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RESUMEN

TITULO, MODELAMIENTO DETALLADO DE LA PLANTA VISCORREDUCTORA COMO UNIDAD
DESTILADORA DE CRUDO EN LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA, ECOPETROL S.A"

AUTORES: Elkin Yesid Grimaldos Jaimes™

PALABRAS CLAVES:

Simulacion, destilacion, Viscorreductora, integracién energética.
DESCRIPCION DEL CONTENIDO

Este proyecto analiza la solucién de problemas, optimizacién operacional y ahorro energético de la
operacion de la unidad de Viscorreductora como destiladora de crudo, desarrollando una simulacion
rigurosa donde se tuvo en cuenta las especificaciones de equipos y los cambios implementados.

El modelamiento riguroso permitié asegurar que un activo fijo cambiara su modo de operacion para
otras temperaturas y servicios, dentro de parametros de seguridad.

El modelamiento se desarrolld bajo los modelos de crudo utilizando el método de Graysson, definido
de por arbol de decisiones y las recomendaciones de ASPENTECH en el uso de cada modelo
termodinamico.

Para precisar calculos de intercambiadores de calor se utilizé simulacion de disefio riguroso bajo la
herramienta EDR (Exchanger Design & Rating) tomando datos exactos de planta con todas las
configuraciones mecénicas.

Se determinaron relaciones entre variables para definir rangos de operacién éptimos y de estabilidad,
se plantearon variables como flujo de carga, carga térmica, reflujos y rendimientos todo esto
apoyados bajo teorias definidas como Fenske, Underwood y propias de Aspentech.

El uso de analisis de sensibilidad enfoca la simulacion hacia mayores rendimientos de productos
ademas de asegurar el mejor perfil hidraulico para las torres simuladas evitando fenémenos como
secamiento de platos o altas velocidades de gases.

Aprovechando la energia para cerrar el ciclo de optimizacién en la simulacion, fue necesario enfocar
métodos HEN y MILP logrando recuperacién energética y el maximo aprovechamiento de energia
para lograr menores costos de operacion manteniendo el mejor rendimiento.

Se concluye que las plantas de viscorreduccién pueden operar destilando crudo, pero debe
asegurarse un analisis exhaustivo y determinar rango de operacién para lograr los mayores
rendimientos a los méas bajos costos, teniendo en cuenta la significancia y la capacidad de las torres
frente a variaciones de reflujo medio y cima.

* Trabajo de grado.
" Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Maestria en Ingenieria Quimica. Msc Criséstomo Barajas Ferreira.
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ABSTRACT

TITLE: DETAILED MODELING OF THE PLANT VISBKEAKER AS A CRDUE DISTILLER UNIT IN
THE REFINERY OD BARRANCABERMEJA, ECOPETROL S. A"

AUTHORS: Elkin Yesid Grimaldos Jaimes™

KEY WORDS: Simulation, distillation, Visbreak, energy integration

This project analyzes problem solving, operational optimization and energy saving operation of the
unit Viscorreductora as crude distiller, developing a rigorous simulation which took into account the
specifications of equipment and the changes implemented.

The rigorous modeling helped ensure that a fixed asset change its mode of operation for other
temperatures and services within safety parameters.

The modeling was developed under the crude models using the method Graysson, defined by
decision tree ASPENTECH and recommendations on the use of each thermodynamic model.

Rigorous design simulation was used under the (Exchanger Design & Rating) tool EDR taking
accurate plant data with all mechanical configurations to precise calculations of heat exchangers.
relationships between variables were determined to define optimal ranges of operation and stability,
variables such as load flow, thermal load, ebbs and yields all this supported under theories defined
as Fenske, Underwood and raised Aspentech own.

The use of sensitivity analysis focuses simulation to higher product yields while ensuring the best
hydraulic profile for simulated towers avoiding phenomena such as drying plates or high gas
velocities.

Enabling the power to close the cycle simulation optimization was necessary to focus HEN MILP
methods and achieving energy recovery and maximum use of energy to achieve lower operating
costs while maintaining the best performance.

It is concluded that plants visbreakers can operate distilling crude, but must ensure a thorough
analysis and determine operating range to achieve higher yields at lower costs, taking into account
the significance and the ability of towers to variations reflux middle and top.

* Degree work.
™ Faculty of Engineering Physicochemical. Master of Chemical Engineering. Msc Chrysostom Barajas Ferreira.
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INTRODUCCION

La adaptacion de recursos existentes a nuevos oficios requiere de un estudio de
verificacion y viabilidad técnica que avalen las modificaciones a realizar en el
proceso. En este orden de ideas, el cambio en la filosofia de una planta busca su
optimizacidon energética y el aprovechamiento de la materia prima para conseguir el

mayor rendimiento posible.

El presente caso de estudio evalla la conversion de una unidad viscorreductora a
una unidad de destilacion de crudo, donde la gran cantidad de parametros y
variables significativas de proceso representan inconvenientes para llevar a cabo
dicha transformaciéon. Dentro de los problemas de reingenieria se encuentra la
integracion energética, el reacomodo de las variables de proceso (por ejemplo: el
reflujo de cima y medio), el desempefio hidraulico de las torres, la calidad de
productos valiosos (Jet, Diésel y gasolina) y el asegurar la mayor estabilidad de
parametros como la temperatura de horno y la presién de la torre.

En concordancia con lo expresado en el parrafo anterior, la simulacién
computacional ha resultado determinante para las evaluaciones y diagndsticos de
procesos dentro del desarrollo de la ingenieria. En la industria de refinacion, las
herramientas informaticas han consentido entender oportunidades de mejoras,
capacidades de respuesta, e identificar y evaluar variables criticas para la operacion
de las torres en destilacién de crudo; ademas, permite obtener rangos de operaciéon
optimos de cara al proceso real y valorar escenarios de integracion energética
(Villaflor et al., 2008). Dentro de la bibliografia se reportan trabajos de simulacién
enfocados a la optimizacion en linea de unidades de destilacién, haciendo énfasis
en la importancia de la caracterizacion del crudo (Saraf et al., 2002). Por otra parte,

Uppaluri et al. (2010) exponen la simulacion de una unidad de destilaciéon
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considerando tres tipos de crudo como alimento, empleando Aspen plus como
herramienta computacional. También, Ali et al. (2013) aplicaron las ventajas de
Aspen plus como software de simulacion, pero dirigido a un tren de torre preflash y
torre atmosférica, analizando el efecto de una mezcla de crudos como alimento. Asi
mismo, autores como Gadalla et al. (2013) reportan la optimizacion de una columna
de destilacion, maximizando el empleo de equipos al realizar integracion energética,
valorando las interacciones entre el proceso y el sistema de recuperacion de calor.
Por otro lado, Lopez et al. (2009) proponen un modelo de optimizacion para las
unidades de destilacion de crudo de la refineria de Barrancabermeja utilizando Pro
Il como instrumento informatico, encontrando condiciones 6ptimas de operacion
para torres de destilacion atmosférica. Finalmente, Vega et al. (2012) simularon la
operacion de una torre pre-flash usando Aspen Hysys, realizando un andlisis de

sensibilidad luego de reubicar los reflujos circulantes de la torre.

Debido a que una reingenieria en linea conlleva consecuencias no favorables para
rendimiento y la estabilidad del proceso, la simulacidbn computacional permite
evaluar soluciones a problemas como la conversion de la unidad de viscorreduccion
de la refineria de Barrancabermeja a unidad destiladora de crudo y la estimacion de
su respectiva integracion energética. Por tal razén, el presente trabajo presenta la
simulacién la viscorreductora valorando escenarios de optimizacidén y estimando
nuevos margenes de refinacién, en comparacién con el proceso que actualmente
se realiza. Inicialmente, se presenta una simulacion preliminar de la unidad, con el
objetivo de obtener las condiciones operacionales de los flujos de salida, necesarias
para la simulacion detallada del proceso que se muestra a continuacion.
Seguidamente, se establece el efecto de las variables de proceso sobre los
parametros de y se determinan los rangos Optimos de operacion. Luego, se valora
computacionalmente la integracion energética del proceso, se evalla el escenario
arrojado y se calcula el margen de refinacion para la reingenieria propuesta. Asi

mismo, vale aclarar que el presente estudio no contemplé realizar hacer cambios
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fisicos en dicha unidad. Todo el desarrollo se realiz6 empleando Aspen plus como

paquete de software.
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1. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La economia de una refineria se relaciona directamente con la capacidad de
trasformacion de su materia prima en productos valiosos, tales como el diésel, la
nafta, la gasolina para avion (Jet-A) y, ademas, derivados petroquimicos. Por esta
razon, las refinerias se pueden categorizar como de baja, media o alta conversion,
segun el nivel de transformacién de materia prima en productos llamados blancos o
limpios, los cuales son aquellos que resultan de la destilacion del crudo y cubren
rangos de ebullicién entre 25 y 390 °C; por ejemplo: la gasolina, el gasoleo o el

diésel 1.

En este orden de ideas, Gerencia Refineria Barrancabermeja (GRB), se clasifica
como un complejo de media, donde se obtiene un 70% de conversion en productos
blancos. Sin embargo, en los Ultimos afios el petrdleo utilizado como alimento a la
GRB ha pasado de ser crudo liviano a crudo pesado (mayor gravedad API) y &cido,
generando una disminucién en el rendimiento de las unidades de destilacion
atmosféricas (topping) e influyendo en el margen econdmico de refinacién. Por lo
anterior, se requiere una readecuacion en las unidades de destilacién de crudo
(CDU), y a fin de evitar los problemas de corrosion, efectuar cambios en los

materiales de las tuberias y recubrimientos (Lining).

La unidad U-200 de destilacién primaria, perteneciente a la GRB, es una de las
plantas que requiere las adecuaciones arriba mencionadas. Dicha unidad puede
procesar hasta 82000 Barriles/dia de crudo mezclado, y considerando que la carga
de la refineria es de 250000 Barriles/dia, se prevé que su cede de actividad, con el

1 CHENG L. I. Actualizacion de las especificaciones de los productos blancos del mercado de exportacion de
petr6leos de Venezuela S.A. Tesis de grado en ingeniaria de petrdleos. Universidad Central de Venezuela.
Caracas, 2006.
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fin de realizar los ajustes requeridos, representaria una disminucion del 32% en el
procesamiento de crudos del pais y, por ende, una importante caida en los
margenes de refinacion. Para evitar esta situacion, se ha propuesto el uso de la
unidad viscorreductora de la refineria como una destiladora de crudo, en la cual,
actualmente, se reduce por tratamiento térmico la viscosidad de los fondos Demex

(productos semipesados del asfalto)?.

Por lo expresado anteriormente, es necesario buscar el aumento de la carga de
procesamiento de la GRB, durante el periodo de tiempo en el que se realicen las
adecuaciones en las unidades de refinacion de crudo. Asi mismo, se requiere la
identificacion del uso a futuro de los activos pertenecientes a la unidad de
viscorreduccion, proyectando su salida de servicio para el procesamiento de fondos
de vacio, debido a la entrada en operacion de la nueva planta de coquizacion
retardada (Delay Coking), cuya construccion y puesta en servicio esta siendo
contemplada en el Proyecto de Modernizacion de la Refineria de Barrancabermeja
(PMRB).

2 ECOPETROL S.A.. Manual de descripcion de procesos de la unidad Viscorreductora Il. Barrancabermeja.
2010b
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2. OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GENERAL
Simular detalladamente la planta de Viscorreductora Il, la configuracién actual de

los equipos y las variables de la operacién que permitan determinar el uso de la

planta Viscorreductora como una destiladora de crudo pesado.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS
e Establecer, mediante simulacién computacional, las condiciones de operacion
gue permitan a la unidad viscorreductora producir corrientes con estandares de

combustible.

e Fijar los ajustes de disefio y equipos que permitirian operar la viscorreductora
bajo las condiciones de trabajo determinadas anteriormente.

e Configurar las condiciones de operacion de la unidad de viscorreduccion a fin de

obtener un rendimiento de medios mayor a 35%.

e Evaluar la integracion térmica y la recuperacién de calor en la planta.

22



3. MARCO TEORICO

3.1 PROCESO DE REFINACION

La refinacion se define como el conjunto de procesos que se aplican al petréleo
crudo con el fin de separar sus componentes Utiles, ademas de adecuar sus
caracteristicas a las necesidades de la sociedad (Valiente & Noriega, 1993). Por lo
tanto, una refineria engloba operaciones como: fraccionar, desintegrar, combinar,
tratar y mezclar. Asi mismo, la separacion de los compuestos valiosos del crudo se
origina gracias a los distintos puntos de ebullicibn de los mismos, los cuales se
pueden visualizar en la Figura 1, mostrando el perfil de refinacion que se lleva a
cabo en la GRB.

Figura 1. Manual de refinacién de crudos de programacion de produccion
GRB.

32,2 - 104,4 - 157,2 - 232,2 - 343,3 -

S22C - qomarc 157,2°C 2322°C 3433°C  426,7°C

>426,7°C

Fuente: ECOPETROL S.A. Manual de descripcion de procesos de la unidad

Viscorreductora Il. Barrancabermeja.2010b

Por otra parte, dentro de los procesos de refinacion se tienen la destilacion

atmosférica, la destilacién al vacio, el hidrotratamiento o hidrodesulfurizacién, la
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desintegracion catalitica, la reduccion de viscosidad, la coquizacion, alquilacion,
reformacion, isomerizacion, y el TAME y MTBE (Produccidon de éteres terciarios),
(Leprince, 2001). Sin embargo, de acuerdo a los objetivos del presente trabajo, se
valoran las etapas de refinacion atmosférica y al vacio, etapas de la U-200, asi como

la unidad para la reduccion de viscosidad (viscorreductora).

En este orden de ideas, la refinacion atmosférica consiste en la separacion de la
mezcla de hidrocarburos liquidos en componentes mas especificos, mediante la
aplicacion de calor hasta lograr vaporizar cada componente, aprovechando que
cada uno de ellos posee diferente punto de ebullicién. En las torres de destilacién
atmosférica, el crudo desalinizado se precalienta utilizando calor recuperado del
proceso. Después, pasa a un calentador de carga de crudo de caldeo directo y
desde alli, a la columna de destilacion vertical a presiones ligeramente superiores a
la atmosférica y a temperaturas comprendidas entre 343 °C y 371 °C (se evita el
cragueo térmico a temperaturas superiores). Las fracciones ligeras (de bajo punto
de ebullicion) se difunden en la parte superior de la torre, de donde son extraidas
continuamente y enviadas a otras unidades para tratamiento, mezcla y distribucion.
La nafta, o gasolina de destilacion directa, se toma de la seccion superior de la torre
como corriente de productos de evaporacién. Las fracciones del rango de ebullicién
intermedio (gasoleo, nafta pesada y destilados), se despojan de la seccién
intermedia de la torre como corrientes laterales, y se envian a las operaciones de
acabado para su empleo como queroseno, gasoleo diésel, fuel, combustible para
aviones de reacciéon, material de craqueo catalitico y productos para mezclas.
Algunas de estas fracciones liquidas se devuelven a la torre como corrientes de
reflujo descendentes. Las fracciones pesadas, de alto punto de ebullicion
(denominadas residuos o crudo reducido), que se condensan o permanecen en el
fondo de la torre, se utilizan como fuel, para fabricar betin o como carga de craqueo,

o bien se conducen a un calentador y a la torre de destilacién al vacio®.

3 ECOPETROL S.A. Manual de descripcion de procesos de la unidad 200. Barrancabermeja.2010a
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Por otra parte, las torres de destilacion al vacio proporcionan la presion reducida
necesaria para evitar el craqueo térmico al destilar el residuo, o crudo reducido, que
llega de la torre atmosférica a mayores temperaturas. La torre de vacio ordinaria
origina gasoleos, material base para aceites lubricantes y residuos pesados para
desasfaltacién de propano; mientras que unatorre de segunda fase, que trabaja con
un nivel menor de vacio, se usa para separar productos de craqueo catalitico del
residuo sobrante. Asimismo, los despojos de las torres de vacio pueden enviarse a
un coquizador, utilizarse como material para lubricantes o asfalto, o desulfurizarse

y mezclarse para obtener fuel bajo en azufre?

Por ultimo, y tal como se mencioné en la seccidn anterior, en la unidad de reduccion
de viscosidad se descomponen los fondos de vacio y/o fondos Demex, a través de
una exposicién a altas temperaturas para producir gases y liquidos mas livianos
(nafta y/o gasoéleos), y un producto de fondo llamado brea (Ecopetrol S.A., 2010).

La Figura 2 esquematiza el proceso.

* Ibid
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Figura 2. Diagrama de flujo simplificado de unidad viscorreductora.
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-t
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D2803

T-2802

\ A

Combustoleo

Generacion de Vapor
e intercambio de calor

Fuente: ECOPETROL S.A. Manual de descripcién de procesos de la unidad 200.
Barrancabermeja. 2010a

Asi mismo, en la Tabla 1 se muestra una carga normal a la viscorreductora,
revelando que la composicion de los fondos de vacio llega hasta una gravedad
especifica de 2 °API, lo cual implica que dicha unidad esta disefiada para trabajar
con componentes extra-pesados de la industria del petréleo. Teniendo en cuenta
esta particularidad de carga, es el planteamiento de que, luego del proceso de
reingenieria, la viscorreductora opere como una destiladora de crudo pesado, para
lo cual se propone como carga el crudo Casabe, de alta produccion en la region y
que cuenta con una caracteristica de 21,9 °API a 60 °F [15,5°C]. (1)
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Tabla 1. Caracterizacion de una corrida normal de fondos Demex.

Caracteristicas Valor
Velocidad de carga (BPD) 24000
Gravedad especifica (°API) -2a?2
Niquel (ppm) 150
Vanadio (ppm) 300
Hierro (ppm) 40 — 45
Calcio (ppm) 250
Sodio (ppm) 80 — 100
Azufre (% en peso) 2,5
Ablandamiento (°F) 180 - 220
Viscosidad (SSF* a 350 °F
[176,6°C]) 390
Insolubles en NC7 21 - 23
*Segundos Saybolt Furol

Fuente: Manual de descripcidbn de procesos de la unidad Viscorreductora II.

Barrancabermeja.2010b.

Asi mismo, en una corrida normal, la unidad carga aproximadamente 24000 BPD
(4044 ton/d) de fondos Demex o mezcla con fondos de vacio. En corrida especial,
la unidad carga, aproximadamente, de 18000 a 20000 BPD de fondos Demex o
mezcla con fondos de vacio, los cuales son diluidos con aceite liviano de ciclo (ALC)
en una relacion de 0,60 BBL por Barril de fondos Demex. Por otra parte, en corrida
normal, la unidad produce 23200 BPD de combustéleo, 800 BPD de nafta del fondo,
60 BPD de butanos liquidos y 1,5 MPCED de gases para tratamiento con amina. En
corrida especial, la unidad produce 28000BPD (4585 ton/d) de combustéleo. Las
Figuras 3 y 4 esquematizan los balances de masa generales para la unidad.
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Figura 3. Balance general de la unidad viscorreductora en corrida normal.

Gases de Tratamiento

1.5 M scfd
58 ton/d

Butanos

60 bpd

6 ton/d

Fondos Demex 88‘;%2(1
24000 bpd UNIDAD 95 ton

4044 ton/d
—P VVISCOREDUCTORA Combustéleo

23200 bpd

3851ton/d

Fuente: Manual de descripcibn de procesos de la unidad Viscorreductora II.
Barrancabermeja.2010b

Figura 4. Balance general de la unidad viscorreductora en corrida especial.

Fondos Demex

18000 bpd )
3090 ton/d Combustoleo
_’ 28000 bpd
UNIDAD 4585 ton/d
ALC
10000 bpd

10000 bpd VISCOREDUCTORA
on, I

Fuente: Manual de descripcidbn de procesos de la unidad Viscorreductora II.
Barrancabermeja.2010b

3.2 REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR

Disminuir el consumo de energia y la optimizacion de costos en area de

transferencia de calor son los objetivos de la integracién energética de calor. Por
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ello, varios algoritmos han sido desarrollados con el fin de disminuir los consumos

de servicios industriales, dentro de una linea de procesos productivos®

En este orden de ideas, la integracion energética consiste en planificar una serie de
etapas de intercambio de calor, de tal manera que las corrientes a enfriar lo hagan
cediendo calor a las corrientes que deben ser calentadas® (Elvers et al., 1996). El
enfoque tedrico del proceso de integracion de calor se basa en la primera y segunda
ley de la termodinamica, en particular respetando el postulado de Clausius:
Cualquier proceso, que consista so6lo en la transferencia de Calor desde una
temperatura baja a otra mas alta, es imposible. La Figura 5 muestra un arreglo tipico

de red para intercambio de calor.

Figura 5. Red de intercambio de calor.

Corrientes
Calientes (H)

Corrientes -
Frias (C) | | | |
e
SR S SN S NN SR N T
o |
—_— I I I I
| | | |
| | | |
| | | |
e
| | | | Vapor de
Calentamiento
(Utility)
L O O (@)
Agua de l
Enfriamiento
(Utility)

> COULSON, J. M., Richardson, J. F., BACKHURST, J.., & HARKER, J. Ingenieria quimica: unidades SI. T. 2,
T. 2,. Barcelona [etc: Reverté.1981.

8 ELVERS, B., BUCHHOLZ, H., & ULLMANN, F. (Eds.). Ullmann’s encyclopedia of industrial chemistry. Index,
Index to vol. Al - A28, B1 - B8: (Abrasives to Zirconium and Zirconium compounds, fundamentals of chemical
engineering, unit operations | and Il, principles of chemical reaction engineering and plant design, analytical
methods | and Il, process control engineering, and environmental protection and industrial safety | and II) (5.,
completely ed). Weinheim: VCH.1996
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En particular, el problema para realizar la integracion energética radica en cuan
cercanas podran estar las temperaturas de entrada y salida de las corrientes de
proceso. Un acercamiento muy grande entre las temperaturas, disminuye los costos
de servicios, pero genera intercambiadores de calor muy grandes con altos costos
de inversién. Por otra parte, grandes diferencias entre temperaturas disminuyen las
areas de intercambio de calor, reduciendo el costo de inversion, pero aumenta el
consumo de servicios y encarece el costo de operacion (Shenoy, 1995). Por lo tanto,
para obtener una red econdmica de intercambio de calor, se pueden plantear dos

enfoques:

[.  Minimos de utilidades.
II.  Configuracion optima de intercambio de calor para estos minimos de

utilidades (enfrentamiento de corrientes).

Por su parte, Linnhoff & Flower (1978) proponen determinar el minimo de uso de
servicios mediante una divisién en intervalos de temperatura disponibles, y se
generan bloques discretizados donde puede ocurrir la transferencia de calor dado
un acercamiento minimo de temperatura. Este método comienza por ajustar, de
manera arbitraria, las temperaturas de las corrientes, disminuyendo sus
diferenciales con una cantidad igual (conocida como ATmin) Y manteniendo las
corrientes frias. Luego, las temperaturas ajustadas deben ser ordenadas de mayor
a menor, desde Tn hasta To, generando intervalos de temperatura donde se
realizaran los balances de energia respectivos. Asi, el primer intervalo seria entre
To y T1, el segundo entre T1 y T2, y asi sucesivamente. La Figura 6 muestra la

division en intervalos mencionada.
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Figura 6. Division de intervalos para la red de intercambio de calor.
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De acuerdo a la figura y a la descripcion del parrafo precedente, para el primer

intervalo se tiene:

mCpy, (To—T1) =Ry €Y

Para el intervalo 2, el balance seria:

mCpy, (T, —Ty) + mCpy, (T, —Tp) — mCpe, (T, —T2) + R =R, 2)

Asi mismo, el balance para tercer intervalo se expresa como:

mCpy, (T, —Ts) + mCpy, (T, —T;) — mCpc, (T, —T3) — mCp,, (T, —T3) + R,
=R; A3)

Y sucesivamente hasta lograr el cierre del balance energético. Finalmente, después

de obtener todos los balances, se observara un punto donde existe déficit de
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energia, el cual debe ser cubierto con vapor. Este punto de pliegue se conoce como

punto de pinch’

Por otra parte, una alternativa para encontrar el minimo consumo de servicios
industriales, corresponde a un enfoque de optimizacion. Para ello, se genera un
problema de programacion lineal para resolver las ecuaciones planteadas
anteriormente é(Floudas & Pardalos, 2009). Por ejemplo, las siguientes ecuaciones
proponen una programacion lineal asociada a la minimizacién del consumo de

servicios (vapor), ligados a la integracion energética.

min(Qs) (4)
Sujeto a:

Qs+30—R, =0 (4a)
Ri—R,—25=0 (4b)
R, —R; —825=0 (40)
Ry—Qcw—15=0 (4d)
Qs,Qcw, R1, Rz, R3, Ry 20 (4e)

De forma analoga al requerimiento de vapor, se minimiza la cantidad de agua de
refrigeracion necesaria. Posteriormente, una vez obtenida la cantidad minima de
calor necesario por agua de refrigeracion y por vapor, se busca el nimero minimo
de intercambiadores de calor para la red de integracion energética; para esto, se
utiliza el modelo propuesto por Papoulias y Grossmann (Ravagnani & Caballero,

2012), el cual plantea el problema de minimizacion con una funcion objetivo

7KEMP, I. C. Pinch analysis and process integration: a user guide on process integration for the efficient use of
energy (2nd ed). Amsterdam ; Boston: Butterworth-Heinemann.2007

8 FLOUDAS, C. A., & PARDALOS, P. M. (Eds.). (2009). Encyclopedia of optimization (2nd ed). New York:
Springer.
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(unidades de intercambio de calor) correspondiente a una sumatoria de variables

binarias (y;;):

J

i

Sujeto a:

Rix —Rip—1+ Z Qijr = Qf i € Hy k=1,.. K (5a)
JECk
_ Cc
z Qijk = Qji j € Cy k=1,..,K (5b)
iEH

ZQijk_yij'UijSO jEH jec (5d)

K
Rij, =0 Qijx =0 yij €{0,1} (5e)
Uij = min(Q;, Q;) (51)
Ri,O = Ri,K = 0 (Sg)

Para la solucion de este tipo de problemas, se emplea método MILP (Mixed Integer
Linear Programing), propuesto por Branch & Bounds (1960) y mejorado por Land &
Doig (1960)°. Asi mismo, el punto 6ptimo de unidades de transferencia de calor se
encuentra considerando la minimizacion del nimero de unidades, el precio relativo
de combustible respecto al costo de compra de intercambiadores de calor, el

aumento de los servicios y el flujo de energia a través del uso de la metodologia

°LAND, A. H., & DOIG, A. G. An Automatic Method of Solving Discrete Programming Problems. Econometrica,
1960. 28(3), 497.[en linea] [citado 15 de septiembre de 2016] disponible en: http://doi.org/10.2307/1910129
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pinch, entre otras. Considerando esto, Hohmann'? (Klemes et al., 2014) propone las
siguientes ecuaciones:
Nyxmin = Ns + Ny — 1 (6)

Donde, N, es el nimero de corrientes; N, es el nUmero de servicios; Nyy €s el
nimero de intercambiadores de calor; Nyxnmi, €S €l ndmero minimo de
intercambiadores de calor; y Ny, es el nUmero de redes de intercambio de calor. Asi
mismo, para todos estos sistemas se asume ATmin = 10°CL.(Linnhoff & Hindmarsh,
1983)

Por otra parte, para la evaluacion del costo de la red de intercambio de calor (CTI),

se tomara como suma de los costos de cada uno de los intercambiadores, los cuales

se obtendran a partir de su area de intercambio de calor (A).
_Q
A= FrdTyy (7)

Donde, la ecuacién de costo para el equipo esta dado por la ecuacion (8) (Linnhoff
& Hindmarsh, 1983).

Cp = K(A)? )

Finalmente, se puede estimar el costo de los servicios industriales mediante la

siguiente ecuacion (Linnhoff & Hindmarsh, 1983):

CA =T (2 Cp,interior + Z Cp,exterior) + (CSFS) + (CWFCW) (9)

10 KLEMES, J. J., VARBANOV, P. S., WAN ALWI, S. R., & MANAN, Z. A. (Eds.). Process integration and
intensification: saving energy, water and resources. Berlin: De Gruyter.2014

1 LINNHOFF, B., & HINDMARSH, E. (1983). The pinch design method for heat exchanger networks. Chemical
Engineering Science, 38(5), 745-763. http://doi.org/10.1016/0009-2509(83)80185-7
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Donde, C; y C, corresponden a los costos asociados a los servicios de
calentamiento y enfriamiento, respectivamente. Asi mismo, el comportamiento de
una red se estima por representacion grafica, donde lo costos estan en funcion con

la variable independiente ATwmin, tal y como lo muestra la Figura 7.

Figura 7. Comportamiento de los costos para una red de integracion

energeética.
_ Servicios
4 Capital Industriales
Costos
|
ATihres ATmin

Fuente: PERRY, R. H., & GREEN, D. W. Perry’s chemical engineers’ handbook.
New York: McGraw-Hill.2008. [en linea] [citado 18 de septiembre de 2016]
disponible en: http://accessengineeringlibrary.com/browse/perrys-chemical-

engineers-handbook-eighth-edition
De acuerdo con todo lo anterior, la estrategia de disefio definida para minimizar

costos en red de intercambio de calor, debe cumplir con el ciclo que se muestra en

la Figura 6.
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Figura 8. Diagrama de flujo para estimar los costos de unared de intercambio

de calor.
Dado
AToim Cambio
ATmiﬂ
Minimos Servicios
Intervalos de Analisis de Costos
temperatura anualizados
- HEN final
Programacion
lineal
Minimas Etapas de HEN
transferencias
» -  Minimos Servicios
MILP y Break Heat - Minimos Equipos
Loops

Fuente: PERRY, R. H., & GREEN, D. W. Perry’s chemical engineers’ handbook.
New York: McGraw-Hill.2008. [en linea] [citado 18 de septiembre de 2016]
disponible en: http://accessengineeringlibrary.com/browse/perrys-chemical-

engineers-handbook-eighth-edition

Todo el esquema de integracién energética presentado es desarrollado por
simulacién computacional, utilizando el software Aspen plus, cuyos aspectos

relevantes se proceden a explicar.

3.3 SOFTWARE DE SIMULACION (ASPEN PLUS)

Dentro de los simuladores de procesos comerciales mas utilizados en la actualidad,
se encuentran Chemcad, Aspen Plus, Aspen Hysys y Pro Il. En particular, Aspen

Plus permite el disefio y optimizacion de procesos petroquimicos y permite modelar
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méas de 50 operaciones unitarias, usando una base de datos de mas de 2000
compuestos, ademas de incluir correlaciones especificas para fracciones de
petréleo. Por otra parte, para efectuar la simulacion es necesaria la eleccion de
paquetes termodinamicos, que permiten el calculo de las propiedades fisicas de las

sustancias involucradas en el proceso a modelar.

Figura 9. Diagrama de flujo para la seleccion del paquete termodinamico.

Elect. NRTL
|
Electrolyte|=
Polar? [= Pitzer
M
1
X Nonelectrolyte Chao-Seader
T (e
U
R
E Real? Pressurized || Grayson-Streed
All nonpelar| -
Pseudo and real H=— P? 1= Braun K-10

Vacuum = Braun K-10

Fuente: RING Terry A. property prediction. [en linea] [citado 1 de marzo de 2016]
Disponible en: http://www.che.utah.edu/~sutherland/PropertySelection.pdf

En este orden de ideas, la Figura 8 expone el diagrama propuesto por Carlson (Ring,
2013) para la eleccién del paquete termodinamico. De acuerdo a la clase de
sustancia, el camino resaltado de color amarillo muestra, dentro de las posibles
alternativas para el presente trabajo, los modelos de Chao-Seader, Grayson-Streed
(GS) y Braun k-10. Sin embargo, Aspen tech sugiere que, de acuerdo al tipo de
operacion a modelar, el modelo de GS es el modelo termodinamico apropiado para
la simulacion de torres atmosféricas y de vacio (Aspe tech, 2011). Por otro lado, la

caracterizacion del crudo en Aspen Plus se realiza mediante la herramienta
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Assay/Blend, ubicada en el entorno de simulacion y la cual requiere las curvas de
destilacion, la composicion de livianos y propiedades masicas de la carga. Todos

estos datos fueron facilitados por GRB.

En lo respectivo al disefio de la red de intercambio de calor, la simulacion de los
intercambiadores se realiza empleando la herramienta Exchanger Design (EDR), la
cual es un instrumento dentro del paquete Aspen Plus que permite definir la
geometria de los intercambiadores de calor, proporcionando un modelado térmico
e hidraulico que genera mayor precision en los datos simulados

computacionalmente.

3.4 ANALISIS DE VARIANZA

El andlisis de varianza es una técnica que se puede utilizar para decidir si las medias
de dos 0 mas poblaciones son iguales. La prueba se basa en una muestra Unica,
obtenida a partir de cada poblacién. El analisis de varianza puede servir para
determinar si las diferencias entre las medias muestrales revelan las verdaderas
diferencias entre los valores medios de cada una de las poblaciones, o si las
diferencias entre los valores medios de la muestra son mas indicativas de una
variabilidad de muestreo. Los datos para el andlisis de varianza se obtienen
tomando una muestra de cada poblacién y calculando la media muestral y la
variancia en el caso de cada muestra (3)

3.5 MODELO DE REGRESION LINEAL

La regresion lineal multiple es un modelo matematico simplificado que tienen como
objetivo el explicar las interacciones existentes entre un grupo determinado de

variables independientes con una variable dependiente. En la ecuacion que se
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muestra a continuacion, £; son el conjunto de coeficientes de regresion de las

variables predictoras (x;), y € es el error entre la prediccion y el valor real.

Kk
y=5o+z_ I,Bixi‘l'g
i=

= Po + Bixy + Boxy + Paxz + o+ Br_1Xk—1 + Brxp + € (10)
En este método se supone que el error (€) es independiente, posee una distribucion
normal, tiene una media cero y una varianza en comun para cualquier valor de x;.
Asi mismo, se minimiza la suma de los cuadrados de las diferencias entre la variable
de respuesta y la prediccién obtenida. El resultado de la minimizacion reporta los

valores de los coeficientes de regresion (3):

p=&X)'Xy (12)
Donde X y y son la matriz de datos iniciales, X' es la matriz transpuestade X y 8 es
el vector de coeficientes de regresion. La significancia del modelo pueden ser
verificada por medio de un analisis de varianza. Por otra parte, el coeficiente de
determinacion R? establece el porcentaje de prediccion de la varianza de la variable

dependiente, el cual se calcula de acuerdo a la ecuacion (13).
RZ=1-— (13)

Donde SSR es la suma de los cuadrados de los errores y SST es la varianza total
de los datos. Debido a que el coeficiente de determinacion no esta en funcién de la
cantidad de variables del modelo, puede llevar a un valor incorrecto y es necesario

determinar un coeficiente ajustado teniendo en cuenta las variables independientes:

= _ SSR/(n—k-1)

Rzajustado =R*=1 SST/(n-1) (14)
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4. METODOLOGIA

La Figura 10 muestra la secuencia metodoldgica que se utilizé para lograr los
objetivos propuestos.

Figura 10. Diagrama metodologico empleado.
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4.1 REVISION BIBLIOGRAFICA

Inicialmente, se realizé la toma de datos y caracterizacion del crudo Casabe. Asi
mismo, se recolectaron las hojas de especificaciones de equipos y diagramas de
bandera para diferentes situaciones del proceso, con el fin de tener referencias
disponibles y poder asegurar escenarios comparativos entre la situacion real y la

simulacion.

4.2 VERIFICACION DEL MODELO TERMODINAMICO

Se cargaron en el software las propiedades y los perfiles de destilacién del crudo,
con el fin de corroborar similitud entre los analisis de laboratorio y la simulacion,
empleando el modelo termodinamico anteriormente definido (GS). Las Figuras 11y

12 muestran las curvas tanto para el crudo real y el crudo simulado,
respectivamente.

Figura 11. Curva de TBP en peso del crudo cargado a la unidad.
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Figura 12. Gréfica de perfiles de crudo casabe simulado.
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4.3 SIMULACION BASICA

La simulacién basica consistio en simular de forma sencilla la obtencion de
productos como Nafta y ACPM, utilizando los modelos preestablecidos por Aspen
plus, como la torre de prefraccionamiento, para la torre inicial, y un modelo de torre
sencilla atmosférica, para la torre final. Al desarrollar la simulacién resumida, se
plantearon como variables de salida la temperatura del 95% de destilacion del
diésel, fijando como variables manipulas el reflujo medio y el reflujo de cima. Asi
mismo, gracias a esta simulacion preliminar se realizo la primera comparacion entre
la operacién real de la unidad y los resultados obtenidos computacionalmente. De
acuerdo a esto, se realizaron ajustes de reflujo de cima y reflujo medio, hasta
conseguir condiciones de destilacion similar a las que se obtienen en planta. La

Figura 12 presenta el ambiente de la simulacion basica.
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Figura 13. Diagrama de simulacion bésica de la unidad viscorreductora como
destiladora de crudo.

4.4 SIMULACION RIGUROSA

Se procedid a realizar la simulacion rigurosa guiada por la simulacion basica.
Sumado a esto, las hojas de especificaciones de los equipos, tales como torres de
destilacion, intercambiadores de calor, tambores de reflujo, bombas y valvulas de
control, fueron incluidas en el ambiente computacional. Se construyd, inicialmente,
la primera torre de destilacién teniendo en cuenta el precalentamiento inicial de la
carga; ademas, se simularon las relaciones de reflujo medio y de cima de acuerdo
con las condiciones de planta, los balances de masa y los resultados finales de

calidad. Las Figuras 14 y 15 muestran el ambiente de simulacion.
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Figura 14. Ambiente de simulacién paralaseccion de carga, hornos y bombas.

EN-HEE Ne = | ; VBK Il - rev7 - Aspen Plus V8.8 - aspenONE - olEl
m Home Economics Dynamics Equation Oriented View  Customize Resources Modify Format Searci aspenOME Fxchange Ble w =
Tahoma - 10 - B ~ ED Time Stamp.

BIUALA-ESES

Font Shapes Styles Arange

Simulation < | capital:___ USD utiitiess ___ UsDpvear (D) ” Energy Savings: 15,00 MMBruhe (11,30 %) o/ @D H Exchangers - Unknown: 0 OK: 2 Risk 5 @
Al [tems.

" _Main Flowsheet - | Energy Analysis ~  +
£ Setup

& Property Sets

L Analysis

& Flowshest

£g Sreams
i Blocks

LAt
n

; Propertics

1 simulation

Ja) satery anaysis SECCION DE CARGA

&Y Energy Analysis v

| Model Paietie

Results Auail able with Wamings | Chec Status | 2% © @

Figura 15. Ambiente de simulacién para la seccion de destilacion inicial.

Main Flowsheet - +

T-2801

FiC2831
[

FIC2833

B}

=]

La simulacion de los intercambiadores de calor se fundamento en los planos de los
equipos, ademas de considerar todas las advertencias sobre velocidad, vibracion y

limitaciones por condiciones de disefio, tales como temperatura, presion y
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transferencia de calor. Los parametros de construccion de estos equipos se

muestran en el anexo A5. Las Figuras 16 y 17 muestran los ambientes de simulacion

para tales equipos.

Figura 16. Ambiente de simulacion para el condensador de cima.
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La simulacion queda regida por variables manipuladas como flujo de carga, fraccion
de reflujo de cima y fraccion de reflujo medio. Posteriormente, se fueron ajustando
las variables hasta conseguir, en la corrida computacional, la calidad de productos
finales similares a las del proceso real. Para la segunda torre, se plantea el esquema
de simulacion integrando, también, Aspen EDR y Aspen plus, evaluando para este

caso la produccién de diésel

Finalmente, se obtuvo la simulacion completa del proceso, evaluada para diferentes
de cambios de flujo de carga y relaciones de reflujo tanto para cima como para la
parte media de las torres, la calidad de las corrientes de diésel y nafta. La Figura 18

muestra el esquema del proceso completo simulado.

Figura 18. Ambiente de simulacién completa de la unidad viscorreductora.
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Para mayor detalle de la simulacién rigurosa, consultar los anexos Al al A17. Asi
mismo, los resultados de los balances de masa y energia se muestran al detalle en

la Tabla A6 de los anexos.
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4.5 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Después de someter la simulacion a variabilidad tanto de carga como de reflujo
medio y de cima, ademas de los cambios por variaciones de presion y temperatura,
se determind un disefio de experimentos con el fin de realizar un analisis de
varianza, y asi definir estadisticamente, con un intervalo de 95% de confianza,

correlaciones entre las variables de respuesta y de entrada al proceso.

Como variables dependientes se definieron la calidad de los productos, donde
resulta clave para la nafta y el diésel el 90% y 95% de la destilacidn,
respectivamente. Se definid el caudal de produccién como variable indirecta a la
relacion de reflujo. Las variables independientes, las cuales son los factores
sometidos a variabilidad, son el reflujo de cima, reflujo medio y la carga de crudo,
tal como se mencionoé en el parrafo anterior. Asi mismo, se desarroll6 un disefio de
experimentos del tipo 2%, dando importancia a la aleatoriedad en la toma de datos
para evitar sesgos; ademas de alcanzar una repetitividad y reproducibilidad que
dieron total validez al espacio muestral y al disefio propuesto. También se aseguré
que la simulacion sea la representacién del proceso al ser comparados dichos
resultados con valores reales de planta y su respectiva desviacion. Para el disefio
de experimentos mencionado, cada dato escogido representa el promedio de cada
tres datos, con perturbaciones normales de planta, que son representadas en la

simulacion mediante la variabilidad de los factores relevantes en el proceso.

En las Tablas 2 y 3 se muestran las tablas resumen del disefio de experimento para
desarrollar la ANOVA, con el orden aleatorio de los datos y donde cada resultante
es el promedio de seis datos, tomados al someter el proceso a la sensibilidad de
cada factor y las perturbaciones por restricciones de disefio de intercambiadores y

demas equipos simulados.
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La variabilidad del proceso fue planteada con tres cargas posibles (20, 22 y 24 KBD)
y tres variaciones de relacion de reflujo de cima (0,55, 0,65 y 0,75), manteniendo el
reflujo medio constante. Luego para las mismas variaciones de carga, se emplearon
tres variaciones de reflujo medio (0,3, 0,33 y 0,36), manteniendo constante el reflujo
de cima. Finalmente, con el ANOVA se evalu6 la interaccion entre las dos variables,
reflujo de cima y reflujo medio, para determinar su significancia estadistica frente al
comportamiento de variables resultantes (temperatura del 95% para diésel y del
90% para la nafta). Adicionalmente, se evaluaron las perturbaciones en el horno y
en el agua de enfriamiento frente a las variaciones de cada factor, pues dichas

perturbaciones son las comunes en la operacion diaria de la planta.

Tabla 2. ANOVA vy aleatoriedad de toma de datos para el 90% de nafta.

Relacién de Reflujo de cima

Carga (KBD)| 0,55 0,65 0,75
27 3 24

24 11 9 14

6 18 I

2 26 16

22 23 4 25
15 21 12

20 13 8

20 19 17 22

10 5 1

Tabla 3. ANOVA vy aleatoriedad de toma de datos para el 95% de diésel.
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Carga (KBD)| 0,55 0,65 0,75
27 18 23
24 4 21 3
10 12 16
20 13 9
22 8 1 15
19 25 22
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Relacion de Reflujo de cima
Carga (KBD)| 0,55 0,65 0,75
5 17 2

24 I 26

Con los resultados arrojados, se construyd en campo muestral de analisis,
determinando tendencias, proporcionalidad entre variables y evaluacion de
superficie de respuesta. Con la optimizacién de dicha superficie, se encontraron los
intervalos de control optimos de reflujos de cima y medio, que arrojan el mejor

desemperio de la planta viscorreductora como unidad destiladora de crudo.

4.6 ANALIS ENERGETICO

Esta etapa se realiz6 con el fin de determinar los puntos de mejora que permitan la
reduccion de costos; es decir, optimizar la integracion energética para asegurar los
menores consumos de servicios para la condicion éptima de operacion definida por

el disefio de experimentos.

Para la integracion energética se utilizé el modelo de red de intercambiadores de
calor propuesto por Aspen plus, conocido como HEN (Sandler, 2015), y
acompafado del método de programacion lineal que también incluye dicha
herramienta. La simulacién arrojé que seria posible un ahorro en energia del 18%
después obtener mayor precalentamiento de crudo, al instalar un intercambiador de
calor para enfriar la nafta en la cima y, a su vez, reemplazar el condensador de cima

por unidades de enfriamiento con uso de aire.

Posteriormente, se procedié a incluir en la simulacion los equipos propuestos por

analisis energético, ademas de emplear los parametros 6ptimos encontrados con el

analisis de variabilidad y sensibilidad. Asi mismo, se disefié el intercambiador de

acuerdo con las recomendaciones de area estimadas en la integracion energética,
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haciendo pasar crudo por el lado tubos y la nafta por el lado casco. Seguidamente,
se procedio al cambio de los condensadores de cima por unidades de intercambio
de calor refrigeradas por aire. La Figura 18 muestra la simulacién de acuerdo con

los cambios sugeridos.

Finalmente se realizaron observaciones de desempefio, comparando las
simulaciones antes y después de la evaluacion energética, manteniendo los rangos
optimos de variabilidad del proceso obtenidos por el analisis ANOVA vy la
optimizacién de superficie de respuesta. Asi mismo, se cotejaron los resultados de
las simulaciones frente al proceso real, con el fin de determinar el diferencial en
valorizacion de materia prima y margen bruto de refinacién, y asi fijar las metas para
una futura oportunidad de operacion de la unidad de viscorreduccibn como
destiladora de crudo, alcanzando mayor rendimiento y aprovechamiento del crudo

Casabe.

Figura 19. Ambiente de simulacion para la seccion optimizada con

precalentamiento.
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5. ANALISIS DE RESULTADOS

5.1. SIMULACION BASICA Y DETALLADA

Se crearon tablas comparativas de la destilacion y algunas propiedades de la nafta
y el diésel, obtenidos tanto por la simulacion basica como del proceso. Como valores
experimentales se tomaron promedios de datos reales de proceso, basados en
andlisis de laboratorio bajo las norma ASTM D86 para destilaciones (McKetta &
Cunningham, 1976)'?, y estos se cotejaron con los datos simulados evaluando la
desviacion estandar, determinando si los valores reales y simulados se encuentran

dentro del mismo espacio.

Tabla 4. Comparacion entre valores reales de proceso y datos de simulacion

para diésel.
T (°F) sim.
%Evaporado | T (°F) real | detallada | Limite inferior (°F) | Limite superior (°F)
0 254,9 238,1 222,09 254,03
5 357,9 358,6 346,55 370,65
10 392,4 404,7 389,05 420,35
50 554,0 570,0 563,21 576,87
90 740,5 744.6 733,72 755,48
95 790,9 801,0 788,92 813,08
100 878,5 876,8 863,35 890,25

12 MCKETTA, J. J., & CUNNINGHAM, W. A. (Eds.). (1976). Encyclopedia of chemical processing and design.
New York: M. Dekker.

51




Tabla 5. Comparacion entre valores reales de proceso y datos de simulacién

para nafta.
T (°F) Sim. Limite inferior Limite superior
%Evaporado | T (°F) real detallada (°F) (°F)
0 93,9 88,1 72,4 103,7
5 112,8 129,0 1215 136,5
10 139,3 142,7 122,7 162,7
50 239,9 273,6 256,7 290,5
90 323,6 334,7 315,3 354,1
95 341.,8 350,0 331,8 368,2
100 363,4 365,3 348,2 382,3

Las tablas 4 y 5 muestran la comparacion entre los porcentajes de destilacion
obtenidos por simulacién y datos reales de planta. Se obtiene que las corridas
computacionales manifiestan similitud con la destilacion tanto para diésel como para
nafta. Los resultados exponen que los datos de laboratorio se encuentran dentro de
los intervalos de confianza de los valores dados por la simulacion, lo cual indica que
la simulacion cumple con la estimacién del proceso de refinacion de crudo con un

intervalo de confianza del 95%.

Respecto a la simulacion detallada, para la nafta el analisis de varianza muestra
qgue el parametro de calidad (temperatura final del 90% de destilacién) tiene una
dependencia de las variables carga de crudo y de la fraccién de reflujo de cima,
pues se observa que el valor P es inferior a 0,05; concluyendo que dichas variables
tienen una significancia estadistica con intervalo de confianza del 95%, lo cual se

detalla en la Tabla 5 y el grafico de dispersion (Figura 20).
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Tabla 6. Analisis de Varianza para T90% de nafta

Suma de Cuadrado .
Efectos principales| Cuadrados Gl Medio | Razon-F| Valor-P
A: Carga 16247,0 2 8123,48 135,14 | 0,0000
B: Reflujo de cima 23303,3 2 11651,6 193,83 | 0,0000
Interacciones
AB 10748,1 4 2687,03 44,70 0,0000
Residuos 1082,05 18 60,1136
TOTAL (Corregido)| 51380,4 26

Figura 20. Grafico de dispersion para la destilacion T90% de nafta.
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Por otra parte, el grafico de interacciones (Figura 21) muestra que las variables de
forma simultanea tienen incidencia en los resultados de la variable dependiente, y
a su vez la tabla ANOVA expone que la interaccion representa el comportamiento

de la variable dentro de intervalo de confianza del 95%.
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Figura 21. Gréfico de interacciones y tendencias para la nafta.
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Por otra parte, el analisis ANOVA para el diésel muestra que la temperatura de
ebullicion del 95% tiene dependencia con la fraccion de reflujo medio, pues se
observa que el valor P de probabilidad es nulo, lo que determina una significancia
estadistica con intervalo de confianza del 95%, explicando el comportamiento de la
variable resultante. Caso contrario ocurre con la variable carga, cuya incidencia en
la variable resultante es baja, pues su valor P es mayor al 5%. Estos resultados se

presentan en la Tabla 7 y en la Figura 22.

Tabla 7. Analisis de Varianza para T95% de diésel.

Suma de Cuadrado )
Efectos principales| Cuadrados ¢ Medio Razon-F | Valor-P
A: Carga 434,077 2 217,038 0,48 0,6257
B: Reflujo medio 6169,07 2 3084,53 6,84 0,0062
Interacciones

AB 3197,22 4 799,306 1,77 0,1784

Residuos 8117,36 18 450,964

TOTAL (Corregido)| 17917,7 26
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Figura 22. Gréafico de dispersion para la destilacion T95% de diésel.

Dispersiéon por Cédigo de Nivel

790

770

750

730

0 oo m m
oo @ oo @
a

710

T95% diésel, °F

690

L L L O
Lo b b b P by |

670

20 22 24
Carga, KBPD

Respecto al grafico de interacciones, se observa que las variables de forma
simultaneas tienen mayor incidencia en los resultados de la variable dependiente,
lo cual también se resume en la tabla ANOVA, pues la interaccion tiene mayor
significancia estadistica que la carga, con un comportamiento de la variable

dependiente dentro de intervalo de confianza del 95%.

Figura 23. Grafico de interacciones y tendencias para el diésel.
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5.2 ANALISIS DE VARIABILIDAD Y TENDENCIAS

Durante el disefio de experimento y el estudio ANOVA, se pudo analizar que la
T90% para la nafta tiene una dependencia significativa con respecto a la cargay a
la relacion de reflujo de cima. Manteniendo fijo el reflujo de cima, la T90% disminuye
a medida que se incrementa la carga; es decir, proporcionalidad inversa. Este
comportamiento se debe posiblemente a que, con mayor carga, el equilibrio
liquido/vapor en las etapas estd dominado por la fraccion de liquido, la cual tiende
a concentrarse del componente de menor volatilidad relativa a medida que
descienden los liquidos plato a plato; por lo tanto, el horno resulta ser insuficiente
para garantizar la fraccion de vapor por encima del 28%, favoreciendo que
fracciones ligeras de mayor densidad tiendan a quedarse en la parte inferior, junto
con las fracciones pesadas ya que, posiblemente, las volatilidades tienden a
igualarse por la reduccién de gradiente de concentracion y de temperatura.

Por otra parte, mediante regresiéon multiple, se encontré6 que la ecuacion (15)
representa el comportamiento de variable dependiente ante los dos pardmetros de

entrada.

T90% = —6030,9FR + 226,961C — 5,48303C? + 4522,78XFR(C? (15)

Donde, FR es la fraccion de reciclo; C es la carga; y FRC la interaccion de ambas
variables independientes. Asi mismo, la ecuacion de regresion tiene un R? ajustado
de 99,368%, y el analisis ANOVA del modelo indica que cada término de la ecuacién
resulta significativo para la prediccién de la variable con un intervalo de confianza
del 95%. Asi mismo, tal y como se resume en la Tabla 8, las variables explican en

un 99,4% el comportamiento de la T90%.
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Tabla 8. Evaluacion de validez de los términos de la regresion

Parametro |[Estimacion Error Estadistico |Valor-P
estandar T

FR -6030,9 1422,88 -4,23853 | 0,0003

C 226,961 41,8085 5,42859 | 0,0000

C? -5,48303 0,957995 -5,72345 0,0000

FRC? 4522,78 1093,84 4,13479 0,0004

Figura 24. Grafica de contorno para la T90% de nafta.
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Por otra parte, la ecuacion (11) permite estimar las superficies de contorno y de
respuesta para la variable T90% de la nafta, mostradas en las Figuras 24 y 25,

respectivamente.
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Figura 25. Superficie de optimizaciéon parala T90% de nafta.
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En las graficas de contorno y superficie se observa que, para garantizar la T90%
por debajo de los 310°F [154,4°C], se debe mantener la carga entre 23 a 24 KBPD,
con reflujo de cima en un punto medio, en la region donde se observa el area de
minimos, comprendida entre valores de reflujo de 0,6 a 0,7 (respecto al flujo de

vapor en la cima).

En este orden de ideas, al evaluar la simulacion con valores de reflujo de cima por
debajo de los antes mencionados, se observé que se fracciones con destilacion
entre 340°F [171°C] y 370°F [187,7°C] llegan a ser hasta del 20%, presentandose,
también, condiciones de secamiento de platos medios entre el reflujo de cima 'y el
reflujo medio; es decir, varias fracciones pesadas alcanzan volatilidades similares a
fracciones livianas, logrando estar en equilibrio y saliendo como producto nafta en
el destilado. Este comportamiento ocasiona que la nafta se concentra en aromaticos
pesados, dificultando la producciéon de aromaticos valiosos como benceno, tolueno,
xileno, entre otros, afectando, ademas, la concentracion de aromaticos en la

preparacion de gasolina motor regular. Respecto a valores de reflujo por encima del
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rango, se disminuye la produccion de nafta y, de acuerdo con la composicion del
crudo, se logran menores temperaturas en el perfil de la torre, afectando el punto
de chispa del producto medio: el diésel, ocasionando una pérdida del mismo como

crudo reducido (menor rendimiento de producto medio).

Para el caso del diésel, con el analisis de variabilidad de la simulacion, considerando
perturbaciones de agua de enfriamiento y horno, se pudo determinar patrones de
comportamiento para la T95%, mostrando una dependencia significativa con
respecto a la carga y a la salida lateral de la torre. Respecto a esta Ultima, la T95%
aumenta con un incremento de la misma, con proporcionalidad directa debido a que
los platos medios entran en condicion de secamiento, manteniendo el maximo retiro
de productos pesados medios en la parte media de la torre, llegando a arrastrar
fracciones pesadas mayores al 5% en el final de ebullicion en el producto medio; es
decir, fracciones de gasoleo quedan en el diésel. Asi mismo, a media que se
incrementa el retiro de salida lateral, debe asegurarse un mayor reflujo medio de
torre para evitar la condicion de equilibrio, donde la fraccion de liquido en cada plato
tiende a desaparecer y, por ende, evitar que menor cantidad de fracciones pesadas
ligeras lleguen a concentrarse en la parte superior de la torre. Por otra parte, para
el reflujo medio de la torre, la variable de respuesta presenta un comportamiento
inverso; por lo tanto, si se quiere disminuir el punto final de ebullicion y el 95% de
destilacion del diésel, debe incrementarse el reflujo medio. De acuerdo a esto, se
encontré un rango Optimo de relacién entre el flujo lateral y le reflujo medio,
oscilando entre 0,632y 0,622.

Respecto a la carga, para alimentaciones mayores a 25 KBPD, tiende a disminuir el
T95% de destilacion del diésel, y de la misma manera para flujos inferiores a 19
KBPD. Dicho comportamiento se debe, posiblemente, a que, ante una mayor carga,
el equilibrio liquido-vapor en las etapas esta dominado por una fraccion de liquido,
la cual tiende a concentrarse en componentes de menor volatilidad relativa con el

descenso del liquido. Para cargas bajas, la torre queda en condicion de insuficiencia
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de liquidos, lo que origina un incremento en el reflujo para compensar la estabilidad
de la torre; por lo tanto, un incremento de reflujo medio genera una disminucion del
punto final de ebullicion del diésel. También cabe resaltar que, a medida que se
aumenta la carga, el horno resulta ser insuficiente para garantizar la fraccion de
vapor por encima del 28%, lo que favorece que fracciones ligeras de mayor
densidad tiendan a quedarse en la parte inferior junto con las fracciones pesadas,
pues, probablemente, as volatilidades tienden a igualarse por la reduccion de

gradiente de concentracion y de temperatura ante una carga mayor de crudo.

Es a resaltar que se encontré la ecuacion de regresibn que representa el
comportamiento de la variable dependiente frente de la incidencia de las dos

variables de entrada.

T95 = 41,0037C + 0,0181893RM — 0,984564(* (16)

Dicha correlacién arrojé un R? ajustado de 99,91%, y un analisis Anova indica que
cada término de la ecuacioén resulta significativo para la prediccién de la variable,

con un intervalo de confianza del 95%. La tabla 8 muestra esta informacion.

Tabla 9. Evaluacion de validez de los términos de la regresion para el T95%

del diésel.
Parametro [Estimacion Error Estadistico |Valor-P
estandar T
C 41,0037 8,36574 4,90138 0,0001
RM 0,0181893 | 0,0052304 3,47761 0,0019
C? -0,984564 0,216272 -4,55243 | 0,0001
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Posteriormente, con la ecuacién de regresion se obtuvieron las superficies de

contorno y de respuesta para la T95% del diésel (Figuras 26 y 27, respectivamente),

y asi definir los limites 6ptimos de operatividad de factores.

Figura 26. Gréfica de contorno para la T95% del diésel.
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Se observa que para garantizar la T95% entre 698°F [370°C] y 720°F [382,2°C],
donde se logran rendimientos para el diésel entre el 28 y 30%, se obtiene con un
rango de carga entre 21 y 24 KBPD, con reflujo medio de 15,2 a 17,0 KBPD. Para
estas condiciones, se evitan problemas de secado de plantos o excesiva
concentracion de liquidos en el fondo de la torre, lo que ocasiona una tendencia

hacia la desaparicién de vapores ascendentes en la cima y/o en los platos medios.

Valores de reflujo por debajo del rango antes mencionado, origina un perfil de
temperatura mayor tanto en la zona media como en la cima de la torre, asi como
una disminucion en la produccion de diésel y, por ende, mas produccién de gasolina
con un incremento de fracciones pesadas. Para dicho escenario se obtiene una
nafta fuera de calidad para preparacion de productos aromaticos valiosos, en

comparacién con la gasolina motor regular.

5.3 ANALISIS DE RECUPERACION ENERGETICA

Como se mencion6 en la descripcion metodoldgica, la integracion energética se
realiz6 empleando el software de simulacion, el cual utiliza el método de
programaciéon lineal (MILP) de forma simultanea con el método de red de
intercambiadores de calor (HEN). De esta etapa se obtuvo que la recuperacion
energética en condiciones actuales estuvo alrededor del 78,4%, mostrando que
gran parte de las pérdidas de energia y los altos costos estaban concentrados en
alto consumo de gas natural en el horno, debido a la falta de precalentamiento con
una corriente con potencial de ceder calor. Asi mismo, otra condicién que incide en
los costos es el alto consumo de agua de enfriamiento en la cima de la torre, debido

a al gasto asociado por tratamiento de agua.

Por otra parte, la recuperaciéon de energia en forma de calor esta alrededor de 11,4

MMBtu/h (2120 kWatts), llevando a cabo las recomendaciones de la integracion
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energética. Al implementarse este escenario, se recupera 5,75 MMBtu/h (1064
kWatts) por el de precalentamiento de crudo con corrientes calientes y la
disminucién de consumo de agua de enfriamiento. Asi mismo, la propuesta de
recuperacion de energia requiere un intercambiador de calor capaz de precalentar
el crudo de carga con los gases de cima de la torre, lo cual disminuye en un 14% el
consumo de gas natural en el horno, equivalente a una recuperacion del 4,58%. El
intercambiador optimizado por el método de programacion lineal, fue dimensionado
con un area de 1434 ft? para generar un incremento de 50°F [10°C] en la
temperatura del crudo. Luego de enfriar los gases de cima con el crudo, es posible
retirar el calor residual para llevar la nafta a 103°F [39,4°C] con aero-enfriadores,
eliminando un consumo de agua de 2200 BPD, equivalente a un 26% del consumo

de agua de la planta.

Posteriormente, al analizar la simulacion incluyendo los equipos propuestos por la
evaluacion energética, se puede detallar que la recuperacion llega hasta el 92%. El
8,76% restante obedece a pérdidas de energia por ineficiencia en equipos de
intercambio de calor y residuales de calor sensible en los productos finales (nafta,
diésel y crudo reducido). Las Figuras 28, 29 y tabla 10, exponen estos resultados.
En los anexos Al7 al A23 se detalla el analisis realizado en Aspen plus para

determinar recuperacion de calor.
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Figura 28. Resultados de la evaluacidon energética: ahorro de energia.

| Capital: USD Utilities: uspyear (D || Energy Savings: 11,44 MMBtu/hr (8,76 %) +/ @) ||
~Main Flowsheet ~_Energy Analysis « | +
| Savings Summary | Utilities | Carbon Emissions | Exchangers | Design Changes | Configuration |
Basis @ Flow () Cost E ! Enak
Total Utilities Heating Utilities  Cooling Utilities Carbon Emissions
[MMBtu/hr] [MMBtu/hr] [MMBtu/hr] [Ib/hr]
1309 125,2 5,735
119,5 g
II I 0 0 0
Actual Target Actual Target Actual Target Actual  Target
Summary Table
Actual Target Available Savings % of Actual
Total Utilities [MMBtu/hr] 130,9 119,5 11,44 876
Heating Utilities [MMBtu/hr] 125,2 119,5 57 458
Cooling Utilities [MMBtu/hr] 5735 0 5735 100,00
Carbon Emissions [Ib/hr] 0 0 0 0,00

Figura 29. Resultados de ahorro expresado en doélares.

Capital: USD Utilities: uspsvear () || Energy Savings: 11,44 MMBtu/hr (8,76 %) +/ @D

Main Flowsheet < 'Energy Analysis = | +

Savings Summary | Utilities | Carbon Emissions | Exchangers | Design Changes | Configuration |

Basis () Flow @ Cost &
Cooling Utilities

Total Utilities Heating Utilities Carbon Emissions
[% Millions /Yr] [$ Millions /Yr] [$ Millions /Yr] % Millions /Yr]

4,917 4,92

0 0 0
Target Actual Target

Actual Target Actual Target

-0,003103
Summary Table
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Posterior al analisis energético, se evalud la simulacidén resultante teniendo en
cuenta los rangos Optimos de variabilidad de factores independientes (reflujo de
cima, reflujo medio y carga), frente a la T95% del diésel y T90% de la nafta, logrando
los mayores rendimientos de ambos productos. En la Tabla 9 se compara el
escenario real con la simulacion propuesta, evidenciando que se logra un
rendimiento del 30%, en cuanto productos medios valiosos, y del 6% respecto a la
nafta con T90% entre 310°F [154,4°C] y 320°F [160°C], y respecto al diésel con
T95% de 710°F [376,6°C], aproximadamente. Asi mismo, la evaluacion econémica
arroja que el margen bruto de refinacién, en condicion atmosférica, es un 21,3%
mayor en comparacion con la corrida real de la viscorreductora como unidad de
destilacion de diésel.

Tabla 10. Comparativa entre el proceso simulado optimizado y proceso

simulado con recuperacion de calor.

. L, Simulacién detallada
S|mu_IaC|on detallada aplicando rangos
Items Objetivo | ., a_phcando rangos. Optimos de superficie de
oOptimos de superficie
de respuesta respu_gsta *
Recuperacion de calor
Carga, KBPD 24,000 24,000 24,000
Reflujo medio, KBPD 17,500 17,300 17,600
Reflujo de cima, KBPD 0,700 1,764 1,673
Relacion de RM 0,378 0,367 0,375
Relacion de RC 0,670 0,640 0,646
T95% diesel, °C 391,111 393,333 394,444
Produccion de diesel,
KBPD 7,200 6,980 7,291
Rendimiento de medio, % 30,000 29,083 30,380
T90% nafta, °C 161,667 160,000 163,889
Produccion de Nafta, KBPD 0,824 0,792 0,928
Rendimiento de Nafta 3,433 3,300 3,867
Crudo Reducido 15,976 16,228 15,781
Inicial de Crudo Red.,°C 218,889 211,111 222,222
Consumo de GN, kWatt 38383 36195
Consumo de Agua de Enf.
Bbl/dia 2300 0
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En la Tabla 10 se detalla el incremento de 350 BPD de diésel y 150 BPD de nafta

de acuerdo con las recomendaciones de variables optimizadas. De acuerdo con el

valor actual del diésel, tal cantidad de barriles significan un incremento de margen

de 2,1 MMUSD. Por otra parte, para la nafta también hay posibilidad de incrementar

la produccion hasta las metas propuestas de acuerdo con el Assay del crudo. Un

incremento de 180 BPD en la nafta representa un valor agregado como realizacion

del crudo, significando una ampliacién el margen en 0,5 MM USD por afio. Ver tabla

de evaluacion de margen de refinacion.

Tabla 11. Evaluacién del margen bruto de refinacién de crudo

Produccion Sim. Opt. S'.m' Opt
. AU . Destilacion de .
Precio, de Destilacion Potencial, crudo Casabe + Potencial,
US$/BL | viscorreductora, de crudo US$/ano L, US$/ano
recuperacion
KBD casabe, KBD
de calor, KBD
Diésel | 51,2 6,4 7,3 3.693.600,0 7,65 5.310.000,0
Nafta 47,1 0 0,792 2.081.376,0 0,928 2.572.416,0
Total 98,3 6,4 8,092 5.774.976,0 8,578 7.882.416,0
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6. CONCLUSIONES

La simulacion explica en un 92% el comportamiento de la unidad viscorreductora
como destiladora de crudo, resultando valida en un intervalo de confianza del 95%.
Asi mismo, la relacién carga con reflujo medio debe mantenerse entre 0,45y 0,55
para asegurar los mejores rendimientos y mayor estabilidad de la torre. Ademas, la
produccion y la calidad de la nafta dependen con proporcionalidad inversa del reflujo
de cima y de la carga, los cuales se deben fijar entre 0.6 y 0.65, y entre 23 y 24
KBPD, respectivamente, para alcanzar condiciones 6ptimas. Por otra parte, el valor
optimo de salida lateral de la torre debe ser controlado entre 16800 y 17400 KBPD,
con el fin de obtener la T95% para el diésel entre 698°F [370°C] y 715°F [379,4],
logrando rendimientos entre el 29,5 al 30,7% (entre 400 a 570 barriles/dia por

encima de la produccion real en planta).

Un incremento de 180 BPD en la nafta representa un valor agregado como
realizacion del crudo, significando una ampliacion el margen en 0,5 MM USD por
afo. La recuperacion de calor se realiza precalentado el crudo antes del horno,
aprovechando el calor de la cima por condensacion del 33,67% de nafta. En
términos econdmicos, esta operacion significa ahorros entre los 1y 1,2 millones de
dolares anuales, debido a la reduccion de consumo de gas natural en el horno y, a
su vez, a la reduccion del 26% de flujo de agua de enfriamiento.

Al optimizar la unidad viscorreductora como unidad destiladora de crudo, se obtiene
un incremento de margen anual de 1,5 millones de dodlares, aumentando hasta 4,6
millones de dolares/afio al realizar la integracién energética. Se determiné que el
76% del incremento en el rendimiento de medios obedece a las mejoras

operaciones de transferencia de calor, al manejo de reflujos 6ptimos (reflujo de cima
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y medio) y a la estabilizacion de la torre. El 24% restante se debe, en gran parte, a
la operacion del horno y la estabilidad del control regulatorio.
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ANEXOS

Anexo A. Simulacion del Assay de crudo Casabe.

Detalle de la configuracion Assay en el software Aspen

T < CASABE - Basic Data - |+
All ltems = I @ Dist Curve | @ Light-Ends | @ Gravity/UOPK | Molecular Wt | Options | Information |
2 Setu “
e P 7] ~ Distillation curve
4 [5% Components
@ Specifications Distillation curve type Percent Temperature
S . = distilled -
I £ Molecular Structure True boiling point (weight basis) N ¢
4 [ Assay/Blend = EO— 0193335 psia 0 -161,5
4 |ty Casage 468206  -8861
|[@] Basic Data ~ Bulk gravity value 0.00468 88,6
IE Property Curves @ Specific grawvity 0,9249 0.00475 42,11
_ Results _ L ) API gravity 0,0748 42,1
@nght End Properties TED P
4[5 Petro Characterization B =L
I [ Generation 0.136 -0.51
[@] Analysis Options 0.316 27.89
3 Selected Methods 0.344 36,00
Results 0,371 36,1
E Pseudocomponents = 0.42 38,5
| n | » 0,468 1
e = 0,515 43,5
0,562 46
- Simulation 0.608 48,5
0,654 51
) safety Analysis 0,699 53.5
0,743 56
&Y Energy Analysis 0,787 58,5
0.827 61 -
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Anexo B. Fracciones de componentes livianos

Froperties ¢ CASABE- Results -  +
All ltemns ' I Light-Ends Analysis | Component Breakdown | Distillation Curves | & Status |
I L@ Setup |~
4 [% Components Specific gravity |0,565791989 Density 352323 Ib/cuft -
@ Specifications APl gravity 118,592 Meolecular wt 557246
I g Molecular Structure
4 [B% Assay/Blend Component Yolume percent of Weight percent of  Mole fraction
‘ﬂE:. C}J;\SABE £ assay assay
]
C1 0 0 0
[@] Basic Data
[ Property Curves C2a 00121526 0,0046757 0,0233318
T3 Results C3A 0,127874 0,070136 0,238653
[@] Light End Properties IC44 0,099883 0,060734 0,156017
4 E'a Petro Characterization MNC4A 0,286144 0,18079 0466717
I g Generation IC5A 0,0407274 0,0275 0,0571906
(@] Analysis Options NCSA 0,040323 0,0275 0,0571906
[ Selected Methods
[ Results
[C] Pseudocompanents =
| m | »
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Anexo C. Curva de destilacién del fraccionamiento de crudo.

CASABE - Results - |+

Properties KRN
All tems = | Light-Ends Analysis | Compenent Breakdown | Distillation Curves | & Status |
I g Setup =
4 [£3 Components Specific gravity |0,9249 Density 57,5942 lbfeuft =
[@] Specifications AP gravity 21,4805 Molecular wt
I L Molecular Structure
4 [ Assay/Blend Percent distilled True boiling pt (liquid  True boiling pt
‘aE_h C};;‘SABE = volurne) {weight)
]
@ Basic Data F F
[@] Property Curves Pres PSIA 14,6050 14,6050
g Results L5 0 -258,7 -258,7
@ Light End Prope-rtle.s 5 300,867 334,523
4 |5 Petro Chare.lcterlzatlon 0 110,892 440,024
» L@ Generation 30 623,488 651,108
[@] Analysis Options - :
[ Selected Methods 30 799,995 827,38
& Results 70 993,076 10248
[O]Pseudocomponents %0 13436 1383,63
Ll m | v 95 1530,08 1539,92
T | 100 2012 2012
- Properties
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Anexo D. Propiedades del crudo.

Petro Characterizati

- Results - |+

Component

PCI51F
PCI76F
PC222F
PC241F
PC262F
PC288F
PC313F
PC338F
PC363F
PC388F
PC413F
PC438F
PC463F
PC423F
PC513F
PC338F
PC563F
PC587F
PCa12F
PCe3TF
PCRAIF

SULFUR

percent
0.00908537
0.00793794
0.00571356
0.00704073
0.0145526
0.0279609
0.0422733
00533316
0.064538
0.0805814
0.1062008
01455138
01994716
0.2664138
0.3485114
04482353
0.5600035
0.6717881
0.7682636
0.835772
N.ATR7785

|Summary | Petro Properties |‘J\5co:|t'; | & Status |

CARBON

percent -

Do o o0 o0 0 o o o o o000 oo oo

0
0.00133371
N.056R921

RVP

psia

1811035
173635
1358921
1357621
1181964
0.9951528
0.8103755
0.6259056
04382524
0.2643343
0.1160613
0.0208922

POURPT

- F
-130.095
-126.5075
117,504
-106.6257
-96.51049
-85.30983
-73.69024
-62.6257
-52.21053
-41.90787
-3142005
-2086774
-10.44046
-0.4782204
9282402
1901381
291347
4011529
5226882
65.82575
A3.8373

ASPHALTE
USER

percent
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0
0

0
0.0032793
0.0227384
0.0565901
0.0996415
N.147638

TOTAL-M2

percent

2.80436E-05
3A1TI1E-05
5.11683E-05
7.53681E-05
0.000100836
0.000132618
0.00016974
0.000209284
0.000250571
0.000295678
0.00034646
0.000459654
0.000874368
0.00157587
0.00255781
0.00387306
000732712
0.0136766
0.0223625
0.0330759
N.0546457

AROMATIC

percent
3331492
3.961983
5.573974
7603004
9482594
11.54307
13.63144
15.55122
17.27817
18.89181
2041733
21.82068
23.08782
2419731
25.19699
2611042
26.95393
2775343
28.53842
29.31977
an

MERCAPTAN

percent

0.000720542
0.00071496

0.000704921
0.000686399
0.000650413
0.000584792
0.000501286
0.000418108
0.000344707
0.000283791
0.000240839
0.000225465
0.000415457
0.000449501
0.000445072
0.000436752
0.000424541
0.000408575
0.000389404
0.000368085
0000345245

"

m
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Anexo E. Datasheet de los intercambiadores de calor.

Name E-2800 E-2807A E-2807B E-2812A E2801AB new E2806 E2812B E2821
TEMA AES AKT AKT AES AFC AKT AES AKT
Inlet hot stream temperature [F] 245,67 592,22 282,07 300,52 171,38 366,21 300,52 506,56
Inlet hot stream pressure [psia] 27,00 15,00 14,86 14,74 22,78 114,70 14,74 124,00
Inlet hot stream vapor fraction 1,00 1,00 0,02 0,00 0,36 0,00 0,00 0,00
Outlet hot stream temperature [F] 171,38 282,07 228,44 169,36 102,26 315,90 233,11 366,21
Outlet hot stream pressure [psia] 22,78 14,86 14,74 14,47 22,17 107,10 14,59 114,70
Inlet cold stream temperature [F] 94,83 250,00 210,00 86,00 90,00 240,00 190,39 240,00
Inlet cold stream pressure [psia] 590,00 50,00 20,00 50,00 86,00 65,00 49,55 165,00
Outlet cold stream temperature [F] 129,97 278,84 222,63 190,39 139,69 296,40 245,33 365,09
Outlet cold stream pressure [psia] 561,87 48,32 18,08 49,55 85,28 63,49 49,09 163,11
Outlet cold stream vapor fraction 0,00 0,93 0,20 0,00 0,00 0,32 0,00 0,91
Heat duty [MMBtu/hr] 4,95 5,70 0,59 3,49 2,82 6,22 1,85 18,59
Calculated heat duty [MMBtu/hr] 4,95 5,70 0,59 3,49 2,82 6,22 1,85 18,59
Required exchanger area [sqft] 1665,56 2009,34 2010,78 3895,54 3254,10 1736,87 3651,97 2887,84
Actual exchanger area [sqft] 1664,80 2009,34 2010,78 3926,27 3307,80 1736,87 3926,27 2887,84
Average U (Dirty) [Btu/hr-sqft-R] 33,69 31,11 12,92 23,58 51,23 91,29 24,48 180,71
Average U (Clean) [Btu/hr-sgft-R] 44,36 34,99 12,92 23,58 73,16 185,69 24,48 180,71
UA [Btu/hr-R] 56116,24 61870,39 26021,32 91853,16 166693,66 158315,64 89396,04 523097,39
LMTD (Corrected) [F] 88,13 92,18 22,73 38,03 16,94 39,32 20,73 35,54
LMTD correction factor 0,93 0,75 0,65 0,81 0,83 0,64 0,83 0,67
Number of transfer units 1 1 1 1 2 1 1 1
Number of shells in series 1 1 1 1 1 1 1 1
Number of shells in parallel 1 1 1 1 2 1 1 1
Number of tubes 412 1118 1118 1045 1624 462 1045 776
Shel ID, in 32 66-44 66-44 38 NA 31-52 38 69-45
Tube ID, in 3/4" 3/4" 3/4" 3/4" 1/2" 3/4" 3/4" 3/4"
Number of Air Fan NA NA NA NA 2 NA NA NA
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Anexo F. Balance de materiay energia de la simulacién basica.

Agua Crudo Gases Crudo Nafta Nafta Diésel
Crudo | Vapor | Gases | Nafta libre Diésel Reducido 2 Diésel Reducido liviana Pesada total
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Temperatura °C 32,25| 186,95| 52,85| 52,85 52,85| 289,95 378,35| 302,55| 302,55 391,65 17,25 168,25 279,85
179263 | 1103161 | 179263 | 179263 | 179263, | 214100 124105| 124105
Presion N/sgm 7 2 7 7 7 4 220632,2 ,6 ,6 206842,7| 151684,7| 179263,7| 124105,6
Vapor Fraccién 0 1 1 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0,167
Entalpia, MMBtu/hr -41 -5,7 -0,2 -3,4 -6,1 11,8 50,1 -0,1 0,6 52,6 -1,9 -0,1 12,4
Flujo, kg/sec 40,8 0,1 0 2,4 0,1 12 26,4 0 0,6 25,8 0,7 1,7 12,6
*VAPOR PHASE
Heat Cap, J/kg-K 2613,1| 1792,6 2417,2 2422,9
Densidad, kg/cum 5,6 3,8 3 5
Average, MW 18 55,2 112,3 179,3
*LIQUID PHASE*
Heat Cap J/kg-K 1777,8 2158 4175| 2761,8 2966,2 2755,7 2998,9 2135,3 2567,7 2721,4
* DRY TOTAL *
API Gravity 215 105,3 57 29,1 14,7 29,4 24,1 14,5 78,2 48,4 28,9
Gravity 60F 0,925 0,598| 0,751 0,881 0,968 0,879| 0,909 0,969 0,675 0,786 0,882
ALL PHASES
Std Flujo TOTAL 23999,
bbl/day 9 68,6 35| 1720,9 62,1| 7399,9 14850,3 14,4 348 14487,7 549,8 1171 7748,2
Metano 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Etano 2,9 0 14 15 0 0 0 0 0 0 15 0 0
Propano 30,7 0 7,8 22,7 0 0,2 0 0 0 0 22,7 0 0,2
N-butano 68,7 0 59 62 0 0,8 0 0 0 0 62 0 0,8
Isobutano 24 0 3,1 20,6 0 0,2 0 0 0 0 20,6 0 0,2
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Agua Crudo Gases Crudo Nafta Nafta Diésel
Crudo | Vapor | Gases | Nafta libre Diésel Reducido 2 Diésel Reducido liviana Pesada total
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Isopentano 9,8 0 0,4 9,2 0 0,2 0 0 0 0 9,2 0 0,2
N-pentano 9,7 0 0,3 9,2 0 0,2 0 0 0 0 9,2 0 0,2
H20 0 68,6 0,5 0,6 62,1 0,6 4,8 1,1 0,1 3,5 0,6 0 0,7
PC39F 166,5 0 12,6 152 0 2 0 0 0 0 152 0 2
PC129F.. 29,4 0 0,5 28,2 0 0,7 0 0 0 0 28,2 0 0,7
PC151F 33,4 0 0,4 32,1 0 0,9 0 0 0 0 32,1 0 0,9
PC176F 48,1 0 0,4 46,2 0 15 0 0 0 0 45,9 0,3 15
PC222F 180,1 0 06| 1714 0 7,9 0,1 0 0 0,1 116 55,4 7,9
PC241F 168,9 0 04| 159,7 0 8,6 0,2 0 0 0,2 43,3 116,4 8,6
PC262F 198,4 0 0,3| 185,7 0 12 0,3 0 0 0,3 6,4 179,3 12
PC288F 221,6 0 0,2 2039 0 16,9 0,6 0 0 0,5 0,1 203,7 17
PC313F 229,5 0 0,1 205,6 0 22,9 0,9 0,1 0,1 0,8 0 205,6 22,9
PC338F 242,8 0 0,1, 206,9 0 34,4 14 0,1 0,1 1,2 0 206,9 34,6
PC363F 269,8 0 0 182 0 85,1 2,7 0,1 0,2 2,3 0 182 85,3
PC388F 314,1 0 0 21,1 0| 2864 6,6 0,3 0,6 5,8 0 21,1 286,9
PC413F 362,4 0 0 0,3 0| 350,9 11,2 0,4 1 9,8 0 0,3 351,9
PC438F 411,4 0 0 0 0| 393,6 17,7 0,5 1,6 15,6 0 0 395,2
PC463F 459,5 0 0 0 0 432 27,5 0,7 2,7 24,1 0 0 434,6
PC488F 517,1 0 0 0 0| 4746 42,4 0,9 4,2 37,3 0 0 478,9
PC513F 587,8 0 0 0 0 523 64,9 1,1 6,7 57,1 0 0 529,6
PC538F 641,4 0 0 0 0| 5481 93,3 1,2 9,8 82,3 0 0 557,9
PC563F 670,7 0 0 0 0| 5451 125,7 1,3 13,3 1111 0 0 558,4
PC587F 676,7 0 0 0 0 517 159,7 1,2 17 1414 0 0 534
PC612F 664,7 0 0 0 0] 4713 193,4 1,1 20,6 171,7 0 0 492
PC637F 658 0 0 0 0| 426,8 231,2 1 24,5 205,7 0 0 451,3
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Agua Crudo Gases Crudo Nafta Nafta Diésel
Crudo | Vapor | Gases | Nafta libre Diésel Reducido 2 Diésel Reducido liviana Pesada total
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
PC663F 663,7 0 0 0 0| 3877 276,1 0,9 28,9 246,3 0 0 416,6
PC688F 678,2 0 0 0 0] 3505 327,6 0,7 33,6 293,3 0 0 384,1
PC713F 690,1 0 0 0 0| 309,9 380,2 0,6 37,8 341,8 0 0 347,8
PC737F 691,4 0 0 0 0| 264,7 426,7 0,5 40,6 385,6 0 0 305,3
PC762F 689,5 0 0 0 0] 2206 469 0,3 41,8 426,9 0 0 262,4
PC787F 689,2 0 0 0 0| 180,5|508,7 0,2 39,9 468,6 0 0 220,4
PC825F 1353,8 0 0 0 0| 239,4|1114/4 0,1 22,8 1091,5 0 0 262,3
PC875F 1280,6 0 0 0 0| 137,9/1142,6 0 0,1 11425 0 0 138,1
PC925F 1187,4 0 0 0 0 74,1|1113,3 0 0 1113,3 0 0 74,1
PC975F 1124,3 0 0 0 0 38,911085,4 0 0 1085,4 0 0 38,9
PC1024F 976,4 0 0 0 0 17,91958,5 0 0 958,5 0 0 17,9
PC1074F 840,6 0 0 0 0 7,9(832,7 0 0 832,7 0 0 7,9
PC1124F 733,6 0 0 0 0 3,5/730,1 0 0 730,1 0 0 3,5
PC1174F 644,5 0 0 0 0 1,5]643 0 0 643 0 0 15
PC1248F 1069,3 0 0 0 0 0,9/1068,4 0 0 1068,4 0 0 0,9
PC1348F 829,6 0 0 0 0 0,1/829,4 0 0 829,4 0 0 0,1
PC1445F 636 0 0 0 0 0]636 0 0 636 0 0 0
PC1718F 1323,6 0 0 0 0 0]1323,6 0 0 1323,6 0 0 0
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Anexo G.. Especificaciones mecénicas del Firebox del horno.

-~ Firebox 4
Fired Heat +

" Layout | " Main Tube Rows | +" Roof Tube Rows I +" Tube Details | « Gas Offtake |  Firebox Diagram

Fired heater type: [ box

M
Tube row layout: [ refractory backed - | I I

Firebox Dimensions

Height: | 12 " ft M
Length: | 39 " ft h |
Width: 118 |t v
Inner diameter: 6 in

MNumber of cells in multi-cell firebox:

Elevation of floor of firebox: in

Elevation of top of firebox: in

Burner Details

Burner location: [boﬂom A |
Type of burner: [ natural draught, low NOX (AP |
MNumber of burners: |12 |
Burner diameter: |3,937 " in - |
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Anexo H. Especificaciones de los tubos de Firebox del horno.

 Firebox X
Fired Heater +

| « Layout | " Main Tube Rows | « Roof Tube Rows | + Tube Details | o Gas Offtake | « Firebox |
Tube type 1 Tube type 2
Tube location (Main/Roaof) main * | main -
Mumber of tubes per pass 9 9 |
Tube material 304 Stainless - | 304 Stainless &
Tube wall thermal conductivity BT/ (ft-h-F} - . .
Tube nominal bore (inches) 4 inches - | 4 inches &
Pipe schedule 40 v | 40 = |
Tube outside diameter in - 4.5 45 |
Tube wall thickness in T 0,375 | {]‘,23?.
Tube spacing in - 8 | 3.
Tube-side fouling resistance ft*-h-F/BTU -~ 0,004 | o |
(zas-side fouling resistance ft*-h-F/BTU -~ 0,002 | ﬂ.
“ | mn |
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Anexo |. Configuracién del horno.

I-fcnlwecﬁun Banks
! Fired Heater +

/ Layout | o Tubes | o Fins = Studs | / Bundle Details | + Connections Diagram |

EoE
P

. Firebox
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Anexo J. Especificaciones de la torre como platos, ubicaciones de las corrientes

Main Flowsheet - 'T-2801 (PetroFrac) « |+

92

@ Configuration | @>5treams | Steam |5Prﬁsure |Cundenser ‘FLIFI"IEEE Reboiler ’m
-Feed streams
Mame Stage Convention
b 4AB 20 On-5tage
110 19 On-Stage
RF 1 On-Stage
MR 16 On-Stage
~Product streams
Mame Stage Phase Basis Flow Units
5C 1 Vapor Stdvol bbl/day
6 17 Liquid Stdvol 17300 bbl/day
7B 20 Liquid Stdvol bbl/day



Anexo K. Nuevo intercambiador incluido E-2800.

" Geometry ‘ « Process | .~ Errors & Warnings | o Run Status |
Configuration
TEMA Type: A- - E-i= 5- = AES
Tube layout option: Use existing layout - Use existing layout
Location of hot fluid: Shell side - Shell side
Tube Q0% Pitch: in - | |Gf5 | N 8835 ] Q.73 L 08375 L a &
Tube pattem: 3 Tranguior - ]
Tubes are in baffle window: Yes - Vs
Baffle type: Single segmental - Single segmental a &
Baffle cut cnentation: Vertical h L)
Default exchanger material; Corbon Steel -1 | Larbon Stes
Size
Specify some sizes far Desgn: Set default - Stream TEH’IF-EFalIJ res
Shell 1D, O0: in - 25 v |z 25 v T Yy E
. - 3 E— - 4
Tube | i i 240 240
ube length iin - : | I oam :
Bl nter-center: i - 19 14 S ape T
= spacing center-centen in : | Zm - ————
Mumber of baffles: 11 1 @ —
B = B N +
Mumber of tube | passes: 412 % 4 41 % 4 L =
1 o _
Shells i senes: i 1 E .
e - i
Shells in parallel: i | 1 £ —
= =
2 .
Owerall Results =W
LI B I I B B B I B e e
Eocess surface (%) a : " o - e
5
Op-ratio Shellsde’, Tubeside; 1 y 1 y Dists F End lin)
istance from m
Total cost (all shells): DallarLiS) = ShU34 —_— - SSIS LT -
— uk Tamp. | uk Taip (F)
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Anexo L.. Cambio de intercambiador propuesto AirCooled.

 Main Flowsheet }’-T-F_'.Eﬂ'l (PetroFrac) « E2801AB (HeatX) - EDR AirCooled Results | +

Chverall Cutside Thermal | Outside Delta P | Tubeside Thermal | Tubeside Delta P | Fan

~Owerall results

Hot stream location Shell

Heat duty 3,52355 MMBtu/hr -
Required exchanger area 3188.01 sqft -
Actual exchanger area 3310 sqft -
% excess surface area 350173

Average heat transfer coefficient 56,9257 Btu/hr-sgft-R d
UA 182049 Btu/hr-R -
LMTD (Corrected) 19,3549 F -
LMTD correction factor 0,890273
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Anexo M. Intercambiador de calor del reflujo medio de la primera torre, recuperador de calor

101 (PetroFrac) - 'E2821 (HeatX) - EDR Browser - | +

" Geometry | " Process | " Errars & Warnings | " Run Status |

95

e ———— oo oo o=-
Configuration
TEMA Type: A- K- - T- = AKT
Tube layout option: Use existing layout - Use existing layout @
1L
Location of hot fluid: Tube side - Tube side a
Tube D0 Pitch: i ars Y | i Q.75 Y 1
Tube pattem: Yl-Square - al
Tubes are in baffle window: Set default Ves u
T [ - XL L
Bafile type: Unboffled Unbaftled - o o )
Bafile cut cnentation: Set default
Default exchanger material: Corbon Steel -1 Carbon Steed
Size
Specify some sizes far Dessgn: Set default Strearn Temp-eratu res
Shell 10, O in I |y [maes & v 70128 T I —
C L o &
Tube length: in 240 240 E 1 e S
L = dEl
Baffle spacang certer-centen o E s 1 ____________--—"
Mumber of baffles: [1} @ B
L — ]
Mumber of tube ', passes: i Y6 % & A —
o Ao
Shells im senss: i 1 E - —
= A0
Shells in parallel: i 1 ) 4
=l
@ 3ED
v -
Ohverall Results -
Excess surface (%) a
Op-ratia Shellsde ' Tubeside: 02371 1
porete <MLL - b Distance from End [m)
Total cost (all shells): DoiforfLE] - ZE12717

— TEEukTemp [FI

55 Buk Tamp (F)



Anexo N. Intercambiador de calor del reflujo medio dela primera torre, recuperador de calor.

301 (PetroFrac)

"E2806 (HeatX) - EDR Browser -« | +

" Geometry | «" Process | . Errors & Warnings | " Run Status |

Configuration
TEMA Type:
Tube layout optomn:
Location of hot fluid:
Tube D0 % Pikch:
Tube pattem:
Tubes are in baifle window:
Baffle type:
Baffle cut onentstion:

Default exchanger material:

Size

Specify some sizes far Desgm:
Shell 1D Ol

Tube length:

Baffle spacing center-center:
Number of baffles
Number of tube \, passes
Shells in senes:

Shells in parallel:

Overall Results

Excess surface {%:):

Dp-ratio Shellssde  Tubeside:
Total cost (all shells}:

n i
i -
n -
n -
DollarLis; =

A- K-
Use existing layout
Tulse side

|ars i

H-Square
Set default
Unboffled
Set default

Lorbon Steel

Set default

|52 *.
[2a0

[55

AET
Use existing layout
Tube side
Q.73 L 1
ol
Wes

Unbaffled

Larbon Stesl

a1z 1

136472

96

=]

% Bulk Termp. [F} + 55 Bulk Temp (F)

B0

oo

340

3z0

m

He

Stream Temperatures

|
"——_________
—
-_________,___..--—
—_—
— |
___———'-—____.
B R A B B R BB B R R R B R B B E R
4 30 iy 150 2m

Distarce from End {im)

35 Buk Tamp (F)

TE Buk Tamp. [F)



Anexo N. Ubicacion de corrientes de la segunda torre de fraccionamiento.

‘Main Flowsheet - = No Content - 'T-2802 (PetroFrac) «~ |+

| & Configuration | & Streams ‘Steam | &3 Pressure | Condenser | Furnace | Reboiler | Information
~Feed streams
Mame Stage Convention
» 7B On-5tage
MODLR Above-Stage
~Product streams
Mame Stage Phase Basis Flow Units
VD Vapor Stdvol bbl/day
RC1 Liquid Stdvol bbl/day
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Anexo O. Intercambiador de calor de reflujo de cima de la segunda torre. Recuperador de calor.

Content

'E-2807A (HeatX) - EDR Browser - | +

" Geometry | " Process | " Errors & Warnings | " Run Status |

Configuration
TEMS Type:
Tube layout option:
Location of hot fluids
Tube 00 Y Pitch:
Tube pattem:
Tubes are in baffle windowe:
Baffle type:
Baffle cut cnentation:

Default exchanger matenial:

Size

Shell 107, OL:

Tube length:

Baffle spacing center-centen:
Mumber of baffles:

Mumber of tube \, passes
Shells in senes:

Shells in parallel:

Overall Results

Excess surface (%)

Dp-ratio Shellsde’, Tubeside:
Total cost (all shells):

Specify some sizes far Desgn:

un -
i -
i -
un -
Dallais) =

Ao K- - T-= AKT
Use existing layout - Use existing layout
Tube side - Tube side
ars y i Q.75 \ 1
Yl-Square - al
Set default s
Unboffled - Unbaftled
Set default
Lerbon Steel - i Larbon Steed
Set default
(614 | 4 a7 G614 4 an
: 120 120
[a]
(1118 LF! me oz
[ i 1
i 1
[a]
0330 4 01453
182160
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15 Eulk Temp. (F} + 55 Bulk Ternp (F}

(=)
I
Q
¢ g &0

Stream Temperatures

] \““-H
i \\H‘"“‘-—H
] ]
] _‘-\::E“h..
] . ——
4 __#_ﬂ—-d—ﬁ_'______..--;-"""'_

1 m 1o @ an o

Mistance from End {m)
— TS 8uk Tamp [F)

35 Suk Tamp (F}



Anexo P. Intercambiador de calor de reflujo de cima de la segunda torre. Recuperador de calor.

Content - E-2807B (HeatX) - EDR Browser - | +

" Geometry | " Process | " Errors & Warnings | " Run Status |
Configuration
] TEME Type: A-r K- - T-|= BKET
Tube layout option: Use existing layout - Use existing layout ?
Location of hot fluid: Tube side - Tubeside . %
Tubse OO 4 Pitch: in =[azs ] « 1 | am A 1 |
Tube pattem: Y-Square - =)
Tubes are in baffle windoe: Set default - s
Baffle type: Unboffled - Unbaftled
Baffle cut onentation: Set default ® ° ®
Default exchanger matenal: 'mv [7 [ Carbon Steel
Size
Specify some sizes far Dessgn: Set default o Stream Temperatures
| Shell 1D O i - :ﬁﬁ,'ld | Y :6.-‘: 12 | ah 14 Y aild Y En. 1 “x
f Tube lengti: in - 120 [ 120 '._E, - =
1 Baffle spacing center-centen in - E _ \“"‘-‘.\_‘%
. Mumber of baffles: a ti‘i a8 ] .\..\Rm_ -
Humiser of tube |, passes e |y 2 me 4 2 y = """‘--.."w\\\
Shells in senes: [ i 1 E 1 j\ﬁ‘
: I 1 =2 —
Shells in parallel: K | 1 E 1 L ————— |
Owerall Results '_Rf..i.i.i.
Excess surface {%2): a “ n " - =
Op-ratvo Shellsde . Tubeside: LR = R N P Y Distarsce from End n)
Taokal cost (all shells}: DollarLis) = 175211 — TE R Tame 55 Buk Tamp 07
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Anexo Q. Intercambiador de calor de reflujo de cima de la segunda torre. Recuperador de calor.

Main Flowsheet Mo Content - E-2812A (HeatX) - EDR Browser = | +

* | . Geometry | " Process | o Errars 8 Warnings | " Run Status |
Contiguration
TEMA Type: A-~ J-i= 5- - &5
Tube layout ophan: e existing layout - Use existing layout
Location of het fluid: Shell side - Shell side 4] =]
Tube OO, Pitch: in [ars | v [emm | o Voo 0gans \
Tube pattem: 30 Treangulor - i)
Tubes are n baffle windoes: Yes - e
Bafile type: Single segmental - Single segmental @ a a
Baffle cut crentation; Wertical A L)
E Oefault exchanger material: Corbon Steel -|f 7 | ‘Carbon Steed
= Size
. Specify some sizes far Dessgn: Set default Stream Temperatu res
Shell 1D, QL in hAEL L 35875 3h Y B ETS Y = - M
' . ' . o3 Y
Tube length: in - 240 240 O LAY
= 2 = ] LY
Haféle spacing center-center: in MILLED) 10,25 E 80— . : N
. = : ] A
Mumber of baffles: 1 18 | v
0 = - 5 + n
o am
Mumber of tube ', passes 1045 Wy 2 1045 y 2 n - = |—1= —]
. : : F A I p
Shells i senes: i 1 E i [ ——
L T o
Shells i parallek i 1 E - /f
g
Overall Resulis = Tl
L e S o e S B B e o B B
Excess surface (%) 3 p - - - m
Dp-ratio Shellssde ' Tubeside: 00483 QOVES
porets b IW=AEE . b - b Mistance from End {m)
Total cest (all shells): DollasLis) = a11er
— T Buk Tamp [Fi 35 Suk Temp (F)
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Anexo R. Intercambiador de calor de reflujo de cima de la segunda torre. Recuperador de calor.

Content - 'E2812B (HeatX) - EDR Browser -~ | +

" Geometry | " Process | " Errors & Warnings | " Run Status |

Configuration
TEMA Type:
Tube layout optiom:
Location of kot fluid:
Tube DY Pitch:
Tube pattem:
Tubes are in baffle window:
Bafile type:
Baffle cut cnentation:

Default exchanger matenial:

Size

Specify some sizes for Dessgn:
Shell 1D, DL:

Tube length:

Baffle spacing center-center:
Mumber of baffles:
Mumber of tube b, passes:
Shells in senes:

Shells in parallel:

Owerall Results

Excess surface {%):

Dp-ratio Shellsde ', Tubeside:
Taotal cost (all shells}:

& -
iin -
iin -
iin -
Daollaris) =

A- J-uw 5-
Use existing layout

Shell side
|65 Yoo 4RI

3= Trianguior
Yes

Single segmental
Vertical

Lorbon Stesl ||

Set default

|36 | v agans
240
(10,25

a5

Use existing layout

Shell side
Q.75 L 09375

il
WVas

Single segmental
W

Carbon Stesl

k| L 30,875

240
10,23

Q04TE 4 00EDS

1187

101

[T

Stream Temperatures

3m

Es

2ed

260

240

FEY

o0

15 Bulk Temp. (F} + 55 Bulk Termp (F}

A
AR
Fy kY
/ 8
— ——t -
— ——
B
_,-'—"'_'_'-'---
[ s ol 10 P

Distarce from End {m)

TS Buk Temp. [FI

35 Buk Tamp (F)



Anexo S. Andlisis de sensibilidad de para variaciones de cargay reflujo de cima

"5-1-Results -~ 'S-1 (SENSITIVITY) - Results Curve - Plot © | Main Flowsheet -~ | +
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L
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Anexo T. Andlisis de integracidon energética.

__Project 1 - Saving Potentials « | +

Fired Heat (1000}
LP Steam
MP Steam
Total Hot Utilities
Air
HP Stearn Generation
MP Stearn Generation
LP Steam Generation
Total Cald Utilities

#  Heat exchanger details

Heat Exchanger

HZEA
Hz801B
E2821
E2806
E-2807A
E2801AB
E-28124
E-2807E
E28712E

Condenser@T-2301

Condenser@T-2802

D2802_heat_Exchanger
T-2502

Current
[MMEtu/h

1252
0,01706
0,04233
125.2
£232
0,06252
0,07643
0,01706
6,394

Status

¢ QOO0 QOQOQO0O0

Q

(L]

Emergy
Target 5a
[MMBtu/h

74,68
20,95
23,22
1188
1)

S o o o

Type

Heater

Heater

Process Exchanger
Process Exchanger
Process Exchanger
Process Exchanger
Process Exchanger
Process Exchanger

Process Exchanger

Cooler

Cooler

Cooler

Cooler

ving Potential
[MMEBtw/hr]
50,5
-20,93
-2318
6,304
6,238
0,06252
0,07843
001706
6,394

Ideas for
Charnges

Greenhouse Gases Energy Cost Savings
ATmin
Current Target  Reduction Potential $/vr a 7
[l hr] [lhr] [lehr)
[4] 0 0 1.584.621 40,35 450
[+] 0 0 -367.837 -122.694.0 180
[+] 0 0 -471.542 -54.752,35 180
o L] 0 1.145.242 23.28
] 0 0 58 100,00 180
1] 0 0 -1440  -100,00 180
1] 0 0 -1.543  -100,00 180
1] 0 0 -293  -100,00 180
L] 0 0 -3.228  -100,00
Base Hot Celd
Duty . Inlet Cutlet Inlet Cutlet
[MMEtu/he] emperatura  Temperature  Temperature  Temperatura
[F] IF]
62,58 18320 7520 7o TA70
62,58 18320 7520 17,0 T47,0
16,41 5090 3853 20,1 365,2
8732 3853 3150 240,1 2966
3,689 8806 2833 2500 2738
6,867 2505 1407 90,0 2079
3,294 3058 173 85,0 1989
0,3422 2808 2257 2100 2230
1,622 3058 241,5 1989 2547
5,615 23549 250,5 85,0 95,0
0,06252 5921 560,68 4302 482,0
0,5805 1402 1263 85,0 95,0
0,07843 5000 439,0 35,2 347,0
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Status

Recoverable
Dty
[MM Bt hr]

17,36
17,36
764
a7
3,236
0.0
0.0
0.0
o0

[+11]

oo

[+14]
oo

Overall Heat Trans. Coeff

Base
Area Value
[sqft] Method [Btu/hr-sqft-
R]
56904 Defoult =
56904 Defoult -
9882 Defoult - 1649
11069 Default - 189,1
1633 Defawit - 1444
14766 Defoult = 126,32
2995 Defoult ~ 1419
114 Default = 165,4
302 Defoult - 1431
18085 Defoult =
98 Defoult =
10935 Default =
4 Default = 1539

18,7
167

168

326

126

Hot Side Fluid

Fired Heat {1000}
Fired Heat {1000)
10BMY_To_12RM
10BMV_Ta_12RM
VD _Te VD3
5C_To L
ME3_To_MD5
VD1 _Te VD3
MD4_To DG

Ter
Condenser@T-2801_TO_5CDuplicat
]

Ter
Condenser@T-2802_TO_ VD Duplica
te

D2802_heat
10RMY1_Ta_1TRMY1



Anexo U. Diagrama de integracion de energética entre corrientes calientes y corrientes frias.

Wigwer . .
e b ToniaA®FlM F s N
"""" [ [Open Optimization View |
=3 APLUS_Import = 85957.0kim e
B D SCEna[iD1 r‘(=: o -ang Ay — % maze
-2t SimulationBaseCase a = =i Steam Genersigg™
& Scenaria 11 ] Hoc o Exrm— e eE==—
. — sec RS 00c -
o~ Scena[!01 2 i s0c =T 3006 Fi Alr
& Scenanio 1 3 1 =dc R zo0c J
*=3g Conenger -2 TO VD1Duglicale Rt EF YT L e o
=421 To VDS : 1bT e i5TZC =
i m —_— "
::m‘ : TrEET s ET ’..::
;ﬁmﬁummmm TR s P
e ; 2T - \
P { srdc iTzC ’y
- T1_Feed To_4AB.au
o TR T THC =
= e LaEIc SaIc BIR To Sig===
e TERRZEIR = T m
— 10000 c w00c CW1_ToCW2___
Fired Heat (1000, T e T ol -
e T S 111 T y o
acliEsEam MR TREE £ e
LP Seam 4
£
B e e Infeasible Hi 0, HX Not Caloulated: 0 Unsatisfied Stieams: 0]
Performance Metwork Cost Indexes Metwork Performance
Summary | Cost Index | % of Target HEM || = of Target
Heat Exchangers Heating [Cost/s] | 01559 130,3 Heatirg [kJ/h] 1.321e+008 1054
Utiities Cooling [Cost/s] | -1.023e-004 INF Cooling [kl/h] B,746=+008 INF
Operating [Cost/s] | 0.1558 130,3 Mumber of Units 21,00 80,77
Capital [Cost] | 577 7e+00B 1681 Mumber of Shells 21,00 8,367
Total Cost [Costs] | 0.2148 1388 Total Area [m2] 1745 E7.59
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Anexo V. Curva de temperatura y entalpia del perfil de calor de la integracidn energética.

ER=RCRE:
i
Ewek o W ﬁl E £F @ | Composite Curve v
>
=22 APLUS_Import Composite Curves
{2 Scenario 1 £00.0
-2 GimulationB aseCase T g
- Scenario 11 3
@ Scenario 12 = _§
2 SimulationB aseCase E
=% SimulationB azeCaze-1M-1 T E
2t SimulationB azeCaze-1N-2 O El
=12 Scenario 13 ;’ 250.0 —g
w2 SimulationE aseCase 5 3
® 200,0 3
o E
o E|
g 1600 3
P
100,0
50,00 —E
0.0000 3 T T - T T T T ]
0,0000 2,000e+007 4,000e+007 £,000e+007 £,000e+007 1,000=+008 1,200e+008 1,400e+008 1,600e+008 1,200e+008
Enthalpy (kJ/h)
Data N Inlet T | Outlet T MCp Enthalpy 5 HTC Flowrate Effective Cp|| DT Cont.
ame ] 1] [kJC-h] [k /h] B il hemi2-C [kah] Tkl egC] 1]
Process Streams {7 10RMV1_To_11RMV1 | /] 2650 | 226.1 2073 | ©,063e+004 3681.90 7826 2.649 Global
Lltility Streamns T0RMY_To_12RM | o7 2650 1571 - | 2B54e+007 | o 9, 705e+004 Global
Economics YD1_To WD3 | /| 3452 107E ~ | 427e+006 | »~ 5167 Global
Cwl To CwW2 | A 322 973 | 1.108e+005 | 7 ,263=+006 1724539 || 2 B4Be+004 4182 Global
B2 To SL2 | A 1211 1371 2.439e+00F | 3.910e+006 TE529.43 2446 99,705 Global
Biw1_To SL1 | #| 1158 147.0 9.231e+006 | _# 734 Global
=
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Anexo W. Propuesta de intercambiadores adicional para recobrar energia

~Project 1 - Scenario 2 - Add E-100 « |+

106

Energy Greenhouse Gases
Het Utilities Cold Utilities . Flaw .
[MMBtu/hr] [MMBtu/he] % Reduction [lb/he] % Reduction
Current Simulation Case 1252 6,394 -- Q -
Change 1 - Add a new E-100 196 0,7912 85 Q 00
Target 1nes ] 97 0 00
Potential changes in the new designs : E-100
Energy Savin Lacation of new heat exchanger
MNew ) gy g g
e Extra Shells Extra Capital Cost MMBtu/ Payback Include
[sqt] 31 e SV [year] Hot Side Fluid Cold Side Fluid
1434 1 42126 11,20 220382 0,1913 Upstream to Condenser@T-2801 Upstream to H2201B @
1081 1 42,125 11,20 220,379 0,1913 Upstream to Condenser@T-2801 Upstream to H2ZENA (3]
Heat exchanger details
Required | Exsting New Extra Maxirmum Minimum Hot Side
Hest Exchanger Type o e e Extra Capital Extra Approach Apprasch
(saft] [sqft] (sqft] Shells Cost Area Temperature Temperature
[3] [sqft] [F] [F]
E-100 Mew Process Exchanger 10771 Q 10771 1 41866 1076391 15,7 noz
HZ2801B Heater G043,3 5690,4 3529 ] 0 107639.1 15,7 10872
E2B01AB Process Exchanger 1476,6 1476,6 0 a 1 1076391 15,7 42,5
Condenser@T-2801 Cooler 13 1808,5 0 ] 0 1076391 15,7 1555
E2806 Process Exchanger 1106,9 1106,9 0 a 1 1076391 15,7 B8,7
H23014 Heater 49256 5680,4 0 0 0 107639.1 15,7 1329
E-2807A Process Exchanger 1633 1633 0 a 1 1076391 15,7 e
E2812B Process Exchanger 2983 302 0 0 0 107639.1 15,7 51,3
Tatal 14300 1 41.856

Energy Cost

Y

4316617 -
4.696.235
3.774.603

Cold Side
Approach
Termperature

[F]
1336
566,3
50,8
164,5
39
635,0
33,1
432

% Saving

732

Design
Load

[MMBtu

/hi]
5611
62,58
6,867

0,003599
5732
56,97
3,689
1,624

Base
Load
[MMBtu
fhi]

]
62,58
5,867
5,615
8732
62,58
3,689
1,633

LMTD
Correction
Facter

0,9637
0,8122
1,0,7948
]

0,891
0,8337
0,9485
1.0,7956



Anexo X. Analisis energético de precalentar crudo con vapores de nafta.

Wiewer e 5 .
X R oz Behe@Fm FIRspERlEaE 4 R & oo e 2
-3 APLUS_Impart B e o
-2 Scenario 1 e e § [
2 Scenario 11 < = e mﬁu;m
- Sc:entario‘l .2 = j e = e i .
2 SimulationBaseCase - 1 P = sose { Al
=g SimulationBaseCase-1M-1 L = L= I
. ; e 2a10
2t SimulationE azeCaze-1M-2 = pr— = " —— L
@ Scenario 13 = To WG R [ TR orae =
B s ez o T — i
=5yns Toure T .
DS To MRS e e e
e = o Shh = Poic
| e — T T = >
"@.—{m = - Ldausley == = Y e
=B ; T1 Feed To dhgeee
i T s EETE
wec® = = Ev To St
== SR [T T SN2 To St
. Hosoe asmpe CW1_T0_CW2eze
= ~ Rz = r 1)
T oy Hm"inc e N o
el SteEm = e - o
L Sam -
£
Hhslelel o rfeasbleH O HXNot Calodeted 0 Unsaliied Steams: 0
Design Base Case Target Mew Area Cost Index Payback:
Performance
Heating Cost Index [Cost/s] 0,1489 0,1559 01195 | | [4.213=+004 Cost 1913 pears
Summary Heating Load [kJ/h] 1.262e+008 | 1.321e+008 | 1,254e+008 . .
Heat Exchangers Cooling Cost Index [Cost/s] -1,03%e-004 | -1.023=-004 Operating Savings
Uit Cooling Load [kd/h] 8,348e+005 | E.74Ee+006 00000 6.983e-003 Cost/s
flties Area [m2] 1638 1745 2581
MNew Area [mZ2] 133.2 = [ Relative Values
Shell 21 21 281
®) To Base Case
Mew Shell 1 - OTmin ’—1 0.00c

To Target
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Anexo Y. Analisis de precalentar crudo con reflujo medio de la primera torre.

@ Scenario 11

- Seenarin 12

! = SimulationBazeCase

=3 SimulationB azeCase-1N-1
=3 SimulationB azeCase-1N-2
[+~ Scenario 13

Performance
Summary
Heat Exchangers

Utilitie:s:

— sz e
i — =
!K:: ki HzT
I — == o = \ LP Steam Generation
C3, ¥ sne e 1 =
+ T e S oe { AIr
t = TR = i
— —
T == T e o P
T IR g T o
= ¥
= — T = bc
e T boo
o e G e
B s iz 773 ere
= =
= e i P C o
;@ p —- T == T -
= T1 Feed To sagess
== AT Toc e
ey gL coT 30y B P ]
== T i e B To cadtic
4 —=
=t T = - =
= spoose e CW1_To_CW.c
[ P = pioag »
. i ¥
R oo o o ) ==
=P Sam =% s £ Cae
LP Steam

£
- § §|
Design Base Case Target

Heating Cost Index [Cost/s] 01489 0.1559 01196
Heating Load [kl/h] 1,262e+008 | 1,321e+008 | 1.254e+008
Cooling Cost Index [Cost/s] -1.039e-004 | -1,023=-004
Cooling Load [kJ/h] 8.349e+005 | E.746e+006 0,0000
Area[mZ] 1644 1745 2581
MNew Area [mz] 100.4 -
Shell 2 21 251
Mew Shell 1 =

Mew Area Cost |ndex

Payback:

|4,21 3e+004 Cost

Operating S avings

|D,‘I 913 pears

6.383e-003 Cost/s

[C] Relative Values
® ToBase Case
To Target

D Trin (10,00 C

=
Performance | ‘Worksheet J Heat Exchangers J Targets J Motes J
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Anexo Z. Diagrama esqueméatico de la vista en planta de la unidad de

viscorreductora como destiladora de crudo

(@] e
] Compasition -
NOEA
W miecsa
CHE [+
IMECEA
NOEA
£ | W amEcT L
| L]
W casane

Legend A
Simvalation Results
Plant Data
— vager
=== Liquid

Siream Name Waratbie Simulated Uity Plant Tag. |l‘mld Punt [l.lli

p——
-——R_"_“\_—ﬁ-—. l_

Minsd
= === No Result or Uninown
M, 315508 LB/HA [48)

seeseeeees in, 1302 LB/HR (BWE)
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