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Resumen

En el trabajo se realiza la evaluacién del equipamiento instalado en la Refineria “Sergio Soto”
de Cabaiguan, para analizar si el sistema es capaz de producir la cantidad de liquido asféltico
demandada al proceso; ya que se instalara una torre de destilacion atmosférica de mayor
capacidad, refinandose diariamente 1 000 toneladas de crudo pesado. Se realiza el
rechequeo de los equipos de las plantas de destilacién atmosférica y al vacio, que incluyen 8
intercambiadores de calor conectados en serie, 3 condensadores, 7 enfriadores y 2 hornos.
Como resultado se obtuvo que la mayoria de estos pueden asimilar la nueva capacidad de
produccion, excepto el enfriador de diésel que tiene un por ciento de area en defecto de 3,94,
lo que no permite su utilizacion para el aumento de capacidad. Por lo anterior, se proponen
modificaciones en la distribucién de los fluidos en el banco de intercambio de calor y en los
enfriadores aprovechando la tecnologia instalada ya que el area de transferencia de calor en
los equipos es variable y asi no incurrir en mayores gastos por la compra e instalacién de
equipamientos nuevos. Los resultados obtenidos en el rechequeo de las modificaciones
propuestas garantizan la eficiencia ante el aumento de produccién ya que, al redistribuir los
fluidos, todos los equipos cumplen con un por ciento de area en exceso superior al 10%. Se
realiza un andlisis economico de las inversiones propuestas reportando un costo de
$260519,67; el cual significa el 3,41 por ciento de las utilidades anuales previstas, 1o que

muestra la factibilidad econémica de las modificaciones propuestas.
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Abstract

In the work, the equipment installed in the "Sergio Soto" Refinery in Cabaiguan is evaluated
to analyze if the system is capable of producing the quantity of asphaltic liquid demanded from
the process; since an atmospheric distillation tower of greater capacity will be installed, refining
1 000 tons of heavy crude daily. The rechecking of the equipment of the atmospheric and
vacuum distillation plants is carried out, which includes 8 heat exchangers connected in series,
3 condensers, 7 coolers and 2 furnaces. As a result, it was obtained that most of these can
assimilate the new production capacity, except the diesel cooler that has a percent of defect
area of 3,94; which does not allow its use for capacity increase. Therefore, modifications are
proposed in the distribution of fluids in the heat exchange network and in the coolers taking
advantage of the installed technology since the area of heat transfer in the equipment is
variable and thus not incur in greater expenses for the purchase and installation of new
equipment. The results obtained in the rechecking of the proposed modifications guarantee
the efficiency before the increase of production since, when redistributing the fluids, all the
equipment fulfill with a percent of area in excess superior to 10%. An economic analysis of the
proposed investments is carried out reporting a cost of $ 260 519,67; which means 3,41
percent of the annual expected profits, which shows the economic feasibility of the proposed
modifications.

viii



Indice

RESUMIEBIN ..ttt h ettt et e e bt e b e e s bt e sht e s ab e e beebe e bt e sbeesabesateenteenbeesaeesatenas vii
N o 1] = T TR viii
INEFOTUCCION ettt sttt ettt b e bt s be st et et et e e enesaesbesbentens 1
Capitulo 1: ReVvision BibliOgrafiCa......ccoeviiieiiiceeeceee et 3
I A == o (=0 TR @ o 1= o TSRS 3
1.1.1 Caracteristicas fundamentales........ccoceeieiririneseeeeee e 3
1.2 Caracteristicas de la industria petrolera de Cubay el petréleo cubano.................. 5
1.2.1 Caracteristicas del petroleo cubano. ..o 5
1.2.2 Preparacion del petréleo crudo cubano para su refinacion. ..., 7
1.3 Refinerias de petréleo. Generalidades. ... 7
1.4 Productos de [a deStilaCion. .......cccivieiiieeieeeeeesese ettt 8
1.4.1 Aplicaciones de los derivados del petrOleo0........ocoeiveeneieneinereee e 9
1.5 Generalidades del aSfaltO. ... s 10
15.1 Propiedades del asfaltO. ... e 11
1.5.2 Aplicaciones del aSfalto. ... 12
1.5.3 Riesgos del contacto con el asfalto.........ccoceverererieiieieiireeeeeeeee e 12
1.6 Balances de masay energia en el proceso de destilacion. .........cccceeveeevveeecieeneee 13
1.6.1 BAlANCES A8 MASA. ...eciiieiiriiriirieiierietee ettt sttt ae e sessessesbesaens 13
1.6.2 Balance energético 0 de entalpia. ....cccccoceeeeiiiciciieseeececeee et 14
1.7 Metodologias de rechequeo de equipos de procesos quimiCoS.......cccceceeveeerrerrennn. 15
1.7.1 Rechequeo de intercambiadores de Calor. .......ccccvevevereereneeieneeeere e 15
1.7.2 Rechequeo de enfriadores y coNdensadores.......ccocceveeeeveeieeiecreeceesieceesreseennens 16
1.7.3 REChE@qUEOD A€ NOINOS....c.oiiicieteeee ettt sttt s aeereens 16
1.8 Descripcién del proceso tecnoldgico de refinacién de crudo en la refineria
“Sergio SO0 Vald@S™. ..ot e 17
1.9 Diagrama NEUTISTICO.....ccucieieieiceseseee ettt reebeenens 22
Capitulo 2: Andlisis tecnolégico de la produccion de liquido asfaltico AC-30 en la
REfINEria "SEIrgio SOTO . ..ciiiiiicceeeee ettt b e et e s be st e e e s esaeseeseeseesesrens 26
2.1 Balances de masay energia en el proceso de refinacion de crudo. ........ccccceenee. 26
2.1.1 Balance de masa en la torre de destilacion atmosférica (T-101) .......cc.ccecvneeee. 27
2.1.2Balances de masa en los despojadores de destilacion atmosférica. ............... 28
2.1.3 Balances de energia en el banco de intercambio de calor........cceceeevevninnene. 29
2.1.4 Balances de masay energia en los condensadores de nafta.........c.ccccoceevvunee. 31
2.1.5 Balances de energia en los enfriadores de destilacion atmosférica. .............. 32
2.1.6 Balance de masa en la torre de destilacion al vacio. ......c.ccoceeceveverecneneneneenne. 33



2.1.7 Balances de masa en los despojadores de destilacion al vacio.........c......... 34

2.1.8 Balance de energia en los condensadores de vVacio.........cccecevevereeviecnieninienenn 35
2.1.9 Balance de energia en los enfriadores de vacio.......cccceeeveieeceneceececeeseceenn, 35
2.2 Rechequeo del equipamiento de la planta de destilacion atmosférica y al vacio.
.......................................................................................................................................................... 36
2.2.1 Rechequeo de los intercambiadores de Calor........cccevveeeveieececeeece e, 36
2.2.2 Rechequeo de los condensadores del tope de destilacién atmosféricay al
1722 o3 [0 OSSR 46
2.2.3 Rechequen de [0S enfriadOres.......cooeirirerineneeieeee e 50
2.2.4 Rechequeo de l0S NOMMOS ..o 58
2.2.5 Analisis de los resultados obtenidos mediante el rechequeo de los equipos.
...................................................................................................................................................... 61
2.3 TANQUE A IAVATOD ..ottt ettt ettt e et be s teesa e besrsetesreensesteesnens 63
2.4 Tanques de almacenamiento del crudo pesado (Matanzas). ........cccceeeeveeeecverreennnns 64
Capitulo 3: Modificaciones Tecnolégicas en la Refineria “Sergio Soto” para aumentar
la produccion de liquido asfaltiCco (AC-30).....cccourrirririrerieineereeree e 65
3.1 Transporte y descarga del crudo pesado (Matanzas). .......cccocevevervenieieeeieneneneneens 65
3.2 Proceso de refinaciéon del crudo pesado (Matanzas). .......ccoeeceeeeeecieeeesieseeciesieennens 66
3.2.1 Modificaciones en el banco de intercambiadores de calor. .......cccccecevvevvrenene 66
3.2.1.1 Balances de energia en el banco de intercambio de calor.........ccccceevevenenen. 66
3.2.1.2 Rechequeo de los intercambiadores de calor. .......cccceeeveeeericeeceneeeerecennn 68
3.2.2 Modificaciones tecnolégicas en la seccion de enfriamiento. .......ccccoeceveennenene 77
3.2.2.1 Rechequeo de [0S enfriadOres ........cccveeeiiieeieciceeeseee e 78
3.2.3 Rechequen de 10S NOMMNOS ...ttt s s 84

3.2.4 Andlisis de los resultados obtenidos con las modificaciones propuestas....85

3.3 Anélisis econdmico de las modificaciones tecnoldgicas propuestas..........cceo..... 86
BLBLL INVEISION. .ttt sttt b ettt b et ettt et st enesteneas 87
3.3.2 CoSto Total de ProdUCCION. ....c.coieieieeeeceseeee e 88

CONCIUSIONES JENETAIES ......ooieeeeecteceeeee ettt ettt et s ae et e s be e b e s teebaentesbeessenbeernenes 93
RECOMENUACIONES ...ttt sttt ettt b ettt e e et e st enesbesbesbeneens 94
B liOGIAT T ..cviieiceceeec ettt b et s e aeereereerenren 95
AANEXOS .ttt ettt h ettt et b e b e s R et e et e r e e Rt e e bt e e neesanesare e re e neenee 97



Xi



7ﬁ ﬁ .’

Introduccion

El desarrollo econdmico y social de nuestro pais ha favorecido el aumento del parque de
vehiculos que transitan a diario por las carreteras y autopistas. Esto ha provocado que los
viales ejecutados en los afios 30, presenten un deterioro progresivo y acumulado, ademas de
gue en su mayoria los mismos fueron disefiados para vehiculos de menor porte. En ese
sentido, la falta de mantenimiento programado debido a la escasez de recursos y a la
insuficiencia de medios para su reparacion ha agravado la situacion con el transcurso de los
anos.

En la actualidad existe un gran interés por revertir este aspecto, lo que ha conllevado a un
aumento de la demanda de liquido asféltico AC-30 el cual es uno de los productos necesarios
para ejecutar el mantenimiento de los viales.

El liquido asfaltico AC-30 se obtiene del proceso de refinacion de crudo y la produccién que
se tiene del mismo en el pais no cubre las necesidades actuales.

En la Refineria “Sergio Soto” se obtiene este producto durante la refinacién del crudo
proveniente de Matanzas. Esta refineria se encuentra ubicada en el municipio de Cabaiguan,
provincia Sancti-Spiritus, pertenece a la union CUPET y al Ministerio de Energia y Mineria.
Se dedica a la refinacién del crudo nacional originario de la cuenca central (Jatibonico, Pina
- Cristales y Majagua), ademas del crudo Varadero, y costa norte de las provincias de
Matanzas, Mayabeque y La Habana. Actualmente se producen y comercializan combustibles,
base para lubricantes y aceite transformador, con variados surtidos, referidos a nafta,
gueroseno, diésel, fuel-oil, liquido asfaltico y componente sigatoca; como productos auxiliares
el demulsificante, el carbonato de sodio, hidroxido de sodio, hidrato de cal y el inhibidor de
corrosion.

En el contexto de este trabajo el producto de interés es el liquido asfaltico pero la cantidad
gue se produce, como ya se refirid, dada la capacidad de produccion de la Refineria “Sergio
Soto Valdés”, no cubre la demanda solicitada por lo que se hace necesario invertir en
proyectos que desarrollen la industria y posibiliten el aumento de la capacidad de produccion
de manera tal que se garantice eficientemente la cantidad requerida.

Atendiendo a lo que se ha explicado se plantea:

Problema cientifico:

Ante la demanda de liquido asféltico AC-30, se prevé un incremento del crudo a procesar y
se desconoce si el equipamiento actual y el flujo tecnolégico del proceso de la Refineria
“Sergio Soto” sea capaz de asimilar el aumento referido.

Hipotesis:

Mediante un andlisis de capacidad de la planta para refinar el crudo, sera posible determinar

los equipos que satisfacen los nuevos requerimientos de produccion, asi como hacer las



Tutnoduccion

modificaciones tecnoldgicas necesarias en las etapas que lo requieran para suplir la nueva

demanda de asfalto.

Objetivo General:

Identificar las modificaciones tecnolégicas necesarias en la Refineria “Sergio Soto” para

aumentar la produccion de liquido asféltico del pais.

Objetivos especificos:

1. Analizar el proceso de obtencion del asfalto en la Refineria “Sergio Soto” con énfasis

en las etapas de descarga, tratamiento y refinacion del crudo.

2. Evaluar el equipamiento existente en las etapas referidas para aumentar la produccion

de liquido asféaltico AC-30.

3. Proponer las modificaciones tecnolégicas e inversionistas necesarias para aumentar la
produccién de liquido asfaltico AC-30.

4, Analizar econdémicamente las modificaciones tecnolégicas e inversionistas

propuestas.
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Capitulo 1: Revision Bibliogréafica

1.1 Petroleo. Origen.

El petréleo es un liquido viscoso de color verde, amarillo, marrédn o negro y que esta
constituido por diferentes hidrocarburos, es decir, por compuestos formados por &tomos de
carbono e hidrégeno en cantidades variables. No se han encontrado nunca dos yacimientos
petroliferos que tengan exactamente la misma composicion, ya que, junto con hidrocarburos,
hay a menudo otros compuestos oxigenados, nitrogenados y otros compuestos organicos con
elementos como el azufre, el niquel o el vanadio.

El oro negro, como metaféricamente se denomina el petréleo, tiene su origen en la
descomposicion de los minUsculos organismos acuaticos que vivian en los antiguos mares
de la Tierra hace millones de afos, cuando todavia los humanos no habian aparecido.
Cuando estos microorganismos animales y vegetales morian y caian al fondo de las grandes
masas de agua, sucesivas capas de sedimentos inorganicos —arenas y arcillas— se
depositaban encima, enterrandolos cada vez mas profundamente. La elevada presion de las
capas de tierra, las altas temperaturas y la accién de bacterias con ausencia de oxigeno —es
decir, en un medio anaerobio— fue transformando lentamente los restos organicos en lo que
se conoce como petréleo crudo. El proceso de descomposicién de la materia organica y la
formacion del petréleo tarda entre 10 y 100 millones de afios.(Escobar 2002)

Aunque el petréleo es solamente una mezcla de gran variedad de hidrocarburos, estos
componentes no se separan por si solos, sino que hay que separarlos por medio de calor
gradual, que hace evaporar primero los hidrocarburos livianos y luego, los mas pesados; asi
mismo se puede calentar el crudo hasta convertirlo en gas y luego enfriarlo progresivamente,
en cuyo caso los hidrocarburos pesados seran los primeros en convertirse en liquidos, luego
los menos pesados y asi sucesivamente.

Este ultimo principio es la base principal en la refinacion .

1.1.1 Caracteristicas fundamentales

4 Composicién guimica.

La composicién quimica depende de la presencia de ciertos componentes quimicos en el
mismo, asi como de la unién de éstos en elementos mas complejos. Su importancia radica
en las caracteristicas particulares que cada uno de estos elementos le afiade. Se puede
clasificar en parafinicos, nafténicos, aromaticos o mixtos mediante analisis relativamente
simples, de acuerdo con la proporcién predominante de moléculas de hidrocarburos similares.
. Parafinicos:Se clasifican asi porque su componente principal es la parafina, son muy

fluidos y de color claro, tienen una buena estabilidad a la oxidacion, por lo que son los mas
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apropiados para la obtencién de aceites lubricantes y proporcionan una mayor cantidad de

nafta .

. Arométicos: Son poco estables a la oxidacion y mas apropiados para obtener
gasolinas o gasoleos, dan naftas de buen octanaje y son indeseables para producir aceites
(REPSOL-YPF).

o Nafténicos: Sus componentes principales son los naftenos y los hidrocarburos
aromaticos, son muy viscosos y de coloracion oscura y generan una gran cantidad de
residuos tras el proceso de refinacibn. Son apropiados para la obtencién de aceites
lubricantes .

° Mixtos: Tienen cantidades variables de cada tipo de hidrocarburo (Kraus 1998).

v Densidad.

También se definen segun la densidad API (especifica). Por ejemplo, los crudos pesados
tienen bajas densidades API (y altas densidades especificas). Un crudo de baja densidad API
puede tener un punto de inflamabilidad alto o bajo, dependiendo de sus componentes mas
ligeros (constituyentes mas volatiles). Dada la importancia de la temperatura y la presion en
el proceso de refino, los crudos se clasifican ademas por su viscosidad, puntos de fluidez y
rangos de destilacion. También se tienen en cuenta otras caracteristicas fisicas y quimicas,
como el color y el contenido de carbono residual. Los crudos de petréleo con alto contenido
de carbono, bajo contenido de hidrégeno y baja densidad API suelen ser ricos en aroméaticos,
mientras que los de bajo contenido de carbono, alto contenido de hidrégeno y alta densidad
API, son por lo general ricos en parafinas (Kraus 1998).

Los grados API se utilizan asimismo para determinar el precio de un crudo determinado, dado
gue cuanto mayor sea el valor en grados API, mayor es la proporcién de crudo utilizable,
principalmente en fracciones ligeras (nafta, nafta ligera, etc.)

Segun la densidad, los crudos pueden ser clasificados de la siguiente forma:

Tabla 1.1: Clasificacion de los crudos segun su densidad.

Tipo de crudo °API Densidad (kg/m3)
Liviano >31,1 < 870
Medio 223-311 920 - 870
Pesado 10,0-22,3 1000 -920
Extra Pesado <10 > 1000

v Contenido de azufre.

El azufre constituye la impureza mas indeseable y dafiina que acompafa al petréleo. Se

encuentra en los crudos en cantidades que varian de 0,3 a 5 %. Los compuestos formados
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por este elemento, cuando son contenidos por los productos derivados del petréleo causan,
segun (Verde 1961):

o Corrosion en el equipo de refinacion; también en equipos donde se utilicen motores.
o Formacion de un gas toxico y corrosivo, el sulfuro de hidrégeno (H:S), el cual tiene
olor a huevo podrido.

o Formacion de compuestos llamados mercaptanos, de mal olor y que pueden
transformarse en compuestos corrosivos.

° Al igual que otras impurezas, envenenan o desactivan los catalizadores utilizados en
la industria.

1.2 Caracteristicas de la industria petrolera de Cubay el petréleo cubano.

La industria petrolera de Cuba solo explota un cinco por ciento del petréleo en sus yacimientos
en tierra firme y aguas someras, por la falta de capital extranjero y tecnologia para acometer
desarrollos como el del campo de Varadero 1000, el mayor realizado hasta ahora.

El petréleo cubano es de dificil y costosa explotacion y procesamiento por su caracteristica
de extrapesado, ya que oscila entre ocho y 12 grados API, contra los 34 grados del tipo arabe
liviano de los productores del Golfo.

La nueva apertura con Estados Unidos “Da la posibilidad de demostrar que Cuba tiene

oportunidades petroleras .

1.2.1 Caracteristicas del petréleo cubano.
. Crudo: Pina-Cristales (Majagua: Ciego de Avila)
Las densidades (peso especifico) de los petréleos varian en cada pozo del yacimiento Pina-

Cristales. Hay tres sectores principales:

> Un pequefio sector que representa un petroleo ligero con densidades mayores de 31
°API.
> Un sector donde estan presente los petroleos medianos con densidades entre 22y 31
°API.
> Un sector hacia el oeste que caracteriza el petréleo pesado, con una densidad del

petréleo menor de 22 °API.

El yacimiento se divide en dos lineas de produccién: Una linea “Oeste” que colecta el petréleo
pesado mas algunos medios y otra linea “Este” que colecta el petroleo mediano mas ligero
(Diaz 1994).

En la siguiente tabla se muestran las caracteristicas promedio del crudo Pina-Cristales:

Tabla 1.2: Caracteristicas fisico- quimicas del crudo Pina-Cristales.

indice Unidades de medidas Pina-Cristales
Gravedad a 60 °C (API) OAPI 22,9
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Densidad a 20 °C g/cm3 0,5838
% Azufre total %m/m 2,11
Contenido de agua (% viv) 0,05
Carbon conradson %m/m 4,92
Cenizas %m/m 0,012
Sedimentos por
extraccion em/m 0018
Craqueo (°C) - 312

° Crudo: Varadero (Matanzas)

El crudo Varadero es del tipo pesado, de naturaleza nafténica, con valores altos en contenido
de azufre y los metales Ni+Va varian entre 60 y 179 ppm generalmente.

El crudo Varadero (CUBA-PETROLEO) se obtiene de varios pozos en los que varian algunas
de sus caracteristicas (CEINPET. 1999), encontrandose un promedio de las mismas en la
siguiente tabla:

Tabla 1.3. Caracteristicas fisico - quimicas del crudo Matanzas.

INDICE U/M VARADERO
Gravedad 60 °C O API 12,4
Densidad a 20 °C g/lcm3 0,980
Contenido de agua % viv 15
Sales totales como NaCl | ppm 502
Viscosidad cinematica, a:
9634,78
40 °C
cst 1527,26
60 °C
452,25

80 °C
Contenido de azufre total | % m/m 5,83
Contenido de asfaltenos | % m/m 18,83
Carbén Conradson % m/m 13,44
Cenizas totales % m/m 0,068
No. de neutralizacion MgKOH/g | 4,37
Sedimentos por

y % peso 0,04
extraccion
Contenido de nitrdgeno ppm 0,28
Contenido de: ppm 72,0
Ni ppm 93,0
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Va
Asfaltenos % 24,0

1.2.2 Preparacion del petréleo crudo cubano para su refinacion.

El petréleo en su conjunto como mezcla lleva sedimentos como arcilla, agua emulsionada y
sales, su eliminacion esté sujeta a los tratamientos previos como:

a) Separacion del agua por el método de la gravedad (el agua es mas densa que el
petréleo). Separacion de algunas particulas por filtracion.

b) Endulzamiento que consiste en la eliminacion de sales como NaCl, CaCls, MgCl.. Es
necesario la eliminacion de sales porque al ponerse en contacto con el agua forma HCI siendo
esto totalmente corrosivo .

Antes del proceso de refinacion es necesario someter al petréleo a un tratamiento preliminar
gue consiste en eliminar, del crudo extraido de los yacimientos, gases disueltos, sales
minerales, agua e impurezas mecanicas, asi como estabilizarlo.

La separacion de los gases se efectla en separadores especiales en los cuales se hace
descender la presion y la velocidad de movimiento del petréleo, lo que se acompafa de la
desorcion de los gases de entubacion. Las sales minerales se eliminan durante la desaladura,
la cual consiste en lavar varias veces el petréleo con agua tibia. Durante el lavado se forman
emulsiones, las cuales se separan del petréleo al someterlo a un proceso de deshidratacién
(Hutte 1968).

Esta se puede llevar a cabo mediante una decantacion prolongada del petréleo, en este caso
junto con el agua se separan impurezas mecanicas. Como el agua forma emulsiones estables
con el petréleo la deshidratacion completa puede realizarse a condicion de que se destruyan
las emulsiones introduciendo en el petroleo, antes de calentarlo, demulsificantes, por ejemplo,
sales de sodio de los acidos Nafténicos.

Después de la deshidratacion se lleva a cabo la estabilizacion del petrleo. Este proceso
asegura la reduccioén de las pérdidas de hidrocarburos ligeros durante la transportacion y el
almacenamiento, asi como una presion constante del vapor. Consiste en la extraccion por
destilacion de la fraccion de propano - butano de los hidrocarburos y a veces parcialmente de
la fraccion de pentano. Las instalaciones de estabilizacion estan equipadas de hornos para
el calentamiento y una columna de rectificacién para separar la fracciéon de propano - butano

que es una materia prima valiosa para la industria quimica (Mujlionov 1979).

1.3 Refinerias de petréleo. Generalidades.
El petréleo crudo que sale de los pozos es practicamente inservible, motivo por el cual ha de

ser refinado a fin de extraer los productos realmente utiles. El proceso industrial, mediante el
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cual se extraen del petréleo crudo diversos productos de gran valor, se conoce como refino y
se realiza en las refinerias (Escobar 2002).

Las refinerias, surgen como la necesidad de comercializar este petréleo o crudo que se
obtiene directamente de los pozos petroliferos, imposible de ser vendido directamente
después de su extraccion. Por lo tanto, el crudo debe necesariamente sufrir una serie de
transformaciones, diferentes en muchos casos; ya que dependiendo del origen del
mismo, sus caracteristicas pueden variar sustancialmente en cuanto a estado, densidad,
poder calorifico, viscosidad, contenido en azufre y calidad entre otras. Por ello, la operacion
de cada refineria debe adaptarse a las caracteristicas del crudo que procesa, por lo
que a la hora de disefiar una refineria, se debe estudiar a conciencia, la procedencia
del crudo y sus propiedades principales.

Una refineria constituye un complejo industrial que opera las 24 horas del dia y 330 dias al
afio. Cuenta con un equipo reducido de personas de alta cualificacion profesional, que
supervisa constantemente su funcionamiento, gracias a la automatizacién de los procesos.
El refino se inicia con una destilacién, una operacion que se realiza en una torre de mas de
50m de altura, dividida en diferentes compartimentos horizontales, en la que se introduce el
petréleo previamente calentado hasta los 400°C. Continuamente, entra el petréleo crudo y
salen los diferentes productos destilados segun sus puntos de ebullicion. Con esta operacién,
no se acaba el proceso de refino, sino que, posteriormente, los compuestos obtenidos son
refinados nuevamente en otras unidades de proceso, donde se modifica su composicion
molecular o se eliminan los compuestos no deseados, como el azufre. De esta manera, se
obtendran los productos, de acuerdo con las exigencias técnicas y ambientales que son
necesarias para su utilizacion comercial (Escobar 2002).

De acuerdo a las transformaciones que ocurren en una refineria son realizadas mediante los
procesos de destilacién atmosférica, destilacién al vacio, hidrodesulfuracion, desintegracion
térmica, desintegracion catalitica, alquilacién, reformacion catalitica, entre otros.

Cada refineria tiene una estructura fisica particular, asi como determinadas caracteristicas
operativas y una economia particular. La estructura de una refineria y sus caracteristicas de
funcionamiento estan determinadas principalmente por su ubicacién, antigliedad,
disponibilidad de fondos para inversiones de capital, petréleos crudos disponibles, demanda
del producto (de los mercados locales y/o de exportacion), requisitos de calidad del producto,
normativa y estandares ambientales, y las especificaciones y requisitos del mercado para los
productos refinados.

1.4 Productos de la destilacion.

Mediante la destilacion del petréleo, se obtienen progresivamente compuestos de
temperatura de ebullicion semejante, y que tienen caracteristicas también similares (Escobar

2002). Estas fracciones obtenidas se dirigen a procesos adicionales como los de

8
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hidrodesulfuracion, reformacion de naftas, desintegracion catalitica y térmica y reduccion de

viscosidad que dan origen a los productos petroliferos que se comercializan en el mercado:
gasolina automotriz, diésel, combustoleo, turbosina y coque de petroleo
(www.energia.gob.mx/res/85/Refinacion_Web.pdf).

De acuerdo a(Escobar 2002), los diferentes productos obtenidos y su definicion se relacionan
a continuacion:

. Gases: son sustancias cuyo punto de ebullicion se encuentra entre -165 °C y 0 °C,
comprende: metano, etano, propano y butano. El propano y el butano se denominan también
Gases Licuados del Petréleo (GLP).

° Eter de petroleo: fraccion volatil que destila entre los 20 y los 60 °C, y contiene
principalmente pentanos y hexanos.

° Gasolinas y naftas: primeros cortes o fraccion de la destilacion del petréleo crudo.
Mezcla formada por hidrocarburos de cuatro a doce atomos de carbono, con un punto de
ebullicion entre los 30 y 200 °C.

° Queroseno o kerosina: segundo corte o fraccidn de la destilacién del petréleo crudo
con punto de ebullicién entre 150 y 300 °C. Tiene de doce a dieciséis &tomos de carbono, su
color, contenido de azufre y caracteristicas de ignicion varian segun las propiedades del crudo
del que provienen. Su peso especifico esta dentro de un rango de 0,80 a 0,83 y su punto de
ignicién de 66 °C a 80 °C.

o Gasoéleos: compuestos formados por cadenas de quince a dieciocho atomos de
carbono, con una temperatura de ebulliciébn de 175 a 400 °C.

° Fueldleos: productos pesados obtenidos como residuos de la destilacion atmosférica.
° Diésel: combustible derivado de la destilacion atmosférica del petréleo crudo. Se
obtiene de una mezcla compleja de hidrocarburos parafinicos, olefinicos, nafténicos vy
aromaticos, mediante el procesamiento del petréleo. Es un liquido insoluble en agua, de olor
similar al del petréleo.

. Asfaltos: es un material de cementacion sélido o semisoélido de color oscuro, formado
principalmente por bitimenes. Se encuentra a veces en grandes depdsitos naturales como
betunes y presente en la mayoria de los petréleos crudos de donde se separa por varios

procedimientos y se puede tratar para dar lugar a numerosos tipos y grados de asfalto.

1.4.1 Aplicaciones de los derivados del petroleo.
Las gasolinas y las naftas en general se utilizan como combustibles y como materias primas

en la industria petroquimica, para obtener plasticos y productos quimicos(Arguimbau 1950)
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Segun  (www.energia.gob.mx/res/85/Refinacibn_Web.pdf) la gasolina se utiliza
fundamentalmente en los motores de combustion interna.

> Las naftas se emplean como materia prima para la industria petroquimica basica en
la produccion de los siguientes productos:

. Tolueno. Se utiliza en la fabricacion de explosivos (dinamita), colorantes,
preservativos para alimentos, en desinfectantes, como disolventes de multiples compuestos
y diversas aplicaciones en los procesos quimicos.

. Benceno. Se utiliza en la fabricacidbn de pinturas, barnices, caucho, tintes,
impermeabilizantes, insecticidas, detergentes sintéticos, medicinas y productos quimicos.

. Xilenos. Se usan como disolventes, en sintesis, organicas (vitaminas, colorantes,
etc.), en insecticidas y en algunos combustibles.

El uso de los otros derivados se expone a continuacion:

> Queroseno: Se utiliza como combustible de aviones reactores, combustible doméstico
y para la iluminacién.

> Gasoleos: Son combustibles para motores diésel y para calefaccion.

> Fueldleos: Se utilizan como combustibles de grandes instalaciones, como las
centrales térmicas.

> Diésel: Se utiliza, fundamentalmente, como combustible en el parque vehicular
equipado con motores diseflados para combustible diésel. Por ejemplo, camiones de carga
de servicio ligero y pesado, autobuses de servicio urbano, locomotoras, embarcaciones,

magquinaria agricola, industrial y de la construccion.

> Asfaltos:

. Se utilizan en la pavimentacion de carreteras, calles, aeropuertos, estacionamientos,
etcétera.

° Se utilizan principalmente en impermeabilizaciones y aplicaciones industriales como

recubrimiento de canales de riego, tuberias, base de pinturas, tintas, selladores,
antioxidantes, cementos plasticos, etc.

> Aceites lubricantes: Utilizados en industria quimica para la lubricacion de maquinas.
> Parafinas y carb6on de coque: Utilizados en los altos hornos de las industrias
metallrgicas.

> Vaselina: Utilizada para pomadas y unguentos.

Otros subproductos son alcoholes, digerinas, bencenos, utilizados en la fabricaciéon de fibras
textiles, plasticos, lacas, colorantes y disolventes.

1.5 Generalidades del asfalto.

El asfalto es un material bituminoso de color negro, constituido principalmente por asfaltenos,

resinas y aceites, elementos que proporcionan caracteristicas de consistencia, aglutinacion y

10
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ductilidad; es sdlido o semisélido y tiene propiedades cementantes a temperaturas
ambientales normales.

Al calentarse se ablanda gradualmente hasta alcanzar una consistencia liquida. Estos
pueden tener dos origenes; los derivados de petrdleos y los naturales.

Los asfaltos naturales, se han producido a partir del petrdleo, pero por un proceso natural de
evaporacion de las fracciones volétiles, dejando las asfélticas solamente. Estos pueden
encontrarse como escurrimientos superficiales en depresiones terrestres, dando origen a los

lagos de asfalto, como los de las islas Trinidad y Bermudas.

1.5.1 Propiedades del asfalto.

> Propiedades mecanicas basicas.

Cuando el asfalto es calentado a una temperatura lo suficientemente alta, por encima de su
punto de inflamacion, este comienza a fluidificarse, a veces como un fluido Newtoniano y sus
propiedades mecéanicas pueden definirse por su viscosidad. A temperaturas mas bajas, el
asfalto es un solido visco-elastico, sus propiedades mecanicas son mas complejas y se
describen por su modulo de visco-elasticidad, conocido como el médulo de stiffness.

> Viscosidad

La viscosidad de un asfalto es usualmente medida en un viscosimetro capilar en una manera
similar a la que se miden los aceites lubricantes. Este método mide la viscosidad cinematica
gue se reporta en centistokes (cst). La dinamica o absoluta se mide en centipoises (cp) y
puede obtenerse de la cinematica multiplicandola por la densidad a esa temperatura
determinada. En muchas aplicaciones, el asfalto es calentado hasta hacerse lo suficiente
fluido para cada aplicacion en particular. (Anexo 1)

> Resistividad / Conductividad Eléctrica

El asfalto tiene una alta resistencia (o una baja conductividad) y es en consecuencia un buen
material aislante. La resistencia de todos los grados comerciales decrece con el incremento

de la temperatura.

> Propiedades Térmicas

o Conductividad térmica es alrededor de 0,16 W/m°C (0,14 kcal/m-h°C).

. El coeficiente de expansion cubica del asfalto es alrededor de 0.0006 °C.
> Almacenamiento y manipulacion del asfalto caliente

Costras o formacion de pieles en tanques de asfalto es causado por el sobre calentamiento
en una atmosfera oxidante. Esto puede ser minimizado reduciendo la temperatura de
almacenamiento o evitando picos temporarios de temperatura causados por controles
deficientes de la temperatura. El asfalto no debe ser almacenado a granel a altas

temperaturas. Si la temperatura de aplicacion esta por encima de los 160°C, se debera utilizar

11
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un pequefio tanque calentador para llegar a esa temperatura y la temperatura en el tanque

debe estar 50°C por encima del punto de ablandamiento del asfalto en cuestion. Gas inerte
como el nitrégeno o el dioxido de carbono puede ser utilizado para reducir la formacién de
"pieles” en la superficie del asfalto. Este tipo de proceso puede llegar a ser oneroso.

1.5.2 Aplicaciones del asfalto.

Ademas de las aplicaciones que se expusieron en el epigrafel.4.1, en la actualidad al asfalto
se le ha dado més de un uso en particular que el de pavimentacion de vias, algunos ejemplos

son:
> En obras hidraulicas

° Revestimientos de hormigon asfaltico para canales

° Revestimiento de depdésitos y lagunas

° Proteccidn contra la erosion

° Revestimiento de presas

° Revestimientos asfalticos para instalaciones de tratamiento de aguas residuales
> Otros

° Impermeabilizacién de cubiertas

. Terrenos de juego

. Pistas de tenis

o Revestimientos asfalticos para piscinas

° Ganaderia

° Suelos industriales

° Revestimiento asféltico de tuberias

° Proteccion de sementeras con asfalto

(ASFALTO.pdf))

1.5.3 Riesgos del contacto con el asfalto.

> Riesgos higiénicos:

o Los asfaltos oxidados, a temperatura ambiente, no presentan riesgos para la salud.
Pero normalmente son manipulados en estado de fusion pudiendo ocasionar quemaduras.

o A muy altas temperaturas, los asfaltos desprenden humos, no clasificables como
cancerigenos en humanos.(P 2003)

> Riesgos Fisicos-Quimicos

. Los oxiasfaltos son manipulados y almacenados a temperaturas por encima de los

100° C. En estas condiciones el contacto con el agua ocasiona una violenta expansion con

12
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riesgo de salpicaduras y reboses. Aunque el producto no es inflamable, si es combustible y
puede arder.

> Contacto con los ojos:

o Producto frio: Lavar copiosamente con agua manteniendo los parpados bien abiertos.
Si persiste el dolor o un enrojecimiento de la zona, acudir al médico.

. Producto caliente: Aplicar agua en la zona para disipar el calor durante al menos 5
minutos. En el caso de quedar producto adherido, no tratar de desprenderlo a no ser mediante
el lavado con agua. Acudir al médico sin demora.(P 2005)

> Contacto con la piel:

° Cuando se produzca una quemadura causada por producto caliente, inundar la zona
con agua fria para disipar el calor. No intentar desprender el asfalto ya que proporciona el
mismo una proteccién estéril sobre la zona quemada y se desprendera de manera natural
junto con la corteza de la herida al cabo de un tiempo, todas las quemaduras requieren
atencion médica.

° El oxiasfalto se contrae al enfriarse y por tanto hay que considerar el si algiin miembro
gueda totalmente rodeado.

> Inhalacidon de vapores:

. Si la inhalacion de nieblas, humos o vapores causa irritacion en las vias respiratorias,
situar al afectado en una zona de aire fresco. Si los sintomas persisten acudir al médico.

o En caso de una exposicion a gases de sulfuro de hidrégeno, el afectado debe ser
trasladado a una zona de aire limpio y solicitar atencién médica inmediata. Si hay pérdida de
conocimiento o dificultad en la respiracion, procurar respiracién asistida, preferentemente
utilizando el método boca a boca. Administrar masaje cardiaco si es preciso. Buscar atenciéon

médica inmediatamente.
1.6 Balances de masay energia en el proceso de destilacion.

1.6.1 Balances de masa.

El Balance de masa es la expresion de la Ley de Conservacion de la Masa. Realizar un
Balance de Masa en un sistema determinado, implica analizar todas las formas posibles de
variacion de la masa en un proceso, hecho que puede expresarse matematicamente de
acuerdo con la expresion siguiente:

MA = ME — MS + MG — MC

Donde:

MA: Masa acumulada dentro del sistema

ME: Masa que entra por los limites del sistema

13
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MS: Masa que sale por los limites del sistema

MG: Masa generada por reaccién quimica

MC: Masa consumida por reaccion quimica

Cuando se trabaja en estado estacionario y no se produce reaccién quimica la expresion se
reduce de la siguiente forma:

ME = MS

Los balances pueden ser aplicados a todas las corrientes simultdneamente, sin tener en
cuenta la composicion de las mismas (Balance Total), o a uno de los componentes del
sistema, sin tener en cuenta los demas elementos presentes (Balance Parcial) (Estupifian
2001).

1.6.2 Balance energético o de entalpia.

La energia existe en muchas formas distintas, considerandose seis cantidades importantes:
trabajo, calor, energia cinética, energia potencial, energia interna y entalpia (Himmelblau
1997).

El balance de energia es la expresién matematica del primer principio de la Termodinamica,
por lo tanto en cualquier proceso sera cierto que el calor ganado coincidira con el calor cedido.
Generalmente el balance se establecera sobre entalpia especifica, que en procesos a presion
constante equivale al calor intercambiado. Las unidades del balance seran de energia (kJ):
. Para dos sistemas que se relacionan a través del intercambio de calor se establece
una relacion especial, la cual puede plantearse de la siguiente manera:

Q(ganado) + Q(cedido) = 0

Y Qganado = )Qcedido
o Al existir pérdidas calorificas esta relacion es modificada incluyendo el término que
determina la eficiencia del proceso, como una fraccién del calor cedido. Si el valor de la
pérdida es conocido, puede sumarse a la expresion general.

Q(ganado) + nQ(cedido) = 0
o La variacion de entalpia, asociada a una corriente que pasa a través de un
intercambiador y viene dada por la primera ley de la termodinamica:
AH = Q + W

En un intercambiador de calor, no se esta realizando ningln trabajo mecanico, por lo que:
W =20

La ecuacion se simplifica:
AH = Q
o Si en el proceso de intercambio térmico se modifica la temperatura, se estara

intercambiando calor sensible, que podra calcularse con la siguiente ecuacion:

14
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Q(K]) = m * AH = mi * Cpi * AT

AT=T2-T1

Donde:

mi: Flujo mésico (kg/sec)

Cpi: Calor especifico [Cp (kJ/ kg °C)].

T1: Temperatura en la cual la corriente esta disponible (°C).

T2: Temperatura a la cual se debe llevar la corriente (°C).

AH: Variacion que se produce en la entalpia, que se calculara multiplicando el calor especifico
del producto considerado por la variacion de su temperatura, por lo tanto las unidades de la
entalpia especifica seran:

AH:Cp( )* AT(QC)::—;

kg + °C
La entalpia no es en si una forma de la energia, sino una suma de estas. Se utiliza para
caracterizar procesos a flujo o sistemas abiertos, donde la energia interna no es suficiente
para su evaluacion y se conforma como la suma de esta con el Trabajo de Flujo (energia
consumida o liberada en la entrada y salida de los materiales del sistema) (Estupifian 2001).
° Los balances entalpicos se utilizan para calcular la cantidad de calor (Q) necesaria
para modificar la temperatura, estado de agregacion o naturaleza quimica de una
determinada cantidad de materia, calculo de caudal de fluido refrigerante o de calefaccion
necesario para mantener las condiciones de trabajo de una operacion, calculo de caudales
de calor intercambiados y requeridos para que una operacidn se realice en condiciones
isotérmicas o adiabaticas, calculo del consumo de combustible para producir el calor
necesario en una operacion, calculo de rendimientos y propuestas de estrategias.

° Los balances de energia se aplican en la industria para la recuperacion maxima del
calor (optimizacion energética del proceso, calentamiento o enfriamiento de un fluido),
produccion efectiva de calor en hornos y calderas, célculo de pérdidas y aislamientos,
optimizacion de los procesos de obtencion de energia eléctrica (Cogeneracion), célculo del

consumo de combustible para producir trabajo y calor .
1.7 Metodologias de rechequeo de equipos de procesos quimicos.

1.7.1 Rechequeo de intercambiadores de calor.
Para realizar el rechequeo de intercambiadores de calor, especificamente de tubos y concha,
se emplea la metodologia propuesta por (Kern, 2005a) y se relaciona a continuacion:

1) Realizar balance térmico para determinar el flujo calérico.
Q = Mgy * Cpgr * (Ty — T2) = m¢ * Cp, * (t; — t1)
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2) Calcular la variacién de temperatura verdadera, ajustando el valor con el factor de

correccion (Ft) empleando las graficas correspondientes en dependencia del niamero de
pasos de los fluidos por la concha y los tubos y luego de determinar S y R a partir de los

valores de temperaturas

MLDT=MLJ$EE s=27h  n-r
, mlﬂri hi=t S tp—t;  At=Ft*MLDT
3) Ubicar los fluidos por dentro de los tubos y la concha.
4) Calcular los coeficientes peliculares (hi, ho y hio) a partir de los numeros

adimensionales (Nusselt, Reynold y Prandlt) y empleando datos del equipamiento instalado

y de los fluidos procesados.

H ok 0,14
hiz—NM*kﬂ h- _h- DI hﬂ=}—n*Prlfz* ﬁ
DI 0=M*pE De Hr
5) Calcular los coeficientes totales (Uc y Up).
hioxho 1 _— Q
€= tiotho _ AtcxAt
6) Calcular el factor de depésito (Rp) a partir de los coeficientes totales anteriores.
UC - UD
Rd[‘ﬂt = U{',‘ x UD
7 Seleccionar el factor de obstruccion (Roreq) en las tablas correspondientes en
dependencia del fluido utilizado.
Rd,.., = Rdi + Rdo
8) Comparar los factores calculados y requeridos anteriores y de esta forma determinar

si el intercambiador instalado puede utilizarse para la nueva capacidad de produccion, para
lo que debe cumplirse que Rdcal > Rdreq. En caso de que el intercambiador pueda seguirse
empleando, calcular el por ciento de area en exceso con que cuenta este.

R q — Rdyeq
e #

100
Rd,qq

Yharea exceso =

1.7.2 Rechequeo de enfriadores y condensadores
La metodologia utilizada para el rechequeo de los enfriadores y condensadores es la misma

gue la explicada para los intercambiadores de calor.

1.7.3 Rechequeo de hornos
Para el rechequeo de los hornos se utiliza el Método de Lobo-Evans expuesto en (Kern,

2005c). Este consiste en el uso de una ecuacioén del tipo de Stefan - Boltzmann modificada y
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de un balance de energia en el horno. Es un método muy utilizado en el disefio y evaluacion

de hornos quimicos de refinerias y para calderas que queman petrdleo o gas. Su metodologia
se detalla a continuacion:
1) Determinar la superficie real del horno instalado a partir del nimero de tubos con que
cuenta, sus longitudes y la superficie lineal (a't) que ocupa.

Aoy =a’t=Nt*L
2) Determinar la superficie equivalente del plano frio (Acp) para comparar con la anterior
y de esta forma determinar si el horno satisface el nuevo flujo a calentar manteniendo las
mismas condiciones de trabajo. (Areal > Acp).
> Para su determinacion se necesita calcular:
v El calor transferido a la superficie fria a partir de conocer la eficiencia de trabajo del
horno y el calor liberado por el combustible.

Qf =VCN = Moomp

¥
=——= 100
T=7

£
v El factor de efectividad (o)) se determina a partir de la ubicacién de los tubos en el

horno y sus dimensiones con la ayuda de la figura 19.11 pagina 783, (Kern, 2005c).

o re(2)

v El factor de intercambio total (Fiw:) a partir de determinar la efusividad de la flama y de
la relacion de la superficie efectiva del refractario y la superficie fria efectiva, se determina en
la figura 19.15 pagina 796, (Kern, 2005c).

Ar
Fior = ft (m i Egrﬂs')

xQ

v La relacion poy a partir de conocer la temperatura de los gases de combustion a
tot

la salida de la seccion radiante y la temperatura de la superficie absorbente de calor. Para su
determinacion se puede emplear su ecuacion correspondiente 0 se puede determinar en la
figura 19.14 pagina 795, (Kern, 2005c).

Comparar estas areas y si la real es mayor que la equivalente el horno puede usarse para las
nuevas condiciones, de lo contrario es necesario buscar variantes de trabajo.

La leyenda de los términos referidos en las ecuaciones anteriores se encuentra en el (Anexo
5).

1.8 Descripcion del proceso tecnolégico de refinacion de crudo en la refineria “Sergio
Soto Valdés”.

Tratamiento previo del crudo pesado
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El crudo procedente de Matanzas viene con un alto contenido de sales (alrededor de 300
ppm), cuando la norma refleja que los inyectos a la planta deben estar por debajo de 50 ppm,
este crudo al descargarse se le adiciona un 10% de agua, mas demulsificante para romper
la emulsién de agua y lograr que con esta que se marchen las sales; la solucion se debe
calentar por 15 minutos hasta tener 50°C, el crudo procedente de la base de supertanqueros
de Matanzas después de tener el agua y el demulsificante Solquiza 8301 pasa por un tanque
de lavado el cual tiene agua hasta un nivel, a una temperatura entre 50 y 60°C , el
calentamiento del agua es en forma de vapor directo, el petréleo extraido de la tierra al salir
de este tanque de lavado (tk-31) pasa por reboso para los tanques de almacenamiento (tk-
24 y 32) en los cuales cumplen con tres dias de reposo para que a continuacion se le
comience a realizar purgas de agua por espacios de tiempo prolongados hasta que por el
conducto salga crudo.

Destilacion atmosférica.

El petrdleo crudo procedente de los tanques de almacenamiento es bombeado por la bomba
P-105 A o B a través de los intercambiadores de calor E-203 A, B, C, D, E, F, Gy H que
corresponden a reflujo tope vacio, queroseno, diésel, corte lateral ligero (R3), reflujo
intermedio o diésel, fondo de vacio, corte lateral pesado (R2) o Fuel y fondo de vacio (también
puede ser extraccién de plato 5). En estos intercambiadores el crudo se calienta por el calor
cedido por las corrientes anteriores hasta una temperatura alrededor de 190°C.

El petréleo crudo se divide en dos ramas y entra al horno F-101 donde se eleva la temperatura
hasta 320-340°C. El crudo parcialmente vaporizado entra en la zona de alimentacion de la
torre de destilacién atmosférica (T-101). La parte vaporizada asciende y el liquido cae en la
zona de despojamiento la que posee tres platos de copas en el fondo de la torre.

Los vapores despojados en el fondo mas la parte vaporizada del crudo y el vapor de agua
ascienden en la zona de rectificacién, compuesta por 15 platos de copas y un plato de malla.
Por los platos 7 y 9 se extrae el corte de diésel por cajas de extraccion parcial. Este producto
entra a la torre despojadora T-103 que posee 3 platos de copas donde se despoja de los
productos mas ligeros ajustando el punto de inflamacién mediante la inyeccién de vapor de
agua al fondo de esta torre. El corte despojado es bombeado por la bomba P- 102 B a través
del intercambiador de calor E-203 C y siempre que presente la acidez por encima del valor
establecido (0,6) se envia al tratamiento con sosa caustica y posteriormente es enviado al

tanque de produccion #43.
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El queroseno se extrae de los platos 13, 14, 15y 16, este producto entra a la torre despojadora

T-102 que posee tres platos de copas donde se despoja de los productos mas ligeros
ajustando el punto de inflamacion mediante la inyeccion de vapor de agua al fondo de esta
torre. El corte despojado es bombeado por la bomba P- 102 A, a través del intercambiador
de calor E-203 B y el enfriador E-105 B y posteriormente es enviado a los tanques de
almacenamiento.

El solvente se extrae por los platos 16, 17 y 19 por cajas de extraccion parcial, pasando a
enfriarse en uno de los bancos de condensadores de tope y de ahi se envian por gravedad a
sus respectivos tanques de almacenamiento.

Por el tope de la torre T-101 salen los gases, el vapor de agua, vapores de nafta y reflujo tope
pasando a los condensadores E-103 Ay B, E-103 C y D donde se enfrian y condensan estos
vapores, de aqui pasan al tambor separador de tope D-103. En este tambor ocurre la
separacion de los gases no condensables, nafta y agua. Parte de la nafta se retorna a la torre
T-101 mediante la bomba P-101 A o B como reflujo al tope y el resto de la nafta se envia al
enfriador E-105 Ay al tanque (19) de tratamiento con sosa, pasando por reboso a su tanque
de almacenamiento (64), siempre que su destino sea para la produccién de gasolina, de lo
contrario se enviaria para el tanque de produccién (18) como reductor de viscosidad sin
pasarla por dicho tratamiento. El agua es drenada a la zanja y los gases no condensables se
envian junto a la nafta al tanque de produccién.

El crudo reducido que sale del fondo de la T-101 es bombeado con la bomba P-109 A, B o C,
gobernada por un control de nivel ubicado en el fondo, y se muestra el flujo por un indicador
de flujo FI12, llegando al horno F-102 donde se calienta hasta 370-409°C, en dependencia
de la operacion, vaporizandose parcialmente. En la zona de radiaciéon del horno se puede
introducir vapor de agua recalentado con vistas a evitar la formacion de coque en los tubos
del mismo.

Destilacion al vacio.

El producto pasa a la zona de alimentacién de la torre T-201, entre los platos 3y 4, que se
encuentra a una presion por debajo de la presiébn atmosférica ocurriendo el flasheo del
producto. La torre T-201 esta disefiada con 27 platos distribuidos de la siguiente manera:
Fondo 3 platos (plato perforado)

Zona de lavado 5 platos (4 copas y 1 malla)

Zona rectificacion 19 platos (17 valvulas y 2 colectores)
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En esta separacion inicial los vapores ascienden en la torre y el liquido cae al fondo. El fondo

de la torre mantiene su nivel con un lazo en el autdmata (LIC-01), accionando la neumatica
existente en las bombas P-201 (A 0 B) y es bombeado a través de los intercambiadores E-
203 H siempre que no se utilice para el plato 5 y E-203 F donde le ceden calor al crudo
inyectado a la parte atmosférica; posteriormente pasa al enfriador E-204 A de donde una
parte va al fondo de la torre T-201 como reflujo frio, con vistas a que la temperatura del fondo
esté por debajo de 343°C, la otra parte se envia a asfalto o puede pasar por un mezclador
donde se le adiciona queroseno, diésel o ambos para producir petroleo combustible, en
dependencia de la operacion.

El liquido que abandona el plato 5 es tomado por la bomba P-205 A o B quien lo bombea,
gobernado por el control de nivel (LIC-05) situado en el plato, a través del intercambiador E-
203 H, de donde una parte (de ser necesaria) es enviada a la succion de la bomba P-109,
para ser reprocesado y el resto pasa al enfriador E-204 E y posteriormente a tanque de
petréleo combustible. Existe la posibilidad de que el producto del plato 5 vaya directamente
al enfriador sin necesidad de entrar al intercambiador, esto se logra sacando de linea el
intercambiador por la parte de plato 5, dando la posibilidad de alinear el mismo para utilizarlo
con el fondo de vacio.

La primera extraccion de producto es por el plato 9 que pasa al despojador T-203 donde es
despojado de las fracciones ligeras con vapor de agua. El flujo de producto de la T-201 al
despojador es gobernado por un lazo de control de nivel (LIC-03). De ahi lo toma la bomba
P-203 B o C en cuya descarga esta montado el lazo de control de nivel del despojador (FIC-
02) que gobierna la salida de producto. Entre la descarga de la bomba y el control de nivel
existe una linea que se utiliza para mantener un reflujo al plato maya, operandose
manualmente y el resto es bombeado al intercambiador E-203 G donde le cede calor al crudo,
de ahi circula al enfriador E-204 C pasando al manifold de donde puede ser enviado a los
diferentes tanques de cortes de aceites, gasoéleo de vacio.

La siguiente salida es por el plato 13, es tomado por la bomba P-204 A y B bombeado al
intercambiador E-203 E y devuelto a la torre en el plato 14. Existe la posibilidad de no utilizar
el reflujo intermedio siempre que en la torre se trabaje con baja carga, dando la posibilidad
de usar el intercambiador E-203E para el enfriamiento del diésel atmosférico.

La segunda extraccion de producto es por el plato 20, que pasa al despojador T-202, donde
es despojado de las fracciones ligeras con vapor de agua. El flujo de producto de la T-201 al
despojador es gobernado por un lazo de control de nivel (LIC-03). De ahi lo toma la bomba
P-203 A 0 B en cuya descarga estd montado al lazo de control de nivel del despojador (FIC-
01) que gobierna la salida de producto, y es bombeado al intercambiador E-203 D donde le
cede calor al crudo, luego al enfriador E-204 E pasando al manifold donde puede ser enviado

a los diferentes tanques de cortes de aceites, gasoleo de vacio o como PCP.
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Existe la posibilidad de usar como reflujo intermedio la salida del despojador T-202,

retornandolo al plato 14, gobernandolo por el sistema de control del reflujo intermedio (TIC-
04).

La proxima salida es el reflujo al tope, el cual es un reflujo de intervalo. Se toma por el plato
24 a través de la bomba P-202 (A o B) en cuya descarga tiene el control de cascada de
temperatura (TIC-01) dejando pasar mas o menos flujo por la linea del intercambiador E-203
A, enfriador E-204 B y tope (plato 27) y el producto que pasa por el control de nivel del plato
24 (LIC-02)(exceso) pasa a través del enfriador E-204 F hacia una linea del manifold pudiendo
enviarse a los distintos tanques de corte de aceite asi como al diésel y al crudo en caso que
no cumpla especificaciones. Todos los productos son extraidos por cajas de extracciones
parciales. Ademas, existen conexiones a la descarga de las bombas P-202 A y B que
permiten reflujar producto al plato inferior al 24 y la otra posibilidad es reflujar el producto del
plato 24 al fondo de la torre a través de la linea de reflujo frio. Los vapores no condensados,
el aire y el vapor de agua suministrado durante el proceso, pasan a los condensadores de
tope E-201 A, donde se condensan parcialmente. El liquido formado pasa al tambor D-201
donde se separan los hidrocarburos del agua, el agua va al drenaje y los hidrocarburos son
tomados por la bomba P-205 B o C y enviados a la linea del exceso de reflujo, al diésel, al
crudo o al tanque 37. Los vapores no condensados pasan al eyector primario donde son
arrastrados por el vapor de agua mezclandose con él y pasan al segundo condensador E-202
A, donde se condensa parte de ellos, de aqui los residuos son arrastrados por el eyector
secundario para el condensador E-202 B, los liquidos condensados en los condensadores E-
202 A y B pasan igualmente al tambor D-201, quedando el aire y un residuo de vapor los
cuales antes de ser expulsados a la atmésfera reciben un tratamiento previo para eliminar el
sulfuro de hidr6geno presente en estos gases. El tratamiento consiste en pasar los gases de
vacio a través del eyector 1 inferior o el eyector 2 superior, ambos de accion hidraulica, hasta
el reactor TB 1 inferior o TB 2 superior, cada uno de ellos disefiado para contener sosa liquida
con una concentracion establecida en un rango de 20 a 30 %, ambos cuentan con conexion
de agua y vapor, y ambos se cargan de la solucion, pero solo se utiliza un sistema, cuando
se agota la sosa en un reactor, se utiliza el otro, con su sistema correspondiente.

La sosa es bombeada por la bomba P-204 A o P-204 B hasta el reactor TB1 0 TB2, una vez
cargados los reactores se comienza a recircular la sosa para lograr el funcionamiento de los
eyectores (el inferior o el superior), estos extraen los gases hasta el reactor. Aqui reacciona
el sulfuro de hidrogeno y los demas gases se expulsan a la atmosfera a través de una
chimenea que sale de los reactores. Al reaccionar el sulfuro de hidrogeno con la sosa céustica
se forma una solucion de hidrosulfuro de sodio la cual posteriormente se bombea a través de
la bomba P-204 A o P-204 B hasta el tanque de almacenamiento. Una vez terminado el

tratamiento se procede a la limpieza del equipamiento y las tuberias a través del suministro
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de agua y vapor, para eliminar las tupiciones.(Diagrama de flujo del proceso Anexo
2)(Diagrama de bloques del proceso Anexo 3) ( (VALDES , VALDES)

1.9 Diagrama heuristico

Modificaciones tecnoldgicas en la Refineria “Sergio Soto”
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(Capctulo 2. Audlisis tecuologice de la producciin de liguide asfdltico
A2C-50 en la Refinenia “Sergéo Sote”

Capitulo 2: Andlisis tecnolégico de la produccién de liquido asfaltico AC-30 en la

Refineria "Sergio Soto".

En la Refineria “Sergio Soto”, la torre de destilacion atmosférica presenta una capacidad
actual de refinacion de crudo de 400 t/d y la de destilacion al vacio de 700t/d.

En el caso de la torre de destilacion atmosférica es importante hacer notar que debido al
extenso periodo de explotacion a la que ha sido sometida la misma y al alto contenido de
azufre de los crudos nacionales, el espesor de sus paredes ha ido disminuyendo hasta
alcanzar un estado critico que no garantiza la estabilidad de la operacion.

Lo anterior unido a la necesidad de aumentar la capacidad de produccién de la refineria ante
una nueva demanda de liquido asféltico, justifica la sustitucion de la torre de destilacion
atmosférica aumentando la capacidad de refinacion del crudo hasta 1000 t/d; capacidad
predefinida a la empresa. (EIPP).)

Aprovechando el aumento de la capacidad de refinacién con el montaje de la nueva torre se
hace posible que se pueda aumentar la produccion de asfalto, por tanto, se hard una
evaluacién del resto del equipamiento para conocer si éste puede tener un buen
funcionamiento operacional para la nueva escala, de lo contrario se valoraran otras opciones
y se propondran las modificaciones tecnolégicas necesarias.

La Refineria “Sergio Soto” se propone procesar 1 000 t/d de crudo pesado (Matanzas), con
esto en 200 dias se cumpliria con la demanda de liquido asfaltico del pais en el afio, la cual
asciende hasta 208 578 t/a, de estas se necesitan 96 728 t/a de asfalto para vias de interés
nacional y provincial (AC-30), que es el que produce esta refineria, 51 850 t/a para vias de
interés municipal y 60 000 t/a de asfalto modificado para aeropuertos y carreteras con mucho
trafico y cargas, que se obtienen en las restantes refinerias del pais, pudiendo entonces
procesar crudo Pina 30 dias y el resto de los dias del afio, se prevén para paradas imprevistas

y reparaciones.

2.1 Balances de masay energia en el proceso de refinacion de crudo.

Para determinar los valores de las variables que se manejaran en el proceso es necesario
realizar los balances de materiales y energia segun corresponda. En la realizacion de estos
balances se deben tener en cuenta los criterios para el uso de los balances tanto parciales
como totales tomando en consideracion los principios basicos de la Ingenieria Quimica.
Estos calculos se realizaron con la ayuda del programa Microsoft Excel y se tom6 como base
una hora.

Los valores del calor especifico de los destilados, del crudo y del agua de enfriamiento se
determinaron a partir de la temperatura y de los grados API de estos compuestos en las
figuras 2, 4 y 5 paginas 909, 911 y 912 (Kern, 2005c).
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AO-30 en la Refineria “Sergis Soto”,

2.1.1 Balance de masa en la torre de destilacion atmosférica (T-101)

En este equipo ocurre la separacion del crudo en sus diferentes fracciones a partir de sus

temperaturas de ebullicion y con la ayuda del vapor afiadido por la parte inferior de la columna.

Para la realizacion de estos célculos se tomd como referencia la curva TBP mas reciente del

crudo Matanzas (Ver anexo 4)

Crudo | ———»

T-101 || Quercseno

\ J— Crudo Reducido

4

Vapor

a
. Reflujo de
Nafta

eflujo de

Figura 2.1 Torre de destilacién atmosférica

Tabla 2.1: Balance de masa en la torre de destilacion atmosférica.

Datos Ecuaciones Resultados
Mc = 41 666,67 kg/h
Por cientos de salida de los M¢ * %n
_ Mnafta = 50
destilados:
M¢ * %q
Nafta = 4,17% MQuero = W MN = 1737,50 kg/h
Queroseno = 8,70% M¢ * %d Mg = 3625,00 kg/h
Diésel =24,08% Mpiésel = —00 Mp = 101033,84 kg
Crudo reducido = 62,45% _ Mc * %f /h
. Mruel = =10
Pérdidas = 0,6% M., = 26020,84kg
Moo . = Mc * %p r ’
Perd = 100 /h
Por ciento de recirculacion a My * %Ry Mp = 250,00 kg/h
la torre: RN =700
Nafta = 0,50% Rq = Mg * %Rq
Queroseno = 0,95% 100
., 0 _ MD * %RD
Diésel = 3,50% D~ T Ry = 8,69 kg/h
Rq = 34,44 kg/h
Rp = 351,17 kg/h

Leyenda:
Mc: masa de crudo
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Mn: masa de nafta Rn: reflujo de nafta

Mq: masa de queroseno Rq: reflujo de queroseno
Md: masa de diésel Rd: reflujo de diésel

Mf: masa de fuel oil Mp: masa de pérdidas

2.1.2Balances de masa en los despojadores de destilacion atmosférica.

< :
/J\ Vapores ligeros +
Vapor de agua

T-102 T-103
Querosenp + Diésel +
Vapores ligeros Vapores ligeros
> Vapor de agua — Vapor de agua
Queroseno L
Diésel
>

Figura 2.2: Despojadores de la etapa de destilacion atmosférica.

Luego del crudo separarse en sus diferentes fracciones en la torre de destilacién atmosférica,
algunos cortes como el diésel y el queroseno pasan a los despojadores (T-102 y T-103) donde
con el empleo de vapor se separan estos destilados de los compuestos mas ligeros,

obteniéndose mas puros, cuyos resultados se muestran a continuacion en la siguiente tabla:

Tabla 2.2: Balance de masa en los despojadores de la etapa de destilacién

atmosférica.

Equipo | Datos Ecuaciones Resultados
qunt V= Rq + qual
et qual = MQent V- Rq V= 181'25 kg/h
T-102 = 3625ke/h M 377181k
- Vap = 0,05(kgvapor/k sal ’ g
R, = 34,44kg/h p (kgvapor/kg q) dsal
* Qentr(kg q/h)
V =501,67kg/h
dent = Mdent + V= Rd + Mdsal M
1003333 kgl | My, =M, +V =Ry ot
T-103 = 310183,83 kg/h
R4 Vapor = 0,05(kgvapor/kg d)
=351,17kg/h * Qentr(kg d/h)
Leyenda:
M: masa g: queroseno V: vapor
R: reflujo de la torre d: diésel

28



(Capctulo 2. Audlisis tecuologice de la producciin de liguide asfdltico
A2C-50 en la Refinenia “Sergéo Sote”

2.1.3 Balances de energia en el banco de intercambio de calor.

El banco de intercambio de calor consta de 8 intercambiadores de calor que se encargan de
aumentar la temperatura del crudo con el apoyo de los diferentes destilados de las torres de
destilacion atmosférica y vacio. En la figura 2.3 se muestra una representacion del banco de
intercambiadores de calor donde el fluido frio lo constituye el crudo el cual aumenta su
temperatura progresivamente. En los balances de energia de los intercambiadores de calor
fue preciso determinar el calor especifico de cada componente para ello se utilizé el (Kern
2005) donde se hace coincidir los °API con las temperaturas de cada una de las sustancias

gue intercambian calor.

queroseno 180“(;‘,/ :queroseno 8p°C
P B >
iésel 80°C‘ C

RT110°C RT 70°C

Crudo 224°

diésel 260° asfalto 310°C

R2 80°C

Figura 2.3: Banco de intercambiadores de calor de la planta.

Tabla 2.3 Datos de los fluidos

Corriente °API

Crudo (fase liquido) 15,1
Nafta 60
Quero 38
Diésel 32
Crudo reducido 13,2
D3 30
R3 25
R2 13
R1(asfalto) 9
RT 32
Fuel oil 10

Tabla 2.4: Balance de energia en los intercambiadores de calor.

Equipo Datos Ecuaciones Resultados
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 1797,4]/kg°C

29



(Capctulo 2. Audlisis tecuologice de la producciin de liguide asfdltico

AO-30 en la Refineria “Sergis Soto”,

E-203 A -|F;1ﬂ: 50°(|: /D) Mg * Cpgr *At =m *Cp. *AT | T2=51°C
eflujo al tope :
Mgy = 1301,04 kg/h _ Mpgr * Cpgr *A L T
tclp,iTEOzggzz J/kg°C 2 m * Cp, 1
t2=70°C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 1797,4]/kg°C
E—-203B | T2=52°C My % Cpg xAt =m, * Cp. *A T T3 =65°C
Queroseno:
M, = 3771,81 kg/h _ Mg * Cpg xA t N
clpq :8%673,2 J/kg°C 37 m,*Cp, 2
t1=180"°
t2=80°C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 1881]/kg°C
E-203C | T3=65°C My % Cpg At =m,*Cp. *A T T4 =87 °C
Diésel:
M, =10183,83 kg/h Mg * Cpg *A't
Cpq = 2424,4 JIkg°C Ta= +T
deisoec e Che
t2 =80 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2006,4 J/Kg°C
E-203D | T4=87°C Mpz * Cppz At =m * Cp. *AT | T5=93°C
R3:
Mpgs = 1540,43 kg/h T - Mpgs * Cpgs *A t T
Cpgrs = 2549,8 J/kg°C 5T mg*Cp, *
t1 =200 °C
t2=80°C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 20482 J/Kg°C
E-203E | T5=93°C Mg * Cpg *At =m,*Cp, *AT T6 =131°C
Diésel:
M, = 10183,83 kg/h _ Mg xCpg At e
erc et R
t2 =150 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2173,6 ]/kg°C
E-203F | T6=131°C Myss * CDasp *A t =mg x Cp, *A T | T7 = 175°C
Asfalto:
Mgsr = 20832,28 kg /h 7 Mass * CPasr *A t .
clpas; ;2291,6 Ikg’C | 7T T o Cp, °
t1=250°
t2=175°C
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Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2382,6]/kg°C
E-203G | T7=175°C Mgy * Cppy *At =m, * Cp. *A T T8 =190°C
R2:
Mg, = 2529,07 kg/h T - Mgy * Cprp *A t T
Cpr, = 2717 JIkg°C 8~ m. * Cp, 7
t1 =290 °C
t2 =80 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2424,4 J/kg°C
E—-203H | T8 =190 °C Mgss * Cpgsp At =m* Cp. xAT | T9=224°C
Asfalto:
Mgss = 20832,28 kg/h Myss * Cpgss *A t
Cpasy = 2800 J/kg°C 9= T o Cp, Tg
t1=310°C
t2 =250 °C
Leyenda:
M: masa

Cp: capacidad calorifica

tl: temperatura de entrada del fluido caliente

t2: temperatura de salida del fluido caliente

T (1-9): temperatura de entrada o salida dependiendo del intercambiador

2.1.4 Balances de masay energia en los condensadores de nafta.

Los vapores de nafta y de otros compuestos ligeros salen por el tope de la torre de destilacion

atmosférica y pasan a los condensadores (E-103 Ay B o C y D), en estos ocurre la

condensacioén parcial de los compuestos a partir de utilizar agua a temperatura ambiente.

Tabla 2.5: Balance de Energia en los Condensadores de Nafta.

Cp, = 17974 ]/kg°C
T1=100°C
T2=80°C

_ My xCpy +AT
Ma = Cpg *At

Equipo Datos Ecuaciones Resultados
Agua:
Cpa =4 190 J/kg°C
t1=25°C Qc = Qg
t2=35°C
Vapores de nafta: My, * Cpy *AT =mg * Cpg *At | m,
E—-103A | M, = 1737,50 kg/h = 1490,7 kg/h
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Agua:

Cpa = 4 190 J/kg°C
t1=35°C Qc = Qg
t2=45°C
Vapores de nafta: My x Cpy *AT =mg * Cpg *At | m,

E-103B | M, =1737,50kg/h = 1490,7 kg/h
Cp, = 1772,32]/kg°C m, = My * Cpp *A T
T1=80°C (pa *At
T2 =60°C

Leyenda:
ma: masa de agua de enfriamiento

2.1.5 Balances de energia en los enfriadores de destilacion atmosférica.

Los destilados que salen del banco de intercambio de calor disminuyen su temperatura, pero
no lo suficiente para su almacenamiento, por lo que es necesario seguir enfriandolos,
entonces pasan a los enfriadores (E-104, 105, 106). Para este proceso se utiliza también

agua como medio de enfriamiento.

Tabla 2.6: Balance de energia en los enfriadores de destilacion atmosférica.

Equipo Datos Ecuaciones Resultados

Agua:
Cpa = 4 190 J/kg°C Qc = Qg
t1=25°C

E - 106 t2=50°C My, * Cpp *AT =my * Cpy *A t
Nafta: m, = 379,4kg/h
M, = 1728,81kg/h _ My xCpp *AT
Cp, = 2 299 J/kg°C TR
T1=60"°C
T2=50"°C
Agua:
Cpa =4 190 J/kg°C Qc = Qg
t1=25°C
t2=50°C Mg % Cpg *AT =mg x Cpg xA L

E-104 Queroseno: mg
M, =3771,81kg/h m = Mg * Cpg x& T = 2302,8kg/h
Cpq = 2 131,8 J/kg°C Cpa xAt
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T1=280°C
T2 =50°C
Agua:
Cpa =4 190 J/kg°C Qc = Qg
t1=25°C
E-105 t2=50°C Mg *Cpg *AT =mg *Cpg *A L
.z ma
Diesel:
= 6095,7 kg/h
M, = 10183,83 kg/h _ My *Cpg*AT
=L =
Cpg = 2090 /kg°C Cpg *At
T1=80°C
T2 =50°C

2.1.6 Balance de masa en la torre de destilacion al vacio.

En este equipo ocurre la separacion del crudo reducido proveniente de la torre de destilacion
atmosférica en sus diferentes fracciones a partir de sus temperaturas de ebullicién y con la
ayuda del vapor afiadido por la parte inferior de la columna. Para la realizacion de estos
célculos se tom6 como referencia la curva TBP mas reciente del crudo Matanzas (Ver anexo
4)

/—\—. Diesel de Vacio (D3)

—— ——*  Reflujoal tope
-

T-102 H——— ®

Fuel Ol | ———

Figura 2.4: Torre de destilacion al vacio.

Tabla 2.7: Balance de Masa en la Torre de Destilacion al Vacio.

Datos Ecuaciones Resultados
Mcr= 26020,84kg/h Mo — m. * %RT
RT — 7 +an
Por cientos de salida de los 100 Mgrr=1301,04 kg/h
. m. * %D3
destilados: Mp; = 100 Mp3=1040,83 kg/h
RT =5% Mp; =1540,43 kg/h
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D3=4 % M m, * %R3 Mg, = 2607,28kg/h
R3 —
R3=5,92 % 100 Mg, =
M __ mc*%R2
R2=10,02% R2 = "0 20832,28kg/h
R1=80,06% m, * %R1
- : iy Mr1 = =700
Por cientos de recirculacion a
Mgt * %RRpt
la torre: Rpr = 100 Rgt = 26,02 kg/h
RT= 2% - Mgs * %Rg3 Rg3; = 15,40 kg/h
R3=1% R3 100 R, = 104,29 kg
R2=4% _ Mgz * %Rg;
R2 100
Leyenda:
Mcr: masa de crudo reducido
RT: Reflujo de tope
D3: Diésel al Vacio R3: Fuel
R2: Fuel R1: Asfalto

2.1.7 Balances de masa en los despojadores de destilacién al vacio.

Vapores

Vapor de agua

—

R3 +

Vapores ligeros

ligeros +

T-202

Vapor de agua

Vapores ligeros + ; \

Vapor de agua

T-203

—
R2 +

Vapores ligeros

Vapor de agua

R2

Figura 2.5: Despojadores de la etapa de destilacion atmosférica.

Tabla 2.8: Balance de masa en los despojadores de la etapa de destilacién al vacio.

Equipo | Datos Ecuaciones Resultados
MR3e Qe + vapor = reflujo + Qsal Qsal = 1540,43 kg
= 1540,43 kg/h Vapor = 0,01(kgvapor/kgR3) /h
T-202 Reflujo * Qent(kgR3/h) Vapor = 15,40 kg
=15,40kg/h Qs = Qe + vapor — reflujo /h
MR2e Qe + vapor = reflujo + Qsal, Qsal = 2529,07 kg
T.203 = 2607,29 kg/h Vapor = 0,01(kgvapor/kgR2) /h
Reflujo * Qent(kgR2/h) Vapor = 23,50 kg
= 104,29 kg/h Qs = Qe + vapor — reflujo /h
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2.1.8 Balance de energia en los condensadores de vacio.

Los vapores de diésel de vacio y otros compuestos ligeros salen por el tope de la torre de

destilacion al vacio y pasan al condensador (E-201A), en este ocurre la condensacion parcial

del compuesto a partir de utilizar agua a temperatura ambiente.

Tabla 2.9: Balance de energia en el condensador de D3.

Equipo

Datos

Ecuaciones

Resultados

E-201A

Agua:

Cpa =4 190 J/kg°C
t1=25°C

t2=50°C

Vapores de D3:

Mps = 1040,83 kg/h
Cppsz = 1755,6]/kg°C
T1=100 °C
T2=40°C

Qc = Qg

MD3*CpD3 *AT=ma*Cpa *At

_ Mpz * Cpps *AT
B Cp, At

a

mg

= 1308,3 kg/h

2.1.9 Balance de energia en los enfriadores de vacio.

Los destilados que salen del banco de intercambio de calor disminuyen su temperatura, pero

no lo suficiente para su almacenamiento, por lo que es necesario seguir enfriandolos,

entonces pasan a los enfriadores (E-204 A, B, C, D). Para este proceso se utiliza también

agua como medio de enfriamiento

Tabla 2.10: Balance de Energia en los Enfriadores de la etapa de Destilacion al Vacio.

Equipo Datos Ecuaciones Resultados
Agua:
Cpa = 4190]/ kg°C Qg = Qc
t1=25°C
E-204C |t2=50°C Ma * Cpa * At mg
Asfalto = Masf = 251469 kg
Masf = 20832,28 kg/h * Cpasf * AT /h
Cpasf = 2299 ]/kg°C
T1=175°C Ma = Masf = Cpasf * AT
T2 =120°C Cpq * At
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Agua
Cpa = 4190J/kg°C Qg = Qe
t1 = 25°C
E—204A |t2=50°C Ma » CpaxAt .
= a
BT MRT * CpRT -
M RT = 1301,04 kg/h * AT B 9/
CpRT =2 173,6 J/kg°C
MRT * CpRT * AT
T1=70°C Ma =
Cp, * At
T2 =60°C
Agua:
Cpa = 4 190 J/kg°C
tl=25°C Qg = Qc
t2 =50 °C
E-204D |R2 Ma * Cpa * At mg
MR2 = 2529,07 kg/h = MR2 % CpR2 | =948,7 kg/h
CpR2= 1 964,6J/kg°C x AT
T1=80°C M — MR2* CpR2 + AT
a=
T2 =60 °C (P * At
Agua:
Cpa =4 190 J/kg°C Qg =Qc
t1=25°C
E-204B |t2=50°C Ma * Cpa * At
ma
R3 = MR2 * CpR2
=639,3 kg/h
MR3 = 1540,43 kg x AT
CpR3 = 2173,6 J/kg°C
T1=80C 1 — MR3 + CpR3 + AT
a =
T2 =60°C Cpa * At

2.2 Rechequeo del equipamiento de la planta de destilacion atmosféricay al vacio.
2.2.1 Rechequeo de los intercambiadores de calor

El crudo pesado(Matanzas) proveniente de los tanques de almacenamiento, primeramente,
se comienza a calentar pasando por una red de intercambiadores de calor de tubo y concha,
donde por dentro de los tubos se encuentra el crudo y por fuera de estos(coraza) van los
destilados respectivos de cada intercambiador, provenientes de las torres de destilacion

atmosférica y al vacio.
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El rechequeo de estos equipos se realiz6 utilizando las metodologias del (J.G.Speight 2006),
la cual fue descrita en el epigrafe 1.7.1 del capitulo 1 y con la ayuda del Microsoft Excel. La
leyenda de las nomenclaturas de todos los datos que se encuentran en tablas se pueden

consultar en el (Anexo 5)

Tabla 2.11:Intercambiador E-203A (crudo y reflujo al tope de vacio)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Reflujo Tope de Vacio
DI (m) 0,0225 DI(m) [0,79| mc(kg/h) | 41666,67 | Mgr(kg/h) | 1301,04
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg°C) | 1797,4 | Cprr (J/kg °C) | 2257,2
BWG 17 L (m) 575 | pc (kg/m?) 950 prT (kg/m3) 887,2
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,0044 UrT (Kg/m*s) 0,0039
L (m) 6 t1 (°C) 50 T1 (°C) 110
n 2 t2 (°C) 52 T2 (°C) 70
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,115 ket (W/m°C) | 0,126
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mgy * Cpgy x (Ty = T,) = m * Cpg * (t; — 1) Q = 32630,12 W
Atl = T1 - tz Atl = 58,43 °C
Atz == TZ - tl Atz == 20 OC
At; — At =
MLDT — 1 = 2 MLDT = 35,84
oty
In 7, S =0,026
st R=255
T, — ¢ Ft=1
_ T1 - T2 At = 35,84 °C
-ty
At =Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,613 plg?(Tabla 10 p. 948, Kern)
U= T2 +n a; = 0,08m?
me m
v= v=0,15—
P * ag s
v*px*DI Re = 733,9
Re = T Pr=68
0,25
pr — CPe * He (%) =1 (porque el crudo se calienta)
ke o028 £ = 1 (porque L/DI > 50)
Nu = 0,021 = Re%8 % Pr043 « (—) * £ Nu = 25,31
Prp
;o Nuxke hi = 130,67 W/m?°C
DI
hio = 117,36 W/m?°C
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hi hi DI
= * ——
Lo l DE
B L B=0,48m
"~ No.Deflectores C’=0,007 m
C'=Pt - DE as = 0,083 m?
DI*C *B kg
ag = T GRT = 4‘,36@
_ Mgr Re = 20,46
Grr == jH=25
De * Gpr De=0,18 m (fig. 28 p.943, Kern)
Re = ——— Pr = 69,70
c .uR*T
pr — DPRrT * URT
KRT
i * k 0,14 " 0,14 . ] »
ho = JH * KRr pri/3 4 (ﬁ) (M—f) =1 (porque es un liquido enfriandose)
De
Hr ho = 66,07 W/m2°C
_ hio * ho Uc = 42,27 W/m?°C
© ™ hio + ho
v, =9 Up = 4,74 W/m2°C
b A{IC * Alt] .
c—Up — m* °C
Rd,g = T i Rd.q = 0,187 fw

Rd,eq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00158™" °C/, (T. 12 p.945)
Rd.y > Rd,., (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq

* 100
Rd,eq

%area exceso =

Area exceso = 117%

Tabla 2.12: Intercambiador E-203B (crudo y queroseno)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Queroseno
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 | Mq (kg/h) | 3771,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) 1797,4 Cpq (J/kg 2 675,2
OC)
BWG 17 L (m) 5,75 pc (kg/m?3) 950 pq (kg/m3) 800
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,0043 ug (kg/m*s) | 0,00117
L (m) 6 t1 (°C) 52 T1 (°C) 180
n 2 t2 (°C) 65 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,115 kg (W/m 0,128
OC)
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS

Q=Mq*Cpq*(T1_T2)=mc*Cpc*(t2_t1)

Q =280287,6 W
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Aty — At MLDT = 61,93
MEDT == "5, Ft=0,99
At, At = 61,31°C
At = Ft * MLDT
_Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa+n a, = 0,08 m?
Re = 2P *DI v=015"
u S
CPC * U Re = 750
Pr=— Pr = 66,67
¢ Prt 0,25 Nu = 25,52
Nu = 0,021 * Re?8 x Pro43 « (—) x £
Prp
hi = Nu * k¢ hi = 131,78 W/m?°C
DI
hio = i v 2L hio = 118,36 W/m2°C
DE
_DI«(C"+B a; = 0,083 m?
s Pt kg
. M, Gq = 12,65 —
a7 g Re = 197
De * Gg H=7
Re = P De = 0,018 m }(fig. 28 p.943, Kern)
Cp, + Pr=24,44
pr—_2a"Fq
KCI
. 0,14 — 20
ho:]H*kq*Prl/?,*(i) ho = 132,26 W/m2°C
De Ur

_ hio = ho Uc = 62,46 W/m?°C
¢~ hio+ ho
= Q Up = 23,83 W/m2°C
Atc * At
Uc—Up Rdq = 0,025 ™" °C/
Rdcal = Uc* UD cal — Y% w

Rd,eq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00042 ™ °C/,, (T. 12 p.945)
Rdy > Rd,.q, (Puede utilizarse)

Yodrea exceso — Rdcq; — Rdyeq « 100 Area exceso = 60,41%
Rd,eq
o Tabla 2.13: Intercambiador E-203C (crudo y diésel)
DATOS
Tubos Coraza Crudo Diésel
DI (m) 0,0229 DI (m) 0,912 mc (kg/h) 41 666,67 Md (kg/h) 10183,83
DE (m) 0,0254 DE (m) 0,924 | Cpc (J/kg °C) 1881 Cpd (J/kg °C) | 2424,4
BWG 18 L (m) 4,63 pc (kg/m?3) 950 pd (kg/m?) 890
Nt 396 Deflectores 12 pe (kg/m*s) 0,00401 pd (kg/m*s) | 0,00179
L (m) 4,9 t1 (°C) 65 T1 (°C) 150
n 8 t2 (°C) 87 T2 (°C) 80
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Pt (m) 0,026 kd (W/m °C) 0,114 kd (W/m©°C) | 0,124
Atc (m?) 155
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q=M;*Cpyg* (T —T,) =m, *Cp, * (t, — t;) Q =480077,25 W
Aty — At MLDT = 33,38
MEDT=—"5¢; Ft=0,96
A, At =32,04°C
At = Ft * MLDT
_ Ntxa't a't=0,639 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taaen a; = 0,02 m?
Re = 22D v =059~
u S
Cp, * 1, Re = 3 240
Pr=—p¢ Pr = 66,06
¢ 025 Nu = 81,90

Prt
Nu = 0,021 = Re%8 x Pro43 4 (—) ‘s

Prp
hi = Nu * k. hi = 408,17 W/m?°C
DIDI
N — 20
hio = hi L hio = 368,17 W/m?°C
. _DI*C'*B as = 0,0081 m?
ST Pt _ kg
oM Ga = 348,36 —
a— a_s Re =4 893,8
De * G, jH=35
€= g De =0,025m [ (fig. 28 p.943, Kern)
de*‘ud PI’=34,84
Pr =
kg
0,14 ho = 526,60 W/m?2°C
h0=]H*kd P1/3*<i>
e Ur
U - hio * ho Uc = 216,68 W/m?°C
¢ hio+ho
_ Q Up = 96,77 W/m?°C
b A{IC * Alt] >
c—Up — m* °C
Rdea = o0 Rdcq = 0,0057™" L/,

Rd,eq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00035 ™ °C/,\, (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,., (Puede utilizarse)

%area exceso =

Rdcal - Rdreq
Rd;eq

* 100

Area exceso = 15,23%

Tabla 2.14: Intercambiador E-203D (crudo y R3)

DATOS

Tubos Coraza

Crudo R3
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DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41666,67 Mgs (kg/h) 1540,43
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) | 2006,4 | CpR3 (J/kg °C) | 2549,8
BWG 17 L (m) 575| pc (kg/md 950 PR3 (kg/m?3) 909

Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) | 0,00395 | PR3 (kg/m*s) 0,0037
L (m) 6 t1 (°C) 87 T1 (°C) 200
n 2 t2 (°C) 93 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,032 ke (W/m °C) 0,117 krs (W/m °C) 0,115
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q = MR3 * CpR3 * (Tl - Tz) = mc * CpC * (tz - tl) Q = 130926,574 W
At; — At =
mLpT = 2 . 2 MLDT =36,88
Aty
AT, Ft=1
At =Ft* MLDT At = 36,88 °C
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa n a; =0,08 m?
* * —
Re = 1P*Z1 v =0,16=
U Re = 817,52
_ Cpc* pie
Pr =
ke 025 Pr=67,36
Prt\™ =
Nu = 0,021 * Re%8 % Pr043 « (L) * £ Nu=27.44
Prp
pi = Nur ke hi = 143,78 W/m?°C
DIDI
hio = hi % —— hio = 129,14 W/m?°C
DE
DI+xC" *B as =0,08 m?
as = _ kg
1512 . Grs =5,16 =
Grs = Re = 25,54
De st jH=27
Re = — B8 De = 0,0183 m (Tfig. 28 p.943, Kern)
Hr3 Pr=281,39
pr = CPr3 * g3
Tk
. 0,14 h - 7W 20
hozw*Prlﬂ*(i) 0 =68,97 W/m=°C
De Ur
U = hio x ho Uc = 44,95 W/m?°C
¢ hio+ ho
__ 0 Up = 18,50 W/m2°C
D Alt]c * A{] >
Rdcal = ﬁ Rdcal =0,031 m C/W
cx*Up 20
Rd,eq = Rdi + Rdo Rd,q = 0,00035 ™" °C/, (T 12 p.945)
Rd ., > Rd,.q, (Puede utilizarse)
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%area exceso =

Rdcal - Rdreq

R dreq

* 100

Area exceso =89,27%

Tabla 2.15: Intercambiador E-203 E (crudo y diésel)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Diésel
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41666,67 Ma (kg/h) 10183,83
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg°C | 2048,2 | Cpd (J/kg °C) | 2884,2
)
BWG 17 L (m) 5,75 pc (kg/m?3) 950 pd (kg/m3) 890
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) | 0,00393 | pd (kg/m*s) | 0,00179
L (m) 6 t1 (°C) 93 T1 (°C) 260
n 2 t2 (°C) 130 T2 (°C) 150
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,110 kd (W/m °C) 0,115
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q=M;*Cpg*(Ty —T,) =m, *Cp, * (t; —t;1) Q =897484,33 W
_ Aty - At MLDT =88,49
MLDT =—"x¢ Ft=0,98
AL, At = 86,72 °C
At = Ft* MLDT
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taax n a; =0,08 m?
* 0 * _ m
Re = L v =0,15 .
c K Re = 821
py = 2Pc*He Pr=72,70
K. Nu = 28,47

Pre\025
Nu = 0,021 * Re%8 « Pro43 « ( ) e

Prp
[ = Nu * k. hi = 140,40 W/m?°C
DIDI
Ha 20
hio = hi % —— hio = 126,10 W/m*°C
DE
DI*C *B as =0,08 m?
a, =——
‘ bt Gq = 3416 =2
Gy =—2 Re = 349
DerG IH =10
e = d De = 0,0183 m (fig. 28 p.943, Kern)
Ha Pr = 44,87
Cpa * ta
Pr =
kq

ho = 207,90 W/m?°C
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_ hio = ho Uc = 78,49 W/m?°C
¢ hio + ho
U, = Q Up = 53,95 W/m?°C
Atc * At
Uc—Up Rd,y, =0,0057 M* °C/
Rdcal = Uc * UD cal —V w

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00035 ™" °C/, (T, 12 p.945)
Rd , > Rd,., (Puede utilizarse)

%area exceso = Rd
req

Rdcal - Rdreq

* 100

Area exceso =15,45%

Tabla 2.16: Intercambiador E-203F (crudo y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Asfalto
DI (m) 0,0166 DI (m) 0,576 | mc (kg/h) 41 666,67 Masf (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,0191 DE (m) 0,588 | Cpc (J/kg °C) 2173 Cpasf (J/kg °C) 2591,6
BWG 18 L (m) 4,69 pc (kg/m?3) 950 pasf (kg/m?) 1000
Nt 351 Deflectores | 38 pc (kg/m*s) 0,00392 pasf (kg/m*s) 0,425
L (m) 4,88 t1 (°C) 130 T1 (°C) 250
n 4 t2 (°C) 175 T2 (°C) 175
Pt (m) 0,0238 kc (W/m °C) 0,112 kasf (W/m °C) 0,100
Atc (m?) 192
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS

Q= Masf * Cpasf * (Tl - TZ)

=mg x Cp, * (t; — t)

Q =1124769,56 W

At, — At, MLDT =58,24
MLDT =—"x¢— Ft = 0,975
AL, At = 56,79 °C
At = Ft * MLDT
_ Ntxa't a't =0,334 (Tabla 10 p. 948, Kern)
= 144+ n a, =0,018 m?
V*p* _ m
Re = p v —0,64 ?
c p Re = 2586
pp = —Pc*He Pr=7577
ke Nu = 72,52

Prt
Nu = 0,021 x Re%8 % pro43 ( )

0,25
* &

Prp
B = N x ke hi = 492.48 W/m2°C
DI
10 = 20
hio = hi * T hio = 428,13 W/m?°C
Dr«C’+B a; =0,0142 m?
% = Pt
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Rd,eq = Rdi + Rdo

M _ kg
sy = Mast Gasy =407,85 =%
Do s Re = 23,15
Re=—%7 )
Hasf JH= 2
Py — CPasy * Uasf De = 0,0241 m (Tfig. 28 p.943, Kern)
ke Pr=10976,9
iH K 0,14 ho = 220,88 W/m2°C
ho = 2 Rasf by, (i)
De ,uf
_ hioxho Uc = 145,70 W/m?°C
™ hio+ ho
yo=—"2 Up = 103,25 W/m?°C
D™ Atcx At .
Rd,, = £ = U Rdq =0,00282 ™" °C/,
Uc*xU o
D Rdyeq = 0,00035 ™° °C/,, (T. 12 p.945)

Rd., > Rd,.q (Puede utilizarse

Rd.,, — Rd
Yarea exceso = —2 "€ 100

Area exceso = 7,01%

Rd,eq
Tabla 2.17: Intercambiador E-203G (crudo y R2)
DATOS
Tubos Coraza Crudo R2
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mgz (kg/h) 2529,07
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) 2382,6 CpR2 (J/kg °C) | 2717
BWG 17 L (m) 575| pc (kg/md 950 PpR2 (kg/m?) 975
Nt 407 Deflectores | 12 pe (kg/m*s) 0,00391 HR2 (kg/m*s) 0,042
L (m) 6 t1 (°C) 175 T1 (°C) 290
n 2 t2 (°C) 190 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,032 ke (W/m °C) 0,108 kr2 (W/m °C) 0,100
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q = MRZ * CpRZ * (T1 - Tz) = mc * CpC * (tz - tl) Q = 400836,373 W
MLDT =—x¢ Ft=0,99
AL, At = 96,73 °C
At = Ft* MLDT
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taan a, =0,08 m?
DI _ m
Re = v*pxDI v =0,15~
K Re = 825
Pr =85,47
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Cpe * Ue
k.

Pr

Nu = 0,021 x Re%8 % Pro43 (—

Prt)o’

Nu = 30,65

25
* &

Prp
. Nu k. hi = 148,78 W/m?°C
DIDI
N — 20
hio = hi's o hio = 133,62 W/m?°C
W = DI« C *B a; =0,0828 m?
* pt Gro =8,48 —2
Gry = —2 Re = 3,69
Re = R2 De = 0,0183 m (Tfig. 28 p.943, Kern)
MRz Pr=1137,27
_ CPrz * Up2
pr=——72=
kRZ
JH * kg, ho = 101,19 W/m?°C
ho = *

0,14
L e pr1/3 Ll
De Ur

_ hio * ho Uc = 57,58 W/m?°C
¢ ™ hio + ho
U, = Q Up = 21,60 W/m2°C
Atc x At
Uc—Up Rd,q =0,0289 ™" °C/
Rdcal = Uc * UD cal —% w

Rd,oq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00035 ™ °C/,, (T, 12 p.945)
Rd., > Rd,., (Puede utilizarse)

%area exceso =

Rdreq

Rd,q, — Rd

req

* 1

00 Area exceso = 81,13%

Tabla 2.18: Intercambiador E-203H (crudo y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Asfalto
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mast (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) 24244 Cpasf (J/kg °C) 2800,6
BWG 17 L (m) 575 | pc (kg/m3) 950 pasf (kg/m?3) 1000
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,0039 pasf (kg/m*s) 0,425
L (m) 6 t1 (°C) 190 T1(°C) 310
n 2 t2 (°C) 224 T2 (°C) 250
Pt (m) 0,032 Kc (W/m°C) 0,106 Kasf (W/m°C) 0,096
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS

Q= Masf * Cpasf * (Tl — TZ) =m * Cp; * (t;, — t;)

Q=972381,42 W
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Aty — Aty MLDT =72,09
LT = 1 At Ft = 0,98
"at, At = 70,65 °C
At = Ft* MLDT
_Ntxat a’t=0,515 (Tabla 10 p. 948, Kern)
= 144+ n a, =0,06 m?
V% p* _ m
Re = LXP P v=0,18"
oo Re = 985
pr = P T He Pr = 86,75
ke e Nu = 35,53
Prt\"~
Nu = 0,021 * Re%8  Pro43 « (_) ‘e
Prp
o Nuxke hi = 172,47 W/m2°C
hi =
DI
10 = 20
hio = hi * ﬁ hio = 154,90 W/m?°C
_ DI*C’*B a =0,083 m2
P 69 889
,{j,flsf Gasy =69,88- L
Gasy = a .
C *s JH = 119
py = —Pass *Hasy De = 0,0183 m ((fig. 28 p.943, Kern)
Kasy Pr = 12285,8

. 0,14
ho <t kasr a3, <£)

ho = 215,99 W/m?°C

De Ur
_ hio*ho Uc = 90,21 W/m?2°C
" hio+ ho
. Q Up = 71,75 W/m?°C
A{’CC*—AISD _ m? °C
Rd,y = v Rd,,; =0,0028 fw

Rd,.q = Rdi + Rdo

Rdyeq =0,00049 ™" °C/,\, (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,.q4 (Puede utilizarse)

%area exceso = Rd
req

Rdcal - Rdreq

* 100

Area exceso =4,78%

2.2.2 Rechequeo de los condensadores del tope de destilacion atmosférica y al vacio.

Por el tope de las torres de destilacion atmosférica y al vacio, salen un grupo de vapores

ligeros incluyendo la nafta y el diésel de vacio, estos pasan a través de los condensadores,

para esto se utiliza agua proveniente de la torre de enfriamiento.

Los fluidos estan ubicados de la siguiente forma:

Por dentro de los tubos: agua.

Por la concha: destilados respectivos (nafta y diésel de vacio)

Tabla 2.19: Condensador E-103A (vapores de nafta)

DATOS
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Tubos Coraza Agua Nafta
DI (m) 0,018 DI (m) 0,59 | ma (kg/h) 44720 | Mn (kg/h) 1737,50
DE (m) 0,02 DE (m) 0,6 | Cpa(J/kg°C) | 4190 | Cpn (J/kg °C) | 1797,4
BWG 9 L (m) 4,7 pa (kg/m?3) 999 pn (kg/m3) 739
Nt 305 Deflectores 7 pa (kg/m*s) | 0,00095 | un (kg/m*s) 0,00049
L (m) 4,88 t1 (°C) 25 T1 (°C) 100
n 2 t2 (°C) 35 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,026 ka(W/m°C) | 0,605 | kn(W/m°C) | 0,148
Atc (m?) 93,52
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q=M,*Cp,* (T —T,) =my *Cpy * (t, — 1) Q =17349,9042 W
_ At - At MLDT = 59,86 °C
MEDT == "3, Ft=0,99
AL, At =59,26 °C
At=Ft* MLDT
_Ntxa't a’t = 0,389 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
YT Tadwn a, =0,038 m?
Re = 1P * DI v =0,0108 =
e=——— : s
c K Re = 203,65
pr=-Pa’ka Pr=6,574
kq 025 Nu = 3,31
Pre\”
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « ( ! ) * &
Prp
pi = Nu*ka hi = 112,38 W/m?°C
DIDI
hio = hi L hio = 100,48 W/m?°C
_DI+C'+B a, =0,0914 m?
s — _ kg
zpwfl | Gn =527 =2
G, =— jJH=8,5
c s De = 0,025 m (fig. 28 p.943, Kern)
py = -Pn*Hn Pr=5,91
ky
. 0,14 h =84 W 20
AL 1/3*<ﬁ> 0= 84,60 W /m?°C
De Ur
_ hioxho Uc = 45,93 W/m2°C
¢ hio+ ho
__ 0 Up = 3,13 W/m2°C
b Alt]c * Alt] .
c— — m- °C
Rd,y = UCTU;) Rd,q =0,2976 fw

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rdyeq =0,000704 ™" °C/,\, (T, 12 p.945)

Rd ., > Rd, .4 (Puede utilizarse)
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Rd;q — Rdreq
Rd,cq

%area exceso =

* 100

Area exceso =421%

Tabla 2.20: Condensador E-103B (vapores de nafta)

DATOS
Tubos Coraza Agua Nafta
DI (m) 0,018 DI (m) 0,59 | ma (kg/h) 440,96 Mn (kg/h) 1737,50
DE (m) 0,02 DE (m) 0,6 | Cpa(J/kg°C) | 4190 | Cpn (J/kg°C) | 1772,32
BWG 9 L (m) 4,7 pa (kg/m?3) 999 pn (kg/m?3) 739
Nt 305 Deflectores 7 pa (kg/m*s) | 0,00095 | pn (kg/m*s) 0,00049
L (m) 4,88 t1 (°C) 35 T1 (°C) 80
n 2 t2 (°C) 45 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,026 ka (W/m©°C) | 0,605 | kn (W/m °C) 0,150
Atc (m?) 93,52
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q =M, *Cp,*(Ty —T,) =mg *Cpg * (t, — t;) Q = 17349,9042 W
Aty — At MLDT = 29,72 °C
MLDT =—"x¢ Ft=0,99
AL, At =29,42 °C
At = Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’t = 0,389 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa n a, =0,038 m?
* * _ m
Re = P v =0,0108 =
c K Re = 203,65
pr = Pa*ta Pr=6,57
ka 025 Nu = 3,31
Pre\%
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « (L) * &
Prp
;o Nux kq hi = 112,38 W/m?°C
DIDI
hio = hi= 00 hio = 100,48 W/m?2°C
Y= DI+ C *B a; =0,0914 m?
s~ pr _ kg
IPV}; | Gp =5,27 — %
G, =— jH=8,5
c - De = 0,025 m (fig. 28 p.943, Kern)
py = 2Pn*Hn Pr=5.76
kn
i 0,14 ho = 84,86 W /m?°C
hO :]H*kn*PT'l/?'*(i)
De Ur
_ hioxho Uc = 46,00 W/m?°C
€™ hio + ho

Up = 6,30 W/m?°C
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Q
U —_
D~ Atcx At _
Rdcal = % Rdcal =0,1368 m oC/W
¢c*Up _ 2 oC
Rd,eq = Rdi + Rdo Rd,.q =0,000704 ™" Y/, (T. 12 p.945)
Rd ., > Rd, . (Puede utilizarse)
Rd.q; — Rd A — 0
Ohdrea exceso = caléd red . 100 Area exceso =193,3%
req

Tabla 2.21: Condensador E-201A (tope de vacio)

DATOS
Tubos Coraza Agua D3
DI (m) 0,018 DI (m) 0,59 | ma(kg/h) |[1308,32| MD3 (kg/h) | 1040,83
DE (m) 0,025 DE (m) 0,63 | Cpa(J/kg°C) | 4190 | CpD3 (kg | 17556
OC)
BWG 15 L (m) 5,72 pa (kg/m?®) 999 pD3 (kg/m?3) 781
Nt 205 Deflectores 8 pa (kg/m*s) | 0,00095 | uD3 (kg/m*s) | 0,00038
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1(°C) 100
n 2 t2 (°C) 45 T2 (°C) 40
Pt (m) 0,026 ka (W/m°C) | 0,122 | kD3 (W/m°C)| 0,135
Atc (m?) 96,6
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mps * Cppz * (T} —Tp) = my * Cpg * (t; — t) Q =30454,78 W
At; — At, MLDT = 30,78 °C
MLDT =—"3¢, Ft=0,98
AL, At =30,17 °C
At=Ft* MLDT
_ Ntxa't a’'t = 0,515 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
ar = 144*%1 a; =O,034m2
* 0 * _ m
Re=21P*"" v =0,0106 =
c K Re = 45,74
pr=-Pa’la Pr=163,7
kq - Nu = 4,00
Pre\®
Nu = 0,021 x Re%8 % Pro43 « (L) * €
Prp
pi = Nu*ka hi = 23,90 W/m2°C
DIDI
in — 20
hio = hi's oo hio = 19,67 W/m?°C
DI+ C B as =0,016 m?
Qg =—7"7-—"— k
TR Gps =17,81 22,
Gps = — jH=15
s De =0,0182m [ (fig. 28 p.943, Kern)
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Con * Un Pr=4,93
Pr=——7——
kn
i 0,14 ho = 175,64 W /m?°C
ho =]H*kn*PT1/3*<i>
De ,uf
_ hio*ho Uc = 17,69 W/m?°C
¢~ hio+ ho
yo=—"2 Up = 10,44 W/m?°C
b Alt]C * Alt] .
Rd,y = UCC . - Rd gy =0,0391 ™ °C/ ,
D _ 2 °C
Rdyeq = Rdi + Rdo Rd,.q =0,0003521 ™" "L/, (T. 12 p.945)
Rd.q > Rd,.q (Puede utilizarse)
Rd.q; — Rd A — 0
Yhhrea exceso = cc;;d red . 100 Area exceso =110,26%
req

2.2.3 Rechequeo de los enfriadores

Previo al almacenamiento de los productos obtenidos de las torres de destilacion atmosférica

y al vacio, pasan por los enfriadores para ajustar su temperatura y evitar que parte del

producto se volatilice en los tanques de almacenamiento. Para esta etapa se utiliza agua

proveniente de la torre de enfriamiento.

En estos equipos los fluidos fueron ubicados de la siguiente manera:

Por dentro de los tubos: agua

Por la concha: destilados respectivos

Tabla 2.22: Enfriador E-106 (Agua y nafta)
DATOS
Tubos Coraza Agua Nafta
DI (m) 0,023 DI(m) 0,516 ma (kg/h) 379,43 Mnara (kg/h) | 1728,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa (J/kg°C) 4190 Cpn (J/kg °C) 2299
BWG 18 L (m) 2,72 pa (kg/m?3) 999 pn (kg/m3) 741
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 pun (kg/m*s) 0,00047
L (m) 3 t1 (°C) 25 T1 (°C) 60
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 50
Pt (m) 0,032 ka (W /m °C) 0,605 kn (W /m °C) 0,152
Atc (m?) 32,04
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q=M,*Cp,*(Ty —T,) =mg *Cp, * (t, — t;1) Q =11040,38 W
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Rd,oq = Rdi + Rdo

At, — At — °
MLDT = l1 % 2 MLé)tT: 02}96637 C
AL, At =15,71 °C
At = Ft * MLDT
_Ntxa't a’t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
at_ 144*%1 at =0,028 mz
Vxp ok _ m
Re = 5P v =0,0037 =
c H Re = 90,67
pr = -Pa*Ha Pr=6,57
kq o Nu = 1,73
Prt\™
Nu = 0,021 x Re%8 % Pro43 (—) * €
Prp
. Nuxkg hi = 45,91 W/m?°C
hi =
DIDI
A — 20
hio = hi * — hio = 42,07 W/m?°C
W = DI +C *B a, =0,0384 m?
s — _ kg
1ow1 | Gn =12,57 =%
G, = — jH=135
c s De = 0,0251 m (—(fig. 28 p.943, Kern)
pr = 2Pn*Hn Pr=7,09
kn
i 0,14 ho = 146,07 W /m?°C
ho :]H*kn* 7,‘1/3*<£>
De Ur
_ hioxho Uc = 32,66 W/m2°C
¢ ™ hio + ho
__ 0 Up = 21,92 W/m2°C
D AISC * ALtI .
c—Up — m* °C
Rd,y = v Rd,q =0,0149 fw

Rd,.q =0,000704 ™ °C/, . (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,.q (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq
Rd,cq

%area exceso =

* 100

Area exceso=20,29%

Tabla 2.23: Enfriador E-104 (agua y queroseno)

DATOS
Tubos Coraza Agua Queroseno
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 2302,84 Mguero (kg/h) 3771,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa(Jkkg°C) | 4190 Cpg (J/kg°C) | 2131,8
BWG 18 L (m) 2,72 pa (kg/m3) 999 pq (kg/m?3) 779
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 Hg (kg/m*s) 0,00115
L (m) 3 t1 (°C) 25 T1 (°C) 80
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 50
Pt (m) 0,032 ka (W /m °C) 0,605 kg (W /m °C) 0,134
Atc (m?) 32,04
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Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q =My xCpg* (T —T,) =mg * Cpg * (t; — t;) Q =67006,25 W
Atl - Atz MLDT :27,42 °C
MEDT == g, Ft=0,96
AL, At =26,32 °C
At=Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
ar = 144 x n a; =0,028 m2
DI = m
Re =2 P*EL v =0,023 7
c K Re =550
pr = Pa*Ha Pr=6,574
kq Nu=7,35

Prt
Nu = 0,021 * Re%8 % Pro43 « ( ) x £

0,25

Prp
hi = Nu x kg hi = 194,28 W/m2°C
DIDI
in — 20
hio = hi * — hio = 178,05 W/m?°C
DI+«C =B a, =0,0384 m?
aAg =—7— kg
11\7 Gy =30,38 —
Gy =—2 jH=13
c ai De =0,0251 m }(ﬁg. 28 p.943, Kern)
pr = Pa*Ha Pr=18,179
kq 0,14
o : ho = 170,55 W /m2°C
ho =] *kq *PT1/3 *<£)
De ﬂf
_ hio * ho Uc = 87,11 W/m?2°C
¢~ hio+ ho
__ 0 Up = 79,43 W/m2°C
D Alt]c % AIS _
c— _ °C
Rd,,, = UCTUZ Rdcq =0,0011 ™" "¢/,

Rd,.q = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,000704 ™" °C/,\, (T. 12 p.945)
Rd q > Rd,., (Puede utilizarse)

Rdcq — Rdreq

* 100
Rdreq

%area exceso =

Area exceso =0,57%

Tabla 2.24: Enfriador E-105 (agua y diésel)

DATOS
Tubos Coraza Agua Diésel
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 6095,71 Diesel (kg/h) 10183,83
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa (J/kg °C) 4 190 Cpd (J/kg °C) 2090
BWG 18 L (m) 2,72 pa (kg/m?3) 999 pd (kg/m3) 747
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 pd (kg/m*s) 0,00178
L (m) 3 t1 (°C) 25 T1 (°C) 80
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n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 50
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 kd (W/m °C) 0,129
Atc (m?) 32,04
Arreglo | Cuadrado

ECUACIONES

cal = Uc * U
Rd,eq = Rdi + Rdo

RESULTADOS
Q=M;*Cpy*(T;y —T,) =my *xCp, * (t, — t;) Q=177368,445 W
Aty — At, MLDT =27,42 °C
MLDT =——g¢ — Ft=0,96
AL, At =26,32 °C
At =Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
ar = 144 * %I a 20,0281'1’1712
Vx*xp* —
Re=21P*"" v =0,067
c u Re = 1456,71
py = 2Pa*Ha Pr = 6,57
kq 02 Nu = 16,01
Prt\™
Nu = 0,021 * Re%8 % pr043 « ( ) * €
Prp
 Nuxk, hi = 423,30 W/m2°C
hi =
DIDI
in — 20
hio = hi *ﬁ hio = 387,93 W/m<°C
o = DIxC" *B as =0,0384 m?
s _ kg
1% | Gq =73,71 =%
Gy =—2 jH=16
c s De =0,0251 m (— (fig. 28 p.943, Kern)
pr = 2Pa*Ha Pr = 28,67
kq
0,14 ho = 234,99 W /m?°C
ho—]H*kd Pl/?’*(i) O | )
e ‘Llf
hio * ho Uc = 100,961 W/m?°C
Uc =
hio + ho
go=—92 Up = 82,617 W/m2°C
DT Atcx At
Uc—-Up
Rd

Rd g = —0,0020m" °C/,,

Rd,eq = 0,000704 ™" °C/,\, (T. 12 p.945)
Rd .4 > Rd,.q (NO puede utilizarse)

%area defecto =

Rdcq — Rdreq

* 100
Rdreq

Area defecto = 3,94%

Tabla 2.25: Enfriador E-204C (agua y asfalto)

DATOS

Tubos Coraza

Agua Asfalto

DI (m)

0,023 DI(m) |0,516

ma (kg/h) | 25146,89 | M. (kg/h) [ 20832,28
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DE(m) | 0,025 DE(m) | 0,63 | Cpa(J/kg°C) | 4190 | Cpas (J/kg°C) | 2299
BWG 18 L (m) 5,72 pa (kg/m?3) 999 pas (kg/m?3) 1000
Nt 204 Deflectores | 16 pa (kg/m*s) 0,00095 pas (kg/m*s) 0,425
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1 (°C) 175
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 120
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 kas (W/m °C) 0,1055
Atc (m?) | 96,132
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q =My *Cpas * (T = Ty) =mgy * Cpy * (t, — 1) Q =731704,931 W
_ Atl - Atz MLDT =109,31 OC
MLDT =—"x¢ Ft=0,99
"Bt At =108,22 °C
At = Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
Y= 142+ n a, =0,042 m?
* 0 * _ m
Re=21P*"" v=0,16"
ok Re = 4006,3
pr = -Pa*Ha Pr=6,574
kq 025 Nu = 35,98
Prt\”
Nu = 0,021 * Re%8 % pr043 « (L) * €
Prp
Bi = Nutka hi = 950,93 W/m?°C
DIDI
Ha 20
hio = hi % —— hio = 871,47 W/m#°C
DE
DI +«C *B as =0,040 m?
s = _ kg
0 | Gas =143,40 =%
Gps = — jH=19
c s De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
Pa * Ha -
Pr = P Pr =9258,74
d
014 ho = 155,71 W /m?°
po _dH kg p1/3*(ﬁ> 0=15571 W /m?°C
e Ur
_ hio * ho Uc = 132,10 W/m?2°C
¢ ™ hio + ho
__ 0 Up = 70,33 W/m?°C
b Alt]c * Alt] .
c— — m* °C
Rd,y = UCTU;) Rd,, =0,00664 fw

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rd,eq = 0,000704 ™" °C/,\, (T. 12 p.945)

Rd , > Rd,.q, (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq
Rd,cq

%area exceso = * 100

Area exceso = 8,44%
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Tabla 2.26: Enfriador E-204B (agua y R3)

DATOS
Tubos Coraza Agua R3
DI (m) 0,023 DI(m) [0516| ma (kg/h) 639,29 Mes (kg/h) 1540,43
DE(m) | 0,025 DE (m) 0,8 | Cpa(J/kg°C) | 4190 | Cprs(J/kg°C) | 2173,6
BWG 18 L (m) 5,75 pa (kg/m?3) 999 Prs (kg/m?) 909
Nt 407 Deflectores | 12 pa (kg/m*s) 0,00095 Hrs (Kg/m*s) 0,0037
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1 (°C) 80
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 krs (W/m °C) 0,124
Atc (m?) 191,8
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mps * Cpgz * (T; = T,) = mg * Cpg * (£, — t;) Q =18601,58 W
_ Atl - Atz MLDT =32,43 OC
MLDT =—"x¢ Ft=0,98
AL, At =31,78 °C
At =Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa n a, =0,083 m?
* 0 * _ m
Re=1P*Z1 v =0,0021 =
c K Re =51,04
pr = -Pa*Ha Pr=6,574
kq 025 Nu = 1,09
Prey\®
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « (L) * &
Prp
pi = Nu*ka hi = 28,99 W/m?°C
DIDI
hio = hi * o hio = 26,57 W/m?°C
DI +«C *B as =0,054 m?
Qs = ——F— _ kg
11)\/;(1 Grs =791 —%
Gprz = — jH=4
c %s De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
pr = -Pa*Ha Pr = 64,56
kq
po = JH " ka 1/3*<£>°“ ho = 73,92 W /m2°C
e Ur
y. - hio*ho Uc = 19,54 W/m2°C
¢ hio+ ho
yo—_ Y Up = 3,06 W/im?2°C
b=
Alt]c * Alt] .
c— — m- °C
Rdgat = 5— U,Ij Rd.q =0,276 fw

Rd,q = 0,000704 ™" °C/,\, (T, 12 p.945)
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Rd,., = Rdi + Rdo
Rd;q — Rdreq
Rd,cq

Rd ., > Rd,.q, (Puede utilizarse)
Area exceso = 391%
* 100

%area exceso =

Tabla 2.27: Enfriador E-204D (aguay R2)

DATOS
Tubos Coraza Agua R2
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 948,66 Mgz (kg/h) 2529,07
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa (J/kg °C) 4190 Cpr2 (J/kg °C) | 1964,6
BWG 18 L (m) 2,72 | pa(kg/md) 999 Pr2 (kg/m?3) 747
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 Mr2 (kg/m*s) 0,0042
L (m) 3 t1 (°C) 25 T1 (°C) 80
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 krz (W/m °C) 0,108
Atc (m?) 32,04
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mg, * Cogy * (Ty — Ty) = my * Cpg * (t, — t1) Q =27603,3839 W
_ Atl - Atz MLDT =32,43 OC
MLDT =—"x¢ Ft=0,98
AL, At =31,78 °C
At = Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa n a, =0,028 m?
* * _ m
Re = P v =0,0094 =
. 1 Re = 226,7
pr = -Pa*Ha Pr=6,574
ka 025 Nu = 3,61
Pre\%
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « (L) * &
Prp
B = Nutka hi = 95,57 W/m?2°C
DIDI
hio = hi= 0 hio = 87,58 W/m?°C
W= DI+ C *B ay =0,0384 m?
s~  pr _ kg
Il’éd | Grr =941 —
GRZ = — JH = 1,9
c s De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
_ LPag * Uq -
Pr = Pr =757
kq
i 0,14 ho = 69,80 W /m?°C
ho :]H*kd *PT1/3 « (i)
De Ur
_ hioxho Uc = 38,84 W/m?°C
¢ ™ hio+ ho
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Rdyeq = Rdi + Rdo

U - Q Up = 27,10 W/m2°C
D Alt]c * ALL} .
c—Up — m- °C
Rd. =—P Rd.q =0,0111 fw
cal UC * UD

Rdyeq = 0,000704 ™ °C/,., (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,.q (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq
Rd,cq

%area exceso = * 100

Area exceso = 14,83%

Tabla 2.28: Enfriador E-204A (agua y RT)

DATOS
Tubos Coraza Agua RT
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 269,97 Mgt (kg/h) 1301,04
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpa (J/kg °C) 4190 Cprt (J/kg °C) | 2173,6
BWG 18 L (m) 5,75 pa (kg/m?3) 999 PRT (kg/m?) 887,2
Nt 204 Deflectores | 12 pa (kg/m*s) 0,00095 Hrt (kKg/m*s) 0,0039
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1 (°C) 70
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 ket (W/m °C) 0,129
Atc (m?) 96,132
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mgy * Cppe * (Ty = Ty) = mg * Cpg * (£, — t1) Q =785540W
At — At MLDT =26,80 °C
MLDT = B Ft = 0,99
AL, At =26,53 °C
At = Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
at_144‘*7b1 a; =O,042m2
* 0 * _ m
Re = v*p v =0,0017 =
c K Re = 43,01
pr = -Pa*Ha Pr=6,574
kq 025 Nu = 0,95
Pre\%
Nu = 0,021 * Re%8 % pr043 « ( d ) * &
Prp
;o Nux kq hi = 25,28 W/m?°C
DIDI
hio = hi * o hio = 23,16 W/m?°C
DI+ C *B as =0,054 m?
s = _ kg
}de | Grr =12,98—7
GRt = JH = 5
c s De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
Pa * Ha -
Pr = . Pr =65,33
d
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; 0,14 ho = 96,63 W /m2°C
ho :JHD*eka « Prl/3 4 (#)
f
_ hio * ho Uc = 18,68 W/m2°C
CcC — 7. . 1 _
hio + ho
__ 0 Up = 3,079 W/m2°C
D~ AtcxAt .
Rd,, = 2¢—Up Rdq; =0,27123 ™" °C/,
Uc * UD 20
Rd,eq = Rdi + Rdo Rdyeq = 0,000704 ™" °C/, (T. 12 p.945)
Rd. ., > Rd,.q4 (Puede utilizarse)
] Rdq; — Rdyeq Area exceso = 384,14%
%area exceso = ————— * 100
Rd,cq

2.2.4 Rechequeo de los hornos

Los hornos en la planta de destilacion atmosférica y al vacio, tienen la funcion de calentar el
crudo antes de su entrada a las torres de destilacion respectivas, vaporizando parcialmente
la mezcla de inyecto para que el proceso sea mas efectivo, para esto se quema fuel olil,
combustible obtenido en corridas anteriores.

Los datos del calor aprovechado y las entalpias utilizadas para los calculos en los hornos se
determinaron en (J.B.MAXWELL 1950)

Tabla 2.29: Consumo de combustible en el horno F-101

Datos
VCS
(Kcal/kg) 9756
Mc (t/d) 1000 41666,66 kg/h
Entrada Salida

Tc (C) 224 Tc (C) 320

pc (kg/l) 0,95 pc (kg/L) 0,91
Hc (Kcal/kg) 133,42 HI (Kcal/kg) 180,67
Hv
(Kcal/kg) 255,72
T.chimenea (C) 465 10 % de aire en exceso
Calor f( Tchim, % de aire en
aprovechado(Kcal/kg) | 7727,38 exceso)
eficiencia del

quemador 0,95 n 0,79

Mc = 41 666067 kg/h / 0,95 kg/L

Mc (L/h) 43859,6

Rendimientos de los destilados %

Nafta 417

Queroseno 8,70

Diésel 24,08
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Pérdidas 0,30
X=(N+Q+D+P)/C | Y=1-X
X 0,373
Y 0,628

Qabs =Mc * (Hsl* X+ Hsv*Y -Hec) \

Qabs (Kcallh) | 3931156

,708

Qc = VCS * ef del quemador

Qc (KcallKg) | 9268,2

n = Qabs / (Qc * Mfuel )

Mfuel = Qabs / (Qc *n)

Mfuel (Kg/h) | 5355

Tabla 2.30: Horno F-101 (destilacién atmosférica)

DATOS
Tubos Temperaturas Horno Combustible (fuel)
Nt 128 Tg (°R) 1661,67 | Ancho (pie) 13,65 VCN (kcal/kg) 9 756

DE (plg) | 2,5 Ts (°R) 1067,67 Altura (pie) 22,41 Mcomb (kg/h) | 535,50
DI (plg) | 2,185 | Pgas (atm) 1 Longitud (pie) 19,03

L (pie) | 20,87 At (pie?) 1980,47

Pt(plg) | 3,2 n (%) 75

ECUACIONES RESULTADOS
, a't=0,6227%
Apeqr = a’'t * Nt x L pie
Ayeq =154,42 m?
Qf = VCN * Mcomp Qr =6 075 970,97 W
20 > Q =4556 978,23 W
n= * 100
Qr
Pt
Pt d_ = 1,28
a= fc — . 0 .
do a = 0,9 (Fig. 19.11 pé4g. 783, Kern)
o Ar p = 1,028 atm
tot = f¢ (a Acp ggas> L = 11,99 pie
Egas = fC (p * [ ; Tg) oAcp = 641,13 pie2

p =XC02 *P+XH20 * P
L =2+ (Vol. horno)'/s (T. 19.1 p. 786, Kem)
Ar = At - aAcp

Ar =1 339,34 pie?

€gas = 0,7
A~ 2,09 [ F,, =084

axAcp
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Y

0,173 <T9)4 (TS)4+7 (T, - T,)
_—_—m * —_— —|— * —_
o Aoy * Frop 100/ ~ \100 9= s

Areas — A
%area defecto = real

real

20 _ 4757532 W/m?

a*Acp*Frot
Agp =126,70 m?

L 4100 %area exceso = 0,1795

Arear > Agp (Puede utilizarse para las nuevas condiciones de trabajo)

Tabla 2.31: Consumo de combustible en el horno F-102

Datos
VCS
(Kcalkg) | 7%
Mc (t/d) 624,50 26020,84 kag/h
Entrada Salida
Tc (C) 280 Tc(C) 380
pc (kg/L) 0,89 pc (kg/L) 0,75
Hc (Kcal/kg) 194,57 HI (Kcal/kg) 258,50
Hv
(Kcal/kg) 294,64
T.chimenea (C) 410 10 % de aire en exceso
Calor f( Tchim, % de aire en
aprovechado(Kcal/kg) | 8005,3488 exceso)
eficiencia del
guemador 0,95 n 0,82
Mc = 41 666067 kg/h / 0,91 kg/L
Mc (L/h) | 20041,11
Rendimientos de los destilados
D3 4,00
R3 5,92
R2 10,02
Pérdidas 0,30
X=(D3+R3+R2+P)/C | Y=1-X
X 0,202
Y 0,798

Qabs =Mc * (Hsl* X +Hsv*Y -Hec)

Qabs ( Kcallh) | 2413512,74 |

Qc = VCS * ef del quemador
Qc (Kcallkg) | 9268,2

n = Qabs / (Qc * Mfuel )
Mfuel = Qabs / (Qc * n)
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| Mfuel (kg/h)

317,35 |

Tabla 2.32: Horno F-102 (destilacion al vacio)

DATOS
Tubos Temperaturas Horno Combustible (fuel)
Nt 84 Tg (°R) 1661,67 | Ancho (pie) 13,65 VCN (kcal/kg) 9 756
DE (plg) | 2,5 Ts (°R) 1175,67 Altura (pie) 22,41 Mcomb (kg/h) 317,35
DI (plg) | 2,185 | Pgas (atm) 1 Longitud (pie) 19,03
L (pie) 19 At (pie?) 1942,23
Pt (plg 3,2 n (%) 75
ECUACIONES RESULTADOS
4 o New L a’tzo,ezz‘;f—f:
=Qa * *
reat Ao =92,26 M2
Qf = VCN * Mcomp Qr =3 600 785,39 W
Y > Q =2 700 589,04 W
n= * 100
Qf
Pt
a=fc (% ) @ = 0,9 (Fig. 19.11 pag. 783, Kern)
Ar p =1,028 atm
For = fc (a*—Acp ) sga5> L =11,99 pie

ggas = fc (P * L3 Ty)
p = Xco, * P+ Xp,0 * P

aAcp = 383,04 pie?
Ar = 1559,19 pie?

L= g* (Vol. horno)™/3 (T. 19.1 p. 786, Kern) fgas 07 }
Ar = At - aAcp aeacp ~ P07 | Fror = 0,87
20 Ty \* (Te )\ — 2 _ 41 862,48 W/m?
2 =0,173+ [(—g) - (—) ] +7%(Ty=Ty) | @Ay Fror !
a* Agy * Frop 100/ ~ \100 Ao, 82,39 m?
%area defecto = A””ZI Acp * 100 %area exceso = 0,106
real

Arear > Acp (Puede utilizarse

para las nuevas condiciones de trabajo)

2.2.5 Andlisis de los resultados obtenidos mediante el rechequeo de los equipos.

Tabla 2.33: Resumen de los resultados obtenidos en el epigrafe 2.2

EQUIPOS

RESULTADO FINAL

Intercambiador E-203A (RT)

Area exceso = 117,04%
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Intercambiador E-203 B (queroseno)

Area exceso = 60,41%

Intercambiador E-203 C (diésel)

Area exceso = 15,23%

Intercambiador E-203 D (R3)

Area exceso = 89,27%

Intercambiador E-203 E (diésel)

Area exceso = 15,45%

Intercambiador E-203 F (asfalto)

Area exceso =7,01%

Intercambiador E-203 G (R2)

Area exceso =81,13%

Intercambiador E-203 H (asfalto)

Area exceso = 4,78%

Condensador E-103 A (nafta)

Area exceso =421,68%

Condensador E-103 B (nafta)

Area exceso = 193,34%

Condensador E201 A (D3)

Area exceso =110,26%

Enfriador E-106 (nafta)

Area exceso =20,29%

Enfriador E-104 (queroseno)

Area exceso =0,57%

Enfriador E-105 (diésel)

Area defecto =3,94%

Enfriador E-204 C (asfalto)

Area exceso =8,44%

Enfriador E-204 B (R3)

Area exceso =391,76%

Enfriador E-204 D (R2)

Area exceso =14,83%

Enfriador E-204 A (RT)

Area exceso =384,14%

Horno F-101

Area exceso =0,17%

Horno F-102

Area exceso =0,11%

Mediante el rechequeo realizado se pudo comprobar que en su mayoria los equipos pueden
asimilar la nueva capacidad de produccion, excepto el enfriador de diésel ya que tiene un por
ciento de &rea en defecto de 3,94; lo que significa que el area de transferencia de calor no es

la suficiente para el nuevo requerimiento operacional.
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También hay otros como el enfriador de queroseno y los hornos que tienen un por ciento de

area en exceso muy pequefios, lo que podria comprometer la operacién ante variaciones
operacionales que pueden ocurrir en el proceso. Es por ello que seria importante analizar la
posibilidad de evaluar variantes tecnolégicas que logren aumentar estos valores, lo que
favoreceria la eficiencia tecnolégica del proceso.

e Torre de destilacion al vacio T-102

Torre de destilacién al vacio

Capacidad actual de
refinacion 700 t/d
Capacidad de crudo
reducido a procesar 624,50 t/d

Con los datos que aparecen en la tabla anterior se demuestra que la capacidad actual de
refinacion de la torre de destilacion al vacio es un 12% superior a la capacidad que se requiere
procesar, esto significa que la torre puede sin dificultad asumir la cantidad de crudo reducido
saliente de la torre de destilacion atmosférica.(Zaila 1998)

2.3 Tanque de lavado

El crudo pesado hace su recorrido desde la descarga hasta el tanque de lavado tk-31
mediante un mezclador en linea.

La descarga se realiza con una bomba centrifuga con un caudal de 80 m%h, equivalente a
una hora por carro tanque debido a la viscosidad del crudo.

En el mezclador en linea se comienza a realizar un tratamiento al crudo para disminuir su
viscosidad donde se le adiciona solvente (30% del crudo), agua (10% del crudo), y
demulsificante (1L demulsificante por 20000 L de crudo) cuyo objetivo es reagrupar las
pequefias particulas de agua que se encuentran en emulsion y poder separarlas
posteriormente por decantacion en los tanques de almacenamiento. En el proceso actual,
esta operacion no se realiza de manera eficiente, las porciones a afiadir segun la cantidad de
crudo a descargar se mezclan en un tanque y posteriormente se adicionan al crudo sin un
control de flujo, por lo que en la mayoria de las ocasiones se agota el tratamiento y el crudo
no se ha terminado de descargar.

El crudo entra por la parte baja del tanque de lavado tk-31 y sale por reboso con el objetivo
de disminuir las sales del crudo y churres. Este tanque tiene un volumen de 846 m? de estos
las ¥ partes son de agua lo que significaria 643 m?3; por tanto, quedarian libres 243 m3,

espacio suficiente para que el caudal de crudo que entra pueda salir sin contratiempos.
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2.4 Tanques de almacenamiento del crudo pesado (Matanzas).

El crudo proveniente del tanque da lavado va a los tanques de almacenamiento tk-24, tk-25
y tk-32 con un volumen de 4 000, 4 000 y 5 000 m? respectivamente. Aqui el crudo debe estar
en reposo durante 3 dias al terminar de llenarse cada tanque respectivamente, para que el
demulsificante afiadido con anterioridad rompa la emulsién del agua que trae el crudo, y al
cabo de los 3 dias se le comienza a realizar purgas de agua al tanque que corresponda en el
fondo hasta que salga el crudo que ya estaria entonces listo para el inyecto.

El inyecto a la planta se realiza mediante una bomba reciprocante, con un caudal de 60 m3/h,

por lo que podria asumir la nueva capacidad de produccion.
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Capitulo 3: Modificaciones Tecnoldgicas en la Refineria “Sergio Soto” para aumentar

la produccién de liquido asfaltico (AC-30).

En el desarrollo de este capitulo se abordan los aspectos correspondientes a las
modificaciones tecnoldgicas e inversionistas necesarias en la Refineria “Sergio Soto” para
poder asumir el incremento del crudo a procesar ante el aumento de la demanda de liquido
asféaltico en el pais.

3.1 Transporte y descarga del crudo pesado (Matanzas).

El crudo pesado (Matanzas) se transporta por via férrea y se realiza un tratamiento previo a
la refinacién mientras se descarga, para disminuir su viscosidad y sales. Debido al aumento
de la produccién de liquido asfaltico se hace necesario hacer algunos cambios al proceso
para satisfacer la demanda.

> Aumentar el nUmero de carros tanque hasta 60 y una sola locomotora con el objetivo
de que solo viaje con 20 carros, viaje que demora 10 horas, mientras otros 20 carros estarian
disponibles para cargar el crudo en Matanzas y los 20 carros restantes descargarian el crudo
en la Refineria “Sergio Soto”, y asi se completaria un ciclo cerrado donde a diario se
suministrarian 1 200t ya que cada carro tanque transporta 60t y el descargue en la refineria
al igual que el cargue en Matanzas demora 1h por carro tanque con las actuales bombas
(80m3/h)

> Habilitar las 20 tomas de descarga de crudo en la refineria, pues se encuentran
solamente 14 en uso, debido a que las restantes le faltan la instalacién de las mangueras.

> Cuando inicia la descarga el crudo comienza a pasar por un mezclador en linea, donde
se le afiade al crudo agua, demulsificante, y solvente para disminuir su viscosidad y el nUmero
de sales, pero esto no se hace de manera eficiente, por lo que se hace necesario incluir tres
bombas dosificadoras que serian las encargadas de afiadir al proceso el agua(10% del
crudo), el demulsificante(1L demulsificante por 20000 L de crudo) y el solvente(30% del
crudo) en la cantidad exacta y en el tiempo correcto con el menor margen de error posible,
con el objetivo de realizar el mezclado con mayor uniformidad y asi refinar el crudo en la
planta disminuyendo las incrustaciones etc, y por tanto se ahorraria tiempo en paradas
imprevistas y en mantenimiento.

> Poner un nivel visual en el tanque de lavado porque el nivel del agua debe ser % partes
del volumen del tanque ya que el instalado se encuentra en mal estado técnico, pues el crudo
entra por la parte baja del tanque y sale por reboso de este a los tanques de almacenamiento,

por tanto, se necesita un area libre del tanque que actualmente no se delimita correctamente.
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3.2 Proceso de refinaciéon del crudo pesado (Matanzas).

En el capitulo anterior se hizo un analisis tecnoldgico del proceso de refinacion del crudo
pesado, para la obtencion de liquido asféltico (AC-30), y con el rechequeo del equipamiento,
se pudo comprobar que existen equipos que no tendran un buen funcionamiento con el
aumento de la produccion, estos son el enfriador de diésel y el de queroseno. Ademas, hay
otros equipos que se pudieran aprovechar mas, lo que podria mejorar la eficiencia del
proceso; por tanto se realiza una redistribucion de los flujos del proceso en el banco de
intercambio y en los enfriadores.

3.2.1 Modificaciones en el banco de intercambiadores de calor.

Con el objetivo de aprovechar mas el area de transferencia de calor en el banco de
intercambio, se hace una redistribucion de flujos, para lo que se propone que el asfalto luego
de pasar por el intercambiador E-203H y F se hace fluir por el E-203D; el R3 que pasaba por
este Ultimo pasa al E-203A donde ya se enfria hasta la temperatura de almacenamiento y
ademas aumentando la temperatura del crudo en este intercambiador hasta 57°C ya que
actualmente pasa RT y la temperatura aqui del crudo no tiene variacién apreciable.

Con la propuesta que se realiza quedaria disponible el enfriador de R3, y el RT pasaria
directamente al enfriador E-204A. Con la redistribucion de flujos aumenta la temperatura de
salida del crudo del intercambiador E-203H de 224 a 227 °C, con esto ocurre un ahorro de
combustible en el horno y por tanto aumenta el por ciento de area en exceso. Esta propuesta

gueda de la siguiente manera:

gueraseno 180°V :queroseno 8p°C

=@ >

diése| 90°g C
R3 200° R3 60
A MY

asfal o R2 80°C

Crudo 50°C

Crudo 227°

asfalto 310°C

Figura 3.1: Banco de intercambiadores con las modificaciones en los flujos
3.2.1.1 Balances de energia en el banco de intercambio de calor.

Tabla3.1: Balances de energia en los intercambiadores de calor.

Equipo Datos Ecuaciones Resultados
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 1797,4]/kg°C
E-203A | T1=50°C Mpgp *x Cpgr At =m *Cp. AT | T2=57°C

66



Catitddo 3: Wodificaciones Tecnoligicas cu la Refineria *Sergio

Sote " parna aumentar la produccisn de liguide asfdltice (A(-50).

R3:
Mpgs; = 1540,43 kg/h

Mpgr * Cppy *A t
2 =

Cpgrs = 2549,8 J/kg°C m. * Cp,
t1 =200 °C
t2 =60 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg

Cpc = 17974 ]/kg°C

E-203B | T2=57°C Mg * Cpg At =m; * Cpe *A T T3 =71°C
Queroseno:
M, = 3771,81 kg/h Mg * Cpg At
Cpy =267520kg°C | 3= T wcpe T2
t1 =180 °C
t2 =80 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 1881]/kg°C
E-203C | T3=71°C Mg *Cpg xAt =m,*Cp. *A T T4 =96 °C
Diésel:
M, = 10183,83 kg/h _ Mg x Cpg *A t 4
Cpg = 2424,4 JIkg°C *T me*Cp, 3
t1=170°C
t2 =90 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2006,4 J/kg°C
E-203D | T4=96"°C Mps * Cppz At =m, * Cp. xAT | T5=111°C
Asfalto:
M, = 20832,28 kg/h _ Mpgs * Cpps *At T
Cpqs = 2403,5J/kg°C 57 m. *x Cp, 4
t1 =190 °C
t2 =165 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2048,2]/kg°C
E-203E|T5=111°C Mg« Cpg xAt =m xCp, *A T T6 =142°C
Diésel:
M, = 10183,83 kg/h T - Mg x Cpg *A t T
Cpg = 2884,2 J/kg°C ®7  m.*Cp, >
t1 =260 °C
t2=170°C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2173,6 ] /kg°C
E-203F | T6=142°C Mgss * Cpgsp *At =m * Cp. xAT | T7 =184°C
Asfalto:

Mgss = 20832,28 kg/h
Cpass = 2591,6 J/kg°C
t1 = 260 °C
t2 = 190°C

M, *C *At
T7 _ asf pasf + Tﬁ
me * Cpc

Crudo:
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mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2382,6]/kg°C
E-203G | T7=184°C Mgy * Cpgy At =m, * Cp. *A T | T8 =198°C
R2:
Mg, = 2529,07 kg/h . Mgy * Cpgay *A t 7
Cpr, = 2717 Jikg°C 8~ m. * Cp, 7
t1 =290 °C
t2 =80 °C
Crudo:
mc = 41666,67 kg/h Qc = Qg
Cpc = 2424,4 J/kg°C
E-203H | T8 =198 °C Mgss * Cpasp At =m * Cpe xA T | T9 =227 °C
Asfalto:
Mgysr = 20832,28 kg/h _ Mgy + Cpgsp xA t
Cpasf = 2800 J/kg°C Ty = m. * Cp, +Ts
t1=310°C
t2 = 260 °C
3.2.1.2 Rechequeo de los intercambiadores de calor.
Tabla 3.2: Intercambiador E-203A (crudo y R3)
DATOS
Tubos Coraza Crudo R3
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mrs (kg/h) 1540,43
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg°C) 1797,4 | Cprs (J/kg °C) | 2549,8
BWG 17 L (m) 5,75 pc (kg/m3) 950 Pr3 (kg/m?3) 909
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,0044 Hr3 (Kg/m*s) 0,0039
L (m) 6 t1 (°C) 50 T1 (°C) 200
n 2 t2 (°C) 57 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,115 krs (W/m °C) 0,126
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS

Q = Mgy * Cpgpr * (T) = T,) = mg * Cp. * (t; — t1)

Q = 152747,67W

Atl = T1 - tz Atl = 142,65 °C
Atz == TZ - tl Atz == 10 OC
Aty — At =
MLDT = 24 = 2 MLDT = 49,91
-1
A, S =0,048
S=t2_t1 R =19,06
Tl - tl Ft = 1
R = -1 At = 49,91 °C
-t
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At=Ft* MLDT
_ Ntxa't a’'t = 0,613 plg?(Tabla 10 p. 948, Kern)
A= 144+ a, = 0,08%2
v= < v=015—
pe* ay s
v*p*DI Re =733,9
Re=—"— Pr=68
Cp,. * prt\0:25 _ .
pr = pck He (ﬁ) = 1 (porque el crudo se calienta)
c

Pry 025 € =1 (porque L/DI > 50)
Nu = 0,021 * Re%8 « Pro43 « ( ! ) ‘e Nu = 25,31
Prp
pi = irke hi = 130,67 W/m?°C
DIDI
.. DI hio = 117,36 W/m?°C
hio = hi * DE
_ L B=048m
~ No.Deflectores C’=0,007 m
C'=Pt - DE as = 0,083 m?
DI «C xB kg
=""pr Grs = 4'365 m?2
Mgy Re = 20,46
G .
RT — as JH = 2,5
De * Ggr De =0,018 m (fig. 28 p.943, Kern)
€= Pr=78,74
c .uR*T
pr = PrT * URT
kRT

ho

. 0,14
_IHxkgr g, (B
De Ur

0,14
(”if) = 1 (porque es un liquido enfriandose)

ho = 68,81 W/m?°C
_ hio*ho Uc = 43,37 W/m2°C
¢ hio + ho
__ 9 Up = 15,95 W/m?2°C
D™ Atcx At
Uc—-Up

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rdeqr = 0,0396 ™* °C/

Rdyeq = 0,00158™" °C/, (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,., (Puede utilizarse)

%area exceso =

Rdcal - Rdreq

* 100
Rdreq

Area exceso = 24%

Tabla 3.3: Intercambiador E-203B (crudo y queroseno)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Queroseno
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mg (kg/h) 3771,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) 1797,4 Cpq (J/kg 2 675,2
OC)
BWG 17 L (m) 5,75 pc (kg/m?3) 950 pq (kg/m3) 800
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Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,0043 Kg (kg/m*s) | 0,00117
L (m) 6 t1 (°C) 57 T1 (°C) 180
n 2 t2 (°C) 71 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,115 kg (W/m 0,128
OC)
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q =My xCpy x (Ty — Ty) =mg x Cp, * (t; — t;) Q =280287,6 W
At, — At, MLDT = 55,02
MLDT =—"x¢ Ft=0,99
A, At = 54,47°C
At = Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= 144 n a; = 0,08m?
u _ S
_ Cpe* e Re = 750
Pr = Tk Pr =66,67
¢ Prt 0,25 Nu = 25,52
Nu = 0,021 * Re%8 % Pro43 « ( ) * €
Prp
pi = N ke hi = 131,78 W/m2°C
DIDI
Ha 20
hio = hi % —— hio = 118,36 W/m?°C
DE
DI+ C *B a; = 0,083 m?
as = P kg
G Mq Gq = 12,65@
q= a_s Re =197
De * G, H=7
Re = P De =0,018 m Wfig. 28 p.943, Kern)
Co, o Pr=24,44
Dq * Ugq
Pr
kq
0,14 ho = 132,26 W/m?°C
o _JH*kq >(<137,1/_°>*<ﬁ>
e /.lf
U. = hio * ho Uc = 62,46 W/m?2°C
¢ hio+ ho
v =2 Up = 26,82 W/m2°C
b AItJC * A[i} .
Rd,q = ﬁ Rdgq = 0,0212 ™" °C/,,
D _ 2 °C
Rdyeq = Rdi + Rdo Rdyeq = 0,00042 ™" "¢/, (T. 12 p.945)
Rd .y > Rd,.4 (Puede utilizarse)
Rd.q — Rd A — 0
Ohdrea exceso = cal red . 100 Area exceso = 49,33%
Rdreq
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Tabla 3.4: Intercambiador E-203C (crudo y diésel)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Diéesel
DI (m) 0,0229 DI (m) 0,912 mc (kg/h) 41 666,67 Md (kg/h) 10183,83
DE (m) | 0,0254 DE (m) 0,924 | Cpc (J/kg °C) 1881 Cpd (J/kg °C) | 2424,4
BWG 18 L (m) 4,63 pc (kg/m?3) 950 pd (kg/m3) 890
Nt 396 Deflectores 12 pe (kg/m*s) 0,00401 pd (kg/m*s) | 0,00179
L (m) 4,9 t1 (°C) 71 T1 (°C) 170
n 8 t2 (°C) 96 T2 (°C) 90
Pt (m) 0,026 kd (W/m °C) 0,114 kd (W/m°C) | 0,124
Atc (m?) 155
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q =My *Cpg * (T} —Tp) =m* Cp * (t; — t;) Q =548659 W
_ At - At MLDT = 40,59
MLDT =—"x¢ Ft=0,96
AT, At = 38,97 °C
At =Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t = 0,639 (Tabla 10 p. 948, Kern)
4= 144*111)1 ag :0'027132
Re = m v = 0’59—
u S
Cpc * U Re = 3 240
Pr = 2 Pr = 66,06
¢ Pry 025 Nu = 81,90
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « (—) * £
Prp
pi = N ke hi = 408,17 W/m2°C
DIDI
Ha 20
hio = hi * o hio = 368,17 W/m#°C
DI+ (" *B as = 0,0081 m?
s = Pt kg
] % Gy = 348,36S 2
7 a Re =4 893,8
De * G4 jH=35
Re=— De = 0,025 m [ (fig. 28 p.943, Kern)
d
de * Uy Pr = 66,06
Pr =
kq
i 0,14 ho = 526,60 W/m?°C
ho =11 a prlxs*<£) 0= >R en M
De Ur
U = hio x ho Uc = 216,68 W/m?°C
¢ hio+ ho
=9 Up = 90,93 W/m2°C
D™ Atcx At

71




Capitutle 5: Wodificaciones Tecusligicas en la Refineria "Sergio
Sote " parna aumentar la produccisn de liguide asfdltice (A(-50).

Rd,, = 2c—Up Rd gy = 0,0063™° °C/,,
Uc + Up 20
_ m* °C
Rdyeq = Rdi + Rdo Rd,eq = 0,00035 fw (T_._12 p.945)
Rd .y > Rd,.q4 (Puede utilizarse)
Rd.,;, — Rd Area exceso = 17,12Y%
%area exceso = % x 100 0
req

Tabla 3.5: Intercambiador E-203D (crudo y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Asfalto
DI (m) | 0,0225 DI(m) [0,79| mc(kg/h) |41666,67 Mas (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) | 2006,4 | Cpas (J/kg °C) | 2403,5
BWG 17 L (m) 575| pc (kg/md 950 pas (kg/m?3) 909
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) | 0,00395 pas (kg/m*s) 0,0037
L (m) 6 t1 (°C) 96 T1 (°C) 190
n 2 t2 (°C) 111 T2 (°C) 165
Pt (m) 0,032 ke (W/m °C) 0,117 Kas (W/m °C) 0,115
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q = MR3 * CpR3 * (T]_ - Tz) = mc * CpC * (tz - tl) Q = 347711,021 W
At; — At =
MLDT = -2 2 MLDT =73,88
Aty
"At, Ft=1
At =Ft* MLDT At =73,88 °C
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
Y= Tadwn a, =0,080 m?
DI _ m
Re — v*pxDi v =0,151 5
u Re = 817,52
Cpc * He
Pr =
ke 025 Pr = 67,36
Prt\™ =
Nu = 0,021 * Re%8 % pr043 « (L) * £ Nu=27.44
Prp
;o Nux ke hi = 143,78 W/m2°C
DIDI
hio = hi * =% hio = 129,14 W/m?°C
DI+ C *B as =0,082 m?
s = _ kg
1% . Gas =5,16 —%
GR3 = Re = 25,54
e= R3 De =0,0183 m (Tfig. 28 p.943, Kern)
HURr3 Pr=82,91
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C *
pr = Pr3 * UR3
s 0,14
i ) ho = 64,21 W/m?°C
ho < I *krs pays, (i)
De ,uf
_ hioxho Uc = 42,89 W/m2°C
¢ hio + ho
U.=—9 Up = 24,53 W/m?°C
b Alt]C * AIS .
c—Up — m* °C
Rd. — Rd.q =0,0174 /
cal Uc + U, cal w

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00035 ™" °C/, (T. 12 p.945)
Rd .y > Rd,.4 (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq

* 100
Rd,eq

%area exceso =

Area exceso =48,52%

Tabla 3.6: Intercambiador E-203 E (crudo y diésel)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Diésel
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 | mc (kg/h) | 41666,67 | Ma(kg/h) | 10183,83
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc(J/kg°C | 2048,2 | Cpd (J/kg °C) | 28842
)
BWG 17 L (m) 575 | pc (kg/md) 950 pd (kg/m?3) 890
Nt 407 Deflectores | 12 pe (kg/m*s) | 0,00393 | pd (kg/m*s) | 0,00179
L (m) 6 t1 (°C) 111 T1 (°C) 260
n 2 t2 (°C) 142 T2 (°C) 170
Pt (m) 0,032 kc (W/m °C) 0,110 kd (W/m °C) 0,115
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q =My *Cpyg* (Ty —T,) =m.*Cp. x (t, — t1) Q =734305,36 W
Aty — Aty MLDT =85,13
MLDT =—"3¢— Ft=0,98
"t At = 83,43 °C
At = Ft* MLDT
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
Y%= 124 en a, =0,080 m?
DI _ m
Re = w v —0,151 ?
c K Re = 821
pr = -Pc e Pr = 72,70
ke 025 Nu = 28,47
Pre\®
Nu = 0,021 * Re%8 % Pro43 « (L> * &
Prp
B = N ke hi = 140,40 W/m?°C
DI
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Rdyeq = Rdi + Rdo

... DI hio = 126,10 W/m2°C
hio = hi * —
DE
DI*C *B as =0,083 m?
s =——FH _ kg
IJ\Z Gq = 3416 —
Gd = — Re = 349
De‘is c jH=10
e = d De =0,0183 m (ffig. 28 p.943, Kern)
Ha Pr = 44,87
pr = Cpa * Ug
kq
i 014 ho = 207,90 W/m2°C
ho ke s <i>
De Ur
U = hio * ho Uc = 78,49 W/m2°C
¢~ hio+ ho
v =2 Up = 45,88 W/m2°C
D Alt]c * Als _
Rdcq = UC(‘,‘:UD Rdcqy =0,0090 ™ C/W
’ Rdyeq = 0,00035 ™ °C/,, (T, 12 p.945)

Rd., > Rd,., (Puede utilizarse)

%area exceso =

Rdcal - Rdreq
Rdreq

* 100

Area exceso =24,71%

Tabla 3.7: Intercambiador E-203F (crudo y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Asfalto
DI (m) 0,0166 DI (m) 0,576 mc (kg/h) 41 666,67 Masf (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,0191 DE (m) 0,588 | Cpc (J/kg °C) 2173 Cpasf (J/kg °C) 2591,6
BWG 18 L (m) 4,69 pc (kg/m?3) 950 pasf (kg/m?) 1000
Nt 351 Deflectores | 38 pc (kg/m*s) 0,00392 pasf (kg/m*s) 0,425
L (m) 4,88 t1 (°C) 142 T1 (°C) 260
n 4 t2 (°C) 184 T2 (°C) 190
Pt (m) 0,0238 kc (W/m °C) 0,112 kasf (W/m °C) 0,100
Atc (m?) 192
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Myss * Cpgss * (Ty — T3) Q =1049784,93 W
=mg x Cpc * (tp — t1)
wior =2 T s
"at, At = 59,55 °C
At =Ft* MLDT
o = Nt*a't a't=0,334 (Tabla 10 p. 948, Kern)
144 xn
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v*p* DI a, =0,018 m?
Re - m
U v :0,64 ?
pr = Pe*He Re = 2586
ke 025 Pr=75,77
Prt\™ Nu = 72,52
Nu = 0,021 * Re®8 » pr043 (—) * € u ’
Prp
pi = N ke hi = 492,48 W/m?°C
DIDI
hio = hi * — hio = 428,13 W/m?°C
DI« C *B a; =0,0142 m?
G TR Goep =407,85 <
Man asf : s m?
Gasf = Re = 23,15
as
Re = 2¢* Gass jH=257
Hasf De =0,0241 m (T{fig. 28 p.943, Kern)
py = CPass * Has Pr =10976,9
kasf
- 0,14 ho = 220,88 W/m?°C
De Ur
_ hio * ho Uc = 145,70 W/m?°C
¢~ hio+ho
yo= ¢ Up = 91,90 W/m2°C
b Alt]c * Altf .
Rdy, = UCC:UD Rd,q; =0,004018™" °C/,,
D _ 2 °oC
Rdyeq = Rdi + Rdo Rd,eq = 0,00035 ™" "%/, (T. 12 p.945)
Rd q > Rd, .4 (Puede utilizarse
Rd - Rd A = 0,
Yhhrea exceso = cal red . 100 Area exceso = 10,41%
Rdreq

Tabla 3.8: Intercambiador E-203G (crudo y R2)

DATOS
Tubos Coraza Crudo R2
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mgz (kg/h) 2529,07
DE (m) 0,025 DE(m) | 0,8 | Cpc(J/kg°C) | 2382,6 | CpR2 (J/kg °C) | 2717
BWG 17 L (m) 575 | pc (kg/m3) 950 pR2 (kg/m?3) 975
Nt 407 Deflectores | 12 pc (kg/m*s) 0,00391 HR2 (kg/m*s) 0,042
L (m) 6 t1 (°C) 184 T1(°C) 290
n 2 t2 (°C) 198 T2 (°C) 80
Pt (m) 0,032 ke (W/m °C) 0,108 Kr2 (W/m °C) 0,100
Atc (m2) 192
Arreglo | Triangular

75




Catitddo 3: Wodificaciones Tecnoligicas cu la Refineria *Sergio

Sote " parna aumentar la produccisn de liguide asfdltice (A(-50).

ECUACIONES RESULTADOS
Q - MRZ * CpRZ * (Tl - Tz) = mc * CpC * (tz - tl) Q = 400836,373 W
Aty — At, MLDT =97,61
MLDT =—"x¢ Ft=0,99
At, At = 96,63 °C
At =Ft*MLDT
_ Ntxa't a't=0,613 (Tabla 10 p. 948, Kern)
ar = 144 * ,),DI_I a; :0,0805 mz
* D % _ m
Re:” P v—0,151?
c ﬂ* Re = 825
pp = 2Pc*He Pr = 85,47
ke Nu = 30,65

0,25

Prt
Nu = 0,021 * Re®8 « Proa3 (—) e

Prp
hi = Nu x k. hi = 148,78 W/m?°C
DIDI
pa— 20
hio = hi e hio = 133,62 W/m=°C
o = DI +C" *B a, =0,0828 m?
s ="  pr _ kg
Grp = Re = 3,69
De + & jH=19
Re = — "R2 De = 0,0183 m ((fig. 28 p.943, Kern)
Hpr2 Pr=1137,27
pr = CDr2 * Ur2
r=_R2 PR2
Lz 0,14
- ' ho = 101,19 W/m?°C
De Ur
U - hio * ho Uc = 57,58 W/m?°C
¢ hio+ ho
Un = Q Up = 21,62 W/m?2°C
D Atc At _
Rdeq = 21 Rdcq =0,0288 ™" °C/y,

cal = Uc * U
Rd,eq = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,00035 ™° °C/,, (T. 12 p.945)
Rd q > Rd,.q4 (Puede utilizarse)

Rd;q — Rdreq

%area exceso = Rd
req

* 100

Area exceso =81 %

Tabla 3.9: Intercambiador E-203H (crudo y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Crudo Asfalto
DI (m) 0,0225 DI (m) 0,79 mc (kg/h) 41 666,67 Mast (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpc (J/kg °C) 2424.,4 Cpasf (J/kg °C) 2800,6
BWG 17 L (m) 5,75 | pc (kg/m3) 950 pasf (kg/m?3) 1000
Nt 407 Deflectores | 12 pe (kg/m*s) 0,0039 pasf (kg/m*s) 0,425
L (m) 6 t1 (°C) 198 T1(°C) 310
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n 2 t2 (°C) 227 T2 (°C) 260
Pt (m) 0,032 kc (W/m°C) 0,106 kasf (W/m°C) 0,096
Atc (m?) 192
Arreglo | Triangular
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mygs * Cpgsy * (Ty — Tp) = mg * Cp, * (t; — tq) Q =810317,857 W
At — A, MLDT =71,81
MEDT == "5, Ft=0,98
At, At =70,37 °C
At = Ft* MLDT
_ Ntxa't a't=0,515 (Tabla 10 p. 948, Kern)
Y= 142+ n a, =0,067 m?
V*xp* _ m
Re=l1P*"" v =0,180 =
c K Re =985
py = -Pc*He Pr = 86,75
ke 025 Nu = 35,53
Prt\”
Nu = 0,021 * Re%8 % pr043 « ( ) * €
Prp
~ Nuxk, hi = 172,47 W/m2°C
hi =
DIDI
He T 20
hio = hi *ﬁ hio = 154,90 W/m?°C
_DI+C *B as =0,083 m?
s — _ kg
11312 . Gasp =69,88—%
Gasf = a )
P jH=1,9
py — 2Pass * Hasr De = 0,0183 m ({fig. 28 p.943, Kern)
kasr Pr=12285,8
i 0,14 ho = 215,99 W/m?°C
ho < 1 *Kasr pays <ﬁ> © ’ m
De Ur
y. — Joxho Uc = 90,21 W/m?°C
¢ ™ hio + ho
__ 0@ Up = 60,03 W/m2°C
D ALtIC * ALt/ _
Rd.y = ﬁ Rd gy =0,0055 ™* °C/, ,
D _ 2 °oC
Rdyeq = Rdi + Rdo Rdyeq =0,00049 ™" °C/ ., (T. 12 p.945)
Rd , > Rd,.q, (Puede utilizarse)
Rd.q — Rd A =10,309
Ohdrea exceso — —cal red . 100 rea exceso =10,30%
Rd,eq

3.2.2 Modificaciones tecnoldgicas en la seccion

de enfriamiento.

Después de disminuir la temperatura de los destilados en el banco de intercambio estos

pasan a enfriarse hasta la temperatura de almacenamiento en los enfriadores. En esta

seccion de las plantas de destilacion atmosférica y al vacio, con el andlisis tecnolégico
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realizado en el capitulo anterior, se pudo comprobar que el enfriador de diésel no cumple con

el &rea de transferencia de calor, y el de queroseno queda muy ajustado, por lo que su uso
estaria comprometido, por consiguiente, se propone hacer una redistribucién de flujos en esta
seccion, donde el diésel fluya por el enfriador E-204B por el que actualmente circula el R3,
ya que este tiene mayor area de transferencia de calor. Debe hacerse notar que el R3 de
acuerdo a la modificacion propuesta en el epigrafe 3.2.1 se enfri6 hasta la temperatura de
almacenamiento en el intercambiador E-203A.
Por otro lado, se propone que RT pase directamente al enfriador E-204A con el objetivo de
aprovechar mas el area de transferencia de calor para luego ser enviado a la torre de
destilacion al vacio. El queroseno sigue fluyendo a través del enfriador E-104, pero
posteriormente conectado en serie por el E-105.Tambien el enfriador E-204C de asfalto
aumenta su por ciento de area en exceso, ya que con la redistribucién en el banco de
intercambio de calor sale a una temperatura mas baja del E-203D, lo que favorece la
operacién en este enfriador.
3.2.2.1 Rechequeo de los enfriadores

Tabla 3.10: Enfriador E-104 (agua y queroseno)

DATOS
Tubos Coraza Agua Queroseno
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 1439,27 Mauero (kg/h) 3771,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa(J/kg°C) | 4190 Cpg (J/kg°C) | 2131,8
BWG 18 L (m) 2,72 pa (kg/m?3) 999 pq (kg/m3) 779
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 ug (kg/m*s) 0,00115
L (m) 3 t1 (°C) 25 T1 (°C) 80
n 2 t2 (°C) 35 T2 (°C) 65
Pt (m) 0,032 ka (W /m °C) 0,605 kg (W /m °C) 0,134
Atc (m?) 32,04
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q =M, *Cpy* (T — Tp) = my *Cpy * (t; — ;) Q=16751,56 W
_ Ay - A MLDT =42,45 °C
MEDT == g, Ft=0,96
AT, At =40,75 °C
At=Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
at - 144_ . a,t =0,0280 mz
pe = L PDI v =0,0142 =
e =— s
K Re =343
py = (Pa*Ha Pr=6,574
ka Nu = 5,04
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Pre\%%°
Nu = 0,021 * Re%8 % Pro43 « (—) x £
Prp
;o Nuxkq hi =133,39 W/m?2°C
DIDI
in = 20
hio = hi * oF hio = 122,25 W/m=°C
a__DI*C'*B as =0,0384 m?
s —  pr _ kg
ﬂt Gq =30,38 —
Gy = 4 jH=13
c s De = 0,0251 m }(ﬁg. 28 p.943, Kern)
pr = 2Pa*tq Pr=18,16
kq
- 014 ho = 170,55 W /m?°C
h0=]H*kq*Pr”3*-£
De ﬂf
_ hioxho Uc = 71,20 W/m?2°C
€™ hio + ho
__ 0 Up = 12,82 W/m2°C
D AgWAﬁ .
Rdcal = H Rdcal =0,0639 m C/W
c*xUp 2o
Rd,eq = Rdi + Rdo Rd,q =0,000704 ™" °C/ ., (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,., (Puede utilizarse)
Rd., — Rd Area exceso = 89,74%
Y%area exceso = — "¢, 100 °
Rdreq

Tabla 3.11: Enfriador E-105 (agua y queroseno)

DATOS
Tubos Coraza Agua Queroseno
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 | ma (kg/h) 1439,27 May (kg/h) 3771,81
DE (m) 0,025 DE (m) 0,53 | Cpa(J/kg©°C) | 4190 Cpqg (J/kg °C) | 2173,6
BWG 18 L (m) 2,72 pa (kg/m3) 999 oq (kg/m3) 779
Nt 136 Deflectores 8 pa (kg/m*s) 0,00095 Kg (kg/m*s) 0,00178
L (m) 3 t1 (°C) 35 T1 (°C) 65
n 2 t2 (°C) 45 T2 (°C) 45
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 kg (W/m °C) 0,134
Atc (m?) 32,04
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q=M;*Cpg+(Ty —T,) =mg*Cpy *(t, — t;) Q=16751,56 W
_ At; — At, MLDT =14,42 °C
MLDT =—"x¢— Ft=0,96
AL, At =13,84 °C
At = Ft* MLDT
_ Ntxa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
ar = 144 xn a; =0,0280 mz
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Re = vxp=DI v =0,0142™
- s
H Re = 343,9
py = CPa*ba Pr = 6,57
kq . Nu = 5,04
Prt\"~
Nu = 0,021 * ReO® « Pros3 (—) ‘e
Prp
hi = Nu * kg hi = 133,39 W/m2°C
DI
hio = hi * ﬂ hio = 122,25 W/m?°C
DE
g o PIxC*B as =0,0384 m?
s = _ kg
1‘% | Gq =73,71 =L
Gg =— jH=16
s De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
pr = (Pa*Ha Pr = 28,67
kg ’
; 0,14 — 20
ho _JH *kq pr1/a, [ ho = 244,39 W /m*°C
De Ur
y. = Joxho Uc = 81,48 W/m2°C
¢~ hio + ho
vo—_ Y Up = 37,75 W/m?°C
At 2
C — o
Rdcq = UCTUD Rdcq = 0,0142" C/W
D

Rd,.q = Rdi + Rdo

Rdyeq = 0,000704 ™" °C/ (T, 12 p.945)
Rd ., > Rd,.q (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq
Rd,cq

%area exceso =

* 100

Area exceso = 19,19%

Tabla 3.12: Enfriador E-204C (agua y asfalto)

DATOS
Tubos Coraza Agua Asfalto
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 20574,73 Mas (kg/h) 20832,28
DE (m) 0,025 DE (m) 0,63 | Cpa (J/kg °C) 4190 Cpas (J/kg °C) 2299
BWG 18 L (m) 5,72 pa (kg/m?3) 999 pas (kg/m?3) 1000
Nt 204 Deflectores | 16 pa (kg/m*s) 0,00095 pas (kg/m*s) 0,425
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1 (°C) 165
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 120
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 kas (W/m °C) 0,1055
Atc (m?) | 96,132
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS

Q =Mas*Cpas*(T1 _TZ) =My * Cpg * (T, — t1)

Q =598667,67 W
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Rd,cq

Atl - Atz MLDT =109,92 °C
MEDT == "5, Ft=0,99
"Bt At =108,82 °C
At =Ft* MLDT
_Ntxa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
= 144+ rll)l a, =0,042 m?
Vxp ok — m
Re=21P*Z v =0,136 =
c U Re = 3277,88
pr = —Pa*Ha Pr = 6,574
kq - Nu = 30,64
Prt\™
Nu = 0,021 x Re%8 % Pro43 (—) * €
Prp
. Nuxk, hi = 809,90 W/m?°C
hi =
DIDI
Ha 20
hio = hi * — hio = 742,22 W/m#°C
DI +«C *B as =0,040 m?
G TR Goe =143,40 9
My . “ © sm?
Gos = —= jH=1,9
c % De = 0,0251 m (fig. 28 p.943, Kern)
pr=-Pd "l Pr = 9258, 74
kg
i 0,14 ho = 155,71 W /m?°C
h0=JH*k* r1/3*<i>
De Ur
_ hioxho Uc = 128,71 W/m?°C
¢~ hio+ho
__ 0 Up = 57,22 W/m?°C
D AISC * ALtI .
Ry = ﬁ Rd ey =0,0097 ™* °C/ ,
D _ 2 °C
Rdyeq = Rdi + Rdo Rdyeq = 0,000704 ™" °C/, (T. 12 p.945)
Rd., > Rd,.q4 (Puede utilizarse)
, Rdcq; — Rdyeq Area exceso = 12,78%
Y%area exceso = —————  x 100

Tabla 3.13: Enfriador E-204B (aguay diésel)

DATOS
Tubos Coraza Agua Diéesel

DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 8127,62 Md (kg/h) 10183,83
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpa (J/kg °C) 4190 Cpd (J/kg °C) 2090
BWG 18 L (m) 5,75 pa (kg/m3) 999 P4 (kg/m?3) 747

Nt 407 Deflectores | 12 pa (kg/m*s) 0,00095 Ha (kg/m*s) 0,00178
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1 (°C) 90

n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 50
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 ka (W/m °C) 0,129
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Rd,eq = Rdi + Rdo

Atc (m?) 191,8
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mp3 * Cppz * (Ty —T,) = mg * Cpg * (t; — ;) Q =236491,26 W
At, — At, MLDT =31,91 °C
MLDT =—"x¢ Ft=0,97
AL, At =30,95 °C
At = Ft * MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
= 144+ n a =0,0838 m*
VU * * —
Re=21P*7 v =0,0269 =
c [ Re = 649
pr=-Pe*Ha Pr = 6,574
kg 025 Nu = 8,38
Prt\"~
Nu = 0,021 * Re%8 % Pr043 « (—) * €
Prp
hi = Nu x kg hi = 221,69 W/m2°C
DIDI
N — 20
hio = hi = ° hio = 203,17 W/m2°C
DI +C" *B as =0,054 m?
ag = _ kg
FI\’}I:d | Gy =791 —
GR3 = JH = 5,5
c % De =0,0251 m (— (fig. 28 p.943, Kern)
py = 2Pa*Hd Pr = 28,67
kg
; 0,14 ho = 80,77 W /m2°C
De Kr
U = hio * ho Uc = 57,79 W/m2°C
¢ ™ hio + ho
__ 0 Up = 39,82 W/m2°C
D™ Atc x At
Uc—-Up
Rd

2 o
Rdq =0,0078 ™" °C/

Rdyeq = 0,000704 ™" °C/ (T, 12 p.945)
Rd q > Rd,.q4 (Puede utilizarse)

Rd q — Rdye
%éarea exceso = ————1%4

* 100

Area exceso = 10,08%

Rdreq

Tabla 3.14: Enfriador E-204A (agua y RT)

DATOS
Tubos Coraza Agua RT
DI (m) 0,023 DI (m) 0,516 ma (kg/h) 1598,22 Mgt (kg/h) 1540,43
DE (m) 0,025 DE (m) 0,8 | Cpa (J/kg °C) 4190 Cprr (J/kg °C) | 2173,6
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BWG 18 L (m) 575 | pa (kg/m?) 999 pRT (kg/m?) 887,2
Nt 204 Deflectores | 12 pa (kg/m*s) 0,00095 MrT (Kg/m*s) 0,0039
L (m) 6 t1 (°C) 25 T1(°C) 110
n 2 t2 (°C) 50 T2 (°C) 60
Pt (m) 0,032 ka (W/m °C) 0,605 ket W/m°C) | 0,129
Atc (m?) | 96,132
Arreglo | Cuadrado
ECUACIONES RESULTADOS
Q = Mgy * Cppe * (Ty = Tp) = mg * Cpg * (t; — &) Q =46503,97 W
_ Atl - Atz MLDT =46,38 OC
MLDT = 5 Ft = 0,97
AL, At =44,99 °C
At = Ft* MLDT
_ Nt=xa't a’'t = 0,639 plg? (Tabla 10 p. 948, Kern)
U= Taa n a, =0,042 m?
* 0 * _ m
Re = 2*P v =0,0105 =
c U Re = 254,6
pr = -Pa*Ha Pr=6,574
ka 025 Nu = 3,96
Pre\”
Nu = 0,021 * Re%8 x pro43 « ( ’ ) * &
Prp
;o Nu~x kq hi = 104,87 W/m?°C
DIDI
hio = hi s 2L hio = 96,11 W/m?°C
DE
DI +«C *B as =0,054 m?
s = _ kg
I;}rd | Grr =12,98=2;
Gre = JH=5
c s De =0,0251 m (— (fig. 28 p.943, Kern)
Pa * Ha -
Pr = Pr =65,33
kq
i 0,14 ho = 96,63 W /m?°C
ho —]H*k*Prl/3 * <£>
De Ur
U - hio * ho Uc = 48,18 W/m?°C
€™ hio + ho
__ Q@ Up = 10,75 W/m2°C
b Alt]c * Alt] >
c— — m- °C
Rd,y = UCTU;) Rd,q =0,0722 fw

Rdyeq = Rdi + Rdo

Rd,eq = 0,000704 ™" °C/,\, (T. 12 p.945)
Rd , > Rd,.q, (Puede utilizarse)

Rdcal - Rdreq
Rd;eq

%area exceso = * 100

Area exceso = 101,59%
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3.2.3 Rechequeo de los hornos

Con las modificaciones realizadas en el banco de intercambio de calor, la temperatura del
crudo pesado ala salida de estos y antes de entrar al horno F-101, aument6 desde 224 hasta
227°C, producto de esta variacion, el valor de la entalpia del crudo tuvo un ligero aumento,
y por tanto la masa de combustible determinada por los célculos correspondientes, y
comparada con el valor explicito, antes de realizar la redistribucion de fluidos por los
intercambiadores, se puede apreciar que disminuye, por lo que existe un ahorro de
combustible en el horno. Ademas, el por ciento de area en exceso aumenté en 0,04
comparado con el anterior.
Tabla 3.15: Consumo de combustible en el horno F-101

Datos
VCS
(Kcallkg) | 27
Mc (t/d) 1000 41666,66 kag/h
Entrada Salida
Tc (C) 227 Tc (C) 320
pc (kg/L) 0,95 pc (kg/L) 0,91
Hc (Kcal/kg) 136,20 | HI (Kcal/kg) 180,67
Hv
(Kcal/kg) 255,72
T.chimenea (C) 465 10 % de aire en exceso
Color f( Tchim, % de aire en
aprovechado(Kcal/kg) | 7727,38 exceso)
eficiencia del

gquemador 0,95 n 0,79
Mc = 41 666067 kg/h / 0,95 kg/L
Mc (L/h) | 43859,64912
Rendimientos de los destilados
Nafta 417
Queroseno 8,70
Diésel 24,08
Pérdidas 0,30
X=(N+Q+D+P)/C | Y=1-X
X 0,373
Y 0,628
Qabs=Mc*(Hsl*X+Hsv*Y -
Hec)
Qabs (Kcallh) | 3815338,58 |

‘ Qc = VCS * ef del quemador ‘
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| Oc (Kcallkg) | 9268,2

n = Qabs / (Qc * Mfuel )

Mfuel = Qabs / (Qc * n)

Mfuel (kglh) | 519,72

Tabla 3.16: Horno F-101 (destilacion atmosférica)

DATOS
Tubos Temperaturas Horno Combustible (fuel)
Nt 128 Tg (°R) 1661,67 | Ancho (pie) 13,65 VCN (kcal/kg) 9 756
DE (plg) | 2,5 Ts (°R) 1067,67 Altura (pie) 22,41 Mcomb (kg/h) | 519,72
DI (plg) | 2,185 | Pgas (atm) 1 Longitud (pie) 19,03
L (pie) | 20,87 At (pie?) 1980,47
Pt(plg) | 3,2 n (%) 75
ECUACIONES RESULTADOS
, a't=0,6220¢
Aveqi = a’t * Nt * L pie
Ayeqr =154,42 m?
Qf = VCN * Mcomp Qr =5896 963,21 W
=4422722,4 W
n= 20 * 100 20 '
f
Pt
Pt —-=128
a = fc — . .
(do ) a = 0,9 (Fig. 19.11 péag. 783, Kern)
F . = Ar p = 1,028 atm
ror = f¢ (a «Acp €gas) L =11,99 pie

ggas = fe (p*L; Ty)
p = Xco, * P+ Xy,0 * P

L =2+ (Vol. horno)'/3 (T. 19.1 p. 786, Kern)

aAcp = 641,13 pie?
Ar =1 339,34 pie?

Egas = 0,7
A =209 [ Fpp = 0,84

Ar = At - aAcp axAcp
Y0 T\ (T \* — 29 _ 4757532 W/m?
U TN T2 S AL D P
o * Acp * Ftot 100 100 Acp =126,70 m2

%area defecto = real P %100

real

%area exceso = 0,2037

Arear > Acp (Puede utilizarse para las nuevas condiciones de trabajo)

3.2.4 Andlisis de los resultados obtenidos con las modificaciones propuestas.
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Tabla 3.17: Resumen de los resultados obtenidos en el epigrafe 3.2

EQUIPOS

RESULTADO FINAL

Intercambiador E-203A (R3)

Area exceso = 24%

Intercambiador E-203 B (queroseno)

Area exceso = 49,33%

Intercambiador E-203 C (diésel)

Area exceso = 17,12%

Intercambiador E-203 D (asfalto)

Area exceso = 48,52%

Intercambiador E-203 E (diésel)

Area exceso = 24,71%

Intercambiador E-203 F (asfalto)

Area exceso =10,41%

Intercambiador E-203 G (R2)

Area exceso =81 %

Intercambiador E-203 H (asfalto)

Area exceso = 10,30%

Enfriador E-104 (queroseno) Area exceso =89,74%

Enfriador E-105 (queroseno) Area exceso =19,19%

Enfriador E-204 C (asfalto) Area exceso =12,78%

Enfriador E-204 B (diésel) Area exceso =10,08%

Enfriador E-204 A (RT) Area exceso =101,59%

Horno F-101 Area exceso =0,21%

Mediante las modificaciones tecnolégicas propuestas y con los resultados obtenidos en el
rechequeo de los equipos para esta nueva opcidn se garantizo la eficiencia del proceso para
el aumento de la produccion y el ahorro en inversiones de muy alto costo como la compra e
instalacion de los equipos que no contaban con un &rea de transferencia de calor suficiente
para lograr un buen funcionamiento con el nuevo requerimiento operacional.

3.3 Andlisis econdmico de las modificaciones tecnoldgicas propuestas.

Para lograr el aumento de la capacidad de produccién esperada en la Refineria “Sergio Soto”
de Cabaiguan, se debe realizar en la planta algunos cambios que aumenten su rendimiento,

eficiencia y garanticen un producto que sea competitivo en el mercado nacional dadas las
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oportunidades que brinda la alta demanda existente. Estas modificaciones estaran sujetas a

una inversion parcial en la planta de destilacion atmosférica y al vacio como se describio en

el epigrafe 3.2.

3.3.1 Inversion.

Las ecuaciones utilizadas se encuentran en (autores 1991)

Cl =MD + MOD + CIF

MD: Material directo CIF: Costo indirecto de fabricacion

Tabla 3.1: Costo de inversion para las modificaciones

Cl: Costo de inversion

MOD: Mano de obra directa

Material Directo . Precio Precio Precio
Cantidad | UM M.N U.S.D total

Tomas de descarga 6 u 300,00 1800,00
Bomba dosificadora (agua) 1 u 1888.10 1888.10
Bomba dosificadora (demulsificante) 1 u 1888,10 1888,10
Bomba dosificadora (solvente) 1 u 75234,00 75234,00
Nivel visual TK-31 1 u 200,00 200’00
TUBO PARA INTERCAMBIADORES 7 ¢ 329791 23085,37
ASTM A-179 @20 x 2,5x 4880
TUBO PARA INTERCAMBIADORES 9 ¢ 3510,00 31590,00
ASTM A-179 @25 x 2,5x 6000
Tuberias y accesorios u 10000,00
Total $

159301,39

$ 98768,7
Mano de Obra Directa 5
Tabla3.2: Costo Indirecto de Fabricacion
Precio Precio
U/M Consumo | unitario total

Electricidad MWh 160 0,082 13,12
Agua m3 100 0,0001 0,01
Oxigeno m? 200 4,30 | 860,00
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Pintura L 200 2,88 576,00
Acetileno m? 150 5,60 840,00
Cemento P-

350 t 5 8020 | 16040
Total $ 2449,53

Cl=MD + MOD + CIF
CIMT) |  $260519,67

3.3.2 Costo Total de Produccion.

Las ecuaciones utilizadas se encuentran(autores 1991)

CTP =CF + GG CTP— COSTO TOTAL DE
PRODUCCION
CF =CD + Cfijo + ClI CF— COSTO DE FABRICACION
GG— GASTOS GENERALES
CD =MP + MO + MTTO + RQ + LB + SV SV— SUPERVISION
CD— COSTO DIRECTO CFijo—> COSTO FIJO
Cl— COSTO INDIRECTO MP— MATERIA PRIMA
MO— MANO DE OBRA MTTO— MANTENIMIENTO
RQ— REQUERIMIENTOS LB— LABORATORIO

Tabla 3.3: Materias Primas

Precio Indice de

Materias UM de UM UM Costos
Consumo

Compras
Sosa sdlida $/t 194,14 | t/tc 0,0003876 | $/tc 0,07524866
Demulsificante $/t 1,08 | t/tc 0,00005 | $/tc 0,000054
Carbonato de $t 55,03 | titc 0,00498 | $/tc 0,2740494
sodio
Hidrato de cal $/it 83,76 | t/tc 0,0002884 | $/tc 0,02415638
Sal comun $/t 129,53 | t/tc 0,0005 | $/tc 0,064765
Inhibidor de $t 1,89 | titc 0,000061 | $tc | 0,00011529
corrosion
crudo $/it 194.10 t/tc 1,00 | $/tc 194,31
MP ($/tc) 194,74

Tabla 3.4: Mano de Obra
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Ocupacioén No. [ UM Salario | Total
Director 1(%/m 785,50 785,50
Tecnodlogo 41 $/m 500,50 | 2002,00
Especialista de laboratorio 1]|%$m 465,74 465,74
Técnico analitico de laboratorio 1($/m 440,86 440,86
Técnico de analisis de

laboratorio 8 [ $/m 440,86 | 3526,88
Jefe de turno 5| $/m 506,11 | 2530,55
Operadores de proceso A 4| $/m 426,11 | 1704,44
Operadores de proceso B 41 $/m 416,11 | 1664,44
Operadores de proceso C 8 | $/m 401,11 | 3208,88
Auxiliares de proceso 3| %/m 376,11 | 1128,33
Operadores M.A.P 4 [ $/m 400,86 | 1603,44
Operadores de calderas A 4| $/m 416,11 | 1664,44
Operadores de tratamiento de 4| $/m 401,11 | 1604,44
agua

MO ($/m) 22329,90
MO ($/tc) 1.06

MANTENIMIENTO
A través de un analisis de los gastos de mantenimiento asi como de la produccion de cada
uno de los ultimos afios se pudo concluir que por cada tonelada de crudo se gastan:

MTTO =9,14 $/tc

Tabla 3.5: Requerimientos

Precio indice de
Elementos | UM de UM UM Costo
consumo
compra
Electricidad | $/kwh 0,181 | kwh/tc 25,3 | $/tc 457
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Agua $/m?3 0,12 | m3/tc 0,002 | $/tc 0,00024

Diésel de
insumo

$it 499 | t/tc 0,0007827 | $/tc 0,39

Fuel oil de

insumo $i 379,7 | titc 0,03728 | $/tc 14,15

RQ ($/tc) 19,12

. Laboratorio
LB =15% MO
LB =0,15 $/tc

° Supervisién
SV =15% MO
SV =0,15 $/tc

. CD =119,74+1,06+9,14+19,12+0,15+0,15
CD =224,39 $/tc

. Cl =60%(MO + MTTO + SV)
Cl =0,6(1,06 + 9,14 + 0,15)
Cl =6,21 $/tc

° CFijo=S+D+I1+IF+A S—Seguros D—Depreciacion

I—>Impuestos IF—Inversion fija A—Acarreo
. IF =38,40 $/tc
S=0,7%IF
S =0,007*38,40
. S =0,26 $/tc

. D =10% IF
D =0,10*38,40

D =3,84 $/tc

. 1 =2% IF
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| =0,02*38,40
| =0,76 $/tc

. Acarreo = $1250,52(1carro tanque de 54t)

A = 23,15%/tc

. CFijo = 0,26+ 3,84 + 0,76 + 38,40 + 23,15
CFijo = 28,03 $/tc

. CF =224,39 + 6,21 + 28,03
CF =258,64%/tc

o GG =ID + DV ID—Inversion para el desarrollo
DV—Distribucién y venta

. ID =3% CTP

. DV =12% CTP

GG =15% CTP

> COSTO TOTAL DE PRODUCCION
CTP =CF + GG
CTP =CF + 15% CTP
CTP =CF + 15/100 CTP
CTP -0,15CTP =CF
0.85 CTP =CF
CTP =CF/0,85
CTP =258,64/0,85
CTP =304,29 $/tc
Tabla 3.6: Ganancia Bruta

Productos | Precio | UM Rendimiento | UM Ganancia | UM
Nafta 360,68 | $/t 0,0417 | t/tc 15,04 | $/tc
Queroseno 266,7 | $/t 0,087 | t/tc 23,20 | $/tc
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Diésel 511,73 | $it 0,248 | t/tc 126,90 | $/tc
R3 301,85 | $/t 0,03164 | t/tc 9,55 | $/tc
R2 316,94 | $/t 0,04772 | tic 15,12 | $/tc
Asfalto 305,23 | $/t 0,5 | t/itc 152,61 | $/tc
Total 0,95606 342,44 | $itc

o GN =GB -CTP GN—Ganancia neta GB—Ganancia bruta

GN =342,44 — 304,29

GN =38,14%/tc

o GA(%$/a) = P(tc/a) * GN($/tc) GA— Ganancia anual P— Produccion anual
GA =200000*38,14

GA =7 629 798,569%/a

Luego de haber realizado el andlisis econémico de las modificaciones tecnoldgicas
necesarias en la Refineria “Sergio Soto” para lograr el aumento de la capacidad de produccion
de liquido asfaltico AC-30, se obtuvo como resultado una Utilidad Neta anual de $7629798,56
con un Costo de Inversion ascendente a $260519,67.

El Costo Total de Produccion para alcanzar el rendimiento esperado en el ciclo productivo
representa 304,29 pesos por tonelada de crudo procesado y la ganancia bruta por tonelada
procesada es equivalente a $342,44. Dado el margen de utilidad alcanzado y teniendo en
cuenta que el costo de la inversion representa el 3,41 por ciento de la misma se puede afirmar
gue los resultados de la inversion seran satisfactorios ya que es permisible recuperar el monto

de la inversién en un corto periodo de tiempo.(T.F. 2006)
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Conclusiones generales

1.

El andlisis del proceso de obtencion de liquido asfaltico en la Refineria “Sergio Soto”
arroj6 que las tomas de descargas funcionales no garantizan al maximo los
suministros de crudo requeridos para el aumento de produccién; ademas no existe un
control de flujo que permita de manera eficiente el tratamiento inicial del crudo para
su posterior refinacion.

El rechequeo del equipamiento realizado en las plantas de destilacion atmosférica y
al vacio demostro que excepto el enfriador de diésel con un por ciento de area en
defecto de 3,94; el resto de los equipos pueden asimilar la nueva capacidad de
produccion.

Las modificaciones propuestas en la distribucion de los fluidos en el banco de
intercambio de calor y en los enfriadores permiti6 un mejor aprovechamiento de la
tecnologia instalada obteniéndose para todos los equipos un por ciento de area de
transferencia de calor en exceso mayor de 10, asi como un aumento en la temperatura
del crudo a la salida del banco de intercambiadores lo que permite un ahorro de
combustible en el horno F-101 y un aumento del por ciento de area en exceso en el
mismo.

Las modificaciones propuestas favorecieron el ahorro en inversiones de muy alto
costo como la compra e instalacién de equipos nuevos por lo que se comprobd que
solo se requiere invertir en piezas y tuberias para el mantenimiento de equipos, en
equipos de bombeo y de control del proceso.

El analisis econémico mostré que el costo de ejecucién para poner en marcha el
proyecto inversionista es de $260 519,67 maximizando la capacidad de la planta, se
prevé una Utilidad Neta Anual de $7 629 978,56, una ganancia bruta de $342,44 por
tonelada de crudo con un indice del 112 por ciento sobre el costo total de produccion,

lo que permitira la rapida recuperacion de la inversion.
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Zecomendaciones

Recomendaciones

Realizar un estudio de integracion energética en la etapa de refinacion de crudo con el
objetivo de obtener los requerimientos minimos de utilidades para las modificaciones
planteadas.

Que se ejecuten los proyectos de inversion de las modificaciones planteadas que permiten
asimilar el aumento de capacidad de produccion.

Efectuar una evaluacion del impacto ambiental del proceso, dado el incremento de la

capacidad de procesamiento del crudo.
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Anexos

Anexo 1:

Spray 20-100
Llenado de Juntas 100-200
Mezclado con Filler 200
Impregnacion 20-200
Impermeabilizacion 200-1000
Pintado 600
Recubrimiento 1000
Bombear 1500-2000

Anexo 2: Diagrama de flujo de la Planta de Destilacion Atmosféricay al Vacio.
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Anexo 3: Diagrama de bloques del proceso.
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Anexo 4: Caracterizacion del lote de crudo recibido y procesado en el laboratorio.

PARAMETRO LABORATORIO Método
Gravedad . “API 17.3 ASTM D 1298
Azufre, total % m/m 482 ASTM D 1552
Sales, totales . ppm 0.82- LIC 280
Densidad a 15 °C, g/cm? 0.9500 ASTM D 1298
Densidad a 20 °C, glem? - ASTM D 1298
Temperatura de Craqueo, °C. -
Aguaysed. ., %wv 0.00 ASTM D 95
RESULTADOS
LABORATORIO
Azufre T Densidad 15
Chorros % M 2% M
D4294-10 D4052-11
Pie-150 4.17 4.17 0.45 0.7521
150-169 4.23 8.40 1.20 0.7900
169-185 4.47 12.87 1.59 0.8090
185-210 4.64 17.51 1.97 0.8398
210-225 4.80 22.31 2.26 0.8605
225-236 4.85 27.16 2.46 0.8725
236-248 4.88 32.04 2.76 0.8828
248-264 4,91 36.95 3.07 0.8963
264-307 4,94 4191 3.40 0.9110
307-361 5.02 46.93 3.62 0.9317
361-437 5.18 52.11 4.05 0.9515
437-456 2.48 54.59 4.31 0.9627
456 1.0426
Total
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Anexo 5: Leyenda

m: Masa de crudo

Mn : Masa de nafta

Mq: Masa de queroseno

Md: Masa de diésel

Mf: Masa de fuel oil.

Mp: Masa de pérdidas

Mdiorre am: Masa de salida del diésel de la
torre de destilacién atmosférica

Mnwre am: Masa de salida de la nafta de la
torre de destilacion atmosférica

ma: Masa de agua

%n: Por ciento de nafta

%q: Por ciento de queroseno

%(d: Por ciento de diésel

%f: Por ciento de fuel oil

%p: Por ciento de pérdidas

Rn: Reflujo de nafta

Rq: Reflujo de queroseno

Rq: Reflujo de diésel

t1: Temperatura de entrada del fluido frio
t2: Temperatura de salida del fluido frio
T1: Temperatura de entrada del fluido
caliente

T»: Temperatura de salida del fluido caliente
Tg: Temperatura de los gases de
combustion en el torna llamas.

Ts: Temperatura de la superficie absorbente
de calor

Cpc: Calor especifico del crudo

Cprr: Calor especifico del reflujo al tope
Cpq: Calor especifico del queroseno
Cpq: Calor especifico del diésel

Cpast: Calor especifico del asfalto

Cpn: Calor especifico de la nafta

Cpa: Calor especifico del agua

pc: Densidad del crudo

prt: Densidad del reflujo al tope

pq: Densidad del queroseno

pa: Densidad del diésel

pn: Densidad de la nafta

past. Densidad del asfalto

pa: Densidad del agua

Mc: Viscosidad del crudo

Hrr: Viscosidad del reflujo al tope

Mq: Viscosidad del queroseno

Mq: Viscosidad del diésel

Mn: Viscosidad de la nafta

Hast: Viscosidad del asfalto

Ma: Viscosidad del agua

Kc: Conductividad del crudo

Krr: Conductividad del reflujo al tope

Kast: Conductividad del asfalto

Ka: Conductividad del agua

DI: Didmetro interior

DE: Diametro exterior

Nt: Numero de tubos

L: Longitud

n: Nimero de pases por los tubos

Pt: Distancia de centro a centro de los
tubos

Atc: Area de transferencia de calor

Q: Flujo calérico

MLDT: Media logaritmica de temperatura
Ft: Factor de correccion MLDT

ar. Area de flujo total

a’'t: Area de flujo por tubo

v: Velocidad de los fluidos

Re: NUmero de Reynold

Pr: Nomero de Prandlt

Nu: Namero de Nusselt

€: Coeficiente de conveccién

hi, ho y hio: Coeficientes de transferencia
de calor en general del fluido por el
interior y exterior de los tubos.

B: Espaciado de los deflectores

C’: Seccion libre entre tubos

as. Superficie de transferencia de calor
G: Masa velocidad del fluido

De: Diametro equivalente para
transferencia de calor

Uc: Coeficiente de transferencia de calor
limpio

Up: Coeficiente de transferencia de calor
de disefo

Rdca: Factor de obstruccion calculado
Rdreq: Factor de obstruccién requerido
At: Area total de superficie del horno

n: Eficiencia

VCN: Valor cal6rico neto del combustible
Mcomb: Masa del combustible

Area: Area real

Qf: Calor liberado por el combustible
2.Q: Calor transferido a la superficie fria
o Factor de comparacion con dos planos
paralelos

do: Diametro exterior de los tubos

Ar: Superficie efectiva del refractario
€qas. Efusividad del gas

Ftot: Factor de intercambio total

Acp: Superficie equivalente
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Kq: Conductividad del queroseno
Kq: Conductividad del diésel
Kn: Conductividad de la nafta
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