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RESUMEN

TITULO: PROPUESTA PARA LA DISMINUCION DEL CONSUMO ENERGETICO
DE LA PLANTA DEMEX DE LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA *

AUTOR: NILSON PEREZ LOPEZ **

PALABRAS CLAVES: INTEGRACION, CALOR, ENERGIA, OPTIMIZACION,
PROCESOS, AHORRO ENERGETICO, METODOLOGIA, ANALISIS, PINCH,
CURVAS COMPUESTAS, INTERCAMBIADOR DE CALOR, DEMEX,
VISCORREDUCTORA, ASPEN HYSYS, ASPEN ENERGY ANALYZER.

DESCRIPCION:

El presente trabajo de aplicacion propone una red de intercambiadores de calor para
integrar corrientes del proceso de las plantas DEMEX y Viscorreductora de la
refineria de Barrancabermeja de Ecopetrol S.A., utilizando para ello la metodologia
del analisis “pinch”, la cual ha sido la herramienta mas empleada en la optimizacion
del intercambio de calor entre corrientes del proceso que transportan energia
térmica. Se encontr6 que el enfoque de temperatura 6ptimo de transferencia de
calor, que permite un bajo costo de adquisicion de los intercambiadores y una
disminucién del consumo de energia fue de 20°C, logrando con ello los menores
costos de operacion de la red y de inversion de capital. Con esta propuesta se
disminuye el gasto energético en la planta DEMEX, la cual es un proceso de
extraccion liquido-liquido que tiene un alto consumo de vapor de 150 psig, gas
combustible y agua de enfriamiento para separar y recuperar el solvente que
nuevamente es utilizado en el proceso. Su costo de operacion actual representa el
25% del total necesario para el funcionamiento de la refineria, logrando reducir esos
costos al dejar de consumir el 100% del vapor de 150 psig y del gas combustible y,
el 18% del agua de enfriamiento. En vapor de 150 psig se dejan de consumir
133,415 klb/h, lo que representan 4.678.064 USD/afio, en gas combustible 80
MBTU/h, que representan 3.857.040 USD/afio y, en agua de enfriamiento 254
kgal/h, que representan 508.285 USD/afio. Al final, luego de un analisis econémico,
se concluye gue la propuesta es viable, logrando pagar la inversién de capital en los
tres primeros afnos, para luego de estos tres afios obtener ganancias anuales de
5.307.892 USD.

* Tesis de Maestria
** Facultad de Ciencias Fisico Quimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Ramiro Martinez
Rey, Ph. D
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ABSTRACT

TITLE: PROPOSAL FOR REDUCING THE ENERGY CONSUMPTION OF THE
BARRANCABERMEJA REFINERY DEMEX PLANT *

AUTHOR: NILSON PEREZ LOPEZ **

KEYWORDS: INTEGRATION, HEAT, ENERGY, OPTIMIZATION, PROCESSES,
ENERGY SAVING, METHODOLOGY, ANALYSIS, PINCH, COMPOSITE CURVES,
HEAT EXCHANGER, DEMEX, VISCORREDUCTORA, ASPEN HYSYS, ASPEN
ENERGY ANALYZER

DESCRIPTION:

This application work proposes a heat exchangers network for integrating process
streams of the Ecopetrol SA Barrancabermeja refinery DEMEX and Viscorreductora
plants, using the methodology of pinch analysis, which has been the most used tool
in optimizing the heat exchange between process streams transporting thermal
energy. It was found that the heat transfer optimum temperature approach, which
allows a low cost in acquisition of exchangers and a decrease in energy consumption
was 20 °C, thereby achieving lower costs of network operation and investment
capital. This proposal achieved to reduce energy expenditure in DEMEX plant, which
is a process of liquid-liquid extraction having a high consumption of 150 psig steam,
fuel gas and cooling water to separate and recover the solvent that is again used in
the process. Current operating cost represents 25% of the total needed for the
operation of the refinery, achieving to reduce these costs to stop consuming 100%
of 150 psig steam and fuel gas, and 18% of cooling water. Stop consuming 133,415
kib/h of 150 psig steam, representing 4.678.064 USD/year, 80 MBTU/h of fuel gas,
representing 3.857.040 USD/year and, 254 kgal/h of cooling water, representing
508.285 USDlyear. In the end, after an economic analysis, it is concluded that the
proposal is feasible, achieving pay the capital investment in the first three years, for
after this obtaining annual earnings of 5.307.892 USD.

* Master Thesis
** Chemical Physical Sciences Faculty. School of Chemical Engineering. Director: Ramiro Martinez
Rey, Ph. D
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INTRODUCCION

Uno de los mayores costos que involucran la operacion de una planta de refineria
de petréleo es el consumo energético, representados en vapor, agua industrial y
gas combustible, llamados comunmente servicios industriales o utilidades, los
cuales son fundamentales para su operacion de forma continua y confiable,
logrando asi los niveles de produccion y rentabilidad exigidos por la empresa. El
vapor normalmente es utilizado como medio de calentamiento de corrientes frias y
como fuerza motriz de turbinas acopladas a bombas o compresores. Ilgualmente el
gas combustible, al ser quemado en hornos calentara las corrientes frias. El agua
industrial es usada como medio de enfriamiento de corrientes calientes que
necesitan ser enfriadas.

Estos servicios industriales se consumen a gran escala, debido al gran tamafio de
las plantas de proceso y a que éstas operan continuamente, por varios afios, hasta
que son sacadas de servicios para realizarles su mantenimiento respectivo,
generando altos costos de operacion. Es por eso que su uso debe ser optimizado
buscando ahorros en su consumo. Esto se logra con la modernizacién de equipos,
la optimizacion de los procesos o por medio de una integracion energética, la cual
consiste en el aprovechamiento de la energia sobrante de las corrientes del proceso
para calentar o enfriar otras corrientes. Estas alternativas son aplicables a cualquier
refineria del mundo, presentando las de Colombia una gran oportunidad para
realizar un estudio de ahorro energético y, por lo tanto, proponer una alternativa que
ayudara a minimizar los costos de operacion de sus refinerias.

En la refineria de Barrancabermeja, de Ecopetrol S.A., se encuentra ubicada una
de las plantas que le representa el mayor consumo de su energia. Esta es la planta
DEMEX, donde se necesita un gran gasto de vapor y de gas combustible para
calentar las corrientes de un proceso de extraccion liquido-liquido y poder separar
el solvente, que luego es condensado con el uso de agua de enfriamiento para
reutilizarlo nuevamente. La pregunta que surge a esta situacién de alto costo es:
¢,Como disminuir el consumo energético de la planta DEMEX? Ante esta
problematica se analizan los procesos de la planta DEMEX y de la planta
Viscorreductora, ubicadas en la misma area, y se encuentra que: algunas corrientes
de estos procesos poseen altos valores energéticos que pueden ser aprovechados
para el intercambio de energia con otras corrientes de la planta, buscando, de esta
manera, minimizar los consumos de vapor de 150 psig, gas combustible y agua de
enfriamiento. Esta alternativa de solucién se conoce con el nombre de integracion
energeética, integracion de procesos o integracion de calor, la cual se desarrolla en
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este trabajo con el propdsito de lograr disminuir los costos de operacion de la planta
DEMEX por consumo de energia.

La planta DEMEX también tiene un consumo de vapor de 50 psig para realizar
calentamiento de sus corrientes, pero este no se tendra en cuenta en esta propuesta
para ser minimizado como gasto energético, ya que actualmente existe un exceso
de produccion de vapor de 50 psig que mantiene su cabezal presionado y obliga,
en algunas ocasiones, a ventearlo a la atmdsfera para mantener su presion. Por el
contrario, con esta propuesta, se minimiza su produccién y se evita la pérdida de
este vapor.

Se tiene entonces, para la elaboracion de este trabajo, como objetivo general:

Proponer una disminucién en el consumo energético de la planta DEMEX de la
Refineria de Barrancabermeja mediante la integracion energética de corrientes del
proceso.

Para lograr este objetivo general se tienen como objetivos especificos:

v Analizar datos de las variables de operacion de las plantas de proceso y de
las caracteristicas de las corrientes de proceso.

v Estimar las propiedades termodinamicas de las corrientes a integrar por
medio del paquete de simulacion de procesos Aspen HYSYS V8.4.

v Determinar las Curvas Compadsitas, el punto “pinch”, el requerimiento minimo
energético y la Curva de la Gran Compadsita con ayuda del software de gestion de
energia Aspen Energy Analyzer.

v Proponer un nuevo disefio de red de intercambiadores de calor utilizando el
software de gestion de energia Aspen Energy Analyzer.

v Determinar, a través de un analisis econémico, los costos y ganancias que
conllevaria la implementacion de esta propuesta en la refineria de Barrancabermeja.

Para el desarrollo de esta propuesta se utilizé la metodologia del analisis “pinch”,
siendo ésta una de las herramientas mas utilizadas y que ha logrado los mejores
resultados a nivel mundial. Esta metodologia analiza sisteméaticamente las
corrientes frias y calientes de los procesos quimicos y sus sistemas de utilidades
(servicios de calentamiento y enfriamiento) con la ayuda de la primera y segunda
ley de la termodinamica, calculando los cambios de entalpia de las corrientes
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cuando realizan un intercambio de calor y, determinando la direccion del flujo de
calor. Con este analisis se busca aprovechar la energia calorica de las corrientes
del proceso para minimizar los consumos necesarios de utilidades para enfriar o
calentar esas corrientes, empleando una red de intercambiadores de calor que
operen con un enfoque de temperatura optimo (diferencia de temperatura minima
entre corrientes a lo largo de un intercambiador) que permitan una mayor
transferencia de calor, a un bajo costo de adquisicion del intercambiador y una
disminucion del consumo de utilidades.

En la seccion 2 se hace una descripcidon detallada de la metodologia “pinch” y sus
diferentes herramientas utilizadas para lograr identificar esos consumos minimos
necesarios de utilidades que permitan obtener ahorros de energia y econdmicos a
la empresa.

Gracias a la ayuda del software de simulacion de procesos Aspen Hysys V8.4 se
logré simular algunas de las corrientes del proceso para estimar sus propiedades
termodinamicas e identificar asi el valor energético que pueda aportar a la
integracion. Con el software de simulacién Aspen Energy Analyzer se propuso el
disefio de la red de intercambiadores de calor y se realiz6 el andlisis econémico
inicial que permitio seleccionar el ATminimo Optimo.

Este trabajo se realizé con el andlisis de los procesos en estado estable y a maxima
carga de las plantas, conservando el mismo esquema operacional actual para suplir
las necesidades de temperaturas de las corrientes cuando alguna de las dos plantas
se encuentre fuera de servicio por alguna emergencia operacional o por
mantenimiento. Al final del documento, en la seccién correspondiente, se dan las
recomendaciones necesarias para mejorar esta integracion energética.
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1. GENERALIDADES
1.1 INTEGRACION ENERGETICA

La integracidn energética o integracion de procesos consiste en el aprovechamiento
de la energia caldrica que poseen algunas corrientes de un proceso para calentar o
enfriar otras corrientes pertenecientes al mismo u otro proceso, a través del
intercambio de corrientes, con el fin de buscar un ahorro en el consumo de energia
térmica, lo que representa una reduccion en los costos de operacion. Principalmente
se ha aplicado en las grandes y complejas instalaciones industriales, donde existen
numerosas plantas de procesos que manejan diversas corrientes y, donde a veces
se hace dificil identificar, con un simple andlisis, las mejores oportunidades de
ahorro (CETC-Varennes, 2.003); para ello se usan diferentes metodologias que
incluyen herramientas computacionales, de las cuales, la mas utilizada, es la
tecnologia “pinch” o punto de pliegue, siendo aplicada a los procesos que ya se
encuentran en servicio y asi optimizarlos para reducir el consumo de energia o, a
los procesos que estan en la etapa de disefio, buscando un intercambio de calor
mas eficiente mejorando el consumo de energia (ALVAREZ, X. B. et al., 2.007).
Esta metodologia es la mas utilizada debido a la simplicidad de los conceptos
fundamentales y, especialmente, a los espectaculares resultados obtenidos en
numerosos proyectos a nivel mundial; es una de las herramientas mas préacticas y
es muy utilizada para estos casos donde se intercambia calor entre corrientes del
proceso, con la finalidad de mejorar el uso eficiente de la energia (CETC-Varennes,
2.003).

Una integracion energética puede ser desarrollada integrando solo las corrientes de
una misma planta de proceso, o, integrando las corrientes entre dos o méas plantas,
lo cual se conoce como una integracion total del sitio. El hecho de una integracion
entre plantas podria ser considerado no practico, ya que la variacion en la operaciéon
de una afectaria la operacion de la otra, pero estos problemas pueden ser resueltos
con un adecuado estudio, ya sea usando otros fluidos térmicos o equipos auxiliares
de servicios (BAGAJEWICZ, Miguel & RODERA, Hernan, 2.004). La idea siempre
es poder integrar la totalidad de los procesos, pues esto conlleva a un gran ahorro
de energia, que combinado con una operacion estable y confiable, lo cual involucra
planes de mantenimiento predictivo y de capacitacion continua al personal de
operacion de planta, le garantizan altos rendimientos econémicos a la empresa.
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1.2 ESTADO DEL ARTE

Los andlisis de integracion energética se han realizado en muchas industrias,
principalmente buscando el ahorro de energia térmica, lo que representa una
reduccion en los costos de operacion a través del intercambio de corrientes de
aquellos sistemas que poseen un gran potencial de recuperacion de calor. (GRIP,
Carl-Erik, et al.,, 2.012) describen la aplicacion y experiencia con diferentes
herramientas de integracion que se han probado y aplicado en la planta de acero
de SSAB EMEA en Lulea, la planta de calor y energia combinada de Lulekraft y el
sistema de calentamiento del distrito de Lulea. Estas herramientas incluyen modelos
de simulacién, programacion matematica, analisis de exergia y analisis “pinch”. Las
experiencias y resultados obtenidos con los diferentes métodos han permitido
evaluar cada uno y poder asi escoger el 6ptimo, dependiendo de la situacion y de
la solucion a las necesidades requeridas:

o Cuando el sistema estd dominado por corrientes que transportan energia
térmica el problema es optimizar el intercambio de calor entre las corrientes. Para
este caso, el uso de la herramienta del analisis “pinch” es el adecuado.

o El analisis de exergia tiene aplicacidon cuando se tienen problemas que
involucran diferentes tipos de energia, reacciones quimicas, otras formas de
energia diferentes a la térmica, tales como la energia quimica, diferencial de
presiones y/o generacion de electricidad. Un ejemplo seria el estudio del potencial
de los flujos de energia en reposo para la conversion en electricidad.

o La programacién matematica ha sido utilizada para estudiar problemas que
involucran el sistema total con corrientes de diferentes tipos de energia y materiales
gue reaccionan entre ellas. Un ejemplo es una planta de acero, donde corrientes de
liquido pesado, sélido y gaseoso reaccionan de una forma que afectan los balances
de material y energia.

Para la industria del petréleo han sido muchos los estudios de integracién que se
han realizado para reducir los costos de operacion, y en los cuales se ha utilizado
la tecnologia “pinch” como herramienta para tratar sus sistemas dominados por
corrientes que transportan energia térmica. A continuacion se presentan algunos
casos:

(KAZUO MATSUDA, et al., 2.009), en un estudio realizado a través de la tecnologia
“pinch”, aplicado al area industrial Kashima, uno de los mas grandes complejos
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quimicos en Japon, demostraron que a pesar de la alta eficiencia de las locaciones
individuales en el complejo, hay un enorme potencial de ahorro de energia a través
del intercambio de corrientes entre esas distintas locaciones. Ademas se encontré
que el uso adecuado de las herramientas y técnicas disponibles de la tecnologia
“pinch” permite a una zona industrial de enorme magnitud y complejidad ser
analizada convenientemente. Esto se ha traducido en proyectos de ahorro de
energia que han sido propuestos y aplicados en todas las areas.

(EL-TEMTAMY, et al., 2.010) investigaron las oportunidades para la conservacion
de energia en el complejo de gas del Desierto de Occidente (WDGC), Egipto, a
través de la modificacion del tren de intercambio de calor. La simulacion del proceso
de la planta fue realizada utilizando el programa de simulacion HYSYS en estado
estacionario. Esta etapa fue necesaria para suministrar los datos requeridos de las
propiedades de la corriente para el analisis de calor, asi como los requerimientos
de calor en el condensador y en el rehervidor. Adoptando la tecnologia de disefio
“pinch” ellos calcularon los requerimientos minimos de energia de calentamiento y
de enfriamiento para diferentes valores de ATminimo utilizando dos métodos, el
algoritmo de la tabla problema de la metodologia “pinch” y el método de
programacion lineal. Entonces, el disefio de la red de intercambio de calor se llevo
a cabo de acuerdo con la metodologia de disefio “pinch” para lograr los
requerimientos de servicio objetivo para cada ATminimo. El disefio 6ptimo de la red
de intercambio de calor correspondio a un ATminimo de 10°C y el ahorro de servicios
frios y calientes logrado fue de 42 y 21% respectivamente.

(ZHAO DONGFENG, et al., 2.012) tomaron como ejemplo una refineria tipica
situada en el noroeste de China para realizar una investigacién enfocada en la
recuperacion de calor de baja temperatura para adoptar la destilacion multiefecto
(multi-effect destillation, MED) en una desalinizacion a través de la tecnologia
“pinch”. El ATminimo Optimo fue establecido en 26°C, logrando una cantidad minima
de servicio de calor de 440.457,64 kW y una cantidad minima de servicio de
enfriamiento de 1.965.993,85 kW. Finalmente la red de intercambiadores de calor
fue establecida mediante la integracion de dos redes de intercambiadores de calor.

(AKPA, J. G. & OKOROMA, J. U., 2.012) realizaron el analisis “pinch” a una red de
intercambiadores de calor de la unidad de destilacion de crudo de la refineria New
Port Harcourt. Este andlisis estuvo dirigido a comprobar la eficiencia de energia y la
operacion de los intercambiadores de calor usados en el precalentamiento del
crudo. Los datos de proceso de las redes de intercambiadores de calor fueron
tomados para usarlos en el software Aspen-Pinch para el analisis “pinch”,
obteniendo los requerimientos minimos de calentamiento y enfriamiento de toda la
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red. El analisis indicé que un total de calor util de 98.916,1 kW y 8.298,7 kW de
enfriamiento Gtil no fue utilizado dentro de la red (corriente de proceso pobre) y que
10 intercambiadores de calor no fueron colocados apropiadamente. Por lo tanto, los
autores concluyeron que los intercambiadores de calor en la unidad de destilacién
de crudos necesitaban ser modernizados para asegurar una adecuada
recuperacion de calor, la integracion de los procesos Yy la utilizacion eficiente de la
energia dentro de la red.

(KAZUO MATSUDA, et al., 2.014) aplicaron la tecnologia “pinch” a uno de los mas
grandes complejos quimicos en Tailandia, en el area industrial de Map Ta Phut,
mediante el analisis de las curvas compuestas y el perfil total del proceso. Este
estudio demuestra que a pesar del desarrollo reciente del complejo quimico para
conseguir una alta eficiencia en el consumo de energia, una cantidad suficiente de
energia, potencialmente, puede ser ahorrada mediante el intercambio de energia
entre los diversos procesos. Sobre esta base, el complejo quimico ha desarrollado
un plan a mediano y largo plazo para el ahorro de energia en toda el area del
proceso.

En las Refinerias de Colombia también se han llevado a cabo este tipo de estudios.
(RIOS, Carlos M. H. y GRISALES, Rogelio R., 2.003) realizaron el analisis y
evaluacion para las secciones de reaccion, regeneracion y fraccionamiento de la
planta de cracking Modelo IV de la refineria de Cartagena, las cuales no fueron
modernizadas con la tecnologia UOP, por lo que vieron en ésta, una oportunidad
apropiada para la aplicacion de la tecnologia “pinch” con la intencién de obtener una
mejor recuperacion del calor en toda la planta y un minimo requerimiento de
servicios externos de calentamiento y enfriamiento. Plantearon entonces la
integracion de energia mediante el analisis de diversas alternativas y la evaluacion
de ellas, con el fin de obtener el disefio de la red de intercambio de calor con
minimos consumos energeéticos que genere a su vez los minimos costos totales
para la refineria.

Muchos de estos estudios se han realizado integrando las corrientes de
hidrocarburo que necesitaban ser enfriadas o calentadas. Sin embargo, (COETZEE
& MAJOZI, 2.008) usaron un caso estudio de una compafiia petrolera de Sudafrica
basado en el hecho de aprovechar la corriente de liquido saturado, producto del
calentamiento realizado por el vapor saturado, integrandola nuevamente a la red de
intercambio de calor, con lo cual obtuvo un ahorro de vapor de 29.6%.
Generalmente, la distribucion de las redes de vapor son disefios paralelos, aun para
sistemas que han sido disefiados siguiendo el analisis “pinch”. La razdn de esto es
que implicito en el analisis “pinch” se supone que todos los intercambiadores de

21



calor estan conectados directamente al suministro de energia, utilizando sélo el
calor latente del vapor. Esto se traduce en pérdidas de energia, ya que algunos de
los condensados todavia tienen la energia suficiente para abastecer algunos
procesos en la mayoria de los casos. Por lo tanto, al permitir la reutilizacién de estos
condensados se puede reducir la demanda global de vapor. Ellos encontraron, para
este caso, que si sélo vapor saturado fuera usado para calentar, asumiendo un
disefio paralelo, se necesitarian 39,2 t/h, pero, al realizar la integracion de la
corriente de condensado, aprovechando su energia para calentar, solo se
necesitarian 27,6 t/h de vapor.

Las anteriores referencias muestran que la herramienta mas usada para el analisis
de integracion energética ha sido la metodologia “pinch”, logrando, para las
diferentes industrias, excelentes resultados en reduccidn de costos energéticos. Es
por esto, que para el desarrollo de este trabajo, se utiliz6 como metodologia para el
andlisis de integracion de las corrientes de proceso y asi aprovechar el potencial
energético de ellas.

1.3 FUNDAMENTOS DE TERMODINAMICA

1.3.1 Calorimetria. Es la medida de la cantidad de calor involucrada en una
transformacion. En las transformaciones sin cambio de fase ni composicion se usa
la capacidad calorifica o calor especifico Cp, en las transformaciones con cambio
de fase pero no de composicion se usa el calor latente AHcaor iatente; €N las
transformaciones con reaccion quimica se usa el calor de reaccidn AHcaior reaccion
(RODRIGUEZ, J.A, 2.004). En esta propuesta se evaliian las dos primeras.

1.3.2 Primeraley de la termodinamica. El primer principio de la termodindmica o
primera ley de la termodindmica postula la conservacion de la energia. Este principio
establece que la energia siempre se conserva, de modo que al intercambiar energia
la energia disminuye, apareciendo necesariamente una cantidad de energia
equivalente en el entorno. La cantidad de energia que pierde un sistema es igual a
la cantidad de energia que gana el entorno (DIMIAN, A.C, 2.003). Considerando un
sistema cerrado, donde no hay intercambio de masa, la primera ley de la
termodinamica seria:

A (energia del entorno) + A (energia del sistema) = 0
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El primer término est4d dado por la cantidad de calor y trabajo intercambiado
Q + W. El segundo término tiene en cuenta el cambio de energia (energia
interna ) del propio sistema. La energia interna es una funcién de estado. Su valor
absoluto no es conocido, pero su variacion, AU entre dos estados, es siempre la
misma independiente de la trayectoria seguida.

Matematicamente, la primera ley postula que en un sistema cerrado la energia
interna U puede ser variada solo por el intercambio de calor y/o trabajo:

AU=Q+W (1.1)

AU soOlo depende del estado inicial y final (presion, volumen, temperatura,
composicién), mientras que Q y W dependen de la transformacién o el camino usado
para ir desde el estado inicial hasta el estado final (DIMIAN, A.C, 2.003).

1.3.3 Segunda ley de la termodinamica. Esta segunda ley establece que los
procesos van en cierta direccién y no en la direccion contraria. Por experiencia se
sabe que el flujo de calor entre dos cuerpos siempre se da del cuerpo mas caliente
al mas frio y nunca en la direccién opuesta de manera espontanea. Este hecho es
de tal importancia que su replanteamiento sirve como una expresion aceptable de
la segunda ley (SMITH, J.M.; VAN NESS, H.C. & ABBOTT, M.M., 1.997).

1.3.4 Calor. El calor es una forma de energia que se transfiere a través de los
limites de un sistema a otro (0 a su entorno) gracias a que, entre ellos, existe un
diferencial de temperatura. En este caso el calor fluye del sistema con temperatura
mas alta al sistema con temperatura mas baja. Un cuerpo nunca contiene calor
(pero si contiene energia), y sélo se puede identificar el calor cuando cruza los
limites del sistema. Si no hay diferencia de temperatura entre los dos sistemas
entonces no existe la transferencia de calor, lograndose entonces el equilibrio de
temperatura (VAN WYLEN, Gordon J.; SONTAGG, Richard E. & BORGNAKKE,
Claus, 2.003).

Simbolizando la cantidad de calor con la letra @ la masa con la letra m, la variacion
de temperatura con ATy el calor especifico con Cp se tiene que:

Q=m.Cp.AT (1.2)
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Esta ecuacion permite calcular la cantidad de calor requerida para modificar la
temperatura de una masa m de sustancia de calor especifico Cp en una cantidad
AT, siempre y cuando no haya cambio de fase (RODRIGUEZ, J.A, 2.004). La unidad
de medida de calor en el Sistema Internacional es el Joule.

1.3.5 Variacion de temperatura sin cambio de fase: Calor Especifico. Esta
propiedad depende de cdmo se ejecute el proceso para el intercambio de calor,
existiendo asi dos clases de intercambio de calor mas frecuentes: el calor especifico
a volumen constante Cv y el calor especifico a presion constante Cp. El calor
especifico a volumen constante se puede considerar como la energia requerida para
elevar en un grado la temperatura de una unidad de masa de una sustancia cuando
el volumen se mantiene constante y, el calor especifico a presion constante cuando
la presion se mantiene constante. La energia requerida para elevar en un grado la
temperatura de una sustancia difiere a temperaturas y presiones distintas, pero
normalmente esta diferencia no es muy grande (CENGEL, Yunus A. & BOLES,
Michael A., 2.009). Esta propuesta de trabajo utiliza en su metodologia el Cp para
aguellas corrientes que no sufren cambio de estado.

Una ecuacion, con la cual se define Cp es la siguiente:

oh
C,dT=dh — C,= (a—T) (1.3)
p

Y se define como el cambio en la entalpia especifica de una sustancia por cambio
unitario en la temperatura a presion constante.

De la ecuacion 1.3 se observa que Cp esta relacionado con los cambios de entalpia
especifica dh (CENGEL, Yunus A. & BOLES, Michael A., 2.009), lo que significa
que, si se conoce el cambio de entalpia especifica que sufre una corriente al variar
su temperatura, se puede predecir la cantidad de energia necesaria por la masa de
esa corriente al variar su temperatura. En esta propuesta se tiene en cuenta esta
caracteristica cuando se simula la corriente para hallar su valor energético.

Joules _ Joules
kg.K kg.°cC

Los valores de calor especifico en el Sistema Internacional son:
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1.3.6 Entalpia. La entalpia es una funcion de estado y se define como la suma de
la energia intensiva U y el término P.V (presion absoluta P por el volumen total V):

H=U+P.V (1.4)
Si de la primera ley se tiene que:
AU=Q+ W

Y teniendo en cuenta que el trabajo de expansion o compresion W es el producto
de P.AV entonces:

Q= AU+W = AU+ P.AV
Reordenando y agrupando términos se obtiene:
Q= A(U+P.V) (1.5)

Al introducir la definicion de la entalpia (ecuacién 1.4) en la ecuacion 1.5 se tiene
entonces que:

Q = AH (1.6)

Por lo que se deduce, que el cambio de entalpia para un sistema cerrado a presion
constante es igual al calor intercambiado. Como la entalpia es una funcién de
estado, esto permite calcular de una manera muy directa la transferencia de calor
en el sistema. Sus unidades de medida por lo tanto son las mismas que las de calor
(MULLER, E. A, 2.002). Para esta propuesta el calor intercambiado Q, por cada
corriente, serd denominado como el delta de entalpia AH.

1.3.7 Variacion de temperatura con cambio de fase: Calor latente. La Figura 1
muestra la cantidad de calor entregada a la unidad de masa de una cierta sustancia
en funcion de la temperatura. Los tramos donde la temperatura permanece
constante son aquellos en los que tiene lugar el cambio de fase. La fusion (de sélido
a liquido) ocurre a temperatura Tr y requiere un calor latente de fusion A. La
ebullicién (de liquido a vapor) ocurre a temperatura Tv y requiere un calor latente de

ebullicién Av. Las unidades de medida del calor latente en el sistema internacional
Joules
kg

son:
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Figura 1. Representacion grafica del calor latente

Q

Fuente: RODRIGUEZ, Jorge A., 2.004.

La ecuacion que permite calcular el calor intercambiado durante un cambio de fase
es la siguiente.

En este trabajo se utilizan corrientes que sufren cambio de estado, de liquido a
vapor o vapor a liquido, para lo cual se tiene en cuenta los cambios de entalpia
especifica dh, mencionados en la seccién 1.3.5, para hallar el calor intercambiado
o energia empleada por la corriente.

1.4 DESCRIPCION DEL PROCESO DE LA PLANTA DEMEX

La planta DEMEX de la refineria de Barrancabermeja tiene como finalidad extraer a
los fondos de vacio, provenientes de las torres de destilacion de crudo al vacio, un
aceite desmetalizado llamado DMO, con bajo contenido de metales y carbdn, a
través de un proceso de extraccion liquido-liquido, el cual consiste en la separacion
de los compontes de una mezcla liquida (fondos de vacio) por contacto con otro
liquido (solvente liqguido compuesto principalmente por n-butano e iso-butano),
inmiscible con ella o parcialmente inmiscible y que disuelve preferiblemente a uno
de los componentes (DMO). Los componentes de la mezcla se separaran luego
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utilizando la diferencia de solubilidad de sus componentes (Vicepresidencia
Refinacion y Petroquimica, Gerencia Complejo Barrancabermeja, 2.007).

ElI DMO extraido en la planta DEMEX como producto, se somete luego a un proceso
de hidrotratamiento, donde son removidos una serie de contaminantes como:
azufre, nitrégeno, oxigeno, carbén y, metales de hierro, niquel y vanadio, mejorando
asi sus caracteristicas para poderlo cargar a las unidades de ruptura catalitica,
donde seréa transformado en productos valiosos como la gasolina, el ALC (aceite
liviano de ciclo) y el GLP (gas licuado del petréleo).

En la Figura 2 se muestra un diagrama del proceso de la planta DEMEX, el cual se
describe de acuerdo al manual de procesos de la planta (Vicepresidencia Refinacion
y Petroquimica, Gerencia Complejo Barrancabermeja, 2.007) vy, a la experiencia
operacional del autor en la misma.

Figura 2. Diagrama simplificado del proceso de la planta DEMEX.
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Esta planta de proceso recibe la corriente de carga (fondos de vacio) y es mezclada
con la corriente de solvente en una proporcion de 5 a 6 barriles de solvente por 1
de carga, dependiendo de la capacidad de carga total de la unidad, del rendimiento
y de la calidad con que se desee el DMO. La planta esta disefiada para una carga
total de 45.000 b/d de fondos de vacio y un rendimiento de 50%. La corriente
mezclada entra a un sedimentador, donde sucede la separacion de los
componentes. El producto liviano o fase menos densa, denominado extracto, que
esta compuesto por la mezcla del DMO con la mayoria del solvente, sale por la cima
del sedimentador y, el producto pesado o fase mas densa, denominada refinado,
que estd compuesto por la mezcla del asfalto con otra parte del solvente, sale por
el fondo del sedimentador. Cada corriente se envia a un proceso de calentamiento
para hacer la separacion del solvente. La corriente mezclada de refinado, que esta
alrededor de 43.400 bpd, se calienta en 3 hornos distribuidos en paralelo vy, la
corriente mezclada de extracto, cuyo flujo es de 244.600 bpd, se calienta en una
serie de intercambiadores, primero con vapor de 50 psig y luego con vapor de 150
psig. Este solvente separado se condensara luego en una serie de intercambiadores
con agua, y se recuperard para utilizarlo nuevamente y mezclarlo con la carga y
formar asi un circuito cerrado, donde diariamente se reposiciona, por pérdidas,
alrededor de 300 b/d.

La etapa de calentamiento en hornos y con vapor representa el mayor consumo de
energia de la planta, siendo éste el motivo del estudio y andlisis de esta seccion
para la implementacién de la integracion energética propuesta, con el fin de reducir
el consumo de vapor y de gas combustible.

1.5 DESCRIPCION DEL PROCESO DE LA PLANTA VISCORREDUCTORA

Esta planta se encuentra ubicada en la misma area de la planta DEMEX. Tiene
como objetivo disminuir la viscosidad a los residuos asfélticos que se generan en la
planta DEMEX (fondos DEMEX), al cual se le ha extraido el DMO, a través de una
reaccion térmica en hornos. Esta baja viscosidad permite minimizar la cantidad de
diluyente necesario para convertirlo en combustéleo para venta.

En la Figura 3 se muestra un diagrama del proceso de la planta Viscorreductora, el
cual se describe de acuerdo al manual de procesos de la planta (RWD
Technologies-Ecopetrol, 2.010) y, a la experiencia operacional del autor en la
misma.
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Figura 3. Diagrama simplificado del proceso de la planta Viscorreductora.
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Esta planta de proceso tiene como carga el asfalto residuo generado en la planta
DEMEX, al cual se le ha extraido el DMO, y es sometido a un craqueo térmico a
través de hornos de craqueo térmico con el fin de bajar su viscosidad. El efluente
de los hornos pasa luego a una torre fraccionadora, donde se separan los diferentes
productos. Por la cima sale una corriente de nafta que es enfriada para condensarla
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y enviarla como reflujo a la misma torre. Por la zona media existira la corriente de
recirculacion de Gaséleo (GAO), la cual, se aprovecha su temperatura para
precalentar la carga de Fondos DEMEX que entra al horno de craqueo térmico vy,
para generar vapor de 150 psig. El producto pesado del fondo de esta fraccionadora
se envia a una torre despojadora, donde se le separa el contenido que lleva de
gasoéleo. Por la cima de la despojadora sale este gaséleo que es enfriado al generar
vapor de 50 psig y luego con agua de enfriamiento, para condensarlo y enviar una
parte como reflujo a la misma torre. Por el fondo se obtiene el producto final
denominado combustéleo, cuya corriente caliente genera vapor de 150 psig,
mezclandose luego con diluyente para obtener la viscosidad requerida y enviarlo
como producto de venta.
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2. METODOLOGIA

2.1 ANALISIS “PINCH”

La metodologia del analisis “pinch” es una técnica que fue desarrollada desde 1.970
en la Escuela Politécnica Federal de Zurich y la Universidad de Leeds. El término
“tecnologia pinch” fue introducido por Linnhoff & Vredeveld (1.984) para representar
un nuevo conjunto de meétodos basados en conceptos termodinamicos. Su
tecnologia es utilizada con el fin de optimizar redes de intercambiadores de calor y
aprovechar al maximo todas las posibilidades de calentamiento y enfriamiento entre
las propias corrientes del proceso, disminuyendo asi la necesidad de utilizar otras
fuentes externas para calentar o enfriar, representando un ahorro energético y
econdmico significativo para las industrias (IAN C., Kemp, 2.007). El término
“analisis pinch” es utilizado a menudo para representar la aplicacion de
herramientas y algoritmos de la tecnologia “pinch” en el estudio de procesos
industriales (SAHDEV, M., 2.010).

La necesidad de realizar procesos integrados surgi6é en la década de 1.980 a 1.990
con la busqueda del uso eficiente de la energia, debido a la crisis energética que se
venia presentando desde 1.970. Estos estudios revelaron que se puede lograr un
ahorro de energia significativo analizando el problema en el contexto de todo el
proceso o0 sistema, y no como unidades independientes (DIMIAN, A.C., 2.003).
Cuando se va a disefiar un proceso como nuevo, se inicia realizando el estudio a
través de una jerarquia de fases que se representan por un diagrama de capas
parecido al de una cebolla, segun se muestra en la Figura 4. El disefio de un proceso
inicia con los reactores (en el centro de la cebolla); luego se pasa a la segunda capa
que involucra los separadores, donde ya se conocen los alimentos, las
concentraciones de reciclo y ratas de flujo; en la tercera capa tiene lugar el disefio
de la red de intercambiadores de calor, donde se realiza el proceso basico de
balance de energia; y en la cuarta capa se manejan los requerimientos de
calentamiento y de enfriamiento, llamados utilidades o servicios industriales
(LINNHOFF, M., 1.998).

Las dos primeras capas del disefio (reactores y separadores) que definen el balance
de materiales y la estructura basica del diagrama de flujo, forman parte de la
actividad de disefio de un proceso llamada Sintesis de Procesos. Las siguientes
capas externas, que definen la recuperacion de calor a través de la red de
intercambiadores de calor y necesidad de utilidades, forman parte de la actividad de

31



disefio llamada Integracion de Procesos, en la cual se basa la metodologia “pinch”.
Estas actividades estan interrelacionadas, y pueden ser desarrolladas
secuencialmente o de forma simultanea (DIMIAN A.C., 2.003).

Figura 4. “Diagrama de cebolla” para jerarquizar el disefio de un proceso.
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Separador

Red intercambiadores
de calor

Utilidades

Fuente: LINNHOFF, March, 1.998.

El presente trabajo se centré en las capas de recuperacion de calor y de la
necesidad de utilidades, ya que el estudio fue realizado en plantas de procesos
existentes, donde se busca optimizar el uso de la energia. A pesar de que son
plantas disefiadas siguiendo el esquema de las fases de Sintesis e Integracion, se
observa una oportunidad de mejora en el intercambio de calor con otras corrientes,
tanto del mismo proceso como de otros.

La tecnologia “pinch” presenta una simple metodologia para el analisis sistematico
de procesos quimicos y las utilidades involucradas con la ayuda de la primera y
segunda ley de la termodindmica. La primera ley suministra la ecuacién de energia
para el calculo de los cambios de entalpia A en las corrientes que pasan a través
de un intercambiador de calor (IC). La segunda ley determina la direccion de flujo
de calor, la cual sélo fluye de caliente a frio. Esto prohibe los cruces de los perfiles
de temperatura de la corriente fria y caliente a través de un IC. En un IC ninguna
corriente caliente puede ser enfriada por debajo de la temperatura de suministro de
la corriente fria ni una corriente fria puede ser calentada a una temperatura mayor
que la temperatura de suministro de la corriente caliente. En la practica la corriente
caliente solo puede ser enfriada a una temperatura definida por el “enfoque de
temperatura” del IC. El enfoque de temperatura es la diferencia de temperatura
minima (ATminimo) que puede existir entre la corriente caliente y la corriente fria a lo
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largo de un IC. El nivel de temperatura a la cual el ATmmimo Ofrece una transferencia
de calor efectiva en el proceso se conoce como “punto pinch”. El “pinch” define la
fuerza conductiva minima permitida en un IC.

El objetivo principal del analisis “pinch” es lograr ahorros financieros mejorando la
integracion de calor de proceso, maximizando la recuperacién de calor al integrar
corrientes de un proceso con otro y reduciendo el uso de utilidad externa. El
concepto de integracion de calor de proceso se discute a continuacion a través de
un ejemplo.

En la Figura 5 se representa un proceso simple sin integracion de calor, donde la
corriente de alimento se calienta antes de entrar a un reactor y la corriente que sale
del reactor como producto es enfriada. El calentamiento es realizado con vapor (A)
en el IC 1y, el enfriamiento con agua (B) en el IC 2. El grafico de temperatura T vs
entalpia H para las corrientes de alimento y producto representa la carga de
utilidad caliente (vapor = A) y fria (agua de enfriamiento = B) cuando no hay
superposicion vertical de los perfiles de la corriente caliente (Curva Compdsita
Caliente) y la corriente fria (Curva Composita Fria).

Figura 5. Proceso simple sin integracion de calor.
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Fuente: SAHDEV, Mukesh, 2.010.
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Un esquema mejorado se muestra en la Figura 6 donde se adiciona un nuevo
intercambiador de calor (IC 3) que recupera una cantidad de calor (X) de la corriente
producto para precalentar la corriente de alimento. Con este esquema se disminuye
tanto la cantidad de vapor requerido (A — X) como la cantidad de agua de
enfriamiento requerida (B — X). La cantidad de calor recuperado X depende del
enfoque de temperatura minima permitida en el IC 3. El enfoque de temperatura
minimo entre las dos curvas en el eje vertical es el ATminimo Yy €l punto donde esto
ocurre es definido como el “pinch”. No puede haber un cruce de temperatura porque
violaria la segunda ley de la termodindmica. Del gréfico T Vs H la cantidad X es el
resultado obtenido para un ATmmnimo de 20°C. A mayor ATminimo X disminuye y los
requerimientos de utilidad aumentan, pero bajan los requerimientos de area del
IC 3.

Figura 6. Proceso mejorado con integracion de calor.
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Fuente: SAHDEV, Mukesh, 2010.
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En el grafico T vs H de la Figura 6 se debe desplazar horizontalmente la curva fria
hasta quedar separada de la curva caliente, en el punto donde més se aproximen
por el eje vertical, con una diferencia de 20°C (SAHDEV, M., 2.010).

La metodologia “pinch” ha sido descrita en varias publicaciones. Una de ellas es la
segunda edicién de lan C. Kemp (2.007), la cual es utilizada como guia para
describirla en este trabajo. La primera edicion fue la de Linnhoff et al. (1.982),
quienes tienen el mérito de las contribuciones mas importantes. Ellos publicaron la
primera “Guia Para el Uso Optimo de la Energia en Industrias de Procesos’
(DIMIAN, A.C., 2.003). Para su desarrollo se establece una secuencia de pasos, los
cuales se describen a continuacion:

2.1.1 Recoleccion de datos del proceso. Para el desarrollo de la metodologia
“pinch” es muy importante contar con una serie de datos primordiales para llevar a
cabo la integracion energética, para ello se debe tener la ayuda de los diagramas
de flujo del proceso, las bases de datos de las variables del proceso, las
especificaciones técnicas de los equipos de las plantas de procesos y la base de
datos de los andlisis de laboratorio realizado a las corrientes del proceso. Todo esto
para lograr obtener datos como: temperaturas de las corrientes, flujos, presiones,
entalpias, calor latente y calor especifico. A partir de estos datos se realizan los
balances de masa y de calor correspondientes. Debido a que si algunas corrientes
del proceso no cuentan con informacioén de algunos datos termodinamicos sera
necesario el uso de un software de simulacion que estime estas propiedades
(BENITEZ, Agustin; MARTINEZ, Yamile y DOMINGUEZ, Félix J., 2.007). Para el
caso de esta propuesta se utiliza la herramienta Aspen HYSYS, un software de
simulacién de procesos licenciado en Ecopetrol S.A 'y de propiedad de Aspen Tech,
el cual se introdujo por primera vez al mercado en la década de 1.980. Este software
ademas, optimiza el disefio de los procesos con mejoras en la calidad de la
ingenieria y productividad.

2.1.2 Seleccion de las corrientes de proceso a integrar. Una vez sean
recolectados los datos de las corrientes del proceso se procedera a seleccionar e
identificar cuales corrientes del proceso son las que necesitan ser enfriadas o
calentadas, pero que no sufran cambios en su composicion. Un ejemplo de ello
puede ser una corriente que entra y sale de un intercambiador de calor, o una
corriente que entra y sale de un horno para su calentamiento. Estas caracteristicas
identifican una corriente que puede ser seleccionada para ser integrada. Aquellas
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corrientes que inicialmente son frias y necesitan ser calentadas se conocen como
corrientes frias y, las que inicialmente son calientes y necesitan ser enfriadas se
llaman corrientes calientes. En un proceso que involucre reaccién no se puede
considerar como una corriente fria o caliente el alimento que entray el producto que
sale de la reaccion, ya que sucederan cambios en su composicion quimica. En este
caso el reactor no puede ser considerado como un intercambiador de calor que
puede ser reemplazado por una integracion de calor.

Los datos de las corrientes seleccionadas deben ser tabulados para una mayor
comprension y posterior graficado de las Curvas Compdsitas. Cada corriente se
debe identificar con el tipo de corriente, su temperatura de entrada 77 (°C) y su
temperatura de salida requerida 72 (°C), asi como su capacidad calorifica de flujo
CP (kJ]/°C.h), la cual es el producto del flujo méasico m (kg/h ) de la corriente por su
calor especifico Cp (k//kg.°C) y, su valor energético Q 0 4H (k//h) que es llamado
frecuentemente entalpia, donde:

Donde h es la entalpia especifica (k//kg) (IAN C., Kemp, 2.007).

En las corrientes frias un Q < 0 significa que se le debe suministrar esa energia
mediante utilidades calientes para lograr la temperatura de salida (calor absorbido).
Para las corrientes calientes un Q > O significa que se debe extraer ese calor
mediante utilidades frias para alcanzar la temperatura de salida (calor cedido),
logrando asi un balance energético (BENITEZ, Agustin; MARTINEZ, Yamile y
DOMINGUEZ, Félix J., 2.007).

2.1.3 Seleccién del ATminimo inicial. Se debe seleccionar un ATminimo inicial para
lograr que la transferencia sea efectiva. Este ATmnimo representa la menor diferencia
de temperatura que puede existir entre una corriente fria y una caliente a lo largo de
un intercambiador. Mientras menor es el valor que se seleccione mayor sera el area
de transferencia necesaria en el intercambiador, pero menor seria el requerimiento
de servicios, lo cual disminuiria los costos de operacion. Inicialmente, por lo comun,
este valor se fija dependiendo del proceso en estudio, segun la Tabla 1, y se evallan
los costos totales, surgiendo de aqui la necesidad de optimizar este parametro
(BENITEZ, Agustin; MARTINEZ, Yamile y DOMINGUEZ, Félix J., 2.007).
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La Tabla 1 muestra los valores tipicos de ATminimo para varios tipos de procesos
basado en la experiencia que ha tenido Linnhoff March (1.998) en sus trabajos de
aplicacion.

Tabla 1. Valores tipicos de ATminimo para varios tipos de procesos

No. SECTOR INDUSTRIAL VALORES POR EXPERIENCIA DE
ATminimo
1 Refineria de petrdleo 20-40°C
2 Petroquimica 10-20°C
3 Quimica 10-20°C
4 Procesos de baja temperatura 3-5°C

Fuente: LINNHOFF, March, 1.998

Para esta propuesta, donde se estudia una refineria de petréleo, se seleccionaria
un ATminimo inicial de 20°C.

En la Figura 7 se puede observar el comportamiento que tiene el consumo de
utilidad caliente, los costos totales de implementacion y operacion vy, el area de los
intercambiadores de calor, dependiendo del ATminimo Seleccionado; encontrando
que el valor mas bajo de ATminimo €S de 20°C, el cual seria el ideal para lograr unos
bajos costos totales al tener una disminucién en el area de transferencia de los
intercambiadores de calor y una disminucion en el consumo de utilidades al
compararlo con el consumo real.

2.1.4 Construccion de las Curvas Compésitay Gran Compdésita. Debido a que
el intercambio de calor entre las corrientes no va a permitir un ahorro del 100% de
servicios, es necesario identificar ese servicio adicional requerido para enfriar o
calentar las corrientes a las temperaturas exigidas por el proceso, para ello, se
analizaran graficamente la Curva Composita de las corrientes frias y la Curva
Composita de las corrientes calientes, las cuales se representan, en una misma
gréfica, por los datos de intervalos de temperatura 7 en funciéon del cambio de
entalpia AH. Primero, cada curva se grafica por separado en un diagrama de
temperatura versus entalpia y luego se traslapan ambas curvas.
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Figura 7. Comportamiento del uso de utilidad, area de intercambiadores y variacion
de costos totales con el ATminimo Seleccionado.
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Fuente: IAN C., Kemp, 2.007.

En la Figura 8 se muestra un ejemplo de gréfica de una Curva Compdsita Caliente
(CCC) para dos corrientes calientes del proceso (aplica también para un niamero
mayor de corrientes), donde inicialmente cada corriente del proceso se representa,
una a continuacion de la otra, por una linea recta que va desde la temperatura de
entrada hasta la temperatura de salida requerida versus su entalpia, identificandola
con el valor de su capacidad calorica de flujo CP. Luego, todas estas corrientes
guedaran representadas en una sola curva, donde, en cada intervalo de
temperatura se suman los CP de las corrientes que existan en ese intervalo y se
multiplica por la diferencia de temperatura del intervalo, hallando asi la diferencia de
entalpia 44 correspondiente. Para una grafica de Curva Composita Fria (CCF),
para dos corrientes frias del proceso (o mayor nimero de corrientes), se procedera
de la misma forma. Sin embargo, esta simple representacién no muestra la realidad,
asi que deben ajustarse las Curvas Compadsitas para el ATminimo Seleccionado. Para
ello se superponen las dos curvas, desplazando horizontalmente solo la CCF hasta
gue quede debajo de la CCC y, hasta que ambas curvas queden separadas en el
punto donde mas se aproximan en el eje vertical, con una diferencia del ATminimo.
Este punto, donde mas se aproximan la dos curvas, es el punto “pinch” (IAN C.,
Kemp, 2.007), ver Figura 9.
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En la Figura 9 se observa que las curvas quedan divididas por el punto “pinch” en
dos sectores. En el sector por encima del “pinch” el proceso necesita calentamiento.
En el otro sector, por debajo del “pinch”, el proceso tiene exceso de calor, por lo que
necesita enfriamiento. De esta manera se encontraran las cantidades minimas de
calentamiento Qhmin /0 enfriamiento Qcmin (Servicios industriales o utilidades)
necesarios para ser suministrada a cualquier temperatura dada. La diferencia de
entalpia entre ambas curvas, en el extremo izquierdo del grafico (zona fuera del
traslape), es igual al calor que se debe extraer mediante una corriente de servicio
fria (necesidad minima de servicio frio Qcmin) y, la diferencia de entalpia en el lado
derecho (zona fuera del traslape), es el calor que se debe suministrar mediante una
corriente de servicio caliente (necesidad minima de servicio caliente QhAmin). La zona
de traslape de las dos curvas define la cantidad de calor que puede transferirse
entre las corrientes del proceso, de la corriente caliente a la fria (IAN C., Kemp.
2.007).

Figura 8. Ejemplo de gréafica de una Curva Compdsita Caliente para dos corrientes.
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Figura 9. Desplazamiento de ATminimo de las Curvas Compositas Fria y Caliente.
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Fuente: BENITEZ, Agustin; MARTINEZ, Yamile y DOMINGUEZ, Félix J., 2.007.

Una grafica de requerimiento de calor contra temperatura, de la CCC desplazada %2
ATminimo hacia abajo y, de la CCF desplazada 72 ATminimo hacia arriba, puede luego
facilmente ser dibujada, formando la Curva Compdsita Desplazada (CCD), como se
observa en el sector izquierdo de la Figura 10. Las dos curvas se tocaran en el punto
“pinch”. Del analisis de esta grafica se obtiene otra gréfica que se conoce como la
Curva de la Gran Compoésita (CGC), tal como se puede ver en el sector derecho de
la Figura 10, la cual es construida de las diferencias de entalpia (eje horizontal) entre
las CCD a los diferentes intervalos de temperaturas. Esta representacion grafica es
mas adecuada para comprender la relacion entre el proceso y los servicios
industriales que se tengan disponibles. La CGC muestra que se puede suministrar
el servicio caliente (h) sobre dos niveles de temperatura: en Thi (se lograria usando
vapor de alta presion) y en Th2 (se lograria usando vapor de baja presion). El
requerimiento minimo total de estos servicios calientes permanece igual: Qhmin =
hi+hz. Lo mismo sucede con los servicios frios (c). El requerimiento minimo total de
estos servicios también permanece igual: Qcmin= c1 + c2. LOS puntos de temperatura
Th2 y Tc2, donde los niveles Az y cztocan la curva son llamados servicios “pinch”. Las
regiones sombreadas azules muestran la posible recuperacion de calor por el
intercambio de proceso a proceso (LINNHOFF, March, 1.998).
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Figura 10. Construccion de la Curva Composita Desplazada y Curva de la Gran
Composita.
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Fuente: SAHDEV, Mukesh, 2.010.

2.1.5 Determinacion del minimo namero de intercambiadores de calor. En esta
etapa, el principio que nunca debe ser violado es: una corriente nunca debe
transferir calor a través de la temperatura en el punto “pinch”. Es por esto, que el
analisis se divide en los sectores encima de la temperatura “pinch” y debajo de la
temperatura “pinch” para calcular la cantidad minima de intercambiadores y disefar
la red de intercambiadores. Este minimo niumero de intercambiadores de calor (Uinin)
depende fundamentalmente del nimero de corrientes de servicios y de proceso
involucradas en cada sector (LINNHOFF, March, 1.998).

Upin =N — S (2.2)
Donde:

N = NUmero de corrientes frias + NUumero de corrientes calientes + NUmero de
corrientes de utilidades.
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S = Numero de sistemas independientes o conjunto de intercambiadores. Siempre
se asume el valor de 1 para predecir facilmente los balances de requerimiento de
calor (SMITH, Robin, 2.005).

El conjunto de las corrientes que cruzan la temperatura “pinch” se consideran como
un sistema independiente en el lado correspondiente del “’pinch”, por lo que S
tomaria el valor de 1. Aquellas corrientes que no cruzan la temperatura “pinch” se
consideran, cada una, en el lado correspondiente del “pinch”, como otro sistema
independiente, aumentando en otra unidad el valor de .

El nimero total de intercambiadores de calor entonces seria:

Umin = (N - S)Encima del "pinch" + (N - S)Debajo del "pinch" (2-3)

2.1.5.1 Integracion de las corrientes. Para lograr el disefio de una red de
intercambiadores de calor con el minimo requerimiento de calor y con la méaxima
recuperacion de calor, se deben seguir estos criterios al integrar las corrientes:

o Dividir el problema a partir del “pinch”, disefiando separadamente la seccidn
encima del “pinch” y la seccion debajo del “pinch”. Esto para cumplir la regla de que
no debe haber transferencia de calor a través del “pinch”.

o Empezar el disefio desde el “pinch” hacia los extremos.

o Inmediatamente se inicie el disefio desde el “pinch” se deben obedecer las
siguientes restricciones de CP al intercambiar las corrientes calientes con las frias:

CPyot < CP.p;q Encima del “pinch”

CPyot = CP.,q Debajo del “pinch”

o Maximizar la carga del intercambiador satisfaciendo totalmente la energia
requerida por la corriente intercambiada.

o Sélo se debe suministrar utilidad caliente encima del “pinch” y sélo utilidad
fria debajo del “pinch”. Esto significa que encima del “pinch” todas las corrientes
calientes deben ser llevadas a la temperatura “pinch” por intercambio con las
corrientes frias y, que debajo del “pinch” todas las corrientes frias deben ser
llevadas a la temperatura “pinch” por intercambio con las corrientes calientes.
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Estos son los elementos basicos del método de disefio “pinch” de Linnhoff y
Hindmarsh (1.983).

Ademas a lo anterior se debe tener en cuenta el criterio del nimero de corrientes
frias y calientes necesarias en cada lado del “pinch”, ya que en algunas ocasiones
se debe dividir una corriente en varias ramas para lograr los requerimientos del
CPyo,: 0 CP.,q ,teniendo para ello que cumplir con lo siguiente:

=
g
IA

N.,ia Encima del “pinch”

Npot = Nqo1a Debajo del “pinch”

Nyot = Numero de divisiones y ramas de las corrientes calientes.

N..,;1a = Numero de divisiones y ramas de las corrientes frias (IAN C., Kemp, 2.007).

2.1.5.2 Area del Intercambiador. Esta etapa involucra el célculo del area de
transferencia de calor que deben tener los equipos para lograr los requerimientos
de temperatura del proceso, teniendo en cuenta la optimizacion del costo total en
funcion del ATminimo, garantizando una transferencia eficiente para las condiciones
minimas de servicios.

En un dispositivo de transferencia de calor, el area de la superficie 4 requerida para
el intercambio de calor esta dada por:

0
A= (2.4)

Donde:

A esta dada en m?, Q es el calor transferido en el intercambiador (kWW), U es el
coeficiente global de transferencia de calor (kW/m?.°C) y AT.m es la diferencia de
temperatura media logaritmica (°C). Si se tiene un intercambiador de calor a
contracorriente, donde la corriente caliente entra a Th1 y sale a Thz, y la corriente fria
entra a Tc1 y sale a Tc2, donde Th1 y Tc2 son los extremos calientes A,y Thay Te1
son los extremos frios € del intercambiador, entonces 47y seré:

_ ATg—AT¢ _ (Thi— Te2)—(Tha— Te1)
ATim = T - Thi-Tez (2.5)
AT¢ Th—Tc1
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Para valores de A47:» muy pequefios resultaria en un intercambiador de area y
costos demasiado grandes, lo que estaria relacionado con el ATminimo (IAN C., Kemp,
2.007).

2.1.6 Optimizacion del parametro de seleccion del ATminimo. Una vez se haya
realizado la evaluacion econdmica con el ATmmnimo inicial seleccionado se debe
optimizar este valor aumentandolo o disminuyéndolo, hasta obtener aquel que logre
los menores costos totales (costo de adquisicion e instalacion de la red de
intercambiadores de calor mas los costos de operacién). Mientras menor es el valor
que se seleccione mayor sera el area de transferencia necesaria en el
intercambiador, lo que aumentaria sus costos de adquisicién e instalacién, pero
menor seria el requerimiento de servicios, lo cual disminuiria los costos de
operacion.

El rango dentro del cual se puede mover este parametro de optimizacion esta
limitado por los siguientes puntos:

a) En la seccidén encima del “pinch” la Curva Compadsita Fria (CCF) debe cubrir
completamente o sobrepasar la Curva Compoésita Caliente (CCC), ver Figura 11 (a).
Esto permite aprovechar totalmente la maxima temperatura de las corrientes
calientes para transferirla a las corrientes frias. Si la CCF no cubre la CCC, como
se observa en la Figura 11 (b), y debido a que la integracién de las corrientes se
empieza del punto “pinch” hacia los extremos, quedara el tramo mas alejado de la
CCC sin integracion para su enfriamiento, lo que obligaria al uso de utilidad fria en
esta seccion para lograr los requerimientos de temperatura, violando uno de los
criterios de integracion enunciados en la seccion 2.1.5.1. Lo anterior también aplica
para la seccion debajo del “pinch”, y en este caso, para aprovechar totalmente la
minima temperatura de las corrientes frias, la CCF podria cubrir completamente el
extremo inferior de la CCC, ver Figura 11 (c).

b) La diferencia entre la temperatura de salida mas baja de las corrientes
calientes y la temperatura de entrada de la utilidad fria indicara el ATminimo maximo
gue se puede lograr. Lo mismo ocurre con la diferencia entre la temperatura de
entrada de la utilidad caliente y la temperatura de salida mas alta de las corrientes
frias.
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Figura 11. Posicion correcta de las Curvas Compdésitas para hallar el rango de
seleccion del ATminimo Optimo.
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3. DESARROLLO DE LA PROPUESTA DE INTEGRACION ENERGETICA

Para el desarrollo de esta propuesta fue necesaria la recopilacion de informacién de
las corrientes del proceso, con la cual permite la aplicacion de la metodologia
“pinch”. Dicha informacion se detalla en la seccion de extraccion de datos, cuyo fin
es obtener al final los datos que se exigen en la Tabla 2.

Tabla 2. Datos necesarios para aplicar la metodologia "pinch".

TEMPERATURA DE | TEMPERATURA DE| FLUJO CALOR CAPACIDAD | FLUJO DE CALOR O
ENTRADA SALIDA MASICO | ESPECIFICO | CALORIFICA ENTALPIA

T, T, m Cp CP=m.Cp AH=CP (T;-T,)

CORRIENTE A | TIPO DE
INTEGRAR |CORRIENTE

3.1 EXTRACCION DE DATOS Y SELECCION DE LAS CORRIENTES

Los datos de informacién y control de calidad que involucran la operacién de las
plantas de Ecopetrol S.A. estan dados en el sistema Inglés, por lo tanto seran
consignados en el mismo sistema y posteriormente se haran las conversiones
necesarias al Sistema Internacional para dar los resultados finales. Esto con el fin
de que los resultados obtenidos durante las diferentes etapas de este trabajo se
vayan comparando con los datos reales de la operacion de las plantas, lo cual
permite detectar desviaciones o fallas en los analisis y simulaciones, pues son
dimensiones con las cuales esta familiarizado el autor y le facilitan el proporciona-
miento del margen de error.

En esta etapa ya se tiene un criterio para la seleccién de las corrientes a integrar,
ya que para cumplir el objetivo de la propuesta “minimizar el consumo de energia
ahorrando consumo de vapor de 150 psig, agua de enfriamiento y gas combustible”
sélo se deben tener en cuenta aquellas corrientes que consumen servicios de vapor
de 150 psig o gas combustible para calentarse, o agua de enfriamiento para
enfriarse, o aquellas que no estan integradas con otra corriente del proceso y que
podrian aportar energia a otras corrientes para calentarlas o enfriarlas. En base a
este criterio las corrientes seleccionadas se describen en la Tabla 3, donde son
identificadas con un codigo que sera el utilizado en el transcurso de esta propuesta.
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Tabla 3. Corrientes seleccionadas a integrar.

PLANTA

DESCRIPCION DE LA CORRIENTE

cODIGO DE
IDENTIFICACION

VISCORREDUCTORA

Corriente de combustéleo del fondo de la torre despojadora, la
cual es enfriada con agua para generacion de vapor de 150 psig
y una integracién de proceso existente. Sélo se usa la seccion de
la corriente que genera este vapor y se deja de producir el
mismo.

H1

Corriente de gaséleo de cima de la torre despojadora que se
enfria con generaciéon de vapor de 50 psig y con agua de
enfriamiento. Se deja de producir este vapor al integrar la
corriente.

H2

Corriente lateral de GAO de la torre fraccionadora, la cual es
enfriada con integracién de proceso existente y con agua para
generacion de vapor de 150 psig. Sélo se usa en la integracion la
seccion de la corriente que genera este vapor y se deja de
producir el mismo.

H3

Corriente de nafta de cima de la torre fraccionadora que necesita
ser enfriada con agua de enfriamiento.

H5

DEMEX

Corriente de solvente que sale por la cima del separador de
fondos DEMEX y que necesita ser enfriada con agua de
enfriamiento en 1 pareja de intercambiadores.

H4

Corriente de solvente que sale por la cima del separador de
DMO y que necesita ser enfriada con agua de enfriamiento en 3
parejas de intercambiadores.

H6

Corriente de refinado que entra a calentamiento en 3 hornos que
operan con gas combustible.

C1

Corriente de extracto que entra a la seccidon de calentamiento
con vapor de 150 psig en 4 intercambiadores.

C2

Las diferentes fuentes, de las cuales se extrajeron los datos del proceso y de las
corrientes seleccionadas se describen a continuacion:

3.1.1 Datos de variables del proceso. Los primeros datos obtenidos fueron los de
las diferentes variables que controlan el proceso en un estado estable y a maxima
carga. Para ello, se tomaron datos historicos de temperaturas en grados Fahrenheit
(°F), flujos volumétricos en barriles por dia (b/d) y presiones en libras por pulgada
cuadrada manométrica (psig) que registra el sistema de control distribuido del
proceso (DCS) y datos de indicadores locales de temperatura y presion de los
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diferentes equipos de la planta, realizando balances volumétricos para algunos
flujos que no poseen registro. Estos datos son necesarios para llevar a cabo la
simulacion de las corrientes y la posterior realizacion de la integracion.

La Figura 12 y la Figura 13 representan el diagrama simplificado del proceso de la
planta DEMEX y la planta Viscorreductora respectivamente, en los cuales se
plasman las diferentes corrientes a utilizar con su cédigo de identificacion, consumo
de utilidades por hora y, sus temperaturas de entrada y salida de los
intercambiadores de calor, generadores de vapor y hornos de calentamiento. Los
datos y corrientes de color azul representan una corriente fria y los de color rojo
representan una corriente caliente.

En la Tabla 4 se muestran los datos recopilados de temperatura, flujo y presion para
las corrientes de cada planta, donde, a criterio del autor, se ordenan nombrando
primero las corrientes calientes y luego las corrientes frias, desde su temperatura
de entrada mayor a la menor para las calientes y, desde su temperatura de salida
mayor a la menor para las frias.

Tabla 4. Datos de flujo, temperatura y presion de las corrientes de proceso a
integrar.

FLUJO PRESION DE
wooe | pemrcncon | e | || e | oo | et
CORRIENTE | DE LA CORRIENTE A ) o) el ety CORRIENTE
(b/d) (psig)
H1 600 400 33.500 33.500 180
H2 550 122 7.200 7.200 16
. H3 473 300 24.500 24.500 280
Caliente
H4 400 156 20.901 20.901 280
H5 300 122 1.850 1.850 75
H6 270 156 222.100 222.100 255
205 420 14.467
C1l 205 420 14.467 43.401 400
205 420 14.467
Fria 219 270 61.150
219 270 61.150
C2 219 270 61.150 244.600 270
219 270 61.150

Fuente: Base de datos de Ecopetrol S.A. registrados en las Rondas Operativas.

48



¥3W3a

NOIJNLILSTA S0aNO4
3a

JINIAT0S

0avy3adno3y
JLN3IAT0S 30 3:007
HOaviInWNIY
OWa

(PH ILNIHHOD) XIW3a
SOONO4 30 HOAYHYd3s YINID

4.951
Hos50523

wieby 162’k = NQIDO3S [—
Y.1S3 N3 OLNIINYIHANT
30 ¥YNOV 30 OWNNSNOD

..,‘
4,951 4350523

k‘;DUNOd 30 Hoavyvd3as

7 YINLEW 08 = NOIDD3S V153

N3 S¥9 30 OWNNSNOD

l06ZH| =T

(1D 3LNIHYOD) SONYOH N3
OLNIINYLNI YD 3a NQIDD3S

4.0Z¢ |

NQID

30 HOdWA 30 ONNSNOD

Yjap SHrEEl =
035 V153 N3 Bisd o5}

azese3a

2¢E523

L

4.0.2

ao50523
&
(—

awsosE3a

Q{?@r

(9H 3LNIIYH¥OD) owa d.0.2
30 HOAYHVd3S YINID O

Figura 12. Diagrama de corrientes frias (color azul) y calientes (color rojo) de la

planta DEMEX.

geese3

Yiéeseg3

{z0 3LN3MH0D)

0avyNId3y

4.502

HOav.LNIWIa3s

OLIOVHLX3

91Sd 05 30 HOdYA
NOD OLNIINVLNITVD
3a NOQIDO3S

L '9DISd 051 30 HOdVA NOD
OLNIIWYLNITVYD 30 NQIDD3S

QIDWA 320
S0aNOd

e

49



Figura 13. Diagrama de las corrientes calientes (color rojo) de la planta
Viscorreductora.
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3.1.2 Datos de analisis de laboratorio. Para realizar la simulacion de las
corrientes, ademas de los datos de las variables del proceso, es necesaria una
caracterizacion de la corriente o de sus componentes, con el fin de alimentar el
simulador con esos datos y obtener unos resultados que se aproximen a la realidad,
determinando con mayor exactitud sus propiedades termodinamicas. Estos analisis
de laboratorio también pueden ser utilizados como patron para compararlos con los
resultados obtenidos en la simulacidén y poder asi realizar ajustes que lo aproximen
a la realidad de la operacion de la planta, o para compararlos con los resultados
obtenidos cuando se simula la corriente usando crudos hipotéticos.

Las Tablas 5, 6 y 7 muestran los datos mas comunes extraidos de la base de datos
de los analisis rutinarios realizados por el laboratorio de Ecopetrol S.A a algunas de
esas corrientes o sus componentes, los cuales se usaron como guia para alimentar
el simulador y para comparar los resultados obtenidos con las variables de
operacion de la planta en estado estable.

Tabla 5. Datos de laboratorio para el DMO y los Fondos DEMEX.

ANALISIS MUESTRA DE DMO ANALISIS MUESTRA DE FONDOS DEMEX
GRAVEDAD API 15,30 °API GRAVEDAD API 25 °API
DENSIDAD A 60° F 963 kg/m? DENSIDAD A 60°F 1.112 kg/m?®
INSOLUBLES EN n-C; 0,022  g/100g VISCOSIDAD A 350°F 5.519 cP
MICROCARBON RESIDUAL 577  g/100g 2.858 SSF
NIQUEL 1173 mgkg VISCOSIDAD A 375°F 233 cP
VANADIO 1257  mglkg 1.212 SSF
HIERRO 0,251 mg/kg
SODIO 0,209  mglkg

Fuente: Base de datos del Laboratorio de Ecopetrol S.A.

Los datos de la Tabla 5 fueron usados para comparar los resultados obtenidos en
el simulador al utilizar un crudo hipotético, donde la parte mas pesada correspondia
a los Fondos DEMEX y la parte liviana al DMO.

51



Tabla 6. Datos de laboratorio para el Solvente de DEMEX y la Nafta de
Viscorreductora.

ANALISIS MUESTRA DE SOLVENTE ANALISIS MUESTRA DE NAFTA

ETANO CzHe 0,78 mL/100mL PTO INICIAL DE EBULLICION 306,13 °F
ETILENO CoH4 0,03 mL/100mL 5% vol. EVAPORADO 356,04 °F
PROPANO CsHg 11,26 mL/100mL 10% vol. EVAPORADO 377 °F
PROPILENO C3He 0,19 mL/100mL 50% vol. EVAPORADO 441,64 °F
ISO-BUTANO CaHio 32,96 mL/100mL 90% vol. EVAPORADO 482,82 °F
N-BUTANO CsHio 49,38 mL/100mL 95% vol. EVAPORADO 487,53 °F
1-BUTENO CaHs 0,07 mLj100mL PTO FINAL DE EBULLICION 5126  °F
ISO-BUTILENO CaHe 01 mL/100mL PRESION DE VAPORMINIREID | 434  psi
TRANS-2-BUTENO C4Hs 0,05 mL/100mL H2S 696 mg/L
CIS-2-BUTENO C4Hs 0,23 mL/100mL

NORMALPENTANO  CsHi, 4,95 mL/100mL

1,3 BUTADIENO C4He 0 mL/200mL

Fuente: Base de datos del Laboratorio de Ecopetrol S.A.

Tabla 7. Datos de laboratorio para los gases de salida de los tambores separadores
de Viscorreductora y el Gaséleo o GAO.

ANALISIS MUESTRA DE GASES D2802/03 ANALISIS MUESTRA DE GASOLEO
HIDROGENO 2,199 % mol GRAVEDAD API 39.8 APl
OXIGENO 0 % mol DENSIDAD A 60° F 852,8 kg/m3
NITROGENO 0497 % mol PUNTO DE INFLAMACION 161 °F
MONGOXIDO DE CARBONO 0,166 % mol PTO INICIAL DE EBULLICION 196 °F
DIOXIDO DE CARBONO 1,037 % mol 5% vol. RECOBRADO 274 F

0, o
METANG 12,004 % mol 10% vol. RECOBRADO 303,2 F
0, o
ETANO 12371 % mol 50% vol. RECOBRADO 405,2 F
90% vol. RECOBRADO 558,3 °F
ETILENO 7,063 % mol
95% vol. RECOBRADO 610,8 °F
PROPANO 22,954 % mol
PTO. FINAL DE EBULLICION 814,7 °F
PROPILENO 32,097 % mol
ISO-BUTANO 3,162 % mol
N-BUTANO 0,186 % mol
ISO-PENTANO 0 % mol
TOTAL OLEFINAS 0,692 % mol
H2S 5,481 % mol

Fuente: Base de datos del Laboratorio de Ecopetrol S.A.

3.1.3 Datos de la hoja de especificaciones de los Intercambiadores de calor.
Hasta el punto anterior se ha logrado conseguir alguna informacion requerida para
llenar la Tabla 2, datos necesarios para aplicar la metodologia “pinch”. Pero aun
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falta obtener el calor especifico Cp de cada corriente para por ultimo calcular el flujo
de calor Qo entalpia A. Este dato podria ser obtenido de las hojas de datos de cada
intercambiador de calor involucrados en la corriente, pero no todos poseen este
dato, y los que lo poseen, no todos podrian ser utilizados como un dato que
permanece constante en la corriente durante la transferencia de calor, ya que
algunas cambian de fase y el Cp varia. Es por esto que se hace necesaria la
simulacion de estas corrientes y asi poder hallar los delta de entalpia especifica
calculados (h; - hy).

Las corrientes H1 y H3 tienen un Cp que casi permanece constante, ya que no hay
un cambio de estado significativo durante la transferencia de calor, por esto, se
utilizan los datos de Cp de los data sheets de los intercambiadores de calor que
trabajan con estas corrientes. Se tiene asi la Tabla 8 para estas corrientes.

Tabla 8. Datos corrientes H1 y H3.

Cp P
CORRIENTE
BBtu / Ib°F) (Ib/ft%)
H1 0,618 55,83
H3 0,505 56,07

Fuente: Hoja de datos de intercambiadores, Ecopetrol S.A.

Con el dato de densidad p de cada corriente de la Tabla 8 multiplicado por el flujo
volumétrico total F registrado en la Tabla 4 se halla el flujo masico m (kg/h), de
cada una de estas corrientes.

Los flujos méasicos de las demas corrientes se obtienen de la simulacién.

3.1.4 Datos de la simulacion de las corrientes. Las Figuras 14 y 15 muestran los
diagramas de flujo para la planta DEMEX y Viscorreductora respectivamente, con
sus intercambiadores de calor involucrados en cada corriente a simular, realizados
en el software de simulacién Aspen HYSYS V8.4.
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Figura 14. Diagrama realizado en el simulador Aspen HYSYS V8.4 para las
corrientes e intercambiadores de calor de la planta DEMEX.
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Figura 15. Diagrama realizado en el simulador Aspen HYSYS V8.4 para las
corrientes e intercambiadores de calor de la planta Viscorreductora.

D2802

A
Mix.100 E2801  E-2801

A
MIX-105 E2812 E-2812 D2803

De la simulacién realizada se consultan las condiciones y propiedades obtenidas
para cada corriente, las cuales se registran, para la planta DEMEX de la Tabla 9 a
la Tabla 16 y, para la planta Viscorreductora de la Tabla 17 a la Tabla 20.
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Tabla 9. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen

HYSYS V8.4 para la corriente C2 (E2522).

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psig]

Molar Flow [kgmaole/s]

Mass Flow [ka/h]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [kJ/kgmole]
Molar Entropy [k)/kgmole-K]
Heat Flow [kl/h]

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d]

Stream Name

Molecular Weight

Molar Density [kgmole/m3]
Mass Density [kg/m3]

Act. Volume Flow [m3/h]
Mass Enthalpy [k)/ka]

Mass Entropy [k/kg-K]

Heat Capacity [kl/kgmole-K]
Mass Heat Capacity [k)/kg-K]

Tabla 10. Condiciones y propiedades de salida obtenidas en el simulador Aspen

E2522 Vapour Phase Liquid Phase
0.7905 0.7905 0.1758
219.3 2193 219.3

270.0 270.0 270.0

4173 3.298 0.7334
9.800e+005 6.681e+005 2.517e+005
2.446e+005 1.781e+005 5.437e+004
-1.398e+005 -1.198e+005 -2.086e+005
164.0 149.3 2114
-2.100e+002 -1.423e+009 -5.506e+008
3.868e+004 2.814e+004 a8g12
E2522 Vapour Phase Liquid Phase

65.24 56.27 95.33

1.124 0.9242 6.232

7333 52.00 594.0
1.336e+004 1.285e+004 423.7
-2143 -2129 -2188

2.514 2.652 2.218

170.6 143.6 2384

2.615 2.553 2.501

HYSYS V8.4 para la corriente C2 (T2501).

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]
Pressure [psig]

Molar Flow [kgmole/s]
Mass Flow [kag/h]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]

Molar Enthalpy [kJ/kgmole]
Molar Entropy [kJ/kgmole-K]
Heat Flow [kl/h]

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d]
Fluid Package

Stream Name

Molecular Weight

Molar Density [kgmole/m3]
Mass Density [kg/m3]

Act. Volume Flow [m3/h]
Mass Enthalpy [kJ/kg]

Mass Entropy [kJ/kg-K]

Heat Capacity [k)/kgmole-K]
Mass Heat Capacity [kKJ/kg-K]

T2501
0.9654

270.0

267.0

4173
9.800e+005
2.446e+005
-1.330e+005
182.4
-1.997e+009
3.868e+004
Basis-1

T2501
65.24
0.7750
50.56
1.938e+004
-2038

2.796

157.7

2417
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Vapour Phase
0.9654

270.0

267.0

4.028
8.204e+005
2.181e+005
-1.163e+005
159.1
-1.686e+009
3.447e+004

Vapour Phase
56.57

0.7559

42.76
1.918e+004
-2055

2.813

1386

2.450

Liquid Phase

0.0337
218.3
270.0

0.1408

6.012e+004
1.214e+004
-2.500e+005

2619

-1.268e+008

1923

Liquid Phase

Liquid Phase
0.0346

270.0

267.0

0.1445
1.596e+005
2.655e+004
-5.985e+005
830.9
-3.113e+008
4271

Liguid Phase
306.8
2.636
808.9
197.3
-1951
2.708
690.7
2.251

118.6
5504
652.8
92.11
-2108
2.208
449.2
3.788



Tabla 11. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H6 (E2505A-F).

Stream Name E2505A-F Vapour Phase
Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Temperature [F] 270.0 270.0
Pressure [psig] 255.0 255.0
Molar Flow [kgmole/s] 4.102 4,102
Mass Flow [ka/h] 8.358e+005 8.358e+005
Std |deal Lig Vol Flow [barrel/day] 2.221e+005 2.221e+005
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.162e+005 -1.162e+005
Molar Entropy [k)/kgmole-K] 159.7 159.7
Heat Flow [kJ/h] -1.716e+009 -1.716e+009
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d] 3.511e+004 3.511e+004
Stream Name E2505A-F Vapour Phase
Molecular Weight 56.60 56.60
Molar Density [kgmole/m3] 0.7128 0.7128
Mass Density [kg/m3] 40.34 40.34
Act. Volume Flow [m3/h] 2.072e+004 2.072e+004
Mass Enthalpy [kJ/ka] -2053 -2053
Mass Entropy [kl/kg-K] 2.822 2.822
Heat Capacity [kJ/kgmole-K] 137.3 137.3
Mass Heat Capacity [kl/kg-K] 2425 2425

Tabla 12. Condiciones y propiedades de salida obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H6 (D2505-1).

Stream Name D2505-1 Vapour Phase Liquid Phase
Vapour / Phase Fraction 0.1000 0.1000 0.9000
Temperature [F] 156.1 156.1 156.1
Pressure [psig] 140.0 140.0 140.0
Molar Flow [kgmole/s] 0.6834 6.834e-002 06150
Mass Flow [ka/h] 1.392e+005 1.333e+004 1.25%e+005
5td Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 3.700e+004 3625 3.338e+004
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.378e+005 -1.188e+005 -1.399+005
Molar Entropy [kJ/kgmole-K] 102.3 150.0 96.98
Heat Flow [kJ/h] -3.390e+008 -2.922e+007 -3.098e+008
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d] 5849 5709 5278
Fluid Package Basis-1

Stream Name D2505-1 Vapour Phase Liquid Phase
Molecular Weight 56.60 54.18 56.87
Molar Density [kgmale/m3] 3.160 0.4668 8.802
Mass Density [kg/m3] 178.9 25.29 500.6
Act. Volume Flow [m3/h] 778.5 5270 251.5
Mass Enthalpy [k)/ka] -2435 -2192 -2460
Mass Entropy [kJ/kg-K] 1.807 2.768 1.705
Heat Capacity [kJ/kgmole-K] 159.6 112.7 164.8
Mass Heat Capacity [kl/kg-K] 2.820 2.081 2.898
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Tabla 13. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente C1 (H2501).

Stream Name H2501 Liquid Phase
Vapour / Phase Fraction 0.0000 1.0000
Temperature [F] 204.6 204.6
Pressure [psig] 400.0 400.0
Molar Flow [kgmole/s] 0.4245 04245
Mass Flow [kg/h] 2.373e+005 2.373e+005
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 4.340e+004 4.340e+004
Molar Enthalpy [k)/kgmole] -3.255e+005 -3.255e+005
Molar Entropy [kl/kgmole-K] 370.9 3709
Heat Flow [kJ/h] -4.974e+008 -4.974e+008
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d] 6588 6588
Stream Name H2501 Liquid Phase
Molecular Weight 155.3 155.3
Molar Density [kgmole/m3] 4.846 4946
Mass Density [kg/m3] 768.2 768.2
Act. Volume Flow [m3/h] 309.0 309.0
Mass Enthalpy [k)/kg] -20%6 -2096
Mass Entropy [kJ/kg-K] 2.388 2.388
Heat Capacity [kl/kgmole-K] 3415 3415
Mass Heat Capacity [kJ/kg-K] 2.199 2.199

Tabla 14. Condiciones y propiedades de salida obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente C1 (D2506).

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psig]

Molar Flow [kgmole/s]

Mass Flow [kg/h]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [kJ/kgmole]
Molar Entropy [kJ/kgmole-K]
Heat Flow [kJ/h]

Lig Vol Flow @Std Cond [m3/d]

Stream Name

Molecular Weight

Molar Density [kgmole/m3]
Mass Density [kg/m3]

Act. Volume Flow [m3/h]
Mass Enthalpy [kJ/kag]

Mass Entropy [k)/kg-K]

Heat Capacity [kJ/kgmole-K]
Mass Heat Capacity [k)/kg-K]

D2506
0.8760

420.0

3200

04245
2.373e+005
4.340e+004
-2.713e+005
501.5
-4.146e+008
6588

D2506
155.3
0.6953
108.0
2198
-1747
3.229
387.1
2492
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Vapour Phase Liquid Phase
0.8760 0.1240

4200 420.0

3200 3200

03718 5.263e-002
7.571e+004 1.616e+005
2.013e+004 2.327e+004
-1.047e+005 -1.448e+006
1838 2746
-1.402e+008 -2.744e+008
3181 3616
Vapour Phase Liquid Phase
56.56 8531

0.6604 1.108

37.35 9456

2027 170.9

-1852 -1698

3.250 3.219

150.0 2062

2.652 2417



Tabla 15. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H4 (E2505GH).

Stream Name E2505GH Vapour Phase
Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Temperature [F] 400.0 400.0
Pressure [psig] 280.0 2800
Molar Flow [kgmole/s] 0.3860 0.2860
Mass Flow [kg/h] 7.865e+004 7.865e+004
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 2.090e+004 2.090e+004
Molar Enthalpy [kl/kamole] -1.062e+005 -1.062e+005
Molar Entropy [kJ/kgmole-K] 181.8 181.8
Heat Flow [kJ/h] -1.475e+008 -1.475e+008
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/d] 3304 3304
Fluid Package Basis-1
Stream Name E2505GH Vapour Phase
Molecular Weight 56.60 56.60
Molar Density [kgmole/m3] 0.5911 0.5911
Mass Density [kg/m3] 3345 3345
Act. Volume Flow [m3/h] 2351 2351
Mass Enthalpy [kJ/kg] -1876 -1876
Mass Entropy [kJ/kg-K] 3.212 3.212
Heat Capacity [kl/kgmole-K] 147.0 147.0
Mass Heat Capacity [kl/kg-K] 2.597 2.597

Tabla 16. Condiciones y propiedades de salida obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H4 (D2505-7).

Stream Name D2505-7 Vapour Phase Liguid Phase
Vapour / Phase Fraction 0.1000 0.1000 0.2000
Temperature [F] 156.1 156.1 156.1
Pressure [psig] 140.0 140.0 140.0
Molar Flow [kgmole/s] 0.1830 1.930e-002 0.1737
Mass Flow [kg/hl 3.933e+004 3764 3.556e+004
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 1.045e+004 1024 9426
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -1.378e+005 -1.188e+005 -1.399e+005
Molar Entropy [kJ/kgmale-K] 102.3 150.0 96.98
Heat Flow [kJ/h] -9.574e+007 -8.252e+006 -8.74%e+007
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/d] 1652 161.2 1497
Fluid Package Basis-1

Stream Name D2505-7 Vapour Phase Liquid Phase
Molecular Weight 56.60 54.18 56.87
Maolar Density [kgmole/m3] 3.160 0.4668 8.802
Mass Density [kg/m3] 178.9 25.29 500.6
Act. Volume Flow [m3/h] 219.9 148.8 71.04
Mass Enthalpy [k)/kg] -2435 -2192 -2460
Mass Entropy [kJ/kg-K] 1.807 2.768 1.705
Heat Capacity [kJ/kgmole-K] 159.6 112.7 164.8
Mass Heat Capacity [k)/kg-K] 2.820 2.081 2.898
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Tabla 17. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H5 (E2801).

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psig]

Molar Flow [kgmaole/s]

Mass Flow [kg/h]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [kJ/kgmole]
Molar Entropy [kJ/kgmole-K]
Heat Flow [kJ/h]

Lig Vol Flow @5Std Cond [m3/d]
Fluid Package

Stream Name

Molecular Weight

Molar Density [kgmole/m3]
Mass Density [kg/m3]

Act. Volume Flow [m3/h]
Mass Enthalpy [kJ/kg]

Mass Entropy [kl/kg-K]

Heat Capacity [kl/kgmole-K]
Mass Heat Capacity [kJ/kg-K]

A E2801
0.7650

300.6

75.00
5.680e-002
1.367e+004
3512
-1.193e+005
2931
-2.43%e+007
5273
Basis-1

A E2801
66.87
0.2309
15.44
3854
-1784
4.383
161.8
2.420

Vapour Phase
0.7650

200.6

75.00
4.345e-002
5142

1793
-5.43%+004
209.2
-8.508e+006
3.237e+004

Vapour Phase
32.87

0.1793

5.895

8722

-1655

6.364

71.53

2.176

Tabla 18. Condiciones y propiedades de salida obtenidas
HYSYS V8.4 para la corriente H5 (D2802).

Stream Name

Vapour / Phase Fraction
Temperature [F]

Pressure [psig]

Molar Flow [kgmole/s]

Mass Flow [ka/h]

Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day]
Molar Enthalpy [kJ/kgmole]
Molar Entropy [kJ/kgmole-K]
Heat Flow [kJ/h]

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/d]
Fluid Package

Stream Name

Molecular Weight

Molar Density [kgmole/m3]
Mass Density [kg/m3]

Act. Volume Flow [m3/h]
Mass Enthalpy [kJ/kg]

Mass Entropy [kJ/kg-K]

Heat Capacity [kl/kgmole-K]
Mass Heat Capacity [kJ/kg-K]

D2802
0.7202

122.0

70.00
5.680e-002
1.367e+004
3512
-1.355e+005
250.0
-2.770e+007
5273
Basis-1

D2802
66.87
0.3052
20.41
669.9
-2026
3.739
137.5
2.056
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Vapour Phase
0.7202

122.0

70.00
4.091e-002
4176

1578
-5.301e+004
181.1
-7.806e+006
8.295e+004

Vapour Phase
28.36

0.2242

6.359

656.8

-1869

6.387

52.40

1.848

Liquid Phase
0.2350

300.6

75.00
1.335e-002
8530

1718
-3.306e+005
566.1
-1.588e+007
2715

Liquid Phase
177.5
3.659
649.7
13.13
-1862
3.188
455.7
2.567

en el simulador Aspen

Liquid Phase
0.2798

122.0

70.00
1.58%e-002
9496

1934
-3.478e+005
4274
-1.990e+007
3034

Liquid Phase
166.0
4364
7244
13.11
-2095
2574
3504
2.147



Tabla 19. Condiciones y propiedades de entrada obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H2 (A E2812).

Stream Name A E2812 Vapour Phase
Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Temperature [F] 5498 5498
Pressure [psig] 16.00 16.00
Molar Flow [kgmole/s] 0.3501 0.3501
Mass Flow [kg/h] 7.357e+004 7.357e+004
Std Ideal Lig Vol Flow [barrel/day] 1.925e+004 1.925e+004
Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -5.467e+004 -5.467e+004
Molar Entropy [kJ/kgmole-K] 298.1 298.1
Heat Flow [kJ/h] -6.890e+007 -6.890e+007
Lig Vol Flow @Std Cond [m3/d] 2963 2963
Fluid Package Basis-4

Stream Name A E2812 Vapour Phase
Molecular Weight 58.38 58.38
Molar Density [kgmole/m3] 4.572e-002 4.572e-002
Mass Density [kg/m3] 2.669 2.669
Act. Volume Flow [m3/h] 2.756e+004 2.756e+004
Mass Enthalpy [kJ/kg] -936.5 -936.5
Mass Entropy [kJ/kg-K] 5.107 5.107
Heat Capacity [kJ/kgmole-K] 152.7 152.7
Mass Heat Capacity [kJ/kg-K] 2616 2.616

Tabla 20. Condiciones y propiedades de salida obtenidas en el simulador Aspen
HYSYS V8.4 para la corriente H2 (D2803).

Stream Name D2803 Vapour Phase Liguid Phase

Vapour / Phase Fraction 0.8285 0.8285 0.1715

Temperature [F] 122.0 122.0 122.0

Pressure [psig] 12.00 12.00 12.00

Molar Flow [kgmole/s] 0.3501 0.2901 6.003e-002

Mass Flow [kag/h] 7.357e+004 3.811e+004 3.547e+004

Std |deal Lig Vol Flow [barrel/day] 1.925e+004 1.203e+004 7212

Molar Enthalpy [kJ/kgmole] -9.384e+004 -4 246e+004 -3.421e+005

Molar Entropy [klJ/kgmole-K] 208.3 1644 420.5

Heat Flow [kJ/h] -1.183e+008 -4.433e+007 -7.394e+007

Lig Vol Flow @Std Cond [m3/d] 2963 2026 1139

Fluid Package Basis-4

Stream Name D2803 Vapour Phase Liquid Phase
Molecular Weight 58.38 36.49 164.1
Molar Density [kgmole/m3] 8.373e-002 6.960e-002 4.392
Mass Density [kg/m3] 4.888 2.540 720.7
Act. Volume Flow [m3/h] 1.505e+004 1.500e+004 49.21
Mass Enthalpy [kJ/kg] -1608 -1163 -2085
Mass Entropy [kJ/kg-K] 3.568 4.504 2.563
Heat Capacity [kl/kgmole-K] 112.8 63.17 352.8
Mass Heat Capacity [kJ/kg-K] 1.933 1.731 2150
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3.2 CONSTRUCCION DE CURVAS Y SELECCION DE ATminimo INICIAL

Para la elaboracion de las curvas y seleccion del ATminimo Se usé el software de
simulacion Aspen Energy Analizer (AEA) (Aspen Tecnology, Inc. 2.011), el cual
viene incluido en el programa de simulacién Aspen HYSYS V8.4.

En este paso de la metodologia ya se ha recolectado toda la informacién necesaria
como son: temperatura de entrada (T;) y salida (T,) de cada corriente, el Cp
consultado en la hoja de datos de los intercambiadores de calor y el flujo méasico
(m) calculado para la corriente H1 y H3, la entalpia especifica de entrada (h,) y
salida (h,) Yy su flujo méasico para las demas corrientes que fueron simuladas. Los
datos de entalpia # son hallados aplicando la ecuacién 2.1. Estos datos se ordenan
en la Tabla 21 con las conversiones de las unidades al Sistema Internacional, para
luego ser ingresados al software de simulacibn AEA, como se puede ver en la
interfaz de la Figura 16, y poder asi realizar un caso de Integracién de Calor (Hi
Case).

Tabla 21. Datos recolectados de las corrientes del proceso a integrar, que luego se
usan para ingresarlos al software de simulacion AEA.

'DENEE'E:C'ON T, T, cp ENTALPI?J;::)C'FICA' "l Ak h,-h, | MASA: h | CP =rm.Cp | ENTALPIA
CORRIENTE Cc) | Q) | (ki/keC) b e (ki/kg) (kg/h) | (ki/°C.h) (ki/h)
HL 316] 204|  2,5874 108.307|  513.107| 57.467.991
H2 288 50 936.49| 160756 671,07] 73571 49371.144
H3 245|  149| 21143 145.654] 307.960] 29.564.200
Ha 204 69 187581  -2434,62 558,80  78.651 43.950.472
H5 149 50 1784,14]  -2026,20 242,06]  13.672 3.309.399
H6 132 69 2052,64]  -2434,62 381,98 835.807 319.261.084
C1 96| 216 209581  -1746,78|  -349,03|  237.348 -82.841.791
c2 104 132 2142,97|  -2038,29] _ -104,68|  979.978 -102.585.507
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Figura 16. Interfaz de AEA con los datos ingresados de las corrientes a integrar para
la realizacion de un caso de Integracién de Calor.

= HI Case: Case 1 =N fch

P FE 4 & £ E & -
N Inlet T | Outlet T MCp Enthalpy g HTC Flowrate Effective Cp| DT Cont. rs
ame [C] IC] [kJ/C-h] k] 2™ kJm2-C) [ka/h] [kJ/ka-C] IC]

Hi |/ 3160 2040 5.131e+005 | 5.747e+007 4278 || 1.993e+005 2587 | Global

H2 |,/ 2880 500 2074e+005 | 4.937e+007 26281 || 7.357e+004 2820 | Global

H3 |,/ 2450 1490 3.080e+005 | 2.956e+007 10855 || 1.457e+005 2114|  Global

Hi |/ 2040 690 3256e+005 | 4.39e+007 26281 || 7.8852+004 4139 |  Global

H5 ~/ 1490 500 3.343e+004 | 3.309e+006 26281 || 1.367e+004 2445 Global

H6 |~ 1320 690 5.068e+006 | 3.193+008 26281 || 8.358e+005 6063 | Global

Cl 2 960 2160 6.903e+005 | 8.284e+007 26281 || 2.373e+005 2909 | Global

C2 |/ 1040 1320 3664e+006 | 1.026e+008 26281 | 9.800e+005 3.739 [[_Glbal] v

Process Streams | Ulility Streams J Economics J Options J Notes |

Set Up Operations Conwert to HI Project Forbidden Matches

Fuente: Autor.

Existe un dato adicional del programa que tiene que ver con el coeficiente de
transferencia de calor (HTC), el cual se selecciond dependiendo de las
caracteristicas de la corriente. Los datos de color azul son los ingresados
manualmente, mientras que los de color negro se generan automaticamente.

3.2.1 Construccién de la Curva Compdsita Caliente (CCC) y Curva Compdésita
Fria (CCF). El conjunto de corrientes calientes y frias del proceso se representan
ahora en un mismo grafico de Temperatura Vs Entalpia acumulada, formando una
curva para cada conjunto de corrientes: la Curva Compgésita Caliente (CCC) y la
Curva Compésita Fria (CCF), como se muestra en la Figura 17. Para obtener esta
grafica se utilizaron los datos de entalpia acumulada de la Tabla 23, las cuales son
la suma de las entalpias de las corrientes en los intervalos de temperatura
mostrados en la Tabla 22. Pero esta simple representacion no muestra la realidad
de una integracion de corrientes, por lo que se debe mover la CCF hacia la derecha,
como se muestra en la Figura 18, hasta quedar separadas por un ATminimo inicial,
gue en este caso se inicia con 20°C teniendo en cuenta el criterio mostrado en la
Figura 7.
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Figura 17. Curvas Compasita Caliente y Fria sin desplazamiento de ATminimo.
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Figura 18. Curvas Compdsita Caliente y Fria con desplazamiento de ATminmo de
20°C mostradas por AEA.

350.0 T T
HotT. | HotEnthalpy Cold T. | Cold Enthalpy|
[C] [kd/h] [C] kbl |
316.0 | 5029e+008 216.0 | 5.046e+008
300.01— 2830 4.886e+008 1320 | 4.466e+008
2450 | 4576e+008 | 104.0 | 3.247e+008 |
2040  4154e+008  96.0 | 3.192e+008
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(&) 25004— 1320 3595e+008 |
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Tabla 22. Delta de Entalpia calculados para los diferentes intervalos de temperatura
de las corrientes frias y calientes.

CPDELA AH DE LAS AH DE LAS
o CORRIENTE = CORRIENTES CORRIENTES
< | . | T. | CORRIENTES CALIENTES = FRIAS =
Z EN EL m.Cp
W | (c) | (C) | INTERVALO (Ti-T2) YCPcuienes |  (Ti- Ts) SCPrriss
4
[k3/°C.h] [kJ/h] [k3/h]
1 | 316 | 288 H1 513.107 14.366.996
288 | 245 H1 513.107 30.981.801
H2 207.400
H1 513.107
3 | 245 | 216 H3 307.960 29.825.555
H2 207.400
H1 513.107
H3
4 | 216 | 204 307.960 12.341.609 8.283.600
H2 207.400
c1 690.300
H3 307.960
H2
5 | 204 | 149 207.400 46.252.823 37.966.500
Ha 325.600
c1 690.300
H5 33.430
H2
6 | 149 | 132 207400 9.629.310 11.735.100
Ha 325.600
c1 690.300
H2 207.400
H5 33.430
7 | 132 | 104 Ha 325.600 157.764.040 121.920.400
H6 5.068.000
c2 3.664.000
c1 690.300
H2 207.400
H5 33.430
8 104 96 H4 325.600 45.075.440 5.522.400
H6 5.068.000
c1 690.300
H2 207.400
9 | 9 | 69 HS 33.430 152.129.610
Ha 325.600
H6 5.068.000
H2
10 | 69 | s0 207.400 4.575.770
H5 33.430
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Tabla 23. Entalpia acumulada para las corrientes frias y calientes.

CORRIENTES CALIENTES CORRIENTES FRIAS
T EMPERATURA | H ACUMULADA TEMPERATURA | H ACUMULADA
(°C) (kd/h) (°C) (kJ/h)
316 502.942.954 316
288 488.575.958 288
245 457.594.157 245
216 427.768.602 216 185.428.000
204 415.426.993 204 177.144.400
149 369.174.170 149 139.177.900
132 359.544.860 132 127.442.800
104 201.780.820 104 5.522.400
9% 156.705.380 9% 0
69 4.575.770 69
50 0 50

En la interfaz de la Figura 18 se observan las Curvas Compdésitas separadas por el
ATminimo inicial de 20°C. En ella la CCF cubre totalmente la CCC, cumpliendo asi el
punto “a” de la seccion 2.1.6. Esta condicion se muestra en la interfaz como
‘calentamiento insuficiente” y “enfriamiento insuficiente”, indicando que
necesariamente se debe usar utilidad caliente y utilidad fria en sus respectivos
sectores.

Al seleccionar la pestafia “Summary” mostrada en la Figura 18, se puede observar
que la temperatura “pinch” para las corrientes calientes es de 132°C y para las
corrientes frias de 112°C, y que la necesidad de utilidad caliente es de 1,670x10°6
kJ/h'y de utilidad fria es de 319,2x10° kJ/h. Ver Figura 19.

3.2.2 Seleccion del ATmmnimo inicial. La Figura 20 muestra que al utilizar un ATminimo
menor de 20°C (19°C en este caso) se esta desaprovechando parte de la energia
de las corrientes calientes para calentar las corrientes frias, mostrandose en la
interfaz como un “calentamiento suficiente” para completar la temperatura de las
corrientes frias sin necesidad de usar utilidad caliente. De esta manera no se
estaria cumpliendo el punto “a” de la seccién 2.1.6. para optimizar la integracion.
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Figura 19. Informacion de las temperaturas “pinch” para las corrientes fria y caliente
y necesidad minima de utilidades mostradas por AEA.
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Figura 20. Curvas Composita Caliente y Fria con desplazamiento menor a 20°C de
ATminimo Mostrada por AEA.
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Se concluye entonces que el parametro de optimizacion de ATminimo SOlO se podra
mover hacia abajo hasta 20°C, siendo este entonces el valor inicial para evaluar la
integracion de esta propuesta. Ademas, es conveniente para un proceso, permitir el
uso de utilidad caliente para compensar alguna pérdida de temperatura en la
integracion y cumplir asi la temperatura final de salida.

3.2.3 Construccion de las Curvas Compositas Desplazadas (CCD) y Curva de
la Gran Compdésita (CGC). Partiendo ahora de que el ATminimo inicial seleccionado
es de 20°C, se desplaza entonces sobre el mismo gréfico la CCC %2 ATminimo hacia
abajo y la CCF 2 ATminimo hacia arriba, tocandose las dos curvas en la temperatura
“pinch” y formando asi la grafica de las Curvas Compdésitas Desplazadas (CCD)
segun se muestra en la Figura 21. Se encuentra de esta manera que la temperatura
“pinch”, donde se tocan las dos curvas, es de un valor de 122°C.

Figura 21. Curvas Compositas Desplazadas.
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La nueva gréfica desplaza cada una de las temperaturas de las corrientes calientes
10°C hacia abajo y las corrientes frias 10°C hacia arriba, formando nuevos
intervalos de temperaturas y nuevos AH en cada intervalo, para las corrientes
calientes y para las corrientes frias, segun se muestran en la Tabla 24. De la
diferencia entre estos AH de las corrientes calientes y frias de cada intervalo se
obtienen las entalpias a partir de las cuales se puede elaborar la grafica de la Curva
de la Gran Compadsita (CGC) como sigue:

Primero se debe realizar la suma acumulada de estas diferencias de entalpia
(columna de la Tabla 24 llamada cascada de calor no factible), iniciando con AH = 0,
ya que el intervalo anterior al primero no tiene corrientes ni temperatura inicial. De
los valores hallados se encuentra que uno es negativo, lo que indica la falta de
energia en ese intervalo, la cual se compensa con utilidad caliente. Al final de la
columna se obtiene la energia en exceso (valor positivo), la cual se extrae con
utilidad fria. Este paso realizado se conoce como la cascada de calor no factible, ya
que los valores obtenidos no son los minimos requeridos de utilidades. Para realizar
la cascada de calor factible y hallar los valores minimos de consumo de utilidades, se
toma ese valor negativo de AH = 1.670.090 y se pasa al intervalo anterior al primero,
y se vuelve a realizar la suma acumulada de las diferencias de entalpia, obteniendo
la columna de la Tabla 24 llamada cascada de calor factible. EI| valor inicial de la
columna indica la cantidad de utilidad caliente a usar y el valor final la cantidad de
utilidad fria a usar. Estos valores coinciden con los hallados en la grafica de las
Curvas Compdsitas con ATminimo de 20°C, por lo que este método es otra forma de
calcular los consumos minimos de utilidades.

A partir de los valores de la columna de la cascada factible se elaboro la gréfica de
la CGC mostrada en la Figura 22. Esta grafica ayuda a ubicar los servicios
industriales que se tengan disponibles en la refineria de Ecopetrol S.A, para ello se
comparan las CCD y la CGC, como se muestra en la Figura 23.
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Tabla 24. Intervalos de temperatura desplazada y sus diferencias de entalpia para

graficar la CGC

CASCADA | CASCADA
2l nlmn|8 o cp= AH AH DIFERENCIA DE | DE CALOR | DE CALOR
9 E 2| mop CORRIENTES | CORRIENTES | ENTALPIAS= NO FACTIBLE
< zm< CALIENTES = FRIAS = AHroc— AHcoa | FACTIBLE
[i4 o E 5 (T1- T2) YCPhot (T1- T2) YCPcold
E o | co sTE ) (kd/h) (kI/h)
z 3 (k3/°C.h) (ka/h) (k3/hy (k3/h) o 670,090
1 306 | 278 H1 513.100 |  14.366.800 14.366.800 14.366.800 | 16.036.890
278 | 235 |t 513.100 | 4, 981 500 30.981.500 45.348.300 | 47.018.390
H2 207.400
HL 513.100
3 | 235 | 226 [ h2 207.400 9.256.500 9.256.500 54.604.800 | 56.274.890
H3 308.000
H1 513.100
4 | 226 | 104 —H2 207400 | 35 915 000 22.089.600 10.822.400 65.427.200 | 67.097.290
H3 308.000
c1 690.300
H2 207.400
H3 308.000
5 | 104 | 142 [—2 e eog] 43732000 35.895.600 7.836.400 73.263.600 | 74.933.690
c1 690.300
H2 207.400
H3 308.000
6 | 142 | 139 [ Ha 325.600 2.523.000 13.062.900 -10.539.900 62.723.700 | 64.393.790
c1 690.300
c2 3.664.000
H2 207.400
Ha 325.600
7 | 139 | 122 [ 15 33.430 9.629.310 74.023.100 -64.393.790 -1.670.090 0
c1 690.300
c2 3.664.000
H2 207.400
Ha 325.600
8 | 122 | 114 5 33430 | 45 075.440 34.834.400 10.241.040 8.570.950 | 10.241.040
H6 5.068.000
c1 690.300
c2 3.664.000
H2 207.400
Ha 325.600
9 | 114 | 106 [ H5 33.430|  45.075.440 5.522.400 39.553.040 48.123.990 | 49.794.080
H6 5.068.000
c1 690.300
H2 207.400
10 | 106 | 59 |—H4 325600 1 564 818,210 264.818.210 | 312.942.200 | 314.612.290
H5 33.430
H6 5.068.000
11| 59 | 40 |12 207400 4575.770 4.575.770 317.517.970 | 319.188.060
H5 33430
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Figura 22. Curva de la Gran Compoésita.
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La Figura 23 identifica una temperatura “pinch” de 122°C, donde la entalpia es igual
a cero debido a que en este punto no hay transferencia de calor. Por debajo del
“pinch” la CGC muestra que no hay regiones de integracion que permitan hacer un
enfriamiento proceso a proceso, por lo que se debe usar utilidad fria a partir de
varios niveles, inicialmente con temperatura de entrada de 122 °C y finalizando en
el nivel de 40 °C (temperaturas de utilidad fria con desplazamiento de %2 ATminimo
hacia arriba). Para este caso solo se puede usar el servicio de agua de enfriamiento
(linea discontinua azul horizontal con un valor total de 319x10° kJ/h), que es el mas
econdémico disponible para la refineria y posee una temperatura de entrada de 29°C.
Por encima del “pinch” la CGC muestra que hay una gran regién de integracion
(zona entre la curva y la linea discontinua azul vertical) que permite elevar la
temperatura de las corrientes frias hasta 223°C. Esta es la temperatura de entrada
de la utilidad caliente en el primer nivel. El segundo nivel es de 226°C, que es el
extremo a donde se quiere llevar la temperatura (niveles representados por dos
lineas rojas discontinuas horizontales). Estos niveles de temperatura de utilidad
caliente estan con desplazamiento de 72 ATminimo hacia abajo, y para ambas se
puede usar solo vapor de alta presion (600 psig), que posee una temperatura de
entrada de 250°C. El rango de entalpia a suministrar por este vapor se representa
por las lineas discontinuas verticales azul y rojo, equivalente a 1,670x10° kJ/h.
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Figura 23. Identificacion de uso de utilidades en la Curva de la Gran Compaosita.
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3.3 RED DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

3.3.1 Determinacion del namero minimo de intercambiadores de calor. Para la
propuesta de la red de intercambiadores de calor se usara como utilidad caliente
sélo vapor de agua de 600 psig y, como utilidad fria s6lo agua de enfriamiento,
segun se determind con el analisis de la Curva de la Gran Compadsita en la seccion
3.2.3. Se tiene en cuenta que la utilidad caliente debe tener una temperatura de
entrada mayor a la temperatura de salida mas alta de las corrientes frias; como
minimo, para este caso seria un AT de 20°C, lo cual se cumple s6lo con vapor de
alta presion (600 psig), el cual es el servicio disponible en la refineria. Para la utilidad
fria se debe tener en cuenta que su temperatura de entrada debe ser menor que la
temperatura de salida mas baja de las corrientes calientes; como minimo, para este
caso seria un AT de 20°C, lo cual se cumple con agua de enfriamiento. Se tiene
entonces que se emplea solo una utilidad para cada lado del “pinch”. Aplicando la
ecuacion 2.2 en las secciones encima del “pinch” y debajo del “pinch” de la CGC se
obtiene la Tabla 25.

Tabla 25. Determinacion del minimo niumero de intercambiadores de calor para la
red propuesta.

CORRIENTES | CORRIENTES | CORRIENTES DE |INTERCAMBIADORES
SECCION DE LA CURVA | "\ lENTES FRIAS UTILIDADES DE CALOR
ENCIMA DEL "PINCH" 5 2 1 7
DEBAJO DEL "PINCH" 4 2 1 6

TOTAL= 13

Segun la Tabla 25 se deben utilizar 7 intercambiadores cuando se esté evaluando
la secciéon encima del “pinch”, incluyendo los de la utilidad caliente, y 6
intercambiadores cuando se esté evaluando la seccion debajo del “pinch”,
incluyendo los de la utilidad fria. Pero, aplicando el criterio de integracion de
corrientes, donde arriba del “pinch” se deben tener menor o igual numero de
corrientes calientes que frias y, debajo del “pinch” se deben tener mayor o igual
namero de corrientes calientes que frias, se obtiene entonces que como minimo se
tendrian el nUmero de intercambiadores mostrados en la Tabla 26.
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Tabla 26. Minimo numero de intercambiadores de calor para la red propuesta
teniendo en cuenta el criterio de nimero de corrientes.

CORRIENTES | CORRIENTES | CORRIENTES DE |INTERCAMBIADORES
SECCION DE LA CURVA CALIENTES FRIAS UTILIDADES DE CALOR
ENCIMA DEL "PINCH" 5 5 1 10
DEBAJO DEL "PINCH" 4 2 1 6
TOTAL = 16

Con base en este numero de intercambiadores de calor se procede a realizar la
integracion de las corrientes encima y debajo del “pinch” disponiéndolos de tal
manera que se cumplan los criterios de integracion de la seccion 2.1.5.1 y que se
logren las necesidades minimas de utilidades.

Durante la realizacion de la integracion se probaron los diferentes disefios que
automaticamente genera AEA, en los cuales se identificaron mejoras que debieron
ser manejadas manualmente para dar total cumplimiento a los criterios de
integracion. En los graficos de la Figura 24 y Figura 25 se muestran los dos mejores
disefios automaticos de redes, de diez generados por AEA, que menores costos
totales presentaron. Pero estos no estan cumpliendo con el ATminimo para algunas
corrientes, como se pueden ver en la Tabla 27 y 28, correspondientes a la red de
intercambiadores de la Figura 24 y 25 respectivamente; situacién que igualmente
sucede en los restantes disefios. Asi mismo, la configuracion propuesta del uso del
agua de enfriamiento no esta acorde con la de la refineria, donde a cada enfriador
debe entrar un flujo independiente de agua a una misma temperatura. En la
Tabla 29 se realiza la comparacion de las diferentes variables de los disefios
automaticos generados por AEA (“A _Designl” al “A_Designl0”) y el disefio
realizado por el autor (“Designl”), donde se observa que “Designl” presenta el
menor requerimiento de area de intercambiadores de calor, situacion que conviene
a la hora de la instalacién de los mismos debido al poco espacio disponible en las
plantas a integrar.
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Design3” de la red de intercambiadores de calor generada

automaticamente por_AEA.
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gnb” de la red de intercambiadores de calor generada
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“A_Design5” generada

automaticamente por AEA.

gn3” generada calor para la red

Tabla 27. Disefio de los intercambiadores de Tabla 28. Disefio de los intercambiadores de
para la red ‘A Desi

calor
automaticamente por AEA.
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Tabla 29. Comparacién entre los diferentes disefios (10) de red generados
automaticamente por AEA y el disefio de red “Design1” realizado por el autor.

Design Total Cost Index Area Units | Shells Cap. Cost Index Heating Cooling Op. Cost Index
[Cost/year] [m2] [Cast] [k #h] [kJ/h] [Cost/vear)
4 Designd @ 7.253e+006 1.020e+004 13 34 2.672e+006 00000 3.175e+008 6.392e+006
Desigrﬂ I ™ 7.234e+006 8158 16 30 2.193e+006 1.670e+0068  3.192e+003 B.527e+006
A Designd @  7.221e+006 9346 | 13 32 2.574e+006 00000 3175e+008 | 6. 392e+006
A_Design1l0 @ 7.202e+006 9760 | 12 A 2.513e+006 0.0000  3175e+008 | 6.392e+006
&_Design8 B 7.2Me+006 9776 " 29 2.512e+006 00000 | 3.175e+008 B.392e+006
A _Design? @ 7.193e+006 9607 13 29 2.485e+006 00000  3.175e+008 6.392e+006
A Designl @  7.187e+008 9446 | 12 30 2.468e+006 0.0000 | 3.175e+008 = 6.392e+006
& Design2 @  7.176e+006 9443 | 11 28 2,431 e+006 0.0000  3175e+008 | 6.392e+006
&_Designb B 7.150e+006 3028 13 28 2.352e+006 00000 3.175e+008 B.392e+006
A Designt B 7.143e+006 8924 13 28 2.329e+006 00000  3.175e+008 B.392e+006
A Design3 @ 7.137e+006 8923 | 12 28 2.313e+006 00000 | 3175e+008  6.392e+006

3.3.2 Propuesta de red de intercambiadores de calor. La Figura 26 muestra la
interfaz de Aspen Energy Analizer (AEA) para iniciar la disposicion de los
intercambiadores de calor en las secciones encima y debajo del “pinch”, las cuales
se encuentran separadas por una linea vertical que representa la temperatura
“pinch”. El lado izquierdo es la seccion encima del “pinch” y el derecho la seccién
debajo del “pinch”. Segun las necesidades de disefio de la red, en ambas secciones
las corrientes pueden ser divididas para cumplir con la cantidad de corrientes
necesarias y el CPque debe tener cada una.

A continuacion se procede a la disposicion de los intercambiadores de calor
iniciando en el sector encima del “pinch” y finalizando en el sector debajo del “pinch”
siguiendo los criterios de integracion:

3.3.2.1 Disposicién de los intercambiadores de calor encima del “pinch”. La
Figura 27 muestra la disposicion que realiza el autor de los intercambiadores de
calor encima del “pinch” siguiendo los criterios de integracién. La linea discontinua
azul, correspondiente a la corriente C1, indica la falta de utilidad caliente para
alcanzar la temperatura de salida, la cual se consigue con la disposicion de 1
intercambiador. Esa utilidad seré& igual a:

AH = CPCl(Tl - Tz)
AH = 6903x10° 2L (213,6°C — 216°C) = — 1.656.720

El signo negativo indica la falta de energia del sistema, la cual se le debe suministrar
con utilidad caliente para lograr la temperatura de salida. Este dato es un valor
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cercano a los 1,670x10° kJ/h que se hall6 en el andlisis de las Curvas Compositas
con desplazamiento de ATminimo Y, €n el andlisis de la CGC. Este se comprueba de
manera exacta en AEA una vez sea agregado el calentador a la red.

Figura 26. Interfaz de AEA para la disposicion de los intercambiadores de calor.
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La cantidad de intercambiadores de calor correspondiente a la seccion encima del
“pinch” es:

Unin =N —S5
Donde,
N = 5 corrientes caliente + 5 corrientes frias + 1 utilidad = 11 corrientes

S = 1 sistema de las corrientes que cruzan el “pinch” + 2 sistemas de corrientes
que no cruzan el “pinch”, y cuyas corrientes calientes aceptan exactamente el calor
gue aportan las corrientes frias = 3 sistemas o conjunto de intercambiadores.

Resultando que:

Unin = 11 — 3 = 8 Intercambiadores de calor encima del “pinch”.
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Figura 27. Disposicion de los intercambiadores de calor proceso a proceso encima

del “pinch” disefiado por el autor en AEA.
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En la Tabla 30 se pueden observar los intercambiadores de calor propuestos encima
del “pinch” con su temperatura de entrada y salida para la corriente caliente vy fria,
cumpliendo con el ATminimo €n cada extremo del intercambiador. AEA calcula
autométicamente el area requerida para lograr la transferencia de calor.

Tabla 30. Lista de los intercambiadores de calor proceso a proceso encima del
“pinch” con sus temperaturas de entrada y salida, area, flujo de calor y AT mostrados
por AEA.

ColdTin|.. | ColdTout| . HotTin . HotTout _. Load Area Fouling | dT MinHot | dT Min Cold
Heat Exchanger Cold Stream ] Tied (] Tied Hot Stream ] Tied (] Tied [k 7] [m2] [Chm2/kd] (] ic]

E-104 < 58 120 |C 1274 B H5 1490 v 1320 [T | 5683e+005 234 0.0000 21.64 20.00
E-102 o c2 120 ™ 1274 | W H2 2880 vV 1320 [T | 3.236e+007 3898 0.0000 160.6 20.00
E-106 o 1 1977 2136 | [T H1 3160 ¥ 2947 [v | 1.095e+007 300.4 0.0000 102.4 96.94
E- 1M | o C1 120 [T 1977 | H3 2450 | 1430 [v | 2956e+007 | 11543 0.0000 47.26 37.00
E-103 < 52, 120 (T 1274 W H4 2040 |V 1320 ™| 2344e+007 4784 0.0000 76.58 20.00
E-100 < C1 1120 I° 197.7 | H1 217 V¥ 2040 [V | 2961e+007 12414 0.0000 64.01 92.00
E-105 o (5] 1274 v 1320 | H1 2947 v 261.7 v | 1.691e+007 0.7 [ 0.0000 | 162.7 1343

3.3.2.2 Disposicion de los intercambiadores de calor debajo del “pinch”. La
Figura 28 muestra, ademas de la seccion encima del “pinch”, la disposicién que
realiza el autor de los intercambiadores de calor debajo del “pinch” siguiendo los
criterios de integracion. Las lineas discontinuas rojas, correspondientes a las
corrientes H2, H4, H5 Y H6 indican la falta de utilidad fria para alcanzar la
temperatura de salida, la cual se consigue con la disposicién de 4 intercambiadores,
uno para cada corriente. Esa utilidad seré igual a:

AH = CPy; (Ty = T3) + CPyy (Ty = T3) + CPys (T1 = T2) + CPye (Ty — T2)

AH = 2,074x105 =L (131,1°C — 50°C) + 3,256x10% -~ (131,2°C — 69°C) +
°C.h °C.h

3,343x10*

o

’;]h (132°C — 50°C) + 5,068x10° % (124,1°C — 69°C) =

319. 060. 520"—,{

En este caso el signo de la respuesta es positivo, lo que indica un exceso de energia
del sistema, la cual se sustrae con utilidad fria para lograr la temperatura de salida.
Este dato es un valor cercano a los 319,2x10° kJ/h que se hallé en el andlisis de las
Curvas Compositas con desplazamiento de ATminimo Y, €n el analisis de la CGC. Este
se comprueba de manera exacta en AEA una vez sean agregados a la red los
enfriadores.
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La cantidad de intercambiadores de calor correspondiente a la seccién debajo del
“pinch” es:

Unin=N—-S
Donde,
N = 5 corrientes caliente + 4 corrientes frias + 1 utilidad = 10 corrientes

S = 1 sistema de las corrientes que cruzan el “pinch” + 1 sistema de la corriente
que no cruza el “pinch”, y cuya corriente caliente acepta exactamente el calor que
aportan las corrientes frias = 2 sistemas o conjunto de intercambiadores.

Resultando que:

Unin = 10 — 2 = 8 intercambiadores de calor debajo del “pinch”.

En la Tabla 31 se pueden observar todos los intercambiadores de calor propuestos
arriba y debajo del “pinch”, con su temperatura de entrada y salida para la corriente
caliente y fria, cumpliendo con el ATminimo €n cada extremo del intercambiador. AEA
calcula automaticamente el &rea requerida para lograr la transferencia de calor.

Tabla 31. Lista de los intercambiadores de calor proceso a proceso encima y debajo
del “pinch” con sus temperaturas de entrada y salida, area, flujo de calor y AT
mostrados por AEA.

ColdTin |,. | Cold Tout HotTin |,  HotTout| . Load Area Fouling | dT MinHot | dT Min Cold
Heat Exchanger Cold Stream (] Tied cl Tied Hot Stream (] Tied (] Tied (ki 7h] [m2] [Chm2/kJ] (] (]

E-113 | & c1 9.0 W 1120 | W H2 1320 | [T 1311 [T 1.878e+005 5.3 0.0000 20.00 35.09
E-105 | & c2 1274 W 1320 # H1 2947 W 261.7 |V 1.691e+007 3107 0.0000 1627 134.3
E-102 | o c2 1120 (T 127.4 | H4 2040 | 1320 | [T | 2344e+007 4783 0.0000 76.58 20.00
E-104 | o c2 120 (I 1274 | H5 1430 | 1320 | [T | 5.683e+005 23.4 0.0000 21.64 20.00
E-106 | o c1 1977 | ¥ 2136 | [T H1 3160 W 2947 | [ 1.09%e+007 3004 0.0000 102.4 96.94
E-108 | & c2 1040 W 112.0 | W HE 1320 & 1241 | 2931e+007 11420 0.0000 20.00 2013
E-101 | o C1 1120 [T 197.7 | H1 2617 |V 2040 | [V | 2961e+007 12414 0.0000 54.01 92.00
E-102 | o c2 120 (T 1274 | H2 2880 | 1320 | [T | 3.236e+007 3898 0.0000 160.6 20.00
E111 | o c1 9.0 W 1120 | W HE 1320 | [T 1241 | W | 1.080e+007 3523 0.0000 20.00 2810
E-100 | & C1 1120 | [T 197.7 | H3 2450 1490 | [V 2.956e+007 1154.3 0.0000 47.26 37.00
E112 [0 Cl| s0[F| 120|m Ha| 1320 [T 1312 [ | 2540e+005 | 7.2 2000 3?22

3.3.3 Minimo numero conseguido de intercambiadores de calor. Se tiene
entonces que el minimo numero de intercambiadores de calor para la red propuesta
seria la suma de los hallados encima y debajo del “pinch” asi:

Umin - (N - S)Encima del "pinch" + (N - S)Debajo del "pinch"

Upin = (11 —3) + (10 — 2) = 16 intercambiadores de calor

82



Los cuales estan representados en 11 intercambiadores que realizan la integracion
proceso a proceso y 5 intercambiadores que usan utilidad.

Para proceder a la disposicion de los intercambiadores de calor que trabajan con
utilidad se deben adicionar ahora las corrientes de utilidades correspondientes.
Para ello se ubica la pestafia “Utility Streams” que se muestra en la Figura 16 y en
ella se seleccionan las utilidades a usar, digitando las temperaturas de operacion
de cada una. El costo por kJ se genera automaticamente, pero éste se debe
modificar por el costo real de la refineria. El flujo masico requerido, en kg/h, es
también calculado automaticamente. La Figura 29 muestra la interfaz de AEA con
los datos de utilidades que han sido ingresados y sus costos, en dolares americanos
(USD), para la refineria al afio 2.014. Una vez sean ingresadas las utilidades se
mostrara en esta interfaz que el calentamiento y el enfriamiento son suficientes para
la red propuesta.

La Figura 30 muestra la red completa con la adicién de los intercambiadores que
usan utilidades. En esta se observa que el intercambiador que trabaja con vapor de
alta presion y los intercambiadores que trabajan con agua de enfriamiento estan
suministrando el requerimiento de energia necesario para lograr la temperatura de
salida de las corrientes C1, H2, H4, H5 y H6, la cual es igual a 1,670x10° kJ/h para
la corriente fria y, 319,2x108 kJ/h para las corrientes calientes, como fue indicado
por las Curvas Compositas con desplazamiento de ATminimo ¥ la CGC. En la
Tabla 32 se dan las caracteristicas finales de los intercambiadores de calor proceso
a proceso y los que usan utilidad.

Figura 29. Datos de las utilidades ingresados en AEA.

I
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ame (o I (= [Costtkd] |°%9™ [ki/hm2.C] [kJ/h] [ki/kg-C) kg/h] C]
HP Steam | /| 250.0 2490 | 6.946e-006 21602+004 || 1.670e+006 1703 980.6 __ Global
CooingWaler | # 290 | 460 22972008 1.3502+004 || 3.192e+003 4183 | 4.488e+006
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Figura 30. Red propuesta de intercambiadores de calor proceso a proceso y de

utilidades.
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Tabla 32. Caracteristicas de los intercambiadores de calor proceso a proceso y de

utilidades de la red propuesta.
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3.4 ESTIMACION DE COSTOS

3.4.1 Costo de las utilidades. Las utilidades a usar en esta propuesta son: vapor
de alta presion (600 psig) y agua de enfriamiento, los cuales tienen un costo
aproximado por kJ de 6,9461x10% USD y 2,2966x10® USD respectivamente, segln
datos suministrados por el area de economia de Ecopetrol S.A. en el afio 2.014.
Estos datos se ingresan en la interfaz de la Figura 29, con el fin de analizar los
costos de operacion junto con los de construccion de los intercambiadores y poder
elegir asi el ATmmimo adecuado.

La planta DEMEX tendria por lo menos un tiempo de operacion anual, con
integracion energética, de 8.285,76 horas, debido a que la planta Viscorreductora
anualmente debe ser intervenida durante 480 horas para el mantenimiento de los
tubos del horno de craqueo térmico, pues estos sufren un alto grado de
coquizamiento. Estas horas de operacion anual de la planta DEMEX, con
integracion energética, se tienen en cuenta para ingresar este dato en AEA para la
estimacion del costo de operacion.

3.4.2 Estimacion de costos para los intercambiadores de calor. AEA realiza el
calculo del costo capital €C para intercambiadores tipo carcaza y tubo de acero
carbon, el cual involucra el costo fijo por adquisicion e instalacion de estos
intercambiadores. Para esta propuesta se usa este tipo de intercambiadores y se
estima el costo con los valores por defecto de AEA. Estos costos inicialmente sélo
se tienen en cuenta para seleccionar ATminimo Optimo; luego, en la seccion 3.6 se
realiza una estimacién mas precisa.

Para la estimacién del costo capital se tiene la siguiente ecuacion (Aspen
Tecnology, Inc. 2.011):

Amin ¢ Amin ¢
CC = {Npin @+ b (3222) ]} + {Nowin [a + b (3222) ]} (3.1)
min Encima min Debajo
Donde:
Apmin = Area minima de transferencia de calor.
Npin = Minimo numero de unidades de intercambiadores de calor o de
carcasas.
a = Constante de la ecuacion que representa el costo de instalacion del
intercambiador.  Incluye costo de  fundicién, estructural,
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instrumentacioén, insulacion, eléctrico y promedio de tuberia. Este
factor no es lineal y es funcion del costo de compra del intercambiador,
decreciendo a medida que aumenta el costo. Su valor por defecto es
de 10.000 USD.

b,c = Constantes de la ecuacidn que representan la relacion del costo
requerimiento/area del intercambiador. Tiene un valor por defecto de
800 USD/area para la constante b, y 0,8 para la constante c.

3.4.3 Costos totales anuales (CTA). Para calcular los costos por afio se tiene en
cuenta el costo capital CC y el costo de las utilidades (costos de operacion). Para la
estimacion del costo anual se tiene la siguiente ecuacion (Aspen Tecnology, Inc.
2.011):

CTA=AQCC+CU) (3.2)
Donde:
cc = Costo capital.
cUu = Costo de utilidades por afio.
A = Factor de anualizacion, que representa la depreciacion del costo

capital.

La siguiente ecuacion es usada para calcular el factor de anualizacion:

PL
(1+ 150)
A= (3.3)
PL
Donde:
ROR = Tasa de retorno (porcentaje de rentabilidad anual del capital invertido).
Su valor se estipula por defecto en 10%.

PL = Tiempo en afos que la planta DEMEX opera para la recuperacion de

la inversion. Para esta propuesta se usa un tiempo de 5 afios, tiempo
durante el cual la planta opera continuamente hasta ser intervenida
para su mantenimiento.

La Figura 31 muestra la interfaz de AEA donde se indican los valores de las
constantes a,b y c, los datos de anualizacion y horas de operacion de la planta
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DEMEX. Para acceder a esta interfaz se selecciona la pestafia “Economics” que se
muestra en la Figura 16.

Figura 31. Interfaz de AEA para los datos econémicos.
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3.5 SELECCION DEL ATwminimo OPTIMO Y EVALUACION ECONOMICA

Teniendo ya los costos de las utilidades y de los intercambiadores de calor, se
puede elegir un ATminimo que permita una disminucién de los costos totales
comparado con los costos totales logrado con el ATminimo inicial. Para ello, se
grafican los parametros de costo total Vs drea de intercambio a medida que se varia
el ATminimo. Segun el comportamiento observado en los costos totales se puede
elegir el ATminimo adecuado.

El limite menor, de ATminimo, cON el que se concluyd iniciar este andlisis fue de 20°C,
segun la seccion 3.2.2, pero también se tiene un limite maximo de ATminimo, Ya que
aplicando el punto b, de la seccion 2.1.6, donde debido a la temperatura de entrada
del agua de enfriamiento, que son 29°C, no hace posible mantener un ATminimo
mayor a 21°C con respecto a la temperatura de salida mas baja de las corrientes
calientes, la cual tiene 50°C. Por lo tanto, el ATminimo Optimo esta entre 20°C y 21°C.
Realizando una gréafica entre estos dos valores, como la mostrada en la Figura 32,
se observa como el requerimiento de area de los intercambiadores de carcaza y
tubo (linea roja) disminuye a medida que aumenta el ATminimo, 0 que hace disminuir
el costo capital y aumentar el costo de operacion, los cuales estan representados
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por la linea azul como costos totales. Estos costos totales van aumentando a
medida que aumenta el ATminimo, COMportamiento éste que no es conveniente, pues
lo que se quiere es que los costos totales disminuyan. Este incremento se debe al
alto consumo de utilidades que se genera al aumentar el ATminimo. POr lo tanto, la
temperatura mas conveniente es la de 20°C, que fue la inicialmente hallada para el
analisis de esta propuesta y, la temperatura que logra tener los menores costos
totales segun la gréfica. Se realiza entonces el analisis econdmico con este ATminimo
como el 6ptimo.

Figura 32. Grafica en AEA de requerimiento de area de intercambio con variacion
del ATminimo VS. COStOS totales.

Seleccién de Delta Tmin
7.5e+03 5 r 7.2e+06

742403 / 7.2e+06
\ / 710406

7.4+03 ]
] \ / E 7.1e+06

7.3e+03

\/ L 7 00406

736403 ] /\ E 7.0e+06

726+03 6.9e+08
726403 s

1 // \ [ 6.8e+06
712403 i

L L 6.8¢+06
7 1e+03 +——r—"+—r—r—r—rvrti—r—TTT T ——————t—————————————+F 7 Tu-[F
19 20 20 21 2
——  Avrea total Intercambiadores Delta Tmin (C)
—— Costos Totales

Costos Totales (Cost/year)

Area Total Intercambiadores (m2)

3.6 ANALISIS ECONOMICO DE LA RED DE INTERCAMBIO PROPUESTA

El andlisis econémico de la integracion energética propuesta incluye el costo de
operacion de la red (consumo de servicios industriales o utilidades) y el costo de
adquisicién y montaje de la red de intercambiadores de calor al afio 2.014. Estos
costos se comparan con los de operacion de la planta, al mismo afio, sin integracion
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energética, dando como resultado una diferencia que indicara la viabilidad de
implementar esta propuesta en la refineria.

Los precios aca manejados se dan en ddélares americanos (USD) con una tasa de
cambio promedio de $2.200 para la época. Los datos de los valores de las utilidades
fueron suministrados por personal del &rea de economia de Ecopetrol S.A., quienes
manejan un mismo valor por afio. Para estimar el costo de los intercambiadores de
calor se utlizd la herramienta informatica gratuita en linea MATCHE
(www.matche.com, 2.015), ya que posee una amplia base de diferentes equipos de
la industria, entre los que se encuentran los intercambiadores de calor, los cuales
ofrecen gran variedad de caracteristicas para ser tomados en cuenta dependiendo
de su configuracion, area, presion y material de construccion.

3.6.1 Costos sin integracién energética. Estos sélo involucran el costo anual por
consumo de utilidades, los cuales se describen en la Tabla 33. Estos se calculan
para los 365,25 dias continuos del afio (8.766 hrs), pues la planta DEMEX no tiene
paradas programadas durante ese periodo.

Tabla 33. Costos de operacién sin integracion energeética.

UNIDAD DE cosTO POR CANTIDAD DE costo
UTILIDADES MEDIDA UNIDAD CONSUMO TOTA!.
(UsD) (USD/ANO)
Vapor de 150 psig kib/h 4 133,415 4.678.064
Agua de enfriamiento kgal/h 0,1818 1.440 2.294.869
Gas combustible MBTU/h 5,5 80 3.857.040

TOTAL=  10.829.972

Costo de operacion sin integracion = 10.829.972 %

3.6.2 Costos con integraciéon energética. Estos involucran el costo anual por
consumo de utilidades al tener operando la integracién energética, ver Tabla 34, y
los costos por dejar de producir o degradar vapor al utilizar las corrientes de la planta
Viscorreductora en la integracién energética, ver Tabla 35. Estos dos se calculan
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sblo para 345,25 dias por afio (8.286 hrs), ya que la planta Viscorreductora
anualmente es programada por 20 dias para el mantenimiento de los hornos de
craqueo térmico, donde se les realiza el decoquizado de los tubos. Pero, durante
los dias de parada de la planta Viscorreductora, la planta DEMEX operaria sin
integracion energética, por lo que se debe también tener en cuenta estos costos por
consumo normal de utilidades, los cuales se calculan sélo para 20 dias (480 hrs),
ver Tabla 36.

Tabla 34. Costos de operacion con integracion energética.

UNIDAD DE COSTO POR CANTIDAD DE COSTO TOTAL
UTILIDADES MEDIDA UNIDAD CON,SUMO (USD/ANO)
(USD) SEGUN AEA

Vapor de 150 psig klb/h 4 0 0
Vapor de 600 psig kib/h 5,38 2,16 96.290
Agua de enfriamiento kgal/h 0,1818 1.186 1.786.584
Gas combustible MBTU/h 5,5 0 0
TOTAL = 1.882.874

Tabla 35. Costos por degradacién o pérdida de produccién de vapor al utilizar las
corrientes de Viscorreductora en la integracion.

CANTIDAD DEGRADADA O | COSTO POR
UTILIDAD DEGRADADA O DEJADA DE DEJADA DE PRODUCIR UNIDAD COSTO TOTAL
PRODUCIR (USD/ANO)
(klb/h) (USD/klb)

Vapor de 150 psig.
Se degrada vapor de 150 psig al
cabezal de vapor de 50 psg para 16 4 530.304
compensar el vapor de 50 psig que
deja de producir la corriente H2 al
usarla en la integracion.
Vapor de 150 psig.
Se de-.ch\ de producllr vapor de 150 psig 627 4 5.078.129
al utilizar la corriente H1 y H3 en Ia
integracion.
Vapor de 50 psig.
Se dt?j.a de prodlfcir vapor de 50 psig 16 34 450758
al utilizar la corriente H2 en la
integracion.

TOTAL = 3.059.191
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Tabla 36. Costos de operacion con la planta Viscorreductora fuera de servicio

durante 20 dias por afio.

UNIDAD DE COSTO POR CANTIDAD DE | COSTO TOTAL
UTILIDADES UNIDAD ~
MEDIDA CONSUMO (USD/ANO)
(UsD)

Vapor de 150 psig kib/h 4 133,415 256.157
Agua de enfriamiento kgal/h 0,1818 1.291 112.658
Gas combustible MBTU/h 5,5 80 211.200
TOTAL = 580.015

Se tiene entonces, que el costo total con integracion energética es la suma de los
totales de las Tablas 34, 35y 36:

UsbD UsD

Costo de operaciéon con integracion = 1.882.874 = T 3.059.191 s

+580.015 22 = 5.522.080 22
Afio Aiio

3.6.3 Costo de adquisicion de los intercambiadores de calor. Esta estimacion
de costos de adquisicion se realizé con la ayuda de la herramienta informatica
gratuita en linea MATCHE (www.matche.com, 2.015). En la Tabla 37 se muestra la
lista ordenada de intercambiadores de calor de la Tabla 32 con sus caracteristicas
de disefio y precios de adquisicién, los cuales se configuran como intercambiadores
de carcasa y tubos con cabezal flotante, similares a los que cominmente se tienen
en las plantas de la refineria de Barrancabermeja. Las unidades de carcasas de los
intercambiadores de gran tamafio se configuran de unas dimensiones aproximadas
a los instalados actualmente en las plantas que se integran; por ejemplo, en la planta
DEMEX se tiene que cada carcasa de los intercambiadores de calor que enfrian las
corrientes H4 y H6 es de 6.048 ft? y, en la planta Viscorreductora, se tiene que cada
carcasa de los generadores de vapor de 150 psig que enfrian la corriente H1 es de
6.362 ft2.

Se obtiene entonces, segun la Tabla 37, que el valor de adquisicion de los

intercambiadores de calor es de 3.580.200 USD.

Si del 100% del capital necesario para la adquisicion e instalacion de equipos en
plantas nuevas o para grandes ampliaciones, se tiene que el 32,5% es el valor

92



medio correspondiente a la adquisicion de los equipos (Elementos para el Analisis
Econdmico, 2.015), entonces el valor total de inversion de capital para la compra e
instalacion de los intercambiadores de calor de la red propuesta es:

(3.580.200 USD) (100%)
32,5%

= 11.016.000 USD

Costo Capital =

Por lo general, para Ecopetrol S.A., los costos de inversion deben ser recuperables
en 3 afos, obteniendo asi, que por cada uno de esos afos se debe recuperar:

11.016.000 USD UsD

Costo capital anual a recuperar = - =3.672.000 —
3 Anos Ano

Tabla 37. Lista de precios de los intercambiadores de calor de la red propuesta,
generados con la herramienta informética gratuita en linea MATCHE.

ORDEN DE | NOMBRE DEL AREA | AREA | CORRIENTES | | RESION MATERIAL PRECIO
cARcasas | 'NTERCAMBIADOR (m*) | (f®) | INTEGRADAS OPERACION | (- \rcasa - TUBOS (UsD)
DADO POR AEA (psig)

1 E100 577 6213 C1-H3 400 ACERO CARBON | 190.500
2 E100 577 6213 C1-H3 400 ACERO CARBON | 190.500
3 E101 620 6681 C1-H1 400 ACERO CARBON | 200.200
4 E101 620 6681 C1-H1 400 ACERO CARBON | 200.200
5 £102 478,3| 5.148 C2-H4 280 ACERO CARBON | 154.200
6 E103 389,8|  4.196 C2-H2 270 ACERO CARBON | 134.200
7 E104 23,4 252 C2-H5 270 ACERO CARBON 24.600
8 E105 310,7| 3.344 C2-H1 270 ACERO CARBON | 115.000
9 E106 3004 3.233 C1-H1 400 ACERO CARBON | 122.200
10 E107 20,5 221| C1-VAPOR 600 ACERO CARBON 28.800
11 E108 571| 6146 C2-H6 270 ACERO CARBON | 174.000
12 E108 571| 6146 C2-H6 270 ACERO CARBON | 174.000
13 E111 352,3|  3.792 C1-H6 400 ACERO CARBON | 136.200
14 E112 7,2 78 C1-H4 400 ACERO CARBON 14.700
15 E113 53 57 C1-H2 400 ACERO CARBON 13.200
16 E114 588| 6325/ AGUA ENF. - H6 255 AC-ADMIRALTY | 356.200
17 E114 588| 6325/ AGUA ENF. - H6 255 AC-ADMIRALTY | 356.200
18 E114 588| 6325/ AGUA ENF. - H6 255 AC-ADMIRALTY | 356.200
19 E114 5838 6325/ AGUA ENF. - H6 255 AC-ADMIRALTY | 356.200
20 E115 162,6/  1.750| AGUA ENF. - H4 280 AC-ADMIRALTY | 125.800
21 E116 30,5 328| AGUA ENF. - H5 75 AC-ADMIRALTY 33.800
22 E117 188,4|  2.028| AGUA ENF. - H2 50 AC-ADMIRALTY | 123.300

TOTALES = 8.157 87.808 3.580.200

3.6.4 Ahorros logrados con la integracion energética. Al sumar el costo anual
de operacion de la red con integracion energética mas el costo capital de inversion
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anual de la red de intercambiadores de calor, se obtiene el costo total por afio
necesario para la implementacion y operacion de la red propuesta:

Costo de implementacién y operacion anual = 5.522.080 ZSTZ + 3.672.000 %
= 9.194.080 L2
Ano

Restando este valor a los costos de operacion sin integracion energética mostrara
el valor ahorrado por afio:

Valor ahorrado por aiio = 10.829.972 22 — 9.194.080 22
Afo Afio

— 1.635.892 Y52
Ao

Indicando esto que la integracion energética propuesta es viable, generando una
ganancia anual de 1.635.892 USD durante los primeros tres afios de haber sido
implementada, tiempo durante el cual se pagara la inversiéon de la compra e
instalacion de la red de intercambiadores de calor y, durante los siguientes afios se
tendra una ganancia anual de 5.307.892 USD, los cuales son el resultado de
restarle los costos de operaciébn con integracion energética a los costos de
operacion sin la integracién energética.

Para un mayor dimensionamiento de los ahorros logrados se pueden comparar la
Figura 33 y la Figura 34. La primera muestra una representacion grafica de los
consumos Yy costos anuales de utilidades al operar las plantas DEMEX vy
Viscorreductora sin integracion energética. La segunda muestra una representacion
grafica de los consumos y costos anuales de utilidades al implementar la
integracion energética.
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Figura 33. Representacion gréfica de consumo y costos anuales de las utilidades
sin la integracion energética.

Consumo [kJ] Costos [USD]

= Vapor 150 psig
m Gas combustible
mAgua enfito

mVapor 150 psig
m Gas combustible
= Agua enfito

Figura 34. Representacion gréafica de consumo y costos anuales de las utilidades al
implementar la integracién energética.

Consumo [kJ] Costos [USD]

mAgua enfito = Agua enfito

mVapor 600 psig = Vapor 600 psig

m Otros
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4. CONCLUSIONES

La implementacion de una integracion energética entre las plantas DEMEX y
Viscorreductora de la refineria de Barrancabermeja, es posible y viable, ofreciendo
ganancias que pueden recuperar, en un lapso de tres afnos, la inversion realizada
para la compra e instalacion de la nueva red de intercambiadores de calor, y permitir
aun mayores ganancias luego de los tres primeros afios de haberse puesto en
servicio la red de integracion. Durante los tres primeros afios se generaria una
ganancia anual de 1.635.892 USD (15% de ahorro del costo operacional) y, durante
cada afo siguiente, 5.307.892 USD (49% de ahorro del costo operacional).

El presente trabajo fue realizado para una operacién de las plantas de proceso en
estado estable, que se encuentran ubicadas en la misma area y que trabajan a
méaxima carga, manteniendo el mismo esquema operacional actual durante los
365,25 dias del afio para la planta DEMEX y 345,25 dias para la planta
Viscorreductora, demostrando asi la viabilidad de la implementacion de una
integracion energética entre las dos unidades, donde fue posible eliminar el
consumo de vapor de 150 psig y de gas combustible en la planta DEMEX, y se logro
minimizar el consumo de agua de enfriamiento en un 17% entre las dos unidades.

El uso de software de simulacion para las corrientes del proceso y de integracion
energética son fundamentales para obtener datos orientativos que agilizan los
resultados.
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5. RECOMENDACIONES

Esta propuesta esta orientada a establecer si una integracion energética es posible
econémicamente entre las plantas DEMEX y Viscorreductora de la refineria de
Barrancabermeja, operando a maxima carga y en estado estable, por lo que otros
estudios adicionales serian convenientes para mejorar el concepto de viabilidad de
la propuesta, minimizar los costos de implementacion y asi tomar la mejor decision
de disefio. Para ello se tienen las siguientes recomendaciones:

o Integrar energéticamente las dos plantas de procesos a diferentes niveles de
carga de cada una, con el fin de detectar cual seria la carga optima a mantener en
las dos unidades para lograr una integracion energética con resultados econdémicos
para la refineria. Se podrian disefiar curvas de nivel de carga en DEMEX y
Viscorreductora Vs. Costos totales.

o Realizar un estudio orientado a la basqueda de alternativas que permitan a
la planta Viscorreductora operar continuamente, por un tiempo mayor al actual o
igual al de operaciéon de la planta DEMEX, buscando con esto mantener la
integracion energética en servicio por el mayor tiempo posible, evitando mantener
el disefio actual de operacion de la planta DEMEX para los tiempos que se
encuentre fuera de servicio la planta Viscorreductora.

o Realizar un estudio orientado a la busqueda de alternativas que permitan a
la planta DEMEX y Viscorreductora suplir las necesidades de calor de las corrientes
en los momentos de salida de servicio por emergencia operacional o por
mantenimiento de alguna de las dos plantas. Se podria mantener el esquema actual
de operacién de ambas plantas, pero seria necesario un mayor espacio para la
ubicacién de la nueva red de intercambiadores de calor.

o Con el fin de reducir costos de implementacion de la nueva red de
intercambiadores de calor se pueden utilizar los mismos enfriadores actuales para
las corrientes H2, H4, H5 y H6, ya que estas aun deben ser enfriadas, aunque en
poca cantidad, con la misma agua de enfriamiento.
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