la ASTM D6
Caorriente 64

NBP[2]172* 0,024 |NBP[5]166* 0,066
NBP[2]197* 0,092 |NBP[5]196* 0,084
NBP[2]223* 0,108 |NBP[5]218* 0,137
NBP[2]249* 0,112  |NBP[5]250* 0,112
NBP[2]274* 0,113 |NBP[5]271* 0,183
NBP[2]304* 0,198 |NBP[5]300* 0,076
NBP[2]322* 0,119 |NBP[5]329* 0,083
NBP[2]350* 0,071 NBP[5]353* 0,116
NBP[2]376* 0,061 |[NBP[5]381* 0,054
NBP[2]402* 0,054 |NBP[5]409* 0,047
NBP[2]428* 0,049 |NBP[5]436* 0,043
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ANEXO D. Disefio de intercambiadores de acuerdo a simulacién realizada
por HYSYS

Disefio E-4751

Performance | & process Geametry Heat Transfer
Process
Shell Inlet Shell Outlet Tube Inlet Tube Outiet |

Vapor Mass Quality 0,0000 0,0000 10,0000 0,000
Temperature [F] 1K%3 184.1 100,00 06,0

| Pressure [psig] 26,62 2139 68,00 G716

Shell side Tube side |

Dewi point Ternperature [F] 3%0.2 4008

Bubble point Temperature [F] 3263 a7

Filrn Coefficient (rresn) [Btw/he-ft2-F) 385 1641

Fouling Reszstance (00 based) [F-hr-f2/Btu] 0,0000 0,0000

Velocity (Highest) [f's] 5,692 2600

Calculsted Pressure Drop [psi] 5220 0,644

Allewable Pressure Drop [pa)] 6,000 8,000

= -

Flowsheet Main - Solver Active

m Reszults

Results Performance Data
ERSTrRRCE ' Process ) Geometry @ Heat Transfer

Thermal Perfformance

Total heat exchanged [Btu/hr] 1, 464e+007
Orweral coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F] 105,32
Overal coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F] < empty>
Effective area (plain) [ft2] 1375
Effective area (Finned) [ft2] <empty>
LMTD based on end points [F] 101,1
Actual / required area ratio 1,007
Vibration problem (Tasc) MNo
Vibration preblem {TEMA) Mo
RheV2 problem MNo

-
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Disefio E-4754

Flowsheet Main - Sobver Active . ShellTube Exchanger Design/Rating E-4754 | +

| Inputs Results.
Results Pesfarmance Data
Performance | & process Gearmetry Heat Transfer
Process
Shell Inlet Shell Qutlet
Vapor Mass Quality 10,0000 0,0000
Temperature [F] 1457 96,00
Pressure [psig) 1750 1706
Shell side
Dew point Temperature [F] < emply>
Bubble point Temperature [F] <emply>
Film Coefficient (mean) [Biw'hr-ft2-F) amo
Fouling Resistance (0D based) [F-he-F2/Btu] 0.0000
Velocity (Highest) [ft/s) 4411
Calewlated Pressure Drop [psi] 4,403
Allcwable Pressure Drop [psi] 5,000

Tube Inlet
0,0000
18,16
60,00

Tube side
cgmp‘[}l:
cemply>
1114
0,0000
6,562
5314
10,00

Tubee Outlet
10,0000
96,27

5463

Results
Performance

Flowsheet Main - Solver Active

A_Vlnputs: Results |

Performance Data

Process Geometry

Thermal Performance

| Total heat exchanged [Btu/hr]

Overal coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F]
Overal coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F)
Effective area (plain) [ft2]

Effective area (Finned) [ft2)

LMTD based on end points [F]

Actual / required area ratio

Vibration problem (Tasc)

Vibration problem (TEMA)

RhoV2 problem

‘Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E-4754

@ Heat Transfer

e

2,273e+006
2634
<empty>
359,6
<empty>
30,99

1,023

No

No

No
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Disefio E-4755

Flowsheet hain

Inputs | Results
Results
Performance

- Soheer Active ShelsTube Exchanger Design/Rating-E-4755 A« +

Performance Dats
@ Process Geometry Heat Transfer
Process

Sheell Inlet Shell Qutlet
Vapor Mass Quality 10,4805 02860
Temperature [F] 316 2451
| Pressure [psig] 2100 2002

Shell side

Dew point Temperatwre [F) 4042
Bubble point Termperature [F] -18,70
Filrn Coefficient (rrean) [Btu/he-ft2-F) a7
Fouling Resistance (0D based) [F-hr-ft28tu) 0,000
Velocity (Highest) [ft's) 4230
Calculated Pressure Drop [psi] 8848
Allgwable Pressure Drop [psi] 9,000

Tube Inlet
4.122e-004
1438
3800

Tube side |

1701
-1031
1080
00000
1646
1188
14,00

Tube Qutlet
9.504e-004
21,7

EricR

Inputs

¢ Flowsheet Main - Solver Active

Results

Results Performance Data
Performance

Process Geometry

Thermal Performance

Total heat exchanged [Btu/hr)

Overal coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F)
Overal coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F)
Effective area (plain) [fe2)

Effective area (Finned) [f22)

LMTD based on end points [F)

Actual / required area ratio

Vibration problem (Tasc)

Vibration problem (TEMA)

RhoV2 problem

© Heat Transfer

1.511e-007
80,47
<empty>
4293 A5
<empty>
44,23

1,046

Yes

No

No

Sheli&Tube Exchanger Design/Rating-E-4755A - +
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Disefio E-4756

Inputs | Results
Results
Perdformance

Fleveshest Masn - Sobeer Actie ShelfTube Exchanger Design/Rating-E-4756 «  +

Performance Data

9 Process Geometry Heat Transfer
Process
Shvell Indet Shell Outlet
Vapor Mass Quality 1000 0,0000
Termperature [F] 4510 3060
Pressure [paig) 3650 364 6
shell side
D& poant Termpersture [F 4395
Bubble peint Temnperature [F] 4385
Film Coefficient (mean) [Btu/hr-ft2-F] 1289
Fouling Resstance (OD based) [F-he-f2 Btu] 0,0000
Velocity (Highest) [fu's) 13.24
Calculated Pressure Drop [psi] 04057
Allpwable Pressure Drop [psi] am

Tukbee Inbet
8. 208e-004
9.0
3660

Tube spde
6182
1524
ez

10,0000
16,54
4125
1252

Tubse Cutlet
8815004
1L

319

Flowsheet Main - Sohrer Active

:[nputs‘ Results |
Results

Performance

Performance Data

Process Geometry

Thermal Perfermance

[Total heat exchanged [Btu/hr]

Onweral coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F)
Overal coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F]
Effective area (plain) [ft2]

Effective area (Finned) [ft2]

LMTD based on end points [F]

Actual / required area ratio

Vibration problem (Tasc)

Vibration problemn (TEMA)

FhoV2 problem

Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E-4756 -

@ Heat Transfer

-+

2.528e+0006
4064
<empty>
55,50

< empty>
58,34

1,035

Mo

Mo

Mo
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Disefio E-4757

Inputs | Results
Results
Performance

Flowsheet blain - Soboer Actrve

Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E-4757 A~ +

Pedermance Data
@ Process Geometry Heat Transfer
Process

Shell Inlet Shell Outlet
Vapor Mass Quality 0,275 1,000
Temperature [F] M1 5150
Pressure [pisg) 530 56

Shell sade

Dew point Tempersture [F] 4259
Bubble paint Temperature [F] 1510
Film Coeffichent (mean) [Btw'hr-ft2-F) 3525
Feuling Resistance (00 based) [F-hr-ft2Bu] 10,0000
Velocity (Highest) [fu's] 5T
Calculated Pressure Drop [psi] 7385
Allgwable Pressure Drop [psi] B,000

Tube Inlet
1,000
|27
2200

Tube Qutlet
04752

325

2175

Tube side
4074
1529
1427

0,0000
073
2461
10,00

Results

Flowzheet Main - Sohrer Active

Performance

Inputs | Results

Performance Data

Process Geometry

Thermal Perfformance

| Total heat exchanged [Btu/hr]

Oweral coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F]
Orveral coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F)
Effective area (plain) [ft2]

Effective area (Finned) [ft2]

LMTD based on end points [F)

Actual / required area ratio

Vibration problem (Tasc)

Vibration problem (TEMA)

RhoV2 problem

Shell&:Tube Exchanger Design/Rating-E-4757 A -

-4

@ Heat Transfer

5,564e+007 |
98,67
< empty>
1,260 e+004
<empty>
5752
1,014
Yes
Mo
MNo
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Disefio E-4759

Flewisheet Main - Sobver Active ShellfuTube Exchanger Design/Rating-E-4759 ©  +
— Shel&Tube Exchanger Deson Rabng-£-4759 |
Results Performance Data
Peformance | o process Geormetry Heat Transfer
Process
Shell Inlet Shell Dutlet Tube Inlet Tube Outlet
Vapor Mass Quality 01251 01H3 10,0000 10,0000
Temperature [F] 1151 96,93 90,00 100.2
Pressure [psig) 1940 190.7 50,00 5358
Shell side Tube side
Dew peint Ternperature [F] 1174 <emipty>
Bubble point Termperature [F) -108,7 <ty
Film Coefficient (rmean) [Btu/hr-ft2-F) 1215 2457
Fouling Resistance (00 based) [F-hr-ft2/Btu] 10,0000 00,0000
Vebocity (Highest] [f/s] £0,58 08719
Caleulsted Pressure Drop [psi] 3,286 04172
Alleowakble Pressure Drop [psi] 3m 10,00
—TTTCTITTOTY —— T
Flowsheet -+

Main - Solver Active - ' Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E-4759 -

| lnputs. Results

Results

Performance

Performance Data

Process Geometry

Thermal Performance

| Total heat exchanged [Btu/hr]

Overal coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F]
Overal coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F]
Effective area (plain) [ft2]

Effective area (Finned) [ft2]

LMTD based on end points [F]

Actual / required area ratic

Vibration problem (Tasc)

Vibration problem (TEMA)

RhoV2 problem

9 Heat Transfer

2,651e+006

1142

< Qmpty>
2242
<empty>
10,38
1,007

Yes

No

No
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Disefio E-4760

Ticwiheet Maim - Sobver Actve - ShellTube Exchanger Design/iating L4700 A = | T

| Inputs | Residts
Results Performance Data
Peremance & Process Geometry Heat Transfer
Process
Shell Inlet Shell Qutlet
Vapar Mass Quality 0,0000 2. 738 e-002
Ternperature [F] 96,54 3650
Pressure [psig] 191,0 1781
Shell side
Dew posnt Ternperature [F] MTE
Bubble point Ternperature [F] 67
Film Coefficient (mean) [Btw/he-fi2-F) 58
Fouling Resistance (0D based) [F-hi-fe2/Btu) 0,0004
Velocity (Highest) [fu/s] 7,705
Calculsted Pressune Drop [psi] 1283
Allowable Pressune Drop [ps) 16,00

Tube Inlet
10,0000
4357
X59

Tube sade
568
5211
3349

10,0000
6779
11.77

22,00

Tube Outlet
0,000
1588

194,2

Flowsheet Man -

Inputs Results
Results
Performance

Solver Active Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E- 4760 A

Performance Data

Process Geometry

Thermal Performance

Total heat exchanged [Btuw/hr]

Overal coefficient (plan) [Btu/he-f2-F)
Overal coefficsent (Fainned) [Btu/he-f2-F)
Effective arca (plan) [f22)

Effective area (Finned) [f22)

IMTD based on end pownts [F)

Actual / required ares ratvo

Vibratson problem (Tasc)

Vibratson problerm (TEMA)

RhoV2 problem

2 Heat Transfer

2.938e-007
1708

< empt)r »
3071

< Qmpt)> >
66,16

1,003
Possidble
No

Yes

R
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Disefio E-4764

Flowsheet Main - Sobver Actve - Shell&Tube Exchanger Design/Rating-E-4764 -« +

Inputs | Results
Results Performance Data
Peformance @ Process Geometry Heat Transfer
Process
Shell Inbet Sheell Qutlet
Vapor Mass Quality 10,0000 10,0000
Temperature [F] 99,50 90,24
Pressure [psig] 1769 1728
Shell side
Dew peint Temperature [F] < emply>
Bubble point Temperature [F] <emply >
Film Coefficient {mean) [Btw'hr-f2-F] 206.5
Fouling Resistance (O0 based) [F-hr-f2/Biu] ]
Velacity (Highest) [fufs] 4518
Caloulated Pressure Drop [psi] 4,084
Allowable Pressure Drop [psi) 5,000

Tubse Indet
10,0000
80,00
60,00

Tube sade
<ty
<emphy>
3695
10,0000
1463
07202
10,00

Tube Qutlet
(0,0000
a2

59,28

Results
Performance

Flowsheet Main - Solver Active

[,nput:: Results |

Performance Data

Process Geometry

Thermal Performance

[Total heat exchanged [Btu/hr]

Owveral coefficient (plain) [Btu/hr-ft2-F]
Owveral coefficient (Finned) [Btu/hr-ft2-F]
Effective area (plain) [ft2]

Effective area (Finned) [ft2]

LMTD based on end points [F)

Actual / required area ratio

Vibration problem (Tasc)

Vibration problem (TEMA)

RhoV2 problem

Shellf&Tube Exchanger Design/Rating-E-4764 -~ +

@ Heat Transfer

7121 e+005
128,0
<empty>
1898
<emphy=>
2983

1,020
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ANEXO E. Evaluacién individual de las redes obtenidas por secciones

Para el entendimiento de la tabla de resumen de evaluacién individual, cabe

aclarar los titulos mostrados en ella.

CUMPLE CON: Se refiere al cumplimiento individual de cada una de las reglas

mencionadas en la evaluacién. Su respuesta es Unica, Si o No.

CONDICION DE PINCH: Se refiere a la condicion general de pinch, la cual narra
gue sobre el punto de pinch el producto de la masa por la capacidad calorifica de
la corriente fria a presion constante debe ser mayor o igual al producto de la masa
por la capacidad calorifica de la corriente caliente. Bajo el punto de pinch es el
producto de la masa por la capacidad calorifica a presién constante de la corriente
caliente la que debe ser mayor, que el mismo producto pero de la corriente fria,

sometida al intercambio. Respuesta Unica, Si o No.

NUMERO DE MINIMO DE CORRIENTES: Esto se refiere a que el namero de
corrientes calientes sobre el punto de pinch debe ser inferior o al menos igual al
namero de corrientes frias, de lo contrario, las corrientes frias deben dividirse
hasta cumplir la condicién. Viceversa bajo el punto pinch. Respuesta Unica, Si o
No.

NUMERO MINIMO DE EQUIPOS: Representa el cumplimiento de la regla que
dicta que el numero minimo de intercambiadores debe ser igual a la suma del
namero de corrientes y utilidades sobre el pinch menos uno y el niumero de

corrientes y utilidades bajo el pinch menos uno. Respuesta Unica, Si 0 No
% Target area: se refiere al porcentaje de incremento o aumento del area

propuesta por el asistente como area 6ptima de intercambio. Respuesta numérica

sin rango definido.
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% Target unidades: Corresponde al incremento o disminucidon porcentual del
namero de unidades Optimas propuesto por el asistente. Respuesta numeérica sin

rango definido.

Debido a que el asistente realiza el disefio de la red en funcién del cumplimiento
del target de enfriamiento y calentamiento, el porcentaje evaluado sera el mismo
en todos los casos, por lo que la evaluacién sélo se hace sobre el porcentaje del

area de intercambio.
Vale aclarar que en cualquier revision el no cumplimiento de una de las reglas,
definir4 esa respuesta general como negativa, sucediendo esto para la evaluacion

de los intercambiadores dentro de una red.

Corrientes con calentamiento de horno

VALORES OPTIMOS

Calentamiento [BTU/h]|123.500

Enfriamiento [BTU/h]|1.243.000,00

NuUmero de

unidades 15
'EVALUACION DE DISENOS CORRIENTES CON CALENTAMIENTO DE HORNO |

CUMPLE CON
) e % . ~
Disefio | Condicién | \mero rl\rlllijr:?rﬁz)o Target | 2 T&9€ opearvacion | DiSeno
de pinch minimo de de area unidades elegido
corrientes .
equipos

1 NO Si Si 109,20 | 100 H7 y C5 NO
2 Si Si Si 112 100 BUCLE Si
3 Si Si Si 122 100 BUCLE Si
4 NO Si Si 108,50 93,75 H7 y C5 NO
5 Si Si Si 130,80 | 93,75 Si
6 Si Si Si 139,70 | 100 Si
7 NO Si Si 119,10 | 100 H7 Y C4 NO
8 NO Si Si 126,70 | 100 H7 y C5 NO
9 NO Si Si 108,50 | 93,75 H7 y C5 NO
10 NO Si Si 117,40 |106,30 |H7yC2 NO
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Imagen original de la red elegida, correspondiente al disefio numero 3

denominada “A_Design 25” de la simulacion AEA con corriente del horno.

Corrientes sin calentamiento de horno.

VALORES OPTIMOS

Calentamiento [BTU/h] |O
Enfriamiento [BTU/h] [1.192.000,00
Numero de unidades 14

CUMPLE CON

& NUumero |NUmero | % o
S9N Condiciéon |minimo | minimo | Target Z/?]iggagee; Observacion Else'r&(())

de pinch |de de area gl
corrientes | equipos

1 NO Si Si 114,50 107,10 |H7yC5 NO
2 Si Si Si 121,40 107,10 |BUCLE Si
3 Si Si Si 116,90 107,10 |BUCLE Si
4 Si Si Si 128 100 Si
5 NO Si Si 147,30107,10 |H7yC3 NO
6 NO Si Si 140 100 H3yC5 NO
7 NO Si Si 111,40 100 H7yC1 NO
8 NO Si Si 129,90 107,10 |H7yC5 NO
9 NO Si Si 146,20 114,30 |H7yC1 NO
10 NO Sl Si 137,70 114,30 |H7yC4 NO
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Imagen original de la red elegida, correspondiente al disefio numero 3

denominada “A_Design13” de la simulacion AEA sin corriente del horno.

CORRIENTES POR SECCIONES

Carga y separacion

VALORES OPTIMOS
Calentamiento [BTU/h][9.412
Enfriamiento [BTU/h] | 14.150,00
Numero de unidades 3
Disefio | CUMPLE CON % % Target | Observacion | Disefio
Condicién |[NGmero | Numero | Target |unidades elegido

de pinch | minimo de [ minimo | area
corrientes | de
equipos

1 NO Si Si 92,58 |75 Sl
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Imagen original de la red elegida, correspondiente al disefio numero 1
denominada “A_Design1” de la simulacion AEA de la seccién de carga y
separacion.

Reaccion

[BTU/h] | 1.148.000,00

1 Si Si Si 10520 (100 Si

Imagen original de la red elegida, correspondiente al disefio numero 1

denominada “A_Design1” de la simulacién AEA de la seccion de reaccion.
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Estabilizacion

VALORES OPTIMOS
Calentamiento [BTU/h] | 9034
Enfriamiento [BTU/h]|{47.710,00
Namero de
unidades 4
EVALUACION DE DISENOS ESTABILIZACION
CUMPLE CON ;
NUmero | % % Disen
L Ndmero _ Target |Observacio |o
Diseno COﬂ(}iICIOﬂ minimo de minimo Target unidade |n elegld
de pinch . de area
corrientes . S 0
equipos
1 Si Si Si o8 100 Si
I ALK """"‘-"‘ = LY
| nre'm_;"" [ I ]
i —— —

Imagen original

de

la red elegida, correspondiente al

diseio numero 1

denominada “A_Design1” de la simulacion AEA, de la seccion “Estabilizacién”.
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