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Resumen

En el presente trabajo se realizé un estudio de integracion energética en la red de
intercambiadores de calor correspondiente a las secciones de Destilacion Atmosférica y

]

Destilacién al Vacio en la Refineria “"Sergio Soto Valdés” de Cabaiguan.

Se efectuaron los balances de masa y energia utilizando el crudo procedente de Pina,
obteniéndose que el proceso demanda un consumo minimo de utilidad externa de
calentamiento de 1022,4 kW.

Se desarrollé la evaluacion energética y exergética en la red de intercambio obteniéndose
elevadas eficiencias en los equipos intercambiadores de calor con valores préximos al
100%.

Para el caso de los condensadores y enfriadores que integran la red se obtuvieron
menores eficiencias exergéticas que en los equipos intercambiadores de calor,
obteniéndose valores de hasta 55 %.

Con el uso del software ASPEN PINCH se realiz6 el estudio de integracion energética
determinandose un valor de Atyin 6ptimo para la red de intercambio de calor de 28°C, con

el cual, se determind el costo total de la red de intercambiadores de calor con un valor de
376 045,60 $/afo.
Como aspecto importante se identificé el sobreconsumo de utilidades que asciende a

224,19 kKW, concentrandose las mismas en ocho intercambiadores de calor.



Abstract

In this work a study was conducted energy integration in the network of heat exchangers
corresponding to sections and Atmospheric Distillation Vacuum Distillation Refinery ™
Sergio Soto Valdes "of Cabaiguan.

The mass and energy balances were performed using crude from Pina, obtaining the
process requires a minimum consumption of heating external utility 1022,4 kW.

Energy and exergy assessment developed in the exchange network to obtain high
efficiencies in heat exchangers equipment with values close to 100%.

For the case of condensing and cooling within the network lowest exergy efficiency in heat
exchangers equipment, obtaining values of up to 55% they were obtained.

Using the ASPEN PINCH software studying energy integration determining a value of
optimal Atmin for the network of heat exchange 28 ° C, with which the total cost of the
network of heat exchangers was determined with a value of 376 045,60 $/year.

As an important aspect overconsumption of profits amounting to 224,19 kW identified,

concentrating them in eight heat exchangers.
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Introduccion 1

Introduccion

El Petréleo es una mezcla compleja de hidrocarburos liquidos, compuesto en mayor
medida de carbono e hidrégeno, con pequefias cantidades de nitrdgeno, oxigeno y azufre,
formado por la descomposicion y transformacion de restos de animales y plantas que han
estado enterrados a grandes profundidades durante varios siglos. Es, actualmente, la
principal fuente de energia, y la materia prima mas importante en numerosos procesos de
la industria quimica y objeto de comercio entre los paises. Mas de la mitad de la energia
que mantiene en actividad a nuestra civilizacién proviene de esta fuente energética no
renovable. Se trata, entonces, de un recurso estratégico cuya carencia provocaria el
declive de la economia mundial.

Para que el petréleo pueda ser utilizado en las diferentes industrias, debe sufrir una serie
de tratamientos. Muy a menudo la calidad de un petréleo crudo depende en gran medida
de su origen. En funcién de dicho origen sus caracteristicas varian: color, viscosidad,
contenido. Por ello, el crudo a pie de pozo no puede ser utilizado tal cual. Se hace, por
tanto, indispensable la utilizacién de diferentes procesos de tratamiento y transformacién
para la obtencion del mayor niumero de productos de alto valor comercial. El conjunto de
estos tratamientos constituyen el proceso de refino o refinacion del petroleo obteniéndose
los llamados productos derivados y los hay de dos tipos: los combustibles, como la
gasolina, diésel, el gas propano-butano o GLP, etc; y los petroquimicos, tales como
polietileno, benceno, etc.

Durante la refinacion del petréleo, el consumo energético es sumamente elevado, el costo
de la energia y las preocupaciones ambientales, estan liderando la industria petroquimica
por lo que se busca métodos eficientes para reducir el consumo de energia mediante el
aprovechamiento del contenido caldrico de las corrientes residuales y corrientes
productos en las operaciones de refinacion.

La Integracion de Procesos constituye una herramienta muy util que permite disminuir los
consumos de energia asi como los vertimientos de residuales contaminantes al medio
ambiente en los procesos. Para su realizacidén se usan avanzadas herramientas analiticas
para identificar las posibilidades de reducir el consumo energético y de residuales en
facilidades industriales y alcanzar significativos ahorros en costos y utilidades. Estas
herramientas de analisis de procesos desarrolladas con la integracién de procesos, son
técnicas de disefio genéricas, sisteméticas y de uso sencillo y tienen como base el

tratamiento de programacion matemética, se trabaja con funciones objetivos, modelos
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matematicos y el tratamiento termodindmico en el cual se encuentra el andlisis de
Pellizco, especifico para los estudios energéticos.

La Refineria de Petroleo “Sergio Soto”, ubicada en el municipio de Cabaiguan, tiene
como misién productiva la refinacion del crudo nacional procedente de la cuenca central
(Jatibonico, Pina - Cristales y Majagua), ademas del crudo Varadero, yacimiento
localizado en Matanzas, y crudo Santa Cruz proveniente de la Habana; asi como la
produccién de aceites basicos a partir de estos crudos. Por otra parte, funciona como
distribuidora efectuando la distribucién mayorista de los combustibles, lubricantes y el
G.L.P. lo que la diferencia del resto del pais.

Actualmente se produce nafta, queroseno, diesel y fuel oil, productos que se obtienen a
partir del fraccionamiento del crudo procesado en la torre de destilacion atmosférica
siendo ésta, punto de partida para la obtencién de otros productos como son: solventes
especiales, mezcla de fuel - diesel, herbicidas, aceites: |-12, sigatoka, aceite para
transformadores, aceite térmico, ademas de la obtencién de asfalto y otros cortes
laterales mas ligeros a partir del fuel oil, refinando hoy en dia

500 t/d de crudo.

En trabajos anteriores (Meneses, 2015) se realiz6 la evaluacién del sistema de
intercambio en las secciones de Destilacion Atmosférica y Destilacién al Vacio en la
Refineria “Sergio Soto Valdés”. La evaluacion incluyé el rechequeo de la red de
intercambio de calor y como resultado se obtuvo que varios de los intercambiadores
instalados estaban sobredimensionados pero el estudio no incluyé un analisis de la
distribucion de corrientes ni del manejo de las utilidades externas en la red, aspectos
fundamentales para la evaluacién y reduccién del consumo de utilidades en este tipo de
secciones.

Por lo anterior, se considera importante realizar un estudio de integracion energética del
proceso, con vistas a minimizar el consumo de portadores energéticos, lograr un proceso
mas eficiente y evaluar la red de intercambiadores del proceso actual.

El estudio de integracion debe incluir en sus pasos la realizacién de los balances de
masa, energia y exergia con el fin de proponer modificaciones tecnoldgicas identificadas
en el estudio de integracién con su correspondiente impacto en el balance calérico y
exergético del proceso.

Atendiendo a lo anterior se define como Problema Cientifico el siguiente:

En la refineria se carece de estudios de integracion precedentes en los que se haya

evaluado la red de intercambiadores de calor de este proceso y el consumo minimo de
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utilidades, por lo que no existen criterios cientifico- técnicos que concluyan sobre la
eficiencia energética del mismo.
Hipotesis:
Con la aplicacion de las herramientas de integracién de procesos es posible evaluar e
identificar potencialidades para un consumo minimo de energia en la red de
intercambiadores de calor de las secciones de Destilacion Atmosférica y Destilacion al
Vacio.
Objetivo General:
Evaluar energética y exergéticamente la red de intercambiadores de calor del proceso de
refinacion del crudo procedente de Pina en la refineria “Sergio Soto Valdés”.
Objetivos especificos
1. Caracterizar el proceso de refinacion de crudo de Pina en las etapas de
Destilacién Atmosférica y Destilacién al Vacio en la refineria “Sergio Soto Valdés”.
Analizar energética y exergéticamente el proceso en estudio.
3. Aplicar las herramientas de integracion energética para el estudio de las secciones
de Destilacion Atmosférica y Destilacion al Vacio.
4. Estimar pardmetros de costos de la red de intercambiadores para el valor de
ATmin éptimo.
5. Determinar violaciones en la distribucion de corrientes para el intercambio de calor

que conllevan a mayores consumos de utilidad externa.
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CAPITULO 1. Revision bibliogréfica.

1.1 Petréleo. Origen.

El petréleo es un liquido viscoso de color verde, amarillo, marrén o negro y que esta
constituido por diferentes hidrocarburos, es decir, por compuestos formados por atomos
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 mindsculos organismos acuaticos que vivian en los antiguos
mares de la Tierra hace millones de afos, cuando todavia los humanos no habiamos
aparecido. En aquel momento, la superficie del planeta no tenia las mismas
caracteristicas que la actual. Pangea es el nombre con el que se conoce la Unica gran
placa terrestre que existia, en la que estaban reunidos todos los continentes.

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 accidon de bacterias con ausencia de
oxigeno —es decir, en un medio anaerébio— fue transformando lentamente los restos
organicos en lo que hoy conocemos como petréleo crudo. El proceso de descomposicion
de la materia orgéanica y la formacién del petréleo tarda entre 10 y 100 millones de afios
(Escobar et al., 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 altimo principio es la base principal en la refinacion

(www.alipso.com/monografias).
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1.2 Caracteristicas fundamentales.

e Composicién quimica.

La composicion quimica depende de la presencia de ciertos componentes quimicos en el
petréleo, asi como de la union de éstos en elementos mas complejos. Su importancia
radica en las caracteristicas particulares que cada uno de estos elementos le afiade. Asi
se tiene que se puede clasificar en parafinicos, nafténicos, aromaticos o mixtos
mediante analisis relativamente simples, de acuerdo con la proporcion 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 oxidacién, por lo gue son los mas apropiados para
la obtencion de aceites lubricantes y proporcionan una mayor cantidad de nafta
(https://alojamientos.uva.es/guia_docente/uploads/).
Aromaticos:
Son poco estables a la oxidacion y mas apropiados para obtener gasolinas o gaséleos,
dan naftas de buen octanaje y son indeseables para producir aceites (REPSOL-YPF).
Nafténicos:
Sus componentes principales son los naftenos y los hidrocarburos aroméaticos, son muy
viscosos y de coloracion oscura y generan una gran cantidad de residuos tras el proceso
de refinacibn. Son apropiados para la obtencibn de aceites lubricantes
(http://profesores.fi-b.unam.mx/).
Mixtos:
Tienen cantidades variables de cada tipo de hidrocarburo (Kraus, 1998).

¢ 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 més 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
petroleo con alto contenido de carbono, bajo contenido de hidrégeno y baja densidad API

suelen ser ricos en aromaticos, mientras que los de bajo contenido de carbono, alto
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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 que cuanto mayor sea el valor en °API, mayor es la proporcion de crudo utilizable,
principalmente en fracciones ligeras (nafta, nafta ligera, etc.) (Meyers, MathPro, 2011).
Segun la densidad, los crudos pueden ser clasificados de la siguiente forma:

Tabla 1.1. Clasificacién de los crudos segun su densidad.

Tipo de crudo °API Densidad (kg/ms)
Liviano >31,1 <870
Medio 223-311 920 - 870
Pesado 10,0 - 22,3 1 000 - 920

Extra Pesado <10 >1 000

e 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 por este elemento, cuando son contenidos por los productos derivados del
petroleo causan, segun (Verde, 1982):
1. Corrosiéon en el equipo de refinacion; también en equipos donde se utilicen
motores.
2. Formacién de un gas toxico y corrosivo, el sulfuro de hidrégeno (H.S), el cual tiene
olor a huevo podrido.
3. Formacion de compuestos llamados mercaptanos, de mal olor y que pueden
transformarse en compuestos corrosivos.
4. Al igual que otras impurezas, envenenan o desactivan los catalizadores utilizados

en la industria.

1.3 Caracteristicas de la industria petrolera de Cuba y 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 explotacidon 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.
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La nueva apertura con Estados Unidos “Da la posibilidad de demostrar que Cuba tiene
oportunidades petroleras” (http://www.ipsnoticias.net/2015/10/extraccion-de-petroleo-

cubano-espera-por-tecnologia-e-inversiones/).

1.3.1 Caracteristicas del petréleo crudo cubano.

Crudo: Pina-Cristales (Majagua: Ciego de Avila)

Las densidades (peso especifico) de los petroleos varian en cada pozo del yacimiento

Pina-Cristales. Hay tres sectores principales:

- Un pequefio sector que representa un petrdleo ligero con densidades mayores de
31°API.

- Un sector donde estan presente los petréleos medianos con densidades entre 22 y
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 petréleo 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) °API 22,9
Densidad a 20°C glcm® 0,5838
% Azufre total %m/m 2,11
Contenido de agua (% viv) 0,05
Carb6n conradson %m/m 4,92
Cenizas %m/m 0,012
Sedimentos por extraccion %m/m 0,018
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—Petréleo) 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:
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Tabla 1.3. Caracteristicas fisico - quimicas del crudo Matanzas.

INDICE U/M VARADERO
Gravedad 60 °C °API 12,4
Densidad a 20 °C glcm® 0,982
Contenido de agua % viv 15
Sales totales como NacCl ppm 502
V|SCOS|datiglg1§mat|ca, a: 9634.78
0 cst 1527,26
60 C
80 °C 452,25
Contenido de azufre total % m/m 5,83
Contenido de asfaltenos % m/m 18,83
Carbo6n Conradson % m/m 13,44
Cenizas totales % m/m 0,068
No. de neutralizacién MgKOH/g 4,37
Sedimentos por extraccion % peso 0,04
Contenido de nitrégeno Ppm 0,28
Contenl_do de: opm 72.0
NI ppm 93,0
Va '
Asfaltenos % 24,0

1.3.2 Preparacion del petréleo crudo cubano para su refinacién.

El petroleo en su conjunto como mezcla lleva sedimentos como arcilla, agua emulsionada
y sales, su eliminacién esta sujeta a los tratamientos previos como:

a) Separacién 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 eliminaciéon 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 (http://www.fullquimica.com/2013/12/refinacion-del-
crudo.html).

Antes del proceso de refinacibn es necesario someter al petréleo a un tratamiento
preliminar que 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 petroleo, lo que se acompaiia de la
desorcién 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
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lavado se forman emulsiones, las cuales se separan del petréleo al someterlo a un
proceso de deshidratacion (Hutte, 1968, Fahim et al., 2010).

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

Después de la deshidratacion se lleva a cabo la estabilizacion del petréleo. Este proceso
asegura la reduccién de las pérdidas de hidrocarburos ligeros durante la transportacion y
el almacenamiento, asi como una presion constante del vapor. Consiste en la extraccion
por destilacién de la fraccion de propano - butano de los hidrocarburos y a veces
parcialmente de la fraccibn de pentano. Las instalaciones de estabilizaciéon estan
eguipadas de hornos para el calentamiento y una columna de rectificacion para separar la
fraccion de propano - butano que es una materia prima valiosa para la industria quimica
(Mujlionov et al., 1979, Erij et al., 1988).

1.4 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 cual se extraen del petréleo crudo diversos productos de gran valor, se
conoce como refino y se realiza en las refinerias (Escobar et al., 2002).

Las refinerias, surgen como la necesidad de comercializar este petréleo o crudo que
se obtiene directamente de las 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 (RUIZ, 2009).

Una refineria constituye un complejo industrial que opera las 24 horas del dia y los 365
dias del afio. Cuenta con un equipo reducido de personas de alta cualificacion profesional,

que supervisa constantemente su funcionamiento, gracias a la automatizacion de los
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procesos. El refino se inicia con una destilacion, una operacién 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
petroleo crudo y salen los diferentes productos destilados seguln 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 utilizacién comercial (Escobar et al.,
2002).

De acuerdo a (www.energia.gob.mx/res/85/Refinacién_Web.pdf) las transformaciones
que ocurren en una refineria son realizadas mediante los procesos de destilacion
atmosférica, destilacion al vacio, hidrodesulfuracién, desintegracién térmica,
desintegracioén catalitica, alquilacion, 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 exportacién), requisitos de calidad
del producto, normativa y estandares ambientales, y las especificaciones y requisitos del

mercado para los productos refinados (ICCT, 2011).

1.4.1 Generaliades de la destilacion.
La destilacion del petréleo se realiza mediante las llamadas, torres de fraccionamiento. En
esta, el petréleo asciende por la torre aumentando su temperatura, obteniéndose los
derivados de este:

¢ Residuos sélidos

e Aceites y lubricantes

e Gasoleoy fuel

e Querosén

e Naftas

e Gasolinas

e Disolventes
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o GLP (Gases licuados del petréleo)
Si hay un excedente de un derivado del petréleo de alto peso molecular, pueden
romperse las cadenas de hidrocarburos para obtener hidrocarburos mas ligeros mediante
un proceso denominado cragueo.
Ademas la destilacion es la operacion fundamental para el refino del petroleo. Su objetivo
es conseguir, mediante calor, separar los diversos componentes del crudo. Cuando el
crudo llega a la refineria es sometido a un proceso denominado “destilacion fraccionada”.
El petroleo crudo calentado se separa fisicamente en distintas fracciones de destilacion
directa, diferenciadas por puntos de ebullicibn especificos y clasificados, por orden
decreciente de volatilidad, en gases, destilados ligeros, destilados intermedios, gasoleos y
residuo (EcuRed).

1.4.2 Tipos de destilacion.
Existen varios sistemas de destilacion:

Destilacion atmosférica:

También se denomina TOPPING o destilacion primaria, consiste en la separacion del
petréleo crudo en sus componentes, lo cual se basa en las diferentes temperaturas de
ebullicion que tienen los componentes de la mezcla petrolifera, obteniéndose gas
combustible, keroseno, aceites lubricantes y residual, toda refineria hace uso de este
proceso. En la columna de destilacion los componentes se separan segun la diferencia de
temperaturas de ebullicién de cada componente.

Destilacién al vacio:

Las torres de destilacion al vacio proporcionan la presion reducida necesaria para evitar el
craqueo térmico al destilar el residuo, o crudo reducido, que llega de la torre atmosférica a
mayores temperaturas. Las torres de vacio se usan para separar productos de craqueo
catalitico del residuo sobrante. Asimismo, los residuos de las torres de vacio pueden
enviarse a un coquificador, utilizarse como material para lubricantes o asfalto, o

desulfurarse y mezclarse para obtener fuel bajo en azufre (EcuRed).

1.4.3 Productos de la destilacion.

De acuerdo a (Escobar et al., 2002), los diferentes productos obtenidos y su definicién se

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

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

e 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 ebullicién entre los 30 y 200 °C.

e Queroseno: segundo corte o fraccion de la destilacion del petréleo crudo con
punto de ebullicibn entre 150 y 300 °C. Tiene de doce a dieciséis atomos de
carbono, su color, contenido de azufre y caracteristicas de ignicién 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.

e Gasolleos: compuestos formados por cadenas de quince a dieciocho atomos de
carbono, con una temperatura de ebullicién de 175 a 400 °C.

o Fuelbleos: productos pesados obtenidos como residuos de la destilacién
atmosférica.

o Diésel: combustible derivado de la destilacion atmosférica del petrdleo crudo. Se
obtiene de una mezcla compleja de hidrocarburos parafinicos, olefinicos,
nafténicos y aromaticos, mediante el procesamiento del petréleo. Es un liquido
insoluble en agua, de olor similar al del petréleo.

e Asfaltos: es un material de cementacion solido o semisélido 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.

1.4.4 Aplicaciones de los productos derivados del petréleo.

Un 90 % del petréleo se utiliza con finalidades energéticas. Son los productos
combustibles que impulsan los medios de transporte o las centrales de produccién de
energia. El 10 % restante, los productos no combustibles, tienen también una importancia
capital en nuestra civilizacién, ya que son la materia prima de la industria petroquimica
(Escobar et al., 2002).
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En el sector del transporte:

El transporte es uno de los sectores que mas petréleo consume en forma de carburante.
A nivel mundial, la demanda de gasolinas representa un 25% de la demanda total de
derivados del petrdleo.

Los carburantes que se utilizan en todo el mundo para impulsar los diferentes medios de
transporte —automéviles, motocicletas, camiones, barcos, aviones o trenes— son las
gasolinas, los gaséleos y los querosenos, carburantes con que se alimentan los
motores, que transforman la energia térmica contenida en los hidrocarburos en
movimiento.

Diésel: Se utiliza, fundamentalmente, como combustible en el parque vehicular equipado
con motores disefiados para combustible diésel. Por ejemplo camiones de carga de
servicio ligero y pesado, autobuses de servicio urbano, locomotoras, embarcaciones,
maquinaria agricola, industrial y de la construccion.

e En el sector doméstico:

Como combustible, el petrdleo esta presente en algunos hogares en forma,
principalmente, de gases licuados del petr6leo o GLP. Se trata del propano (C3H8) y
del butano (C4H10), gases con los que se llenan regularmente los depdsitos centralizados
gue proveen de calefaccién y gas, a la cocina, a edificios de viviendas, edificios publicos o
casas aisladas que no disponen de otras fuentes de energia.

El gasdleo de calefaccion también se usa en el sector doméstico como fuente de calor,
basicamente en redes centralizadas que, como en el caso anterior, suministran conjuntos
de viviendas. Es un combustible menos limpio que los GLP, ya que su combustién libera
mas cantidad de SO, y otras sustancias contaminantes.

Las gasolinas se utilizan en los motores de explosion, los gaséleos, en los motores
Diesel, y los querosenos, en los reactores de los grandes aviones comerciales y de
transporte de mercancias, también es utilizado como combustible doméstico y para la
iluminacion.

La mezcla de propano y butano, ademas de ser usada como combustible doméstico, se
utiliza también como carburante de vehiculos a motor. Se almacena, transporta y
suministra en fase liquida, a temperatura ambiente y a bajas presiones, cosa que permite
disponer de una elevada densidad energética en poco volumen.

Fuera del grupo de combustibles, se encuentran los asfaltos, se utiliza como material de
recubrimiento de las carreteras y en impermeabilizaciones y aplicaciones industriales

como recubrimiento de canales de riego, tuberias, base de pinturas, tintas, selladores,



Capitulo 1: Revision bibliogrdfica 14

antioxidantes, cementos plasticos, etc, y los aceites lubricantes con los que se engrasan
los engranajes de los motores de todas las maquinas, a fin de prolongar su vida Uutil.

e En el sector industrial:

En las industrias, el petroleo esta presente, tanto en forma de combustible —gaséleos,
GLP, fuel-oil y coque—, como en forma de productos derivados que son la materia prima
de otros procesos.

El fuel-oil es un combustible residual y pesado del que se fabrican diferentes variedades
comerciales, que se diferencian en su viscosidad y en el contenido en azufre, y se utiliza
como fuente de energia en las calderas industriales y los motores de cogeneracion.

El coque es un combustible solido que se usa fundamentalmente en las industrias
cementera y ceramica.

Parafinas y carbon de coque: Utilizados en los altos hornos de las industrias
metallrgicas.

Vaselina: Utilizada para pomadas y ungtientos.

e Enlaindustria petroguimica:

Los usos del petroleo no tienen que ver so6lo con sus propiedades energéticas. El etileno,
el propileno, el butadieno y el benceno —obtenidos del tratamiento de las naftas—
constituyen la base de la industria petroguimica, la industria de los derivados de la
destilacion del petréleo.

Los plasticos son los productos petroquimicos mas representativos, sin embargo la
actividad de esta industria proporciona una amplia gama de productos, tanto o mas
importante que los plasticos:

-Los detergentes, jabones y blanqueadores.

-Los fertilizantes, herbicidas, insecticidas y funguicidas usados en la agricultura.

-Algunos perfumes, colorantes y saborizantes.

-El caucho sintético, utilizados para la fabricacion de los neumaticos.

-Productos farmacéuticos fungicos, antibidticos y antiviricos, analgésicos, estimulantes,
coagulantes, tranquilizantes, etc.

(Escobar et al., 2002).

e Como otros subproductos se obtienen:

Alcoholes, bencenos, utilizados en la fabricacion de fibras textiles, plasticos, lacas,

colorantes y disolventes (http://pedroreina.net/trabalu/19981999/webitos6.htm).
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1.5 Balances de masa, energia y exergia en procesos de destilacion.

1.5.1 Balances de masa.

En un proceso pueden existir uno o mas puntos en los que resulte imposible o
antiecondmico reunir datos, entonces si se encuentran disponibles otros datos que sean
suficientes, es posible realizar un balance en el proceso que permita obtener la
informacion que sea necesaria acerca de las cantidades y composiciones en la posicién
inaccesible, pues en toda la planta, se relnen bastantes datos sobre las cantidades y
composiciones de las materias primas, productos intermedios, desperdicios, productos y
subproductos y que son usados por los departamentos de produccion y de contabilidad,
estos datos son de gran importancia para la realizacion de los balances de materiales
(http://Ivww3.fi.mdp.edu.ar/procesosindustrialesl/archivos/Balance%20de%20materi
a.pdf).

El Balance Material es la expresion de la Ley de Conservacién de la Masa. Realizar un
Balance de Masa en un Sistema determinado, implica analizar todas las formas posibles
de variacién 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

MS: Masa que sale por los limites del sistema

MG: Masa generada por reaccion quimica

MC: Masa consumida por reaccién 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 simultaneamente, sin tener en
cuenta la composicién de las mismas (Balance Total), 0 a uno de los componentes del
sistema, sin tener en cuenta los demdas elementos presentes (Balance Parcial)
(Estupifian et al., 2001).
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1.5.2 Balance energético o de entalpia.

La energia existe en muchas formas distintas, considerdndose seis cantidades

importantes: trabajo, calor, energia cinética, energia potencial, energia interna y entalpia

(Himmelblau, 1997).

El balance de energia es la expresion matematica del primer principio de la

Termodindmica, por lo tanto en cualquier proceso sera cierto que el calor ganado

coincidir4 con el calor cedido. Generalmente el balance se establecerd sobre entalpia

especifica, que en procesos a presion constante equivale al calor intercambiado. Las

unidades del balance seran de energia (kJ):

e Para dos sistemas que se relacionan a través del intercambio de calor se establece
una relacién especial, la cual puede plantearse de la siguiente manera:

Q(ganado) + Q(cedido) = 0

Y Qganado = YQcedido

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

e La variacibn de entalpia, asociado 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 ningun trabajo mecanico, por lo que:

W =20

La ecuacion se simplifica:

AH = Q

e Si en el proceso de intercambio térmico se modifica la temperatura, se estara
intercambiando calor sensible, que podra calcularse con la siguiente ecuacioén:

Q(kJ) = m * AH = mi * Cpi = AT

AT =T2-T1

Donde:

mi: Flujo masico (kg/sec)

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

T1: Temperatura en la cual la corriente esta disponible.

T2: Temperatura a la cual se debe llevar la corriente.
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AH: Variacion que se produce en la entalpia, que se calculara multiplicando el calor
especifico del producto considerado por la variaciéon de su temperatura, por lo tanto las
unidades de la entalpia especifica seran:

k
)+ arCc) = é

AH:Cp(kg*‘—’C

(http://www.acyja.com/descarga_libros-
libres/Problemas_de_balances_de_energia.pdf, Estupifidn et al., 2001, Requena,
2013)

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 et

al., 2001).

e Los balances entélpicos se utilizan para calcular la cantidad de calor (Q) necesaria
para modificar la temperatura, estado de agregacién 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 operacion se
realice en condiciones isotérmicas o adiabaticas, célculo 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 recuperacién maxima del
calor (optimizacién energética del proceso, calentamiento o enfriamiento de un fluido),
produccién efectiva de calor en hornos y calderas, calculo de pérdidas y aislamientos,
optimizacion de los procesos de obtencibn de energia eléctrica (Cogeneracion),
calculo del consumo de combustible para producir trabajo y calor.

http://es.slideshare.net/gerardito8/balances-de-energia

1.5.3 Balances exergéticos.

La exergia es la porcion de la energia que puede ser transformada en trabajo mecanico,
la parte restante, sin utilidad practica, recibe el nombre de anergia o entropia. Esta,
permite determinar el potencial de trabajo util de una determinada cantidad de energia
gue se puede alcanzar por la interaccién espontdnea entre un sistema y su entorno

(http://equiposylaboratorios.com/sitio/contenidos_mo.php?it=3121).
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Es un pardmetro que mide la calidad de la energia y puede emplearse para analizar la
eficiencia energética de los procesos industriales. Con un analisis de exergia pueden
compararse diferentes alternativas para comprobar cual tiene el mayor rendimiento
energético (http://www.cie.unam.mx/~ojs/pub/Modulos/Modulo4.pdf).

El balance exergético no es mas que la combinacion de un balance de energia y de
entropia, que se derivan a su vez del primer y segundo principio de la termodindmica. No
es por tanto un resultado independiente, pero puede utilizarse como formulacion
alternativa de la segunda ley de la termodinamica. Es un método de analisis muy util a la
hora de valorar el rendimiento energético de una instalacion, brinda una visibon mas
amplia que el rendimiento térmico. Permite valorar las pérdidas de energia en un proceso,
la energia que seria aprovechable de flujos salientes en sistemas abiertos y las ventajas
de métodos regenerativos en instalaciones térmicas
(http://equiposylaboratorios.com/sitio/contenidos_mo.php?it=3121).

Los balances exergéticos para los procesos en estado estacionario se establecen de la
misma forma que los balances de energia, pero con la excepcion de que mientras la
energia se conserva, la exergia al pasar por un sistema técnico puede ser destruida o
degradada, lo que significa que en los balances energéticos siempre la energia a la salida
del sistema técnico sera igual al valor de la energia a la entrada mas la variacién de la
exergia en el sistema (Lapido and Alvarez, 2006).

La exergia puede ser fisica y quimica:

La exergia fisica depende de la temperatura entre la materia y el medio ambiente, lo que
se denomina exergia térmica y viene dada por la siguiente expresion:

Ex = AH — ToAS

Donde se muestra que la exergia de una corriente es funciéon de la entalpia y de la
entropia, de la corriente y del valor de la temperatura absoluta del ambiente (= 298°K)

La exergia quimica se define como el maximo trabajo que se obtiene cuando se lleva
una sustancia del estado ambiental al estado muerto por un proceso, involucrando
transferencia de calor e intercambio de sustancia solamente con el medio ambiente. La
exergia quimica coincide con la disminucion de la funciéon de Gibbs en el valor y como
estado, coincide con el cambio del estado ambiental al estado muerto o de referencia.

La exergia quimica viene dada por la siguiente ecuacion:

Ech = Yxi * Echi + R *To Yxi * InY * xi

Donde:

Ech: Exergia quimica estandar
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xi: Fracciones mol

Y': Coeficiente de actividad

To: Temperatura en el estado de referencia.
(Kotas, 1995)

1.6 Integracidn energética de procesos.

La tecnologia de integracion de procesos tiene su origen en el sector petroquimico y se ha
aplicado con éxito en muchas refinerias de petroleo. En general, el objetivo en el sector
petroquimico es reducir las necesidades de energia y el software comercial en uso es
tipicamente Super Objetivo; alternativamente las grandes compafiias petroleras, han
desarrollado sus propios programas internos. Algunos de los esquemas implementados
para lograr ahorros de energia incluyen: recuperacion de calor a partir de corrientes de
productos, en particular de las columnas de destilacién; caldera de agua y alimentacion de
precalentamiento utilizando el calor residual; instalacibn de niveles adicionales de
refrigeracion. Los ahorros tipicos son una reduccién del 20% en el consumo de energia,
aungue hay algunos informes de ahorros de hasta un 50%. Los periodos de recuperacion
son generalmente menos de dos afios y puede ser tan bajo como de varios meses
(Pears, 1997).

1.6.1 Generalidades de la tecnologia Pinch.

El Andlisis Pinch (andlisis de "pellizco"), también llamado método Pinch de disefio de
procesos o tecnologia Pinch, es utilizado para la sintesis y disefio de procesos a través de
la implementacion de la tecnologia Pinch por integracion de energia y para aplicar
nuevos métodos de sintesis en el campo de la destilacion. Ayuda a los ingenieros de
disefio de procesos en el éptimo balance de capital y energia, a los mas bajos costos de
capital. Para llevar a cabo este analisis se utiliza una aplicacion poderosa para el disefio
de procesos a un costo minimo, esta aplicacién es una herramienta de los ingenieros
quimicos utilizada en plantas quimicas y refinerias, la misma es conocida como ASPEN
PINCH. Con ASPEN PINCH se pueden disminuir los costos mediante reduccién de los
requerimientos de equipos y energia hasta que se alcancen los objetivos del proceso.
Cientos de procesos industriales a nivel mundial estdn siendo mejorados con ASPEN
PINCH, logrando una reduccién significativa de los costos. La clave de su efectividad
radica en sus tecnologias complementarias, utilizadas a través de una interface de

usuario gréfica e interactiva. ASPEN PINCH incorpora dentro de un sistema integrado el
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mas efectivo disefio de costos con tecnologia Pinch, sintesis de destilacion, modelos de
calor y potencia y posibilidades de simulacion.
El gran impacto de la tecnologia Pinch estd en la capacidad de identificacion de los
cambios del proceso. Aspen Pinch evalla sisteméaticamente los beneficios de los cambios
en el diagrama de flujo, precalentamiento de carga a las columnas, cambios en las
velocidades de flujo, corrientes de reciclo, presiones, reflujos y otras especificaciones.
Esta herramienta permite hacer una simulacion detallada de los intercambiadores de
calor, permite la evaluacién térmica no soOlo de unidades simples sino de los
intercambiadores dentro de una red completa (HURTADO and RINCON, 2003).
En los ultimos diez afios el andlisis de pliegue ha pasado de ser una herramienta dirigida
a mejorar la eficiencia energética en el disefio de redes de recuperacion de calor, a una
metodologia de optimacion tanto para disefiar procesos nuevos como para modificar
procesos existentes.
Sus objetivos, ademas del mejoramiento de la eficiencia energética del proceso, incluyen:

a) Reduccién del costo de capital.

b) Reduccién del costo de la energia.

c) Reduccién de emisiones contaminantes.

d) Optimizacion del uso del agua.

e) Mejoramiento de la operacion y de la produccion.
(Medellin and Gonzalez, 1996)
En la actualidad cualquier disefio de un proceso industrial tiene como objetivo maximizar
la recuperacién de calor dentro del mismo proceso y reducir al minimo las necesidades
auxiliares de la energia. Para resolver la meta de la méaxima recuperacion de la energia
(MER) se requiere de una red apropiada de intercambiadores de calor (HEN). El disefio
de tal red no es una tarea facil ya que la mayoria de los procesos implican una gran
cantidad de corrientes de proceso y para uso general (Espinosa Pedraja, 2001).
Con la utilizacién de la Tecnologia Pinch, el disefio de red ha llegado a ser sisteméatico y
metddico. Esta tecnologia incluye en sus conceptos basicos los siguientes:

e Curvas Compuestas Combinadas (caliente y fria).

e Curvas de composicion.

e ATminy Punto Pinch.

e Gran curva compuesta.

e Diagrama de rejillas.
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e Costo total.
e Principios (+/-) y de la colocacion apropiada.

e Red de Intercambio de Calor. Retroajuste o0 modernizacion.

1.6.2 Conceptos basicos de la tecnologia Pinch.

1. Curvas Compuestas Combinadas (calientes y frias).

Se emplean para predecir:

¢ Energia minima requerida (requerimientos o utilidades auxiliares calientes y frias)

e Area minima de la red requerida

e Numero minimo de unidades de intercambio requerido (March, 1998).

2. Curvas Compuestas.

Se construyen a partir de los datos de las corrientes de temperatura y capacidad
calorifica, derivados de los balances de materiales y energia del proceso. Esta grafica
permite predecir los focos minimos frios y calientes previo al disefio del proceso. Ayuda a
comprender la fuerza impulsora total para transferencia de calor del proceso y localiza la
recuperacion del calor en el punto de pellizco. Estas curvas se obtienen por sobre
posicion de las corrientes frias y calientes en un diagrama (T vs. H), las corrientes son
separadas por la minima diferencia de temperatura (ATmin). El calor puede ser
recuperado donde los perfiles se sobreponen, mientras que las aberturas de los
terminales muestran las necesidades de calentamiento y enfriamiento. El punto Pinch
divide al sistema en dos sistemas termodinAmicamente separados. Cada cual es un
balance de entalpia con sus blancos (requerimientos minimos de calentamiento y
enfriamiento). Esto brinda la simple pero poderosa observacién de que los blancos solo
seran obtenidos si no hay transferencia de calor a través del Pinch. Esto es significativo,
s6lo hay que buscar una estructura de red que minimice el consumo de energia. Con este
principio del Pinch es facil disefiar plantas eficientemente energéticas (Linnhoff, 1979).

3. Diferencia de temperatura minima. ATmin.

El valor de ATmin determina cuan cerca pueden colocarse las curvas compuestas
caliente y fria sin violacion de la segunda ley de la termodinamica; que prohibe cualquier
cruce de temperatura entre las corrientes caliente y fria, es decir, se debe permitir siempre
una fuerza impulsora minima para la transferencia de calor. Asi, las temperaturas de las

corrientes calientes y frias en cualquier punto en el intercambiador deben tener siempre
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una diferencia minima (ATmin). Este valor de ATmin representa el “cuello de botella” en la
recuperacion del calor (Linnhoff, 1979).

4. El punto Pinch.

Es el menor valor de las temperaturas de las corrientes calientes por sobre el cual ningan
enfriamiento utilitario puede llevarse a cabo. Es a la vez, el mayor valor de temperatura de
las corrientes frias por debajo del cual ningun calentamiento utilitario puede llevarse a
cabo. El disefio que usa el consumo minimo de utilidades no puede tener intercambio de
calor a través del “Pinch”. El Pinch divide el sistema general en dos subsistemas
separados termodinamicamente cada uno de los cuales est4 en el balance de entalpia
como su blanco de utlidad obteniéndose una potente informacion. Cualquier calor
transferido a través del Pinch tendrd que ser suministrado desde la utilidad caliente y
sobre el minimo requerido y si se aplica un balance entélpico se podra observar que este
calor seré rechazado a la utilidad fria; es decir, la corriente por encima del Pinch no puede
absorber mas calor que el correspondiente a su balance de entalpia y los excesos solo
incrementan los consumos de utilidades tanto calientes como frios. Los blancos de
utilidad se formaran solo si no hay transferencia de calor a través del Pinch lo cual es
suficiente para garantizar un consumo de energia minimo (March, 1998).

5. Gran Curva Compuesta.

Los diagramas Temperatura — Entalpia (T - H) conocidos, como se han venido utilizando
durante muchos afios para establecer objetivos de energia en el disefio. Las curvas
compuestas consisten en perfiles de Temperatura (T) - Entalpia (H) de la disponibilidad
del calor en el proceso (Curva compuesta caliente) y de la demanda de calor en el
proceso (Curva compuesta fria) juntas en una representacion grafica (Espinosa Pedraja,
2001).

6. Diagrama de rejillas.

En este diagrama se desarrolla el trabajo neto de recuperacién del calor en el proceso con
el uso del método de disefio Pinch. El diagrama de rejillas es una representacion de las
diferentes corrientes calientes y frias con posibilidades de intercambiar calor,
especificandose la potencialidad de cada una asi como los niveles de temperatura inicial y
terminal. De esta forma es posible ir apareando las corrientes de acuerdo con las
necesidades de calor a intercambiar. Hay que tener en cuenta como un requisito
importante la capacidad calorifica de cada corriente, ya que es un pardmetro que puede
indicar la necesidad de dividir el flujo de una corriente, ya sea caliente o fria a fin de

facilitar la operacion de intercambio de calor (Espinosa Pedraja, 2001).
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7. Costo total.

Es empleado para determinar el nivel 6ptimo de recuperacion del calor o el valor éptimo

de ATmin, balanceando los costos de energia y de inversion. Con este método, es posible

obtener una buena estimacién (dentro de 10 — 15%) de los costos totales del sistema de

recuperacion del calor sin tener que disefiar el sistema (Espinosa Pedraja, 2001).

8. Principios (+/-) y de la colocacién apropiada.

El principio de "Mas/Menos" proporciona una guia con respecto a cOmo un proceso se

puede modificar para reducir necesidades auxiliares y costos para asociados. El principio

de la colocacién apropiada indica una integracion apropiada de los equipos
fundamentales como columnas de destilacion, evaporadores, hornos, etc. para reducir los

requerimientos auxiliares del sistema combinado (Medellin and Gonzalez, 1996).

9. Red de Intercambio de Calor. Retroajuste o modernizacion.

Analizar una planta existente y ver la posibilidad de hacer mejoras para reducir la energia

y las emisiones e incrementar la rentabilidad se conoce como situacion de retroajuste o

modernizacion.

La estrategia para los problemas de retroajuste, necesitan ser algo diferente de los de un

nuevo disefio, para ello son posible al menos tres enfoques:

o Desarrollar un disefio de minimo requerimiento de energia (MER) como para una
planta nueva, pero donde existe opcion, favorece los acoples con los que existen en la
red actual.

e Comenzar con la red existente y trabajar hacia un disefio de minimo de requerimiento
de energia (MER). Se identifica el ATmin actual y se calculan las metas y el punto
pinch. Luego se grafican en el diagrama de rejilla los intercambiadores existentes,
(calentadores y enfriadores) y se observa cuéles son los que violan las reglas del
pinch. Se procede entonces a identificar las vias para afadir nuevos acoples que
corrijan estos problemas.

e Comenzar con la red existente e identificar los cambios més criticos requeridos en la
estructura de la red para dar una reduccion sustancial de la energia. Este método sera
apropiado si el disefio de maxima recuperacion de energia es diferente en
configuracion al existente de manera que son virtualmente incompatibles (Espinosa
Pedraja, 2001).
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1.6.3 Pasos del analisis de integracion energética Pinch.

Para aplicar la herramienta Pinch en un proceso existente es necesario seguir los

siguientes pasos:

1. Identificacion de las corrientes calientes, frias y para uso general en el proceso.

e las corrientes calientes son las que se deben enfriar o estan disponibles para ser
enfriadas.

e las corrientes frias son las que deben ser calentadas.

e las corrientes para uso general se utilizan para calentar o para enfriar corrientes del
proceso, cuando el intercambio de calor entre las corrientes de proceso no es practico
0 econdémico. En la industria se utilizan diversos sistemas auxiliares calientes (vapor,
agua caliente, humo, etc.) y frios (agua de enfriamiento, aire, refrigerante, etc.)

2. Extraccion de los datos térmicos para las corrientes del proceso y para uso general.

Para cada corriente caliente, fria y para uso general identificada, se extraen los siguientes

datos térmicos a partir del diagrama de flujo del proceso y de los balances de masa y

energia.

e Temperatura de la fuente [T, (°C)]: temperatura en la cual la corriente esta disponible.

e Temperatura del objetivo [T, (°C)]: temperatura a la que se debe llevar la corriente.

e Capacidad calorifica del flujo méasico [CP (KW/°C)]: es el producto del flujo masico
“m”(kg/s) y el calor especifico [Cp (kJ/ kg°C)].

e Variacibn de entalpia (AH): asociado a una corriente que pasa a través del
intercambiador.

3. Seleccioén del valor inicial de ATmin.

El valor de ATmin esta determinado por los coeficientes globales del transferencia de

calor (U) y la geometria del intercambiador de calor. En un disefio de red, el tipo de

intercambiador de calor que se utilizara determinara el ATmin practico para la red.

4. Construccion de las curvas compuestas y de la Gran Curva Compuesta.

Las curvas compuestas consisten en perfiles de Temperatura (T) - Entalpia (H) de la

disponibilidad del calor en el proceso (Curva compuesta caliente) y de la demanda de

calor en el proceso (Curva compuesta fria), juntas en una representacion gréfica.

5. Estimacion del capital de inversién para la red de intercambio de calor.

El costo total de inversién para la red de intercambio de calor depende de tres factores:

e El area total de intercambio de calor de la red.

e El nimero minimo de intercambiadores de calor.



Capitulo 1: Revision bibliogrdfica 25

e Ladistribucién del &rea entre los intercambiadores.

La Tecnologia Pinch permite calcular el area total de intercambio de calor y el numero
minimo de unidades de transferencia de calor en la red sin haber realizado el disefio
detallado. Se asume que el area de intercambio estd igualmente distribuida entre los
intercambiadores, la distribucién del area no puede predecirse de antemano.

1. Célculo del area de intercambio:

El célculo del &rea de intercambio de calor para un intercambiador a contracorriente
requiere del conocimiento de las temperaturas de entrada y salida de las corrientes
(MLDT) y del Coeficiente global de transferencia de calor (U) y se halla por la ecuacion:

Q
A_U*MLDT

Las curvas compuestas pueden dividirse en un conjunto consecutivo de intervalos de
entalpia de forma tal que, dentro de cada intervalo tanto la curva caliente como la fria no
cambien de pendiente. Dentro de cada intervalo se asume que el intercambio ocurre en

un intercambiador a contracorriente. La siguiente figura muestra el procedimiento descrito:

T Intervalos
de entalpigg. - .- . - . . -.

-

‘,-"'\\_"-.

» H

Figura 1.1. Estimacion del areayy de la red de intercambio de calor a partir de las curvas
compuestas.

Entonces el area minima se calcula como se muestra a continuacion:

intervalo corriente
=/ Ameorl 4w
i i

2. Determinacion del nUmero minimo de unidades de intercambio de calor.

e El nimero minimo de intercambiadores de calor se puede calcular a partir de las
Curvas

Compuestas, aplicando el siguiente procedimiento:
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e Se construyen las curvas compuestas equilibradas; es decir, aquellas que incluyen
las corrientes de servicios.

e Se divide el problema en dos zonas: las corrientes situadas sobre el Pinch, y las
situadas bajo el Pinch. Se cuenta el nimero de corrientes situadas en cada zona y
se aplica la siguiente ecuacion, derivada de la Teoria de Grafos:

N min = (Csobre pinch — 1) + (Cbajo pinch — 1)

No obstante, es importante hacer notar que existen diferentes software que pueden ser
empleados para estudios de integracion energética, tales como ASPEN PINCH, Target,
HENSAD, entre otros; y que dan entre sus resultados el nUmero minimo de unidades de
intercambio de calor.

6. Estimacién del valor de AT 6ptimo.

Para determinar el valor 6ptimo del ATmin, se colocan en un grafico para diferentes
valores de ATmin: el costo total anual (Ila suma del costo total de energia anual y del costo
de inversion anual). EI ATmin éptimo sera aquel para el que se obtenga el costo total
minimo.

7. Estimacion de los objetivos practicos para el disefio de la red de intercambio de calor.
Valores altos de ATmin resultan en requerimientos de servicio caliente y frio, y por tanto
se desea un ATmin tan bajo como sea posible, para obtener una eficiencia energética
maxima. Sin embargo, hay un inconveniente; menores valores de ATmin dan mayores y
mas costosos intercambiadores de calor.

De las caracteristicas de las curvas compuestas se deducen tres reglas de disefio que
resumen el principio de la division dada por el Punto Pinch y constituyen la clave de la
aplicacion de esta tecnologia, estas reglas son:

1. No enfriar con servicios arriba del Punto Pinch.

2. No calentar con servicios debajo del Punto Pinch.

3. No transferir calor de temperaturas arriba del Punto Pinch a temperaturas debajo
del Punto Pinch.

La violacion de cualquiera de estas Reglas traerA& como consecuencia mayor
requerimiento de energia minima tedricamente posible.

La esencia de la aplicacion de la Tecnologia Pinch est4 en explorar las opciones de
modificacion del disefio del proceso principal con el objetivo final de reducir ambos: el
costo de la energia auxiliar y el costo de inversion.

8. Disefio de la Red de intercambio de calor.
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El Método de Disefio Pinch (MDP) permite disefiar una buena red de intercambio de calor

con objetivos energéticos dentro de limites practicos. EI método presenta,

fundamentalmente, dos importantes aspectos:

e La region del Punto Pinch es la parte mas restringida del problema, por tanto se
comienza el disefio en el Pinch y se continlda hacia las regiones.

El disefiador puede escoger entre varias opciones de corrientes a intercambiar

(emparejamiento).

En efecto, el disefio de la red examina cuales corrientes “calientes” pueden ser “casadas”

con corrientes “frias” con el objetivo de recuperar energia. Esto se hace empleando un

método heuristico para identificar las cargas de calor en el intercambiador Pinch.

Como el Pinch divide el sistema de intercambio de calor en dos regiones térmicamente

independientes, la Red de Intercambio de Calor (HEN) para ambas regiones Pinch (arriba

y abajo) se disefia separadamente y después se integran y optimizan. Este método

grafico de representacion de las corrientes y los “emparejamientos” entre ellas para la

recuperacion de energia como se explicé anteriormente recibe se conoce como diagrama

de rejilla (Espinosa Pedraja, 2001).

1.7 Casos de estudio de la integracidon energética en las secciones de destilacion
atmosféricay destilacién al vacio en larefineria de petréleo.

En la literatura se reportan trabajos en los que se aplica el andlisis Pinch en procesos de
refinacién de petréleo (Espinosa Pedraja, 2001, Pedraja and Touset, 2001, HURTADO
and RINCON, 2003) para el desarrollo de integraciones energéticas en redes de
intercambiadores de calor con el objetivo de minimizar los costos de energia a partir del
intercambio térmico entre las corrientes de proceso y obtener la méaxima eficiencia
termodindmica en los calores que se intercambian entre las ellas. Los resultados
obtenidos en estos trabajos han sido satisfactorios, de manera tal que se han identificado
sobreconsumos de utilidades que implican costos mayores en el proceso y se han podido
proponer redes de intercambio de calor mas econémicas con un mayor aprovechamiento
de los calores de las corrientes de proceso y con un ndmero minimo de equipos

intercambiadores de calor.
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CAPITULO 2. Caracterizacion de la tecnologia de refinacion de crudo Pinaen la

Refineria "Sergio Soto Valdés™.

2.1 Principales usos de los productos que se obtienen en la Refineria “Sergio
Soto Valdés”.
La Refineria “Sergio Soto Valdés” de Cabaiguan, es una empresa refinadora de petréleo,
trabaja de forma continua 330 dias al afio, 24 horas al dia, actualmente procesa un flujo
de crudo de 500 t/d aproximadamente. Los dias restantes en el afio se prevén para
paradas imprevistas o reparaciones. Esta integrada a la economia nacional a través de la
Union CUPET (Cuba Petréleos), quien es la comercializadora de los productos obtenidos
de la produccién de la fabrica:
¢ Nafta, se vende a las Fuerzas Armadas Revolucionarias (FAR) para el lavado de
piezas.
o Diésel y gasolina, para abastecer los ServiCentros de las provincias centrales.
e Fuel - oil, para los grupos electrégenos y calderas de otras empresas.
e Asfalto, se vende a la construccion para la pavimentacion de carreteras.
e Aceite transformador, para los transformadores de hasta 33 KVA de la Empresa
Eléctrica.
e Aceite I-12, como componente para la fabricacion de otros aceites.
e Aceite Sigatoka, se utiliza en la agricultura, contra plagas.
o Mezclas Diésel - Fuel, se vende a otras empresas para el consumo de calderas
gue llevan este combustible (Valdés, Valdés).
En la fabrica se obtienen otros productos para el uso interno de la misma como son:
¢ Nafta solvente reductora de viscosidad, se utiliza para el aligeramiento de los
crudos a procesatr.
e Fuel — oil, como insumo en las calderas, ademas como materia prima para la
produccion de cortes de vacio dentro de ellos el asfalto.
e Corte lateral o R3, utilizado para la produccién de aceites basicos.
Como en esta Refineria se trabaja con dos tipos de crudo, las producciones van a
depender de ello, por ejemplo, si la corrida estd conformada por crudo Pina — Cristales, se
obtienen los cortes habituales de destilacién atmosférica (nafta, queroseno, diesel y fuel-
oil), pero en la seccion de destilacion al vacio se obtiene por el tope diesel de vacio, corte

lateral R3 como materia prima para la produccion de aceites basicos, una mezcla de fuel
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— diesel que no cumple con las especificaciones y por el fondo fuel pesado. Por otra parte

si la corrida es con crudo Matanzas se obtiene o mismo en destilacion atmosférica, sin
embargo, en la seccion de destilacién al vacio, por el tope se obtiene diesel fuera de
especificaciones, por los platos intermedios R3 como diesel fuera de pardmetros para ser
materia prima en la produccion de aceites basicos, fuel ligero y por el fondo asfalto.

NOTA: En este trabajo se realizaron los andlisis tomando los datos del proceso

correspondientes a la corrida del crudo de Pina.

2.1.1 Descripcién del proceso de refinacién de crudo, en la Refineria "Sergio Soto
Valdés™.
El proceso de refinacion de crudo, especificamente en la Refineria “Sergio Soto Valdés”
se lleva a cabo de la siguiente forma: la materia prima es almacenada en los tanques de
recepciéon de crudo, este se inyecta a la planta de destilacibn atmosférica y vacio
mediante las bombas P-105 A o B, donde el crudo inyectado pasa al banco de
intercambiadores de calor correspondientes a la destilacion atmosférica, aqui el crudo se
calienta aproximadamente hasta 190°C por el calor cedido por las corrientes de
destilados. Este banco de intercambio consta de ocho intercambiadores de calor de tubo y
coraza (E-203 A, B, C, D, E, F, G y H) utilizando para calentar el reflujo tope vacio,
gueroseno, reflujo intermedio o diesel, corte lateral ligero (R3), fondo de vacio, corte
lateral pesado (R2) y fuel o fondo de vacio. El petréleo crudo entra al horno F-101 donde
se eleva la temperatura en un rango de 320 a 340 °C. El crudo parcialmente vaporizado
entra en la zona de alimentacion de la torre de destilacién atmosférica T-101 que cuenta
con 21 platos de copas y un plato de malla, donde se obtienen la nafta, el queroseno, el
diesel y el fuel de fondo. Por los platos 7 y 9 se extrae el corte de diesel mediante las
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 inyeccion 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, con la posibilidad de entrar al E-203 E, y al enfriador E-105 C y siempre que presente
la acidez por encima del valor establecido (pH > 0,6) se envia al tratamiento con sosa
caustica, o se mezcla con el queroseno ya sea en planta o tanque y posteriormente es
enviado al tanque de produccion No. 43. El queroseno se extrae de los platos 13, 14, 15y

16 utilizando igualmente cajas de extraccion parcial. Este producto entra a la torre
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despojadora T-102 que posee tres platos de copas donde se despoja de los productos
mas ligeros ajustando el punto de inflamacién 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 reductor de viscosidad 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 los gases, el vapor de agua, vapores de nafta y reflujo del
tope pasan a los condensadores E-103 A 'y B o E-103 C y D donde se enfrian y
condensan estos vapores, pasando 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 P101 A o B como reflujo al tope vy el resto de
la nafta se envia al enfriador E-105 A y al tanque No. 19 de tratamiento con sosa,
pasando por reboso a su tanque de almacenamiento No. 64, siempre que su destino sea
para la produccién de gasolina, de lo contrario se enviaria para el tanque de produccion
No. 18 como producto reductor de viscosidad sin pasarla por dicho tratamiento. El agua
obtenida es drenada a la zanja y los gases no condensables se envian junto a la nafta al
tanque de produccion.

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, llegando al horno F-102 donde
se calienta de 370 a 409 °C en dependencia de la operacion, vaporizandose parcialmente.
En la zona de radiacion del horno se puede introducir vapor de agua recalentado con
vistas a evitar la formacién de coque en los tubos del mismo. El producto pasa a la zona
de alimentacion de la torre T-201, entre los platos 3 y 4, que se encuentran a una presion
por debajo de la presién 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 colector)

En esta separacion inicial los vapores ascienden en la torre y el liquido cae al fondo. El

fondo de la torre (R1) mantiene su nivel con un lazo en el automata (LIC-01) accionando
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la neumética existente en las bombas P-201 (A o B) y es bombeado a través de los
intercambiadores E-203 H y E-203 F, siempre que no se utilice para plato 5, donde le
ceden calor al crudo inyectado a la parte atmosférica; de donde una parte (de ser
necesaria) es enviada a la succion de la bomba P-109, para ser reprocesado y el resto
pasa posteriormente 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 y la
otra parte se envia a asfalto o puede pasar por un mezclador donde se le adiciona
queroseno, diésel o ambos para producir Petréleo Combustible, en dependencia de la
operacion.

La primera extraccion de producto (R2) 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 de malla
operandose esta 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 o como
Petr6leo Combustible Pesado (PCP).

La siguiente salida es por el plato 13, siendo un reflujo intermedio cuyo control se hace
con un lazo en cascada de la temperatura del plato (TIC-04) con el flujo. 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 le 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-203 E para el
enfriamiento del diesel atmosférico.

La segunda extracciéon de producto (R3) 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 o B en cuya descarga estd montado el 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
(TICO04).

La proxima salida es el reflujo al tope (RT), 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 yendo
el mismo a una linea del manifold, pudiendo pasar a los distintos tanques de corte de
aceite asi como el diesel y el crudo en caso que no cumplan 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 productos 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 liqguido 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 diesel, al crudo o al
tanque No. 37. Los vapores no condensados pasan al eyector primario donde son
arrastrados por el vapor de agua mezclandose con él y pasando al segundo condensador
E-201 B, donde se condensan 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 que antes de tirarse a la atmésfera son tratados con hidréxido de sodio.
Los gases que estan presentes en el D201 salen a la atmésfera a través de la conexién
que comunica el tambor con la salida del silenciador (Valdés, Valdés).

NOTA: El corte R3 corresponde a aceite transformador, aceite 1-12 y aceite sigatoka; el
corte R2 corresponde al fuel medio y fuel ligero y el corte R1 corresponde al fuel pesado o
asfalto. Estos cortes reciben el mismo tratamiento que el queroseno, el diesel y la nafta.
La figura 2.1 muestra el diagrama de blogques con la representacion del proceso explicado

anteriormente. Ver en (Anexo #1) el diagrama de flujo correspondiente a este proceso.
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Figura 2.1: Diagrama de blogues correspondiente al proceso de refinacion de crudo en la Refineria

2.2

Destilacién al Vacio.

“Sergio Soto Valdés”.

Balances de masa y energia en las secciones de destilacion atmosférica y

El analisis se realiz6 tomando los datos del proceso correspondientes a la corrida del

crudo de Pina. Los balances de masa y energia se realizaron para hallar la temperatura

inicial, la temperatura final y el cambio de entalpia en las corrientes del proceso, para

realizar los calculos se utiliz6 como herramienta el programa Microsoft Excel.

Nota: Para la realizacién de los calculos se toma como base una hora. Los valores del

calor especifico de los destilados, del crudo y del agua de enfriamiento, asi como la

entalpia de las fracciones del petroleo, fueron determinados a partir de la temperatura y

de los grados API, utilizando las figuras 2, 4 y 11 paginas 909, 911 y 919 (Kern, 1969).
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2.2.1 Balances de masay energia en la torre de Destilacion Atmosférica (T-101)

En la torre de Destilacion Atmosférica se obtienen las diferentes fracciones del petroleo a
partir de sus temperaturas de ebullicion, para lograr la destilacién se le inyecta a la torre
vapor saturado por la parte inferior de la columna. Los balances de materiales se
realizaron tomando como referencia la curva TBP (True Boiling Point) mas reciente para
el crudo de Pina con los diferentes por cientos de salida de los destilados. La tabla 2.1
muestra los por cientos de salida de los destilados y en las tablas 2.2 y 2.3 se representan
los balances de masa y energia respectivamente.

————» Nafta

+—— reflujo de nafta

—..
CQueroseno

*—— Reflujo de Queroseno

—* Diesel

Reflujo de Diesel
Crudo

Vapor

Fuel

Figura 2.2: Diagrama representativo de la torre de Destilacién Atmosférica.

Tabla 2.1. Porcientos masicos estimados a la salida de la torre de destilacion atmosférica.

Destilados Porcientos de salida
Nafta 6
Queroseno 17,75
Diesel 16
Fuel oil 60
Pérdidas 0,25
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Tabla 2.2. Calculo de las corrientes de los destilados obtenidos en la torre de destilacion

atmosférica.

Datos (base masica) Ecuaciones Resultados
m, = 20 866,3 kg m, * %n
Por cientos de salida de los Mpafta = 100
—deSt"adOOSi Moo Me*%d M, = 1251,97kg
Nafta = 61/70 e quero 10(3/ . Mq — 3703,76 kg
= *
Queroseno = 17,75% Moo = e € M, = 3338,60 kg
Diesel = 16% 100
L 06f M; = 12 519,78 kg
Fuel oil = 60% M _ Mc* 7t M. = 5216 k
Pérdidas = 0,25% fuel 100 p=2106Kg
Para determinar la masa de nafta | . = me * %p L=1877ke
que se refluja a la torre se toma la B 100
relacion de L/D=1,5%. L = 0,015 * Mpata
Leyenda:
m.. Masa de crudo M4: Masa de diesel L: Reflujo de nafta.
M, : Masa de nafta M¢: Masa de fuel oil.

My: Masa de queroseno M,: Masa de pérdidas.

Tabla 2.3. Balances de energia en la torre de destilacién atmosférica.

Datos Ecuacién Resultado

Crudo
Te =298 °C
Mc =20 866,3 kg
Hc. (fase liquida)= 138,29 kcal/kg
Hc. (fase vapor)= 369,63 kcal/kg
x=0,21 y=0,79
Vapor
Te=179°C
Mv = 1043,31 kg
Hv =115,6 kcal/kg
Nafta
Ts=100°C
Mn= 1251,97 kg
Hn= 98,64 kcal/kg
Queroseno
Ts =164 °C
Mg= 3703,76 kg
Hqg= 148,52 kcal/kg
Diesel
Ts =245°C

Qc =Mc * (Hcl*x + Hev*y) | Qc =18 242 598,6 kcal/h

Qv = Mv*Hv Qv =120 607,214 kcal/h

Qn = Mn*Hn Qn =123 500,16 kcal/h

Qg = Mg*Hq Qq =550 084,54 kcal/h

Qd = Md*Hd Qd =666 068,32 kcal/h
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Md= 3338,60 kg
Hd =199,50 kcal/kg
Euel
Ts=251°C
Mf=12 519,78 kg
Hf= 202,27 kcal/kg
Para el reflujo de nafta
Te = 65°C
Ts =100°C
He = 82,01 kcal/kg
Hs = 98,64 kcal/kg
Mr= 18,77 kg

Qf = Mf*Hf Qf=2 532 447,26 kcal/h

Qr= Mr*(Hs - He) Qr= 312,21 kcal/h

Leyenda:
Te: Temperatura de entrada de los fluidos a la torre de destilacion.
Ts: Temperatura de salida de los fluidos de la torre de destilacion.

Mc: Masa de crudo. Mv: Masa de vapor.

Hc: Entalpia del crudo. Hv: Entalpia del vapor.

Mn: Masa de nafta. Mq: Masa del queroseno.

Hn: Entalpia de la nafta. Hq: Entalpia del queroseno.

Md: Masa de diesel. Mr: Masa del reflujo de nafta.

Hd: Entalpia del diesel. He: Entalpia del reflujo a la entrada de la torre.
Mf: Masa del fuel. Hs: Entalpia del reflujo a la salida de la torre.
Hf: Entalpia del fuel. Q: Flujo caldrico.

2.2.2 Balances de masa en los despojadores de destilacion atmosférica.

Para determinar las corrientes de reflujo de queroseno y diesel a la torre, asi como la
masa de cada uno de estos destilados que pasa hasta los intercambiadores de calor, se
realizaron balances de masa en los despojadores, estos equipos emplean vapor para
separar los compuestos mas ligeros de los destilados obteniéndose estas corrientes mas

puras, los balances de masa se muestran en la tabla 2.4.
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Vapores ligeros ~—‘
(Ra)

(@)

Vapores ligeros ‘—‘
(Rd)

(b)

Figura 2.3: Diagramas representativos de las torres despojadoras de queroseno (a) y diesel (b).

Tabla 2.4. Balances de masa en los despojadores de queroseno y diesel.

Datos

Ecuacién

Resultado

Despojador de queroseno (T-102)
Q.=3703,76 kg
N despojador =0,85
Por datos del area técnica: El consumo de
vapor en el despojador es de
aproximadamente 0,05 (kg de vapor / kg de
queroseno.)

Vapor = 0,05 * Qe

Vapor = 185,18 kg

Por cada 8 kg de queroseno que entra, 1kg
se refluja.

Qe*1kg
~ 8kg
Qe + vapor = Qs
Qe + vapor = Qs + Rq

Rq = 462,97 kg
Qs = 3425,98 kg
Hacia el intercambiador.

Despojador de diesel (T-103)
D, =3338,60 kg
N despojador =0,85
Por datos del area técnica: El consumo de
vapor en el despojador es de
aproximadamente 0,05 (kg de vapor / kg de
diesel).

Vapor = 0,05 * De

Vapor = 166,93 kg

Por cada 8 kg de diesel que entra, 1kg se
refluja.

De * 1 kg
~ 8kg
De + vapor = Ds
De + vapor = Ds + Rd

Rd = 417,32 kg
Ds = 3088,21 kg
Hacia el intercambiador.

Leyenda:

Qe : Flujo de queroseno que entra a la torre despojadora.

N despojador: Eficiencia del despojador.
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Rq: Masa de queroseno que se refluja.
De: Flujo de diesel que entra a la torre despojadora.

Rd: Masa de diesel que entra a la torre despojadora.
Qs : Flujo de queroseno que sale de la torre despojadora.

Ds: Flujo de diesel que sale de la torre despojadora.

2.2.3 Balances de masay energia en la torre de Destilacion al Vacio (T-102).

En la torre de Destilacion al Vacio la materia prima la constituye el fuel oil que se obtiene
por el fondo de la unidad de Destilacion Atmosférica. Esta torre trabaja a una presion
inferior a la atmosférica. Para lograr la destilacion se le inyecta a la torre vapor
sobrecalentado por la parte inferior de la columna. Los balances de materiales se
realizaron tomando como referencia la curva TBP (True Boiling Point) mas reciente para
el crudo de Pina con los diferentes por cientos de salida de los destilados, la tabla 2.5
muestra los resultados y la tabla 2.6 muestra los balances de energia.

———Diesel de Vacio (D3]

Reflujo al tope (RT)

R3 (corte lateral)

" g2 fuel ligero)

fuel oil

vapor —————*
Rl (fuel pesado)

Figura 2.4: Diagrama representativo de la torre de Destilacion al Vacio.
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Tabla 2.5. Balances de masa en la torre de destilacién al vacio.

Datos (base masica) Ecuaciones Resultados
my * %D3
Mpg = —————
100
M; = 12 519,78 kg m; * %RT
Porcientos de salida de los destilados: Mgr = 100 Mp; = 312,99kg
D3 =2,5% mg¢ * %R3 Mgt = 625,98 kg
RT = 5% Mrs = =700 Mps = 2253,56 kg
R3 = 18% M., = e %R2 Mg, = 3023,52 kg
R2 = 24,15% R2™ 100 Mg, = 6259,89 kg
R1 = 50% _ mp* %R1 M, = 43,81kg
Mg, = p
Pérdidas = 0,35% 1f00(y L=8,13
Para el reflujo de RT a la torre: L/D=1,3% o mir7p
pérd =100
L /Mgr= 0,013

Leyenda:

M;. Masa de fuel.

Mp;: Masa de D3.
Mgt: Masa de RT.

Mg3: Masa de R3.

Mg,: Masa de R2.
Mg;: Masa de R1.

M,: Masa de pérdidas.
L: Reflujo.

Tabla 2.6. Balances de energia en la torre de destilacién al vacio.

Datos

Ecuacion

Resultados

Te.fuel= 385 °C
M.fuel= 12 519,78 kg
H. fuel. (fase liquida)= 304,79 kcal/kg
H. fuel. (fase vapor)= 370,74 kcal/kg
x=0,21 y=0,79

Qf = Mf * (Hfl*x + Hfv*y)

Qf =4 468 277,7 kcal/h

Te. vapor= 220 °C
M. vapor= 250,39 kg
H. vapor= 218,3 kcal/kg

Qv = Mv*Hv

Qv =54 661,35 kcal/h

Ts. Dg=95°C
M.Ds= 312,99kg
H. D3= 98,64 kcallkg

Qobs= Mps*Hps

Qpz =30 875,04 kcal/h

Ts.RT=145°C
M.RT= 625,98 kg
H. RT = 138,54 kcal/kg

Qrr = Mrr*Hrr

Qrr = 86 727,64 kcal/h

Ts.R3= 239 °C
M. R; = 2253,56 kg
H. R3; =196,73 kcal/kg

Qr3 = Mr3*Hg3

QRS =443 351,72 kcal/h

Ts.R,=294 °C
M. R,=3023,52 kg
H. R,= 228,32 kcal/kg

Qr2 = Mgo*Hgy

Qr2= 690 338,18 kcal/h

Ts.R;=307 °C
M. R;= 6259,89 kg

Qr1 = Mr1*HR1

Qr1= 1 463 962,66 kcal/h




Capitulo 2: Caracterizacion de la tecnologia de refinacion de 4o
crudo Pina en la Refineria "Sergio Soto Valdés".

H. R;=233,86 kcal/kg

Para el reflujo de RT
Te. reflujo= 40°C
Ts. reflujo= 145°C
He. reflujo= 82,84 kcal/kg
Hs. reflujo= 138,54 kcal/kg
Masa de reflujo= 8,13 kg

Qr= Mr*(Hsalida reflujo = Hentrada reflujo) Qr= 453,23 keal/h

Leyenda:

Te: Temperatura de entrada de los fluidos a la torre de destilacion.

Ts: Temperatura de salida de los fluidos de la torre de destilacion.

Mf: Masa de fuel.
Hf: Entalpia del fuel.
Mps: Masa de Ds.
Hps: Entalpia de Ds.
Mgt: Masa de RT.
Hgr: Entalpia de RT.
Mgs: Masa de R3.
Hrz: Entalpia de R3.
Q: Flujo calérico.

Mv: Masa de vapor.

Hv: Entalpia del vapor.

Mg1: Masa de R1.

Hr.: Entalpia de R1.

Mg.: Masa de R2.

Hr2: Entalpia de R2

Hs: Entalpia del reflujo a la salida de la torre.
He: Entalpia del reflujo a la entrada de la torre.

2.2.4 Balances de masa en los despojadores de Destiacién al Vacio.

Para determinar las corrientes de reflujo de los cortes de R2 y R3 a la torre, asi como la

masa de cada uno de los destilados que pasa hasta los intercambiadores de calor, se

realizaron balances de masa en los despojadores, estos equipos emplean vapor para

separar los compuestos mas ligeros de los destilados obteniéndose estas corrientes mas

puras, la tabla 2.7 muestra los balances de masa:




Capitulo 2: Caracterizacion de la tecnologia de refinacion de 41
crudo Pina en la Refineria "Sergio Soto Valdés".

Vapores ligeros ‘—‘.’.
(R(R2})

R2
(R2e)

(@)

Tabla 2.7. Balances de masa en los despojadores de R2 y R3.

Vapores ligeraos w—‘.’.
(R(R3}]

R3
(R3e)

(b)

Figura 2.5: Diagramas representativos de las torres despojadoras de R2 (a) y R3 (b).

Datos

Ecuacion

Resultado

Despojador de R,
R, =3023,52 kg
N despojador =0,85
Por datos del area técnica: El consumo
de vapor en el despojador es de
aproximadamente 0,01 (kg de vapor /
kg de R,.)

Vapor = 0,01 * R2e

Vapor = 30,23 kg

Por cada 10 kg de R, que entra, 1kg se
refluja.

R2entra = 1 kg
10 kg
R2e + vapor = R2s

R2e + vapor = R2s + R(R2)

R(R2) =

R(R2) = 302,35 kg
R2s = 2751 kg
Hacia el
intercambiador.

Despojador de R3
R3entra =2253,56 kg
N despojador =0,85
Por datos del area técnica: El consumo
de vapor en el despojador es de
aproximadamente 0,01 (kg de vapor /
kg de R3).

Vapor = 0,01 * R3entra

Vapor = 22,53 kg

Por cada 10 kg de R3 que entra, 1kg
se refluja.

R3entra * 1 kg

10 kg

R3entra + vapor = R3sale
R3entra + vapor = R3sale + R(R3)

R(R3) =

R(R3) = 225,35 kg
R3s = 2050,73 kg
Hacia el
intercambiador.
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Leyenda:

R2e: Flujo de R2 que entra al despojador.

N despojador- EfiCiencia del despojador.

R(R2): Masa de R2 que se refluja.

R2s: Flujo de R2 que sale de la torre despojadora.
R3e: Flujo de R3 que entra al despojador.

R(R3): Masa de R2 que se refluja.

R3s: Flujo de R3 que sale de la torre despojadora.

2.2.5 Balances de energia en lared de intercambiadores de calor.

Esta red de intercambio esta compuesta por ocho intercambiadores de calor (A, B, C, D,
E, F, G y H), aqui el crudo se calienta con los destilados obtenidos en las torres de
destilacién atmosférica y al vacio antes de entrar al horno F-101 correspondiente a la
seccién de destilacion atmosférica (Ver Anexo #1). En la siguiente tabla se muestran los
balances realizados en la red:

Tabla 2.8. Balances de energia en la red de intercambiadores de calor.

Equipos Datos Ecuaciones Resultados
Crudo:
m. = 20 866,3 kg
Cp. = 1847,56 J/kg °C Q.= Qq
t; =30°C Mpp * Cppr *AT =m * Cp. *A t
E-203 A Reflujo al tope (RT): b= Mgy * Cppr *A T bt t, = 32,33°C
Mgr = 625,98 kg z me * Cp, !
Cprr = 2399,32 J/kg °C
T,=145°C
T,=85°C
Crudo:
Cp. = 1839,2 J/kg °C
t, = 32,33 °C Q.= Q,
Queroseno: Mg *Cpg *AT =m, *Cp, *A t o
E-203B | M, = 342598 kg LM, e Cpy AT f2 = 5054%C
Cp, = 2549,8 J/kg °C = e, Th
T,=164°C
T,=84°C
Crudo: _
Cpe = 1922,8 J/kg °C - Qe ‘_Qg
E-203 C t, = 50,54 °C a*CPq AT =mex Cpxat t, = 76,41°C
. . M, x Cp, xA T
Diesel: t,=—1—" 4
ddespaim = 3088,21 kg e * CPe




Capitulo 2: Caracterizacion de la tecnologia de refinacion de 43
crudo Pina en la Refineria "Sergio Soto Valdés".

Cpq = 2800,6]/kg

T,=245°C
T,=125°C
Crudo:
Cp. = 2006,4 J/kg °C
t, = 76,41 °C = Qq
R3: Mpgs * Cppz *AT =m * Cp. *A t o
E-203D | . = 2050,73 ke _ Mpgs * Cpgs *A T tz =90,25°C
Cprs = 2591,6 J/kg °C 27 m,*Cp, th
T, =239 °C
T,= 130°C
Crudo:
Cp. = 2131,8 J/kg °C
t, = 90,25 °C = Qq
E-203 E Diesel: My * Cpg *AT =m, * Cp, *A t
M, = 3088,21 kg _Ma*CpaxaT t, = 98,16 °C
Cpq = 2424,4]/kg 27 mg*Cp, !
T,=125°C
T,=78°C
Crudo:
Cp. = 2098,36 J/kg °C
t, = 98,16 °C Q.= Qg
R1: Mgy * Cppy *AT =m; * Cp. xA L o
E-203F | y,, = 6259,89 kg Mgy * Cpgy *A T t, = 147,66 °C
Cpry = 2838,22]/kg 27 me*Cp, !
T,=307°C
T,=185°C
Crudo:
Cp. = 2299 J/kg °C
t, = 147,66 °C Q.= Qg
R2: Mg, * Cppy *A T = m, * Cp, *A' t o
E-203 G M., = 275140 kg p : M, - CpRCZ *Ap’; t, = 182,04 °C
CPra = 2800,6 ]/kg 2T T e,
T, =294 °C
T,=80°C
Crudo:
Cp. = 2340,8 J/kg °C
t, = 182,04 °C Qc=Qq
R1: Mgsp * Cpasp *AT =m, * Cpe *A t _ o
E-203 H Cpny = 2382,6 |/ke My e Cpp oA t, = 196,39°C
T,=185°C 2 m, * Cp, !

T,=138°C
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Leyenda:

t;: Temperatura de entrada del crudo a los intercambiadores.

to: Temperatura de salida del crudo de los intercambiadores.

T1: Temperatura de entrada de los destilados a los intercambiadores.
T2: Temperatura de salida de los destilados de los intercambiadores.
Cp: Capacidad calorifica.

2.2.6 Balances de energia en los condensadores de las secciones de Destilacion
Atmosféricay a Vacio.

Por el tope de la torre de destilacién atmosférica se obtienen los vapores de nafta y otros
compuestos ligeros, todos estos pasan hacia los condensadores (E-103 Ay Bo Cy D) de
los cuales solo se trabaja con dos de ellos, los otros dos solo se utilizan en caso de rotura
de los anteriores. En el caso de la torre de vacio; por el tope se obtiene el D3 que el cual
pasa a los condensadores E-201 A y E-201 B. En estos condensadores ocurre la
condensacién parcial de los compuestos mediante la utilizacion del agua a temperatura
ambiente. La tabla 2.9 muestra los resultados de los balances realizados para determinar
la masa de agua necesaria para la condensacion de los vapores y compuestos ligeros.

Tabla 2.9. Balances de energia en los condensadores correspondientes a las secciones de

destilacién atmosférica y destilacion al vacio.

Equipos Datos Ecuaciones Resultados
Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t;=25°C Qc=Qq
£-103 A t;=50°C M, x Cp, *AT =mg x Cp, *A' t
Vapores de nafta: _ My Cpy AT m, = 427,15 kg
Nsaltorre 1251,97 kg Ma = Cpa *A L
Cp, = 2382,6 ]/kg°C
T,=100°C
T,=85°C
Agqua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t;=25°C
t, = 50 °C Qc=Qq
E-103B Vapores de nafta: My Cpn * AT =g * Cpg xA L m, = 423,40 kg
M, * Cp, *A T a
Mnsaltorre = 1251’97 kg Mg =—F
Cp, *A t
Cp, = 2361,7 ] /kg °C
T,=85°C
T,=70°C
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Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t, = 25 °C _
t, = 50 °C Q= Qg
Vapores de Ds: Mps * Cpps *AT = mg * Cpg *A L
= 312,99k _ M3 *Cpps *A T
D3saltorre — ’ g Mg =—F7 "+~
Cp, *A 't
Cpps = 2173,6 ] /kg °C
T,=95°C
T,=75°C

E-201 A mg = 129,89kg

Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t, =25 °C
t, = 50 °C Qc=Qq
E-201 B Vapores de D: Mps * Cpps *A T =mg * (pg *A L
- = 312,99 kg _ Mps * Cpps *A T
sal torre Cpa *At
Cpps = 2131,8]/kg °C
T,=75°C
T,=55°C

m, = 127,39y

a

Leyenda:

tl y t2: Temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento.
T1y T2: Temperaturas de entrada y salida de los destilados.

Cp: Capacidad calorifica.

ma: masa de agua de enfriamiento.

M: Masa de los destilados.

2.2.7 Balances de energia en los enfriadores de Destilacion Atmosféricay al Vacio.
Los destilados, después de cederle calor al crudo en el banco de intercambiadores salen
a una temperatura inferior a la que tenian, sin embargo a esta temperatura no se pueden
almacenar por lo que deben pasar entonces hacia los enfriadores los cuales utilizan agua
como medio de enfriamiento.

En la tabla 2.10 se muestran los balances realizados para determinar la masa de agua

necesaria para enfriar los destilados hasta su temperatura de almacenamiento.
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Tabla 2.10. Balances de energia en los enfriadores correspondientes a las secciones de

destilacién atmosférica y destilacion al vacio.

Equipos Datos Ecuaciones Resultados
Aqua:
— 0
Cp. = 4190 J/kg °C
t; = 25°C
ti =50 °C Qe=Qq
E-105 A Nafta: My, * Cpn * T; Mg * CPa *A L m, = 412,16 kg
n*Cpy xA T
M, = 1251,97 kg my = ——" —
0 Cp, *At
Cp, = 2299 J/kg °C
T,=70°C
T,=55°C
Aqua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t, = 25°C _
2 =50°C M, xC *AQ;_—?; * Cpy *A t
E-105 B Queroseno: U Py N Mg = 1635,07 kg
Mg = 3425,98 kg 0= —a -“fqa =
Cp, = 2173,6J/kg °C Cpaxat
T]_: 84 °C
T2 =61°C
Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t;=25°C
t, =50 °C Qc=Qyq
E-105 C Diesel: Mg + Cpg *AT =mg * Cpg *A L
Md = 3088,21 kg _ Mg = Cpg AT M, =1131,28 kg
J “ Cpg *At
Cpy = 2131,8—— @
kg °C
T,=78°C
T,=60"°C
Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
T]_: 25°C
T,=50°C = Qg
R1: Mgy * Cppy *AT = mg * Cpg xA t _
E-204 A My, = 6259,89 kg Mpg # Cppg 6T M, = 2068,32 kg
= PRLD
Cpry = 1922,8 kgloc Cpg *A t
T,=138"°C
T,=120"°C
Agua: _
Cpa = 4190 J/kg °C Mo s Com A ;?C_'T?lg*c At
E-204 B t, = 25 °C I = Ma = &Pa M, = 318,49 kg
Mgr * Cpgr AT
t, =50 °C m,=—————

RT:

Cp, *At
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MRT = 625,98 kg
J
C =2131,8——
Drr kg °C
T,=85°C
T,=60°C

E-204 C

Agua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t, = 25 °C
t, = 50 °C
R2:
MR2 = 2751,40 kg

c:Qg
MRZ * CpRZ *AT = ma * Cpll *At
Mg, * Cpgy *A T

M, = 1032,06 k

mg, =

J
kg °C
T,=80°C
T,=60°C

Cpy = 1964,6 Cpa*at

Agqua:
Cpa = 4190 J/kg °C
t, = 25 °C
t, =50 °C = Qq
R3: Mgz * Cpps *AT =mg * Cpg *A t
MR3 = 2050,73 kg m. = Mgs * Cpgs *A T
s - i £ el
CPrs = 2173,6@ Cpaxat
T,=130°C
T,=60°C

E-204 E M, = 2978,75 kg

Leyenda:

tl y t2: Temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento.
T1ly T2: Temperaturas de entrada y salida de los destilados.

Cp: Capacidad calorifica.

ma: masa de agua de enfriamiento.

M: Masa de los destilados.

2.3 Balances de exergia en las redes de intercambio de calor correspondientes a las
secciones de Destilacion Atmosférica y Destilaciéon al Vacio.

Los balances de exergia se realizan para determinar las pérdidas exergéticas y la
eficiencia exergética que existe en cada unidad de intercambio de calor:

e Exerqgia fisica:
Ex=AH —T xAS AH = Cpm * AT

Ex =(H —Ho) —To(S — So) AS = Cpm * ln(TT—O)
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AH: Variacion de entalpia. Cpm: Calor especifico de la mezcla.
T: Temperatura, (°K). T: Temperatura de las corrientes del proceso.
AS: Variacion de entropia. To: Temperatura en estado de referencia.

e Como el Cp de las sustancias que se tratan puede estimarse como valores fijos de
acuerdo a los grados API y a la temperatura, las ecuaciones de AH y AS quedan de la
siguiente forma:

AH = Cp = AT

T
AS = Cp * ln(%)

Las siguientes tablas muestran los resultados de los célculos de exergia fisica realizados
en la red de intercambiadores, condensadores y enfriadores correspondientes a las
secciones de destilacion atmosférica y destilacion al vacio:

Tabla 2.11. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los intercambiadores de

calor para las condiciones de temperatura de entrada.

Equipos Corrientes Te p 0 AH AS Ex Ex Ex
(°C) (kd/kg°C) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/h) (kW)

E-203A crudo 30 1,85 9,24 -15,56 398.14 8 307 680.52 2307,69
RT 145 2,40 287,92 -11,68 579,80 362 947,74 100,82
£-203B crudo 32,34 1,84 13,50 -15,42 398,98 8 325 324,48 2312,59
qgueroseno 164 2,55 354,42 -11,10 631,84 2 164 676,66 601,30
E£-203C crudo 50,55 1,92 49,12 -14,54 412,60 8 609 470,60 2391,52
diesel 245 2,80 616,13 -9,50 853,65 2 636 262,08 732,30
E-203D crudo 76,42 2,01 103,16 -13,65 444,44 9273 768,13 2576,05
R3 239 2,59 554,60 -10,04 805,66 1652 189,71 458,94
E-203E crudo 90,25 2,13 139,10 -13,16 468,01 9 765 644,37 2712,68
diesel 125 2,42 242,44 -11,99 542,21 1674 472,21 465,13
E-203F crudo 98,16 2,10 153,52 -13,02 479,09 9 996 907,88 2776,92
R1 307 2,84 800,38 -8,77 1019,75 6 383 496,15 1773,19
E-203G crudo 147,67 2,30 282,01 -11,81 577,25 12 045 168,47 | 3345,88
R2 294 2,88 774,72 -8,79 994,58 2 736 506,21 760,14
E-203H crudo 182,04 2,34 367,60 -11,25 648,74 13536 869,05 | 3760,24
R1 185 2,45 392,00 -10,99 666,73 4173 665,54 1159,35
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Tabla 2.12. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los intercambiadores de

calor para las condiciones de temperatura de salida.

Equipos Corrientes Ts p o AH AS Ex Ex Ex
(°C) (kd/kg°C) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/h) (kW)
E-203A crudo 32,34 1,84 13,50 -15,42 398,98 8 325 324,48 2312,59
RT 85 2,13 127,91 -13,28 460,01 287 960,57 79,99
£-203B crudo 50,55 1,92 49,12 -14,54 412,60 8 609 470,60 2391,52
gueroseno 84 2,22 131,20 -13,20 461,15 1 579 884,00 438,86
E-203C crudo 76,42 2,01 103,16 -13,65 444,44 9273 768,13 2576,05
diesel 125 2,34 234,08 -12,13 537,22 1 659 042,65 460,85
E-203D crudo 90,25 2,13 139,10 -13,16 468,01 9 765 644,37 2712,68
R3 130 2,23 233,93 -12,22 539,43 1106 226,53 307,29
E-203E crudo 98,16 2,10 153,52 -13,02 479,09 9 996 907,88 2776,92
diesel 78 2,17 115,20 -13,42 450,69 1 391 835,88 386,62
E-203F crudo 147,67 2,30 282,01 -11,81 577,25 12 045 168,47 | 3345,88
R1 185 2,34 374,53 -11,21 654,72 4098 497,4 1138,47
£-203G crudo 182,04 2,34 367,60 -11,25 648,74 135368 69,05 | 3760,24
R2 80 1,67 91,96 -13,95 440,66 1212 442,68 336,79
E-203H crudo 196,39 2,51 429,86 -10,72 697,94 14 563 386,33 | 4045,39
R1 138 1,48 167,24 -13,36 501,35 3138 409,12 871,78

Tabla 2.13. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los condensadores para las

condiciones de temperatura de entrada.

Equipos Corrientes Te p AH as Ex Ex Ex
qauip (C) | (kIkg®C) | (kikg) | (kdkg) | (kI/kg) (k3/h) (kW)

E-103A agua 25 4,19 0 0 0 0 0
nafta 100 2,38 178,69 3,30 96,12 120 340,60 | 33,43

£-103B agua 25 4,19 0 0 0 0 0
nafta 85 2,36 141,70 2,89 69,44 87 715,85 24,37

E-201A agua 25 4,19 0 0 0 0 0
D3 95 2,17 152,15 2,90 79,60 24 916,88 6,92

E-201B agua 25 4,19 0 0 0 0 0
D3 75 2,13 106,59 2,34 48,03 15 330,91 4,26
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Tabla 2.14. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los condensadores para las

condiciones de temperatura de salida.

Equipos Corrientes Ts p AH AS Ex Ex Ex
(°C) | (kJ/kg®C) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/h) (kW)

E-103A agua 50 4,59 114,95 3,19 35,27 15 066,91 4,19
nafta 85 2,36 141,702 2,89 69,45 86 946,42 24,15

£-103B agua 50 4,59 114,95 3,19 35,27 14 934,74 4,15
nafta 70 2,29 103,455 2,37 44,28 55 434,61 15,40

E-201A agua 50 4,59 114,95 3,19 35,27 4 581,75 1,27
D3 75 2,09 104,918 2,31 47,29 14 800,23 4,11

E-201B agua 50 4,59 114,95 3,19 35,27 4 493,64 1,25
D3 55 2,01 60,3174 1,59 20,69 6 474,60 1,80

Tabla 2.15. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los enfriadores para las

condiciones de temperatura de entrada.

Equipos Corrientes Te p AH AS Ex Ex Ex
quip ©Cc) | (kikg®C) | (kikg) | (kkg) | (kkg) (k3/h) (kW)
E-105A agua 25 4,19 0 0 0 0 0
nafta 70 2,30 103,46 2,37 44,28 55 434,61 15,40
2 4,1
E-105B agua 5 ,19 0,00 0 0 0 0
queroseno 84 2,17 128,24 2,63 62,39 213 731,92 59,37
2 4,1
E-105C agua 5 ,19 0 0 0 0 0
diesel 78 2,13 112,99 2,43 52,34 161 651,21 44,90
E-204E agua 25 4,19 0 0 0 0 0
R3 130 2,17 228,23 3,58 138,64 284 314,36 78,98
E-204B agua 25 4,19 0 0 0 0 0
RT 85 2,13 127,91 2,61 62,69 39 241,30 10,90
2 4,1
E-204C agua 5 ,19 0 0 0 0 0
R2 80 1,96 108,05 2,29 50,92 140 115,11 38,92
E-204A agua 25 4,19 0 0 0 0 0
R1 138 1,92 217,28 3,28 135,15 846 053,41 | 235,01
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Tabla 2.16. Resultados de los célculos de exergia fisica realizados en los enfriadores para las

condiciones de temperatura de salida.

Equipos Corrientes Ts Cpo AH As Ex Ex Ex
(°C) (kJ/kg°C) (kJ/kg) (kd/kg) (kd/kg) (kd/h) (kW)
E-105A agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 14 538,25 4,04
nafta 55 2,22 66,46 1,75 22,79 28 536,70 7,93
E-1058B agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 57 673,73 16,02
gueroseno 61 2,13 76,74 1,90 29,21 100 058,53 27,79
E-105C agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 39 903,52 11,08
diesel 60 2,09 73,15 1,83 27,41 84 637,89 23,51
E-204E agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 105 068,69 29,19
R3 60 1,97 69,05 1,73 25,87 53 056,70 14,74
E-204B agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 11 234,10 3,12
RT 60 2,05 71,83 1,80 26,91 16 847,52 4,68
E-204C agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 36 403,61 10,11
R2 60 1,92 67,30 1,68 25,21 69 374,64 19,27
E-204A agua 50 4,60 114,95 3,19 35,27 72 955,56 20,27
R1 120 2,09 198,55 3,28 116,59 729 839,44 202,73
Leyenda:

Te: Temperatura de entrada de las corrientes a las unidades de intercambio.

Ts: Temperatura de salida de las corrientes desde las unidades de intercambio.

cp: Capacidad calorifica de las corrientes.

AH: Variacion de entalpia de las corrientes.

AS : Variacion de entalpia de las corrientes.

Ex: Exergia.

Exergia Quimica:

El calculo de la exergia quimica no se considerd en la red ya que no ocurren cambios de

composicion entre las corrientes de entrada y salida.

2.3.1 Calculo de las pérdidas exergéticas.
Los calculos de las pérdidas exergéticas permiten conocer la cantidad de energia Gtil que

se pierde en cada equipo y viene dado por la siguiente ecuacion:




Capitulo 2: Caracterizacion de la tecnologia de refinacion de 52
crudo Pina en la Refineria "Sergio Soto Valdés".

I'=%E(e) - XE(s)

Donde:

I: Pérdidas exergéticas.
E(e): Exergia de las corrientes que entran al intercambiador de calor.
E(s): Exergia de las corrientes que salen del intercambiador de calor.
No se consider6
E=Ex+ ﬁ{
Para realizar los calculos de perdidas exergéticas se toman los valores de exergia
obtenidos en las tablas desde la 2.11 hasta la tabla 2.16.
Las tablas a continuacion muestran los resultados de los célculos de pérdidas exergéticas
realizados en la red de intercambiadores de calor, condensadores y enfriadores

correspondientes a las secciones de destilacion atmosférica y destilacion al vacio:

Tabla 2.17. Pérdidas exergéticas en los intercambiadores de calor.

Equipo | Corrientes de entrada EE’I:V(\;B)) Corrientes de salida ?I:V(VS)) (k(N)
crudo 2307,69 crudo 2312,59 1593

E-203A RT 100,82 RT 79,99 '
crudo 2312,59 crudo 2391,52 8351

E-203B queroseno 601,30 queroseno 438,86 '
crudo 2391,52 crudo 2576,05 86.92

E-203C diesel 732,30 diesel 460,85 '
crudo 2576,05 crudo 2712,68 1502

E-203D R3 458,94 R3 307,29 '
crudo 2712,68 crudo 2776,92 14.27

E-203E diesel 465,13 diesel 386,62 '
crudo 2776,92 crudo 3345,88 65.76

E-203F R1 1773,19 R1 1138,47 '
crudo 3345,88 crudo 3760,24 899

E-203G R2 760,14 R2 336,79 ’
crudo 3760,24 crudo 4045,39 243

E-203H R1 1159,35 R1 871,78 ’

Tabla 2.18. Pérdidas exergéticas en los condensadores.
Equipo | Corrientes de entrada E;JIEV(\/? Corrientes de salida b;JkCV(\/S)) (k\IN)
E-103A agua 0 agua 4,19 509
nafta 33,43 nafta 24,15 '
agua 0 agua 4,15
E-1038 nafta 24,37 nafta 15,40 4.81
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agua 0 agua 1,27
E-201A D3 6,92 D3 4,11 1,53
i agua 0 agua 1,25
E-201B D3 4,26 D3 1,80 121

Tabla 2.19. Resultados de los calculos de pérdidas exergéticas realizados en los enfriadores.

Equipo Corrientes de entrada l:;ykc\/(\;) Corrientes de salida E('chv(\/s)) (k{N)
nat e 0] s
R qusrg‘])usaeno 59(,)37 qu:gL;Zno 23(7); 1556
desel b 108 T 00
— R 7808 RL Joo7s | 3505
i AT 1080 RT ses | 310
— Re. .02 Re. 1907 | 954
=200 agga 23':'?,01 algl;a 191;?1 12,02

Las tablas anteriores muestran que las mayores pérdidas exergéticas se localizan en los
intercambiadores de calor E-203B, E-203C y E-203F, en los que el crudo se calienta con

las corrientes de queroseno, diesel y R1 respectivamente.

2.3.2 Célculo de la eficiencia exergética en cada intercambiador de calor que
conformalared de intercambio.

La ecuacion que permite hallar la eficiencia simple es la siguiente:

_ Ex(s)
K Ex(e)
Donde:

Ex(e): Exergia de las corrientes que entran al intercambiador.

Ex(s): Exergia de las corrientes que salen del intercambiador.
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Tabla 2.20. Célculo de la Eficiencia Exergética en cada intercambiador de calor.

Ex (e)

Ex (s)

. . . . 0
Equipo Corrientes de entrada (kW) Corrientes de salida (kW) n n (%)
Crudo 2307,69 Crudo 2312,59 0.99 99
E-203A RT 100,82 RT 79,99 '
Crudo 2312,59 Crudo 2391,52 0.97 97
E-203B Queroseno 601,30 Queroseno 438,86 '
Crudo 2391,52 Crudo 2576,05 0.97 97
E-203C Diesel 732,30 Diesel 460,85 '
Crudo 2576,05 Crudo 2712,68
E-203D R3 458,94 R3 307,29 1,00 100
Crudo 2712,68 Crudo 2776,92 | 1,00 100
E-203E Diesel 465,13 Diesel 386,62
Crudo 2776,92 Crudo 3345,88 0.99 99
E-203F R1 1773,19 R1 1138,47 '
Crudo 3345,88 Crudo 3760,24
E-203G R2 760,14 R2 336,79 1,00 100
Crudo 3760,24 Crudo 4045,39
E-203H R1 1159,35 R1 871,78 1,00 100
Tabla 2.21. Célculo de la Eficiencia Exergética en los condensadores.
. . Ex (e) . . Ex (s) 0
Equipo Corrientes de entrada (kW) Corrientes de salida (kW) n n (%)
E-103A Agua 0 Agua 419 | Jo, 84
nafta 33,43 nafta 24,15 '
Agua 0 Agua 4,15

E-1038 nafta 24,37 nafta 1540 | O8O 80
Agua 0 Agua 1,27

E-201A D3 6,92 D3 aun |07
Agua 0 Agua 1,25

E-201B D3 4.26 D3 1,80 0,71 71

Tabla 2.22. Calculo de la Eficiencia Exergética en los enfriadores.

. . Ex (e) . . Ex (s) 0

Equipo Corrientes de entrada (kw) Corrientes de salida (kW) n n (%)
Agua 0 Agua 4,04

E-105A Nafta 15,40 Nafta 708 | 077 "
Agua 0 Agua 16,02

E-1058 Queroseno 59,37 Queroseno 27,79 0.73 3
Agua 0 Agua 11,08

E-105C Diesel 44,90 Diesel 2351 | &7 77
Agua 0 Agua 29,19

E-204A R1 78,98 R1 14,74 | O%° 5
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Agua 0 Agua 3,12 0,71

E-204B RT 10,90 RT 4,68 1
Agua 0 Agua 10,11

E-204C R2 38,92 R2 1927 | 07 &
Agua 0 Agua 20,27

E-204E R3 235,01 R3 202,73 | 0,94 94

Las tablas anteriores muestran los valores de las eficiencias exergéticas obtenidas para
cada equipo de intercambio térmico, los cuales resultan muy elevados, principalmente en
los intercambiadores, que trabajan en sus maximas eficiencias, valores que en la practica
no se logran.

Conociendo por los ingenieros de la refineria, que las areas de transferencia de calor de
los intercambiadores existentes varfan desde 104,93 m? hasta 192 m? y segun la tesis de
(Ramos, 2015) en la cual se realiza un rechequeo de los intercambiadores de calor para
un aumento de capacidad de 500 t/d hasta 1000 t/d procesando el crudo de Matanzas,
solamente dos intercambiadores y tres enfriadores de un total de 19 equipos existentes en
la red, no satisfacian el area de transferencia de calor, determinandose que para una
capacidad de 500 t/d los intercambiadores presentan un factor de sobredisefio elevado, lo
que puede explicar los resultados de eficiencia exegética que se obtienen en las tablas
anteriores, en las cuales se trabaja con una capacidad de 500 t/d de crudo y ademas con

el crudo procedente de Pina que es mas ligero que el de Matanzas.
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CAPITULO 3. Integracién Energética de las secciones de Destilacion Atmosférica
y Destilacion al Vacio utilizando la metodologia del Analisis Pinch.

Con la integracién energética en las secciones de destilacion atmosférica y destilacion al
vacio se pretende reducir el consumo de utilidades externas y alcanzar significativos
ahorros en costos de equipamiento y utilidades mediante el aprovechamiento del
contenido calérico de las corrientes productos en el proceso de refinacion del crudo
procedente de Pina, obteniendo la maxima eficiencia termodinamica entre las corrientes
frias y calientes del proceso, ademas se pretende obtener una red de intercambio térmico

(HEN) que sea la mas econémica con un namero minimo de unidades.

3.1 Pasos paralaintegracion energética.
Para realizar la integracion energética utilizando la metodologia del Andlisis Pinch se
siguen los pasos que se muestran a continuacion, como se explicé en el Capitulo 1:
1. Identificacion de corrientes calientes, frias y de servicio en el proceso.
Extraccién de Datos Térmicos para las corrientes de proceso y servicio.
Eleccion del valor inicial de ATmin.
Elaboracion de las curvas Compuestas y Gran Compuestas.
Célculo de los costos minimos de los objetivos energéticos.
Determinacién del costo del capital de los objetivos de la HEN
Estimacién del valor éptimo de ATmin.

Definicidn de los objetivos practicos para el disefio de la HEN.

© ©® N o 0o bk~ 0D

Disefio de la red de intercambio de calor (HEN).

3.2 Integracién energética en las secciones de estudio refinando el crudo de Pina.
El primer andlisis para la integracidbn energética en las secciones de destilacion
atmosférica y destilacion al vacio sera evaluar la red de intercambio térmico que se
encuentra instalada con el objetivo de observar los intercambiadores que violan las reglas
del Pinch:

1. No debe haber calentamiento externo abajo del Pinch.

2. No debe haber enfriamiento externo arriba del Pinch.

3. No debe haber transferencia de calor a través del Pinch.
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Luego de identificar las violaciones en la red, se proponen vias para afiadir nuevos

acoples que corrijan estos problemas.

3.2.1 Identificacion de las corrientes calientes, frias y de servicios en el proceso.
Las corrientes calientes, frias y de servicio en el proceso se identifican analizando el
diagrama de flujo de las secciones de destilacion atmosférica y destilaciéon al vacio, los
flujos de estas corrientes se obtuvieron a partir de los balances de masa y energia
realizados en el capitulo 2, ver desde la tabla 2.2 hasta la 2.10.

La figura 3.1 muestra una situacion inicial de las corrientes calientes (rojas) y frias

(azules) sin intercambio de calor entre ellas:

CP (kw/°C)

245°C Goec Z.40
Diesel -
145°C Goec 0,41
RT >
100°C 25°C 0.82
Mafta >
:164°C 19 242
Quero >
29409 o 214
R2 *
30702 120°C 4 93
R1 >
a5 Hae" 018
03 >
239°C G0 c 1,47
R3 >
298°C 198°C 10,70
o Crudo

Figura 3.1. Temperaturas iniciales y final de cada corriente del proceso.

Las corrientes calientes son los destilados obtenidos de las torres de destilacion

atmosférica y al vacio las cuales se enfriardn en todo el proceso hasta los valores
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representados y la corriente fria es el crudo a refinar, el cual se calentara hasta la

temperatura de operacion de la torre de destilacién atmosférica.

En la tabla 3.1 se muestran las corrientes calientes y frias identificadas intercambiador por

intercambiador, incluyendo los condensadores, los enfriadores y el horno correspondiente

a la seccion de destilacion atmosférica ya que el mismo se comporta como un

intercambiador de calor, el objetivo de identificar estas corrientes es evaluar la red de

intercambio de calor existente en la refineria.

Tabla 3.1. Datos de las corrientes del proceso de refinacién en las secciones en estudio.

Equipo | corriente (#) corriente (nombre) T1(°C) | T2 (°C) (kv(\:/?’C) AH (kW)
E-203A Cy crudo 30 32,34 10,71 25,03
hl RT 145 85 0,42 25,03
E-203B Cy crudo 32,34 50,55 10,66 194,12
h2 queroseno 164 84 2,43 194,12
E-203C C1 crudo 50,55 76,42 11,14 288,29
h3 diesel 245 125 2,40 288,29
E-203D Cy crudo 76,42 90,25 11,63 160,92
ha R3 239 130 1,48 160,92
E-203E Cy crudo 90,25 98,16 12,36 97,75
h3 diesel 125 78 2,08 97,75
E-203F Cy crudo 98,16 147,67 12,16 602,10
h5 R1 307 185 4,94 602,10
E-203G Cy crudo 147,67 | 182,04 13,33 458,05
hé R2 294 80 2,14 458,05
E-203H C1 crudo 182,04 196,39 13,57 194,72
h5 R1 185 138 4,14 194,72
F-101 cl crudo 196,39 298 13,56 1378,62
E-103A c8 agua 25 50 0,49 12,42
h7 nafta 100 85 0,82 12,42
E-103B c9 agua 25 50 0,49 12,31
h7 nafta 85 70 0,82 12,42
E-201A cl0 agua 25 50 0,15 3,77
h8 D3 95 75 0,18 3,77
E-201B cl1 agua 25 50 0,14 3,70
h8 D3 75 55 0,18 3,77
E-105A cl agua 25 50 0,47 11,99
h7 nafta 70 55 0,79 11,99
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E-105B c2 agua 25 50 1,90 47,57
h2 queroseno 84 61 2,42 55,81
E-105C c3 agua 25 50 1,31 32,91
h3 diesel 78 60 2,06 37,09
E-204A c4 agua 25 50 2,40 60,18
h5 R1 138 120 4,14 74,57
E-204B c5 agua 25 50 0,37 9,26
hl RT 85 60 0,41 10,43
E-204C c6 agua 25 50 1,20 42,80
h6 R2 80 60 2,14 42,80
E-204E c7 agua 25 50 3,46 86,67
h7 R3 130 60 1,47 103,34

En la tabla anterior se identifican ocho corrientes calientes, la corriente de diesel pasa por
dos intercambiadores conectados en serie y ocurre igual con la corriente de R1. La
corriente fria es el crudo que se calentara con los destilados y el agua es la utilidad fria
gue se emplea.

Con los datos de la tabla 3.1 se comienza a emplear el software ASPEN PINCH (Ver
Anexo #2), el cual grafica las curvas compuestas y la Gran Curva Compuesta, de las
cuales se obtienen los requerimientos minimos de utlidades -calientes (Qh) y
requerimientos minimos de utilidades frias (Qc), ademas, a partir de las curvas
compuestas se calcula el area minima de la red de intercambio térmico. El software
representa también el diagrama de rejillas con la representacion de la red de intercambio

de calor que existe actualmente para las secciones en estudio.

3.3 Determinacion del Atmin éptimo.

El estudio comienza eligiendo valores de At basado en los reportes disponibles en la
literatura, segun la experiencia de (Linnhoff March, 1997), para los intercambiadores de
calor de tubos y coraza, los valores tipicos son:

Tabla 3.2. Valores tipicos de At,, para intercambiadores de tubo y coraza.

N° Sector Industrial Valores de ATmin (°C)
1 Refineria de Petrdleo. 20-40

2 Petroquimica. 10-20

3 Quimico. 10-20

4 Procesos a baja 3-5
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|| | temperatura. | ||

El valor 6ptimo del AT, se determina graficando el costo total anual (suma del costo total
de energia y del costo de inversion), para diferentes valores de AT ;. Un aumento en el
AT min conlleva un mayor consumo de energia y mas bajo costo de inversién, una
disminucion del ATmin provoca un menor gasto de energia y mayor costo de inversién, el
valor 6ptimo de ATmin es donde, tanto el costo total anual de la energia como el costo de
inversion, son minimos.

El costo total de energia se determina utilizando la siguiente expresion:

Costode energia =) Qux+Cu Ec. (1)

Donde:

Qu: Uso de servicios, kW

Cu: Costo de servicio, kW

Los servicios que se requieren en esta red son el agua y el fuel que se quema en el horno
F-101:

Costo del fuel: 110 $/kW afio

Costo del agua: 10 $/kW afio

El costo de inversién o costo de la HEN necesario para calcular el At,;, 6ptimo se
determina por la siguiente ecuacion:

C($)HEN = [NMIN{a + b(AMIN/NMIN)*C}]AP + [NMIN{a + b(AMIN/NMIN)"C}]|BP
Ec. (2)

a=16 000

b=3 200

c=0,7

Donde:

NMIN: Namero minimo de intercambiadores de calor que conforman la red.

AMIN: Area minima de transferencia de calor de la red de intercambio.

La ecuacién anterior se divide entre la vida Gtil del equipo para llevar el costo a unidades

de $/afo, en este caso la vida Util de los equipos de intercambio es de 10 afios.

A partir de la Ec.1y la Ec. 2 se determina el costo total anual de la red:

CT (a%) = Costode energia+ C($)HEN Ec. (3)
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Como indica la Ec. (2), para calcular el costo de inversién es necesario conocer el
namero minimo de intercambiadores de calor que conforman la red, el cual se determina
por la siguiente ecuacion:

NMIN,MER = [NH + NC + NU — 1]AP + [NH + NC + NU —1]BP  Ec. (4)

Donde:

NH: Namero de corrientes calientes.

NC: Numero de corrientes frias.

NU: Numero de corrientes de servicio.

AP/BP: Arriba del Pinch / Debajo del Pinch.

Para calcular el costo de inversion también es necesario conocer el area minima de

transferencia de calor para cada AT i, :

in — z:ntervalo 1 ] gorriente [ﬂ] A
Amin = };; [—MLDT i w M 2 Ec. (5)

Donde:

MLDT: Media logaritmica de la diferencia de temperatura; °C
qi :[1Carga por equipo, W/m?

hi : Coeficiente pelicular de cada corriente, W/m?-°C.

MLDT = "e"-“(';l;g:,")‘"f) Ec. (6)

Tsh-Tef

Donde:

Teh y Tsh: Temperatura de entrada y salida foco caliente, °C.

Tsf y Tef: Temperatura de entrada y salida foco frio, °C.

Para la determinacion del area minima requerida para la transferencia de calor se
considera un coeficiente de transferencia de calor, hj, igual a 0,73 kW/m?°C, ya que se
trata de un intercambio de calor entre corrientes de proceso/proceso, (Espinosa, 2011).
Una vez que se realizan los calculos anteriores, se determina el At,, 6ptimo y se
representa el diagrama de rejillas para evaluar la red e identificar violaciones de las reglas
del Pinch.

En las siguientes tablas se representan los resultados obtenidos para determinar el Aty

optimo en la red de intercambiadores de calor:
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Tabla 3.3. Parametros térmicos para la optimizacion del Aty

Atmin Qh, Qc, Qproc, Pinch | At The Tsh Tef Tsf MLDT Amizn
°C (kw) (kw) | (kw) b °C) ) ) ) ) (m")
10 996 0 2 400 35 25 305,5 61 32,5 224,3 50,33 65,32
20 996 0 2 400 40 25 305,7 61 32 224,3 50,77 64,75
30 1023,5 0,9 2 400 45 30 305,7 61,4 31,8 224,6 51,10 64,34
40 1092,6 95,8 2 300 50 40 305,9 72,2 31 217,2 61,94 50,86
50 1198,2 | 201,4 2 200 55 50 305,9 81,1 30,3 209,5 71,18 42,34
60 1298,8 302 2 100 60 60 305,9 90,5 28,8 201 81,46 35,32

En la tabla anterior se observa que para los valores de At,, de 10°C y 20°C el
requerimiento minimo de utilidad caliente es de 996 kW y no hay requerimiento de utilidad
fria. Para 30°C el requerimiento de utilidad caliente varia muy poco, con un valor de 997,7
kW y practicamente no hay requerimiento de utilidad fria: 0,9 kW. Se puede apreciar
como el area de transferencia de calor disminuye a medida que aumenta el At,, y con los
requerimientos de utilidades ocurre lo contrario, aumentan a medida que aumenta el
Atin.

La siguiente figura muestra el comportamiento de los requerimientos de las utilidades ante

los diferentes valores de At

Variacion de las utilidades calientes y frias
minimas vs Atmin

o

©

=

o 1500

o

O

) 1000

 —

 —~

S = 500

T X

: N

= 0

> 0 10 20 30 40 50 60 70
i -500

£

é Atmin global (°C)

Qcvs deltaTmin == Qh vs delta Tmin

Figura 3.2. Variacién de las utilidades caliente y frias minimas vs At
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De la figura anterior se obtiene que por debajo del At,;, 31°C la demanda de servicios es

constante y para valores de At globales mayores de 31°C, se incrementan los
requerimientos de servicios.

Una vez obtenida el area minima para la transferencia de calor en la tabla 3.3, se calcula
el niumero minimo de unidades de intercambio de calor por la Ec. (3) y haciendo uso del
diagrama de rejillas:

Tabla 3.4. Nimero minimo de unidades de intercambio de calor.

Atpin °C | N.min (AP) | N.min (DP) N. total.
10 9 0 9
20 9 0 9
30 9 1 10
40 9 6 15
50 9 7 15
60 9 7 15

Leyenda:

N. min (AP): Niumero minimo de intercambiadores por arriba del Pinch.

N. min (DP): Namero minimo de intercambiadores por debajo del Pinch.

N. total: Namero de intercambiadores totales.

Con los requerimientos de utilidades y las areas de transferencia de calor obtenidas en la
tabla 3.3 se calculan los costos de la HEN, energia y costo total, a partir de la Ec. (1), (2) y
Ec. (3), estos valores son parametros econdémicos con los cuales se optimiza el Aty, en
la siguiente tabla se muestran los resultados:

Tabla 3.5. Parametros econdémicos para la optimizacion del At

Atmin Amin, Costo de la HEN, ($/afio) | Costo de Energia, ($/afio) Costo :I'otal,
o ' (m2) ($/afo)
10 65,32 25 933,02 109 560,00 135 493,02
20 64,75 25 863,36 109 560,00 135 423,36
30 64,34 265 626,70 112 594,00 378 220,70
40 50,86 258 978,94 121 144,00 380 122,94
50 42,34 248 235,50 133 816,00 382 051,50
60 35,32 237142,82 145 888,00 383 030,82
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En la siguiente figura se grafican el costo de la HEN, costo de energia y costo total con los

valores de Aty,, con el objetivo de estimar

temperatura.

450000,00
400000,00
350000,00
300000,00
250000,00
200000,00

Costos Anualizados

150000,00
100000,00
50000,00
0,00

Costos Anualizados vs ATmin

10 20 30 40 50 60 70

ATmin

el valor 6ptimo de variacion minima de

—@— Costo HEN
—8— Costo Energia

Costo Total

Figura 3.3. Variacién de costo de la HEN, energia y costo total con los At

Al analizar la figura anterior se obtiene que el At Optimo es de 28°C, valor que se

localiza en el punto de inflexion y que fundamentado por lo reportado en la tabla 3.2, es

permisible para las refinerias de petréleo.

A partir del valor de At.,;, 6ptimo obtenido se determina el costo de la red de intercambio

térmico, costo de energia y el costo total mediante la Ec. (1), (2) y Ec. (3), en la siguiente

tabla se muestra el resultado obtenido:

Tabla 3.6. Costo de la red, de energia y costo total a partir del At,;, ptimo obtenido.

o Costo de la HEN Costo de Energia Costo Total,
At Optimo . o ~
($/afio) ($/afio) ($/afio)
28°C 263 575,6 112 470 376 045,60
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3.4 Estimacion de objetivos de energia minimo.

Determinado el At,, Optimo se procede a evaluar la red del proceso en estudio,
comenzando por la representacion de la Curva Compuesta (CC) y Gran Curva
Compuesta (GCC).

En la Figura 3.4 se representa la Curva de Composicién de las corrientes frias y
calientes, la misma es construida a partir de los datos obtenidos en la tabla 3.1 (Ver
Anexo #2). El calor se recupera donde los perfiles se sobreponen, mientras que las

aberturas de los terminales muestran los requerimientos de utilidades calientes vy frias.

TEMPERATURE COMPOSITES (Real T, No Utils)

Case: RefineriaPinaEnfriadaresyCondensadaores
Heat Imbalance DTMIN =28.00

300 : : :

3000 -

2500 -

200.0- -

TEMFERATURE O

180.04 -

100,04 -

40.0 -

[}

0o 5 10 15 20 25 30 35

HOT CoLD
ENTHALPY X103 KW

Figura 3.4. Curvas de composicion para At;, 6ptimo 28°C.

En la figura que se muestra a continuacion esté representada la Gran Curva Compuesta
(GCC), la cual se obtiene con los mismos datos de la Curva de Composicion, en esta
también se identifican los consumos de utilidades minimos calientes y frios del proceso y
el Pinch se visualiza facilmente en el punto donde el flujo de calor neto es cero y la GCC

toca el eje.
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TEMPERATURE GRAND COMPOSITE (With Utils)
Case: RefineriaPinaEnfriadoresyCondensadores
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Figura 3.5. Gran Curva Compuesta para Aty,;, 6ptimo 28°C.

De las curvas anteriores se obtiene que para el At.;,, 6ptimo, el proceso solo requiere
utilidad caliente. El reporte obtenido a partir de la figura 3.4 (Ver Anexo #3) muestra que el
requerimiento minimo de utilidad caliente es de 1022,4 kW y a partir de este valor se
obtiene el requerimiento de calor actual mediante la siguiente ecuacion:

Actual = Target + Cross Pinch Ec. (6)

Donde:

Target : Requerimiento minimo de utilidad caliente.

Cross Pinch: Calor transferido a través del Pinch.

El valor de Cross Pinch se obtiene a partir de la representacion del diagrama de rejillas

correspondiente a la red para el valor de At,;, 6ptimo obtenido:
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Case: RefineriaPinaEnfriadoresyCondensadores DTMIN: 28.0 (Duty based)
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Figura 3.6. Diagrama de rejillas de la red de intercambio actual.

A partir del diagrama de rejillas de la figura anterior se obtiene una red formada por 18
intercambiadores y mediante la Ec. (3) se determina que el nimero minimo de
intercambiadores que debe existir en la red para el Atn;, 6ptimo obtenido es de 14.

El reporte obtenido (Ver Anexo #4) a partir del diagrama de rejillas de la figura 3.6, indica
las penalidades debido al calor transferido a través del Pinch, lo que se traduce en un
sobreconsumo de 244,19 kW de utilidades.

A partir de los reportes obtenidos de las figuras 3.4 y 3.6 se obtiene el requerimiento de
calor actual en la red a partir de la Ec. (6), el resultado es el siguiente:

Target = 2022,4 kW

Cross Pinch = 244,19 kW

Actual = 1022,4 + 244,19 = 1266,59 kW

Por otra parte, a partir de la tabla 3.1 se obtiene también el requerimiento de calor de la
red pero por la realizacion de un balance, estimdndose la demanda de calor de la
corriente fria y la disponibilidad de calor de las corrientes calientes, el resultado es el

siguiente:
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MAHcrudo = 3399,57 kW

YAHc. calientes = 2 031,42 kW
MAHc. calientes — Y AHcrudo = 1368,14 kW

Del balance anterior se obtiene que el proceso demanda 3399,57 kW de calor y existen

2031,42 kW disponibles, por lo que hay un requerimiento de calor en la red de

1368,14kW.

Si se compara el requerimiento de calor hallado por el balance con el determinado a partir

de la Ec. (6) se obtiene:

Tabla 3.6. Comparacién de los requerimientos de calor obtenidos en la red.

Requerimiento de calor.

Resultado

A partir de los reportes.

A partir de los
balances.

1266,59 kW

1368,14 kW

El requerimiento de calor a partir de los
balances es mayor ya que el ASPEN
PINCH aprovecha el contenido calérico de
las corrientes y por tanto el requerimiento
de calor reportado es menor.

Si se comparan los requerimientos de calor mostrados en la tabla anterior con el minimo

requerimiento de utilidad caliente obtenido a partir de la figura 3.4, se obtiene el siguiente

resultado:

Tabla 3.7. Comparacion de los requerimientos de calor obtenidos en la red con el minimo

requerimiento de utilidad caliente.

Requerimiento de calor.

Resultado

A partir de los reportes.
A partir de los balances.

Minimo requerimiento
de calor obtenido.

1266,59 kW

1368,14 kW

1022,4 kW

Los requerimientos de calor a partir de
los balances y a partir de los reportes son
mayores que el minimo requerimiento
gue debe existir, por lo que se determina
gue existe un sobreconsumo de energia
en la red de intercambio térmico.

El sobreconsumo de utilidad obtenido en la tabla anterior puede determinarse con el uso

del ASPEN PINCH identificando las violaciones de las reglas del Pinch en la red actual.

A partir del diagrama de rejillas representado en la figura 3.6 se determinan las

violaciones que existen en la red actual, en la tabla 3.8 se identifican las mismas.
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Tabla 3.8. Violaciones de las reglas del Pinch identificadas en la red actual.

Intercambiador Corriente kw Violacion
E-204B RT 10,01 Enfrlamlento.por encima del
Pinch
E-201A D3 3,77 Cruce a través del Pinch
E-201B D3 263 Enfrlamlento.por encima del
Pinch
E-103A Nafta 12,42 Enfrlamlento.por encima del
Pinch
E-103B Nafta 12,42 Enfrlam|ento.por encima del
Pinch
E-204C R2 40,66 Enfrlamlento.por encima del
Pinch
E-204E R3 101,86 Enfrlam|ento.por encima del
Pinch
E-105B Queroseno 55.80 Enfrlam|ento.por encima del
Pinch
TOTAL 244,19

En la tabla anterior se ha resumido el reporte del analisis de la rejilla; en el Anexo #4 se
presenta como se visualiza el mismo en el programa. Se tiene entonces que existen 8
intercambiadores de calor en los que dado el arreglo de corrientes caliente y fria de los
mismos conducen a un sobreconsumo de utilidades. Un andlisis individual de estos
eqguipos en la red evidencia que la violacién, en la mayoria de estos equipos, se debe al
enfriamiento de corrientes calientes con utilidad fria por encima del Pinch. En el caso del
enfriamiento de la corriente D3 y la utilidad fria, existe un ligero sobreconsumo también,

debido al cruce a través del Pinch.
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CONCLUSIONES

1. La evaluacion energética y exergética de la red de intercambiadores de calor
indicé elevadas eficiencias en las unidades de intercambio para la capacidad de
produccion actual de 500 t/d.

2. En los condensadores y enfriadores se obtuvieron menores eficiencias que en los
equipos intercambiadores de calor lo que demuestra la necesidad de un estudio
mas detallado para identificar las causas de estos resultados.

3. Los balances de masa y energia mostraron que el proceso demanda un consumo
minimo de utilidad externa de calentamiento, el cual se determiné a través del
Andlisis Pinch y resulté de 1022,4 kW.

4. El estudio de la integracién energética para la determinacion del At,, 6ptimo para
la red de intercambio de calor resultdé ser de 28°C, valor que se ajusta a lo
reportado en la literatura para este tipo de fabrica.

5. La red de intercambiadores de calor evaluada para el At 6ptimo obtenido tiene
como minimo 14 equipos de intercambio térmico, presenta un costo total de 376
045,60 $/afio significando en 263 575,6 $/afio el costo total de inversion y en 112
470 $/afo el costo de la energia.

6. En el diagrama de rejillas existen 8 intercambiadores de calor en los que dado el
arreglo de corrientes caliente y fria se tiene un sobreconsumo de utilidades

causado por el enfriamiento de corrientes calientes por encima del Pinch.
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RECOMENDACIONES

1. Realizar en los condensadores y enfriadores un estudio mas detallado para
identificar las causas de las pérdidas exergéticas que se tienen en estos equipos.

2. Evaluar la propuesta de una red de intercambio de calor que se acerque al objetivo
minimo de energia obtenido en este trabajo, para lo cual no debe incurrir en las
violaciones identificadas.

3. Dar a conocer estos resultados a los ingenieros de la fabrica para la realizacién de

proyectos posteriores.
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Anexos”

ANEXOS
Anexo #1: Diagrama de flujo correspondiente a las secciones de Destilacion Atmosférica
y Destilacién al Vacio en la “Refineria Sergio Soto” de Cabaiguan.
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Anexo #2: Datos de la tabla 3.1 insertados en el ASPEN PINCH.

Name Tsupp Ttarg Duty MCP Hfilm Contrib |CostLaw |ON| Type Comments
Units & & kW kW/C kWim2-K C
1:1 |CRUDO 30.00 32330 25031 10.74 1000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:2 32.33 50.54 194121 10.661000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
13 50.54 76,41 288.2001 11.141000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:4 76.41 90.25 160.910 11.631000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:5 90.25 93,16 97730 12.361000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:6 95.16 147 BE W goz2.100 12.161000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:7 147 .66 182.04 458.051 13.321000000E-3 | Global ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
1:8 182.04 295.00 v 1573.341 13.57 J000000E-3 | Glabal ¥ COLD FROM HEAT EXCHANGER
4:1 |DIESEL 245.00 125.00+ 288290 2.401000000E-3 | Global W HOT FROM HEAT EXCHANGER
4:2 125.00 £0.00 135161 2.081000000E-3 | Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
2:1 |RT 145.00 £0.00 3BA6T 0.421000000E-3 | Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
91 NAFTA 100.00 70.00 W 24841 0.831000000E-3 Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
3:1 |QUERO 164.00 £1.00W 249,931 2.431000000E-3 | Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
71 |RZ 294.00 50.00 500850 2.141000000E-3 | Global W HOT FROM HEAT EXCHANGER
6:1 |R1 307.00 185.00 goz2.100 4.94 )000000E-3 | Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
6:2 185.00 120.00 269.291 4.14)000000E-3 | Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
10:1 |D3 95.00 55.00 ¥ a4 0.191000000E-3 Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
51 |R3 235.00 £0.00 264.251 1.48)000000E-3 Global ¥ HOT FROM HEAT EXCHANGER
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Anexo #3: Reporte correspondiente a la figura 3.4.

L3PEHN FPINCH (TH)

Targeting Results, Case:
PefineriaPinaEnfriadoresyCondensadores

o o o ol ol ol ol el el e Rl il il ol ol ol o

+ No urilitie= hawve been placed *
b e e o el el e e e i e e e el il i e e e el i

Minimun hot utility 1022.4 kKW
Minimum cold utility o.6 kI
Delta Tmin 28.0 C
Pineh T Delta T [(Real)
Pinch temperature (s): 44,0 C 28.0 C
Total Hot utility used o.a jian)
Total Cold urility used o.a jian)

Anexo #4: Reporte correspondiente al diagrama de rejillas de la figura 3.6.

Cross Pinch Heat Transfer Penalties
Penalty units : kW

* denotes & near pinch

Pinch# 1
Hxer ID Ti = 44 .00 C
E-Z04E 10,4294
E-Z014 377000
E-Z01E 3.20450
E-1034 12 .4200
E-103E 12 .4200
E-204C 42 .8077
E-Z04E 103.338
E-105E L55.809%



