UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LAS CONDICIONES OPERACIONALES ACTUALES DE
LA UNIDAD DE DESTILACION ATMOSFERICA DA-2 DE LA REFINERIA
PUERTO LA CRUZ

Realizado por:

OSWALDO JOSE FIGUERA MARINO

Trabajo de grado presentado ante la Universidad de Oriente como requisito
parcial para optar al titulo de:

INGENIERO QUIMICO

Puerto La Cruz, julio de 2011



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LAS CONDICIONES OPERACIONALES ACTUALES DE
LA UNIDAD DE DESTILACION ATMOSFERICA DA-2 DE LA REFINERIA
PUERTO LA CRUZ

Asesores:

Ing. Quimico Fidelina Moncada (M. Sc.) Ing. Quimico Joel Silva
Asesor Académico Asesor Industrial

Puerto La Cruz, julio de 2011



UNIVERSIDAD DE ORIENTE
NUCLEO DE ANZOATEGUI
ESCUELA DE INGENIERIA Y CIENCIAS APLICADAS
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA

EVALUACION DE LAS CONDICIONES OPERACIONALES ACTUALES DE
LA UNIDAD DE DESTILACION ATMOSFERICA DA-2 DE LA REFINERIA
PUERTO LA CRUZ

Revisado y aprobado por:

Ing. Quim. Rodulfo Arturo (M. Sc.) Ing. Quim. Héctor Silva (M. Sc.)
Jurado principal Jurado principal

Ing. Quim. Fidelina Moncada (M. Sc.)
Asesor Académico

Puerto La Cruz, julio de 2011



RESOLUCION

De acuerdo al articulo 41 del reglamento de trabajo de grado: “Los trabajos
de grado son exclusiva propiedad de la Universidad de Oriente y soélo
podran ser utilizados para otro fin con el consentimiento del Consejo de

Nucleo respectivo, quien lo participara al Consejo Universitario”.



DEDICATORIA

A Jesucristo, mi sefior, rey de reyes y sefor de sefores, mi hermano, por dar
su vida por mi, aun cuando yo no lo merecia. Solo tu Jesus eres digno de
gloria y alabanza, y quiero alabarte dedicandome mi trabajo. Jesus eres mi

inspiracion y sé que lo lograre.

A mi papa, te mereces aun mas, quiero avanzar cada dia, para

enorgullecerte.

A mi madre por ser la mejor. Dedicas tu vida a mi y a mis hermanos sin

condicion alguna. Te mereces lo mejor, siempre. Te amo.



Vi

AGRADECIMIENTOS

A Dios por ser mi padre incondicional, dirigiendo su mirada hacia mi vida,
mostrandome la salida en cada situacion dificil y regalandome sus
bendiciones. Es gozo saber que tu mirada esta puesta en mi padre.

A mi padre Asdrubal Figuera, por su sacrificio, entrega, y ganas de partirse el
alma trabajando, solo con el objetivo de verme graduado, padre te admiro.

A mi madre Francis y mi abuela Lourdes, que con su gran amor, me dieron
motivos para estudiar y seguir adelante siempre en busqueda de lo mejor.

A mis hermanos, tios, y primos que muchas veces me inspiraron a seguir en
pie, solo con el objetivo de ayudar a nuestra familia.

A mi hermosa novia, que es mi suefio hecho realidad, por toda su atencion,
confianza y lo mas importante, el amor sin condicién alguna que me profesa,
que bella eres princesita, sin ti hubiese terminado en dos anos.

A mis tutores Joel Silva y Fidelina Moncada, por brindarme su apoyo y
conocimientos, haciéndome mejor profesional.

A mis comparfieros de residencia, por estar siempre pendiente del desarrollo
de la tesis, brindando su ayuda.

A los companeros del trailer de proceso, por tantos momentos de compainiia y

risa.



Vi

RESUMEN

En el presente trabajo se realiz6 la evaluacion de las condiciones
operacionales actuales de la unidad de destilacién DA-2. Para ello, se inicio
con la realizacion de la descripcion del proceso adaptada a las nuevas
condiciones de trabajo, empleando los diagramas de tuberias e
instrumentacién, el informe de seguridad de los procesos (ISP) vy
seguimientos del proceso en planta. A través del uso del explorador de
procesos Aspen Explorer y de herramientas como mandmetros, termémetros
y medidores de flujo magnético, se establecieron las condiciones tipicas,
minimas y maximas de las variables de operacion (flujo, temperatura, presiéon
y nivel), esto para un tiempo establecido. Los limites de las variables se
establecieron, para el caso de las bombas a través del célculo de los flujos
minimos y maximos, el NPSHd y el NPSHr, mientras que para los demas
equipos fueron tomadas de su respectiva hoja de datos; en el caso de las
lineas, se empled el simulador Inplant para conocer las caidas de presion,
mientras que las condiciones maximas se establecieron como sigue: el flujo,
por la norma PDVSA 90616.1.1024, la presién por la norma ANSI B16.5 y la
temperatura por la norma PDVSA MDP-01-DP-01. La actualizacion del
sistema del sistema de valvulas de seguridad y control de la unidad, abarco
la realizacion del listado de valvulas de seguridad y el calculo de las caidas
de presion generada por cada valvula de control mediante el programa
Firstvue; en esta etapa también se determiné el flujo maximo manejados por
las placas de orificios, empleando el programa Pegasys. Finalmente se

realizd el balance de masa y de energia de la unidad mediante el simulador
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Pro/ll, obteniéndose que dichos balance cierran con altos porcentajes de
exactitud, 100 y 99,96%, respectivamente. De manera general se encontro,
que los equipos de la unidad estan trabajando dentro de los limites de
condicion segura, exceptuando los intercambiadores E-10A/B, E-6, E-4, E-3,
E-2F, E-2A/B/C/D/E y los E-1A/B/C/D (lado tubos), que estan operando por

encima del flujo establecido como maximo.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 Presentacion de la empresa

Petréleos de Venezuela, S.A (PDVSA), fue fundada el 29 de Agosto de 1975,
mediante decreto presidencial y es una de las corporaciones energéticas
mas importantes del mundo. En la actualidad PDVSA es la corporacion
estatal de la Republica Bolivariana de Venezuela que se encarga de la
exploracion, produccion, manufactura, transporte y mercadeo de los
hidrocarburos, de manera eficiente, rentable, segura, transparente vy
comprometida con la proteccién ambiental; con el fin ultimo de motorizar el
desarrollo armoénico del pais, afianzar el uso soberano de los recursos,
potenciar el desarrollo enddgeno y propiciar una existencia digna vy
provechosa para el pueblo venezolano, propietario de la riqueza del subsuelo
nacional y unico duefio de esta empresa operadora.

PDVSA cumple con todas las actividades propias del negocio petrolero,
constituyéndose en una corporacion verticalmente integrada, que abarca
todos los procesos, desde la explotacién hasta la comercializacién de los
hidrocarburos gaseosos, liquidos, y sus derivados. El desarrollé de sus
operaciones se realiza a través de sus filiales, asi como también, con la
participacion en asociaciones con compafias locales y extranjeras; estas

ultimas sujetas a leyes y regulaciones diferentes. Las operaciones incluyen:

e Exploracion, produccién y mejoramiento de crudo y gas natural.

e Exploracion y produccion de gas natural de recursos costa afuera,
incluyendo la posibilidad para la exportacion de liquidos de gas natural
(LGN).


http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/readmenuprinc.tpl.html&newsid_obj_id=211&newsid_temas=92

e Refinacion, mercadeo, transporte de crudo y productos refinados, y el

procesamiento, mercadeo y transporte de gas natural.

También se realizan actividades en las areas de la petroquimica,
investigacion y desarrollo tecnologico, educacion y adiestramiento en
sectores vinculados con la industria energética venezolana. Las reservas de
petréleo y gas natural de Venezuela y las operaciones de exploracion,
produccion y mejoramiento estan localizadas solo en Venezuela, mientras
que las operaciones de refinacion, mercadeo y transporte estan localizadas
en Venezuela, el Caribe, Norteamérica, Suramérica, Europa y Asia.

Las actividades de refinacién y mercadeo del crudo se encargan del
procesamiento del crudo, asi como la manufactura de sus productos y su
comercializacion y suministro para el mercado nacional e internacional. Para
el procesamiento del crudo PDVSA cuenta con el Complejo Refinador
Paraguana (CRP), compuesto por las plantas de Amuay, Cardén y Bajo
Grande, ubicado en el estado Falcén, y las refinerias de Puerto La Cruz y El
Palito.

1.1.1 Refineria Puerto la Cruz

La refineria Puerto La Cruz es uno de los centros de procesamientos de
crudo mas importantes de PDVSA e integra un circuito de manufactura del
petréleo extraido en los campos de los estados Monagas y Anzoategui.
Geograficamente se ubica en el estado Anzoategui, ocupando tres areas
operacionales: Puerto La Cruz y El Chaure, ubicadas en el norte de dicho
estado, y San Roque, ubicada a 40 kilbmetros de Anaco, como se observa
en la figura 1.1. Cuenta con una capacidad total de procesamiento de crudos
de 200 mil barriles por dia, de los cuales se obtienen 73 mil barriles de

gasolina y nafta, 12 mil barriles de kerosene-jet, 43 mil barriles de gasoil y 73



mil barriles de residual, insumos y requeridos para la mezcla de combustibles

comercializados en los mercados interno y de exportacion.

- Gycamcas’y

~ Valencia

Figura 1.1. Ubicacién de las instalaciones de la Refineria PLC.

Las instalaciones de la refineria Puerto la Cruz cuenta con dos unidades de
destilacién atmosférica: DA-1 y DA-2, mientras que El Chaure y San Roque
cuentan cada una, con una unidad de destilacion. Adicionalmente, cuenta
con un complejo de conversién, integrado por las plantas: desintegracion
catalitica (FCC), cuya capacidad actual es de 15 MBD y la unidad de
alquilacién, con capacidad de 2,5 MBD. Las instalaciones de la refineria
Puerto la Cruz cuentan también con las plantas de: tratamiento de gases,
tratamiento de efluentes, aguas servidas, recuperacién de azufre, servicios
industriales, sistema de almacenaje de crudo y producto, sistema de

distribucion y las instalaciones del terminal marino.



El manejo de estos ingentes volumenes de produccion requiere de 129
tanques de almacenamiento con capacidad para 13,5 millones de barriles de
crudo y productos, que son despachados a otras partes del pais y al
extranjero por la Terminal Marino de Guaraguao, el cual admite en sus siete
muelles un promedio de 55 buques mensuales, que pueden transportar 20,2
millones de barriles mensuales.

Por su ubicacién estratégica, la refineria Puerto la Cruz cumple con tres
roles principales:

Suplir la demanda de gasolina del mercado interno de la region sur-oriental
del pais (39% de la geografia nacional). Valorizacion de los productos
excedentes en el mercado de exportacion.

Manejo y distribucion del 90 % de la produccion de crudos del oriente del

pais hacia los mercados de exportacion y a las otras filiales.

Para la distribucion de los combustibles al circuito de estaciones de
servicio de los estados de Nueva Esparta, Sucre, Monagas, Delta Amacuro,
Bolivar, Guarico y Anzoategui, la refineria portefia cuenta con el Sistema de
Suministro de Oriente (SISOR). Finalmente en la refineria San Roque, el rol
principal consiste en suministrar las parafinas requeridas por el mercado
local, por ser éste el unico centro productor de parafinas en el pais. (PDVSA,
2001)

1.2 Planteamiento del problema

La unidad DA-2, esta disefiada (segun capacidad de equipos) para procesar
una carga de 60 MBD de crudo Merey con un rango de 15,5 — 16,5 °API. Sin
embargo, con el reemplazo del horno existente se puede llegar a manejar 72

MBD. En la unidad DA-2 también se han procesado los crudos: Mesa



Monagas y Guafita, cada uno de 30 °API (carga: 30 MBD) y una mezcla de
Mesa — Merey denominada Leona de 22-24 °API (carga: 45 MBD).

La unidad DA-2 posee los siguientes equipos: una torre de
fraccionamiento principal T-1, dos desaladores D-4 A/B, un horno tipo
cilindrico de tiro natural H-2 con capacidad nominal de 60 MBD (sobre disefio
72 MBD), un despojador de diesel T-2, intercambiadores y equipos rotativos.
El fraccionamiento del crudo se realiza a través dos filosofias operacionales:
‘modo desalacién” y “modo destilacion”, ademas cuenta con un manual de
Informacién de Seguridad de los Procesos (ISP) conformada por un conjunto
de documentos técnicos referentes a la tecnologia, el disefio de los equipos y
los riesgos de los materiales o sustancias peligrosas empleadas en los
procesos, la cual es indispensable tener actualizada y disponible en cada
instalacion.

Antes de 2007 la fraccionadora procesaba 60 MBD de crudo Merey de
16 °API bajo el modo operacional “desalacién, sin embargo, a partir de ese
afio, gracias a la adecuacion (revamp) que se hizo a nivel de desaladores de
crudo, se logré6 aumentar la capacidad hasta 72 MBD bajo el modo
destilaciéon, quedando fuera de servicio el modo desalacion. Este aumento en
la capacidad, hace necesario conocer si los nuevos valores para las
variables de procesos se encuentran dentro de los limites de operacion
segura (LOS), lo cual no se ha realizado hasta ahora, por tanto al momento
de revisar el Informe de Seguridad de Procesos (ISP), se tienen valores
diferentes a los obtenidos en campo o en el explorador de procesos Aspen
Process Explorer®.

Partiendo del incremento en la capacidad de la unidad y el hecho de que no
se conoce si los equipos de la DA-2 estan trabajando fuera de su capacidad
de disefio, se hace necesario e importante realizar la “Evaluacion de las

condiciones operacionales actuales de la unidad de destilacién atmosférica



DA-2 de la Refineria Puerto La Cruz”, lo que permitira tener actualizada y
disponible la informacion de seguridad de los procesos de la unidad,
ademas, dicha informacion se podra utilizar como respaldo al efectuar los
analisis de riesgos de procesos, para asi establecer los lineamientos que
rigen una planta, instalaciéon o unidad, con la finalidad de que estas operen,
sin que represente un riesgo a los procesos industriales y a las personas que
laboran en ella.

Para cubrir el alcance de este proyecto, inicialmente se requiere
recabar toda la informacion referente al proceso de fraccionamiento, a través
de visitas a la instalaciones y a la sala de control de la unidad; también se
revisaran en forma detallada el manual de informe de seguridad de los
procesos, los diagramas de tuberias e instrumentacion, y el listado de las
valvulas de seguridad y de las valvulas control. Por medio de ello, se podra
adaptar la descripcion del proceso a la filosofia operacional actual, asi como
también, actualizar la informacion del sistema de valvulas de seguridad y de
control.

Se actualizaran todos los valores de las variables de procesos, como lo
son: temperatura, presion, flujo y nivel; tanto para los principales equipos
estaticos (tambores, torre, horno, intercambiadores de calor, desaladores,
despojador) como rotativos (compresor, bombas), con el objeto de establecer
las condiciones de operacion (maximas, minimas y tipicas); en base a la
comparacion con las condiciones de disefo validadas por medio de los datos
de disefio (data sheet). En la medicion de las variables se utilizaran: el
explorador de procesos Aspen Process Explorer®, correlaciones empiricas y
los simuladores Pro/ll e Inplant, este ultimo para determinar las caidas de
presion en las lineas de proceso; también se calcularan los flujos maximos
que pueden manejar las principales placas orificios de la unidad a través del

simulador Pegasys.



Por medio del simulador de procesos Pro/ll se elaborara y validara un
modelo de simulacién del proceso de fraccionamiento de la unidad DA-2, que
se empleara para realizar el balance de masa y energia de la unidad y de
esta forma actualizar el diagrama de flujo de proceso. En este sentido, la
importancia de este trabajo recae en gran manera en el marco de la dinamica
constante de hacer los procesos de refinacién cada dia mas competitivos,
eficientes y seguros, ya que a través de él, se modificara el informe de
seguridad de procesos y actualizara el balance de masa y energia, lo que
permitira controlar de manera confiable y segura el proceso de
fraccionamiento, asi como también, de poder corregir a mediano 6 corto
plazo las posibles fallas encontradas.

Finalmente y aunado a lo antes expuesto, el trabajo se orienta a
establecer los rangos seguros de trabajo para prevenir la ocurrencia de
accidentes severos, mayores y catastroficos, al operar de una forma segura y
confiable que permita reducir el numero de paradas no programadas, los
costos de mantenimiento, el uso por encima de su capacidad de disefo, el
deteriorado fisico de los equipos y evitar problemas en aquellos equipos
considerados criticos en el proceso, como lo son tanques, torres,
intercambiadores, tuberias, equipos rotativos, etc., cuya falla podria derivar
en un accidente o en pérdidas significativas para la empresa, asi como
también minimizar las consecuencias del escape de sustancias toéxicas,
reactivas, inflamables o explosivas. De esta forma, se garantizara la

seguridad de los operadores, las instalaciones y del medio.

1.3 Objetivos

Objetivo general
Evaluar las condiciones operacionales actuales de la unidad de destilacion

atmosférica DA-2 de la Refineria Puerto La Cruz



Objetivos especificos

1.

Adaptar la descripcion del proceso de acuerdo a la filosofia operacional
actual.

Actualizar la informacion del sistema de valvulas de seguridad y de
control de la unidad.

Obtener las condiciones: tipicas, maximas y minimas de operacion
actual de las principales lineas y equipos de proceso de la unidad,
comparando con el disefo.

Realizar el balance de masa y energia de la unidad a través de un

modelo de simulacion.



CAPITULO I
MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

Luna (2006), evalu6é la maxima capacidad de operacion en la unidad de
destilacion atmosférica N° 2 de la refineria Puerto la Cruz con una
alimentacion de crudo 100 % Leona de 24 °API. Para ello elabor6é un modelo
de simulacién de la zona de precalentamiento de la unidad, que se unid con
el modelo existente de la torre fraccionadora de crudo T-1, donde se
procesaron diferentes cargas entrando a la unidad, pero siempre tendiendo
hacia la maximizacién. Se establecieron las limitaciones existentes en la torre
T-1 y en los equipos asociadas a la misma como condensadores de tope,
torre T-2 y en el tren de precalentamiento de crudo, donde se encontré que la
torre T-1 presenta inundacién a partir del caso N° 1 (flujo de 50.000 BPD).
También se pudieron evaluar los equipos como bombas, desaladores y
tambor separador.

Sarabia J. (2004), presento el analisis del comportamiento de la unidad
de destilaciéon atmosférica DA-1 de la Refineria Puerto La Cruz ante un
cambio en la dieta de alimentacion, elaborando un modelo de simulacion
representativo. Se encontré una disminucién en la produccion de gasolina,
nafta, residual y un aumento en la de jet, gasdleo y diesel. La capacidad
hidraulica de las torres se midié a través de los porcentajes de inundacién lo
cual indico que la torre DA-1 estaba en capacidad de procesar una carga
superior a 77,5 MBD. También se calcularon los flujos maximos y minimos de
las bombas asociadas a la fraccionadora principal DA-1.

Moreno, L. (2002), realiz6 la evaluacion de la Informacion de Seguridad

de los Procesos (ISP) para las unidades de destilacion atmosférica DA-2,
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DA-3 y la unidad redestiladora de gasolina 051 da la Refineria Puerto La
Cruz. Para ello, principalmente se realizé una actualizacién de los diagramas
de: flujo de procesos (DFP) y tuberia e instrumentacion (DTI); también se
establecieron los limites de operacion segura para los equipos y los rangos
de operacion para las variables de control de proceso (temperatura, presion,
flujo y nivel). Se obtuvo que la unidad de destilacion atmosférica DA-2 solo
en un 31% de los equipos, opera sobre la condicidon de disefio, mientras que
la unidad de destilacion atmosférica DA-3 solo en un 26,7% y en la unidad de
redestilacion de gasolina no se encontré6 equipos operando sobre las
condiciones de disefio.

Cedefio y Cristovo (1995), evaluaron la capacidad de produccién en la
unidad de destilacion atmosférica DA-1. Para ello simularon el proceso de la
unidad DA-1, con la finalidad de determinar las limitaciones de dicha unidad
de destilacion al aumentar la capacidad de la planta en 5.000 mil barriles
diarios, sobre la carga actual de operacion (75 MBD), obteniéndose como
resultados favorables por cuanto la evaluacion hidraulica y térmica del
sistema mostro estar dentro de los limites de capacidad de cada uno de los
equipos.

El presente proyecto plantea la obtencion de las variables de proceso
como lo son: temperatura, presion, flujo y nivel, originado por el cambio de la
capacidad de procesamiento de la unidad en el aino 2007, para lo cual se
ejecutaran evaluaciones hidraulicas de los equipos y lineas de proceso por
medio distintas herramientas, siendo una de ellas modelos de simulacion, lo
que se a semeja a los trabajos realizados por: Luna, Sarabia y Cedefio y
Cristovo; sin embargo a diferencia de estos, la evaluacion se realizara
cuando el cambio en la alimentacién de la unidad ya fue ejecutada
Finalmente el trabajo realizado por Moreno es el que presenta mayor
similitud con el proyecto a realizar, puesto que en él se obtuvo las

condiciones tipicas, minimas y maximas de operacion para toda la unidad
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DA-2, pero a diferencia del siguiente proyecto, para una menor capacidad de

procesamiento, y sin emplear modelos de simulacion.
2.2 Fraccionamiento

2.2.1 Generalidades

El fraccionamiento es el método de separacibn mas usado de las
operaciones unitarias a nivel industrial. El proceso consiste en una
transferencia de masa por el intercambio de calor desde el fondo de una
torre, con un mayor enriquecimiento de los elementos mas volatiles que
conforman el vapor en el tope. Las operaciones de destilacion empleadas en
la industria quimica en general, tienen por objeto aislar compuestos
individuales bastante puros, partiendo de mezclas de liquidos volatiles,
formada fundamentalmente por componentes bien definidos.

Cuando se trata de mezclas de punto de ebullicion elevado, tales como
crudo o fracciones petroleras pesadas en los cuales existen intervalos de
ebullicibn amplios, el grado de separacion entre las fracciones depende del
factor econémico, y requiere de equipos de mayor flexibilidad operacional. En
estos procesos de separacidon complejos, la destilacion simple intermitente ha
sido sustituida por las torres de fraccionamiento que emplean reflujo, tales

como las usadas en la industria petrolera nacional. (Watkings, 1981)

2.2.2 Proceso de destilaciéon fraccionada (fraccionamiento)

En destilacion se emplean varios tipos de dispositivos, como por ejemplo, los
empaques vaciados u ordenados y las bandejas o platos, para que las fases
entren en contacto intimo. Los platos se colocan uno sobre de otro dejando
espacios entre ellos, y se encierran con una cubierta cilindrica para formar
una columna. El material de alimentacion que se debe separar en fracciones

se introduce en uno o mas puntos a lo largo de la coraza de la columna.
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Debido a la diferencia de densidad entre la fase vapor y liquido, donde el
liquido desciende por la columna, cayendo en cascada de plato a plato,
mientras que el vapor asciende por la columna, para entrar en contacto con
el liquido en cada uno de los platos. El liquido que llega al fondo de la
columna se vaporiza parcialmente en un rehervidor para proporcionar un
vapor que asciende por la columna. El resto del liquido se retira como
producto de fondo.

El vapor que llega a la parte superior de la columna se enfria y
condensa como liquido en el condensador superior. Parte de este liquido
regresa a la columna como reflujo, para proporcionar un derrame liquido. El
resto de la corriente se retira como producto destilado o superior. Este patron
de flujo en el domo de la columna de destilacidén proporciona un contacto en
contracorriente entre la corriente de vapor y liquido, en todos los platos de la
columna.

Las fases de vapor y liquido en un plato dado se acercan a los
equilibrios de temperatura, presion y composicion, hasta un punto que
depende de la eficiencia del plato de contacto. Los componentes mas ligeros
(de punto de ebullicibn mas bajo) tienden a concentrarse en la fase vapor,
mientras que los mas pesados (de punto de ebullicion mas alto) tienden a la
fase liquido. El resultado es una fase de vapor que se hace mas rica en
componentes ligeros al ir ascendiendo por la columna, y una fase liquida que
se va haciendo cada vez mas rica en componentes pesados conforme

desciende en cascada. (Perry, Green, Maloney, 1993)

2.2.3 Destilacion fraccionada a presion atmosférica (destilacién
atmosférica)

La destilaciéon atmosférica o también llamada topping en la ingenieria del
petroleo, es la destilacibn que se realiza a una presion cercana a la

atmosférica. Se utiliza para extraer los hidrocarburos presentes de forma
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natural en el crudo, sin afectar la estructura molecular de los componentes.
En las unidades de destilacion atmosférica, el objetivo es obtener
combustibles terminados y cortes de hidrocarburos que luego se procesaran
en otras unidades. Se basa en la transferencia de masa entre las fases
liquido-gas de una mezcla de hidrocarburos. Permite la separacién de
componentes en funcidn de su punto de ebulliciéon. En la figura 2.1 se

presenta una columna de destilacion fraccionada y sus partes. (IFP, 2005)

ALIMENTACION DE CRUDO GAS
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Figura 2.1. Columna de fraccionamiento atmosférica (Acedo, 2003)

2.3 Descripcion de la unidad de destilacion atmosférica DA-2

La unidad de destilacion atmosférica DA-2 posee una torre de
fraccionamiento principal T-1 de una altura de 21,18 metros (m) y de ancho
tiene dos diametros; la parte mas ancha comprende desde el fondo hasta la
bandeja N° 9 y su dimension es de 3,96 m. La parte mas angosta esta
comprendida desde la bandeja N° 8 hasta el tope y tiene un diametro de 3,35
m. La torre posee una zona de expansion (zona flash) y consta de tres tipos
de bandejas: platos de casquetes o copas de burbujeo, que van desde el 1
hasta el 8, platos de valvulas, desde el 9 al 14, y platos uniflux, desde A

hasta E. La torre despojadora T-2 posee 9 platos del tipo copas de burbujeo.
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El horno de la unidad es de tipo cilindrico vertical de tiro natural H-2 con
seccion de conveccidon de tubos horizontales y sobrecalentador de vapor.
Existen dos tambores: D-1 almacenar los gases de tope de la T-1
condensados y D-8 para almacenar los gases humedos que van hacia los
quemadores humedos del horno H-2. Los desaladores de la unidad son: D-
4A y D-4B, los cuales desalinizacion por medio de la aplicacion de un campo
electroestatico de alto voltaje que rompe la emulsién artificial agua-crudo
generada mediante una valvula emulsificadora.

Las bombas que se encuentran trabajando son las siguientes: P-1/P-
1A, P-2/P-3, P-3A, P-12/P-12A, P-16A/B y P-4/P4A, mientras que los
intercambiadores: E-1A/B/C/D, E-2A/B/C/D/E/F, E-3, E-4, E-5A/B/C/B, E-6,E-
7, E-8A/B/C y E-10A/B. Los productos de unidad son los siguientes: gasolina,
diesel, y crudo reducido.

En la unidad se han realizado diferentes modificaciones que han
permitido aumentar la capacidad de la unidad hasta 72MBD de crudo. A

continuacion se presentan esas modificaciones:

o En el aino 1997, se ejecuto un proyecto parar mejorar la confiabilidad de
la planta, el cual consistié basicamente en:

Reemplazo por deterioro del horno (H-1 por H-2).

Instalacion de una nueva linea de transferencia.

Reinstrumentaciéon electronica y centralizada de la planta.

YV V VYV V

Reemplazo por obsolescencia de la bomba principal de carga P-1 por

una bomba accionada con motor de velocidad variable.

» Instalacién de bomba de respaldo para rebombeo de crudo a la salida
del desalador.

» Reemplazo por capacidad de las bombas de diesel a almacenaje y

reemplazo de las lineas de succion y descarga.
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Instalacion de dos intercambiadores de calor diesel/crudo (E-10/B) y
uno de reflujo de diesel/crudo (E-4) en el tren de precalentamiento e
instalacion de un enfriador (con aire) de diesel (E-8C), a fin de disminuir
la temperatura del diesel a almacenaje.

Instalaciéon de un intercambiador de calor residual/crudo (E-2F) para

incrementar la temperatura de precalor en el crudo. (PDVSA, 2006)

En afio 2007 se realizd6 una modernizacion (revamp) de los

deshidratadores:

Cambio del tipo de cabezal a uno eliptico 2:1.

Cambio en el area del cabezal.

Se cambio el tipo de deshidratador, siendo el nuevo del tipo de
polaridad doble, con electrodos compuestos.

Cambio en la longitud de la seccion de coalescencia, en la seccion

pirotubulary enla  longitud de la carcaza del desalador.

Todos estos cambios permitieron mejorar los niveles para los distintos

tipos de interfases: agua/petroleo y petréleo/gas. (PDVSA, 2007)

2.4 Desalacion

Es el proceso de lavar el crudo con agua, inyectando de 3% a 7% de agua

de lavado al crudo y mezclarlos intimamente, para después mediante un

proceso electroestatico separar las dos fases (agua y crudo) y de esta

manera remover los contaminantes, tales como sales, solidos y agua de

formacion que se encuentra en el crudo. La mayoria de los contaminantes

que contiene el crudo, estan presentes en el mismo cuando es producido,
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pudiendo estar contaminado con agua de mar cuando es transportado por

banqueros o gabarras.

2.4.1 Proceso de desalacion

Cuando el crudo entra a la refineria tipicamente contiene pequenas
cantidades de agua, aproximadamente entre 0,1y 1,5 % en volumen y en
ella vienen disueltas ciertas sales, mientras que el crudo contienen
particularmente materia insoluble en el agua. Para disminuir el contenido de
impureza, debe inyectarse agua al crudo, la cual es mezclada a través de
una valvula especial, que dispersa el agua en gotitas extremadamente
pequenas. Esta mezcla intima entre el agua y el crudo causa que las gotas
de agua fresca tengan contacto con el agua disuelta en el crudo y con las
impurezas solubles en el agua. La mezcla de agua y crudo entra en el
desalador donde es introducida a baja velocidad en un campo eléctrico. El
campo eléctrico causa que el agua y el crudo se separen. En la figura 2.2 se

muestra lo que incluye un sistema de desalacion convencional.

Crmdo

I—b litnpic
1

desemulsionante ( Desalador >
T mezclador

Aona de
dilucion

Drenaje
de agua

Figura 2.2. Sistema de desalacion convencional (Marfisi y Salager, 2004)

Las gotas de agua de lavado ahora son combinadas con el agua disuelta en
el crudo forman gotas mas grandes que son separadas del crudo por la

aplicacién de alto voltaje eléctrico y la fuerza de gravedad. Este proceso es
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conocido como coalescencia electrostatica. Si no se afiadiera agua de
lavado, la acumulacion total de las gotas presentes en el crudo no seria
suficiente para que la coalescencia (combinacion) de las gotas ocurriera.
(BQC, 1996)

El funcionamiento de los desaladores es limitado por los siguientes

problemas:

o Formacion de espuma. La tendencia a formar espuma de una mezcla
vapor liquido o vapor—liquido—liquido afectara severamente el
desempenio del separador.

o Flujo de avance. Algunas lineas de flujo bifasico muestran la tendencia
a un tipo de flujo inestable, de oleaje, que se denomina flujo de avance.

o Materiales pegajosos. Alimentaciones con materiales pegajosos, como
es el caso de crudos parafinosos, pueden presentar problemas
operativos, debido a ensuciamiento o incrustacion de los elementos
internos.

o Presencia y acumulacion de solidos. Cuando se conoce que un
servicio tendra arrastre de sdlidos, deberan tomarse las prensiones
correspondientes: tuberias de lavado (si aplica), boquillas de limpieza
por inyeccion de liquidos, boquillas de remocién de sélidos, inclinacion

de recipientes horizontales, etc. (PDVSA, junio 1995)
2.5 Transferencia de calor

La transferencia de calor se define como la transmisién de energia térmica
de una region a otra como resultado de la diferencia de temperatura entre
ella. En la industria del procesamiento de crudo es muy importante el
aprovechamiento de la energia térmica, puesto que reduce los costos en
generacion de energia calorifica. Para el aprovechamiento de la energia
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térmica, existen los intercambiadores de calor, siendo el tipo mas usado el de
tubo y carcaza, que consiste en un haz de tubos paralelos confinados en un
estuche cilindrico llamado carcaza que se definen como un dispositivo
mecanico, 0 equipo, disenado para transferir calor entre dos o mas corrientes
de fluidos que fluyen a través del equipo.

En el manejo de los intercambiadores de calor en la industria se presentan
muchos problemas que limitan el funcionamiento de los intercambiadores de
calor, haciendo que estos no satisfagan los requerimientos de proceso
especificados y que tampoco posean la capacidad de operar libre de
problemas por largos periodos de tiempo. Dentro de estos problemas mas
comunes que limitan el funcionamiento de los intercambiadores de calor,

encontramos los siguientes:

o Ensuciamiento: el ensuciamiento (fouling) constituye el principal
problema presente en las unidades de transferencia de calor. Puede
definirse como depdsitos de material indeseado sobre la superficie de
transferencia de calor, causando degradacion en la operacién del
equipo en un orden del 80% vy, algunas veces puede causar, falla o
suspension total de la operacion. El factor de ensuciamiento o
resistencia de suciedad se denota como Rf (m?°C/W), y se calcula por

medio de la siguiente ecuacion:

Rf=— —— (Ec. 2.1)

donde:
Uf: Coeficiente de transferencia de calor a condiciones limpias
(W/m?°C)

Ul: Coeficiente de transferencia de calor a condiciones sucias (W/m%°C)
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o Vibracion. Puede ser transmitida mecanicamente, por ejemplo durante
el embarque de la unidad; o a través del fluido como en forma de
pulsaciones provenientes de un compresor o bomba reciprocante; o
puede ser inducida dentro del intercambiador por un flujo perfectamente
estable.

o Corrosion. Es el deterioro de un metal que no es posible siempre
eliminarla completamente; debido a que las condiciones de operacion
no son estaticas; razén por la cual es necesario una revision perioddica
del equipo y mejoramiento de los sistemas de control de la corrosion.

o Erosion. Es la perdida de material de construccion debido a alta
velocidad y/o cambios abruptos en la direccion del flujo; usualmente
estd asociada a flujo bifasico y se encuentra, principalmente, en la
entrada de los tubos y en la superficie externa de los tubos situados

debajo de la boquilla de entrada a las carcazas. (PDVSA, agosto 1995)

La caida de presion generada por un intercambiador es un aspecto
importante en una linea de proceso, por lo que es necesario estimar cuanta
caida de presidon proporciona éste, de manera de seleccionar la bomba
adecuada. Por ello, se han propuestos varias expresiones para determinar la
caida de presion en un intercambiador de calor de tubo y carcaza, todas
estas, en su mayoria, utilizadas al momento de disefiar. Para evaluaciones
rutinarias se puede utilizar ecuaciones empiricas; en este caso la caida de
presion varia con el cuadrado del flujo que pasa por el equipo (tanto para
lado tubo como para lado carcaza) por lo que se puede derivar una “Ley de
afinidad” que permita estimar la caida de presién en estos equipos. Para
determinar la caida de presion en un intercambiador de calor solo es
necesario conocer la relaciéon entre la caida de presién para un flujo

determinado, como sigue a continuacion (Kern, 1980):
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2
AP: = Aplx(@J (Ec. 2.2)

1

donde:

AP»: caida de presidén desconocida (psi)
AP4: caida de presidon conocida (psi)
Qq2: Flujo referido a AP2(gpm) 6 (Ib/h)
Q1: Flujo referido a AP: (gpm) 6 (Ib/h)

2.6 Hornos

Los hornos son equipos para transferir el calor, generado por la combustion
confinada de un combustible, a un fluido que circula a través de tubos. Si el
fluido a calentar (evaporar) es agua se conoce como calderas. Se clasifican
de diversas maneras: por la posicion de los tubos en verticales y
horizontales; por su forma externa en tipo cabina y cilindrico; por la manera
como se suministra el aire a su interior son de tiro natural, forzado o
balanceado; y por el grado de calentamiento hornos de descomposicion
parcial y en reformadores o reactores.

La refineria Puerto La Cruz utiliza hornos del tipo vertical en forma de
botella, para el calentamiento del crudo en la unidad de destilacion DA-2.
Este horno se conforma de una seccion de radiacion, donde los tubos estan
colocados o colgados verticalmente en forma de circulo alrededor de los
quemadores del piso, lo que hace que la llama sea paralela a los tubos. Una
seccidon de conveccion horizontal ubicada encima de la seccion de radiacion
(Figura 2.3), que proporcionan un disefio muy eficiente y econémico que
requiere un minimo de area de planta. Los gases de combustion fluyen
hacia arriba a través del banco de conveccidon y posteriormente a la

chimenea.
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La generacién de energia calorifica en un horno que genera grandes
altos, por ello en muchos casos se tiene el hecho de ademas de usar gas
natural también se emplean los gases obtenidos en el de proceso que sean
combustible, como por ejemplo los gases de un acumulador de gasolina de
una columna de destilacion atmosférica. Para ello se usan quemadores

especiales, denominados quemadores de gases humedos.
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Figura 2.3. Horno vertical con zona de conveccién integrada (PDVSA, 1995)

2.6.1 Problemas de coquificacion
Los hornos tipo vertical son disefiados para minimizar la formacion de coque.
A temperaturas de pelicula por encima de 350°C (660°F) aproximadamente
(usualmente equivale a una temperatura volumétrica de fluido por encima de
315°C (600 °F), se da origen a craqueo del lado interno de la pared del tubo.
Los hidrocarburos son craqueados y una pelicula de coque se forma
gradualmente. Esta pelicula produce una alta caida de presion a través del
serpentin y altas temperaturas del metal del tubo.

Tarde o temprano, todos los hornos en estos servicios deben de

coquificarse. A fin de minimizar la diferencia entre la temperatura volumétrica
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del fluido y la temperatura de la pelicula es necesario un coeficiente de
pelicula alto, el cual es obtenido manteniendo las condiciones de flujo
turbulento dentro del tubo. Mientras mas grande sea la velocidad masica,
mayor sera el coeficiente de transferencia de calor. Sin embargo, si la
velocidad masica es muy alta causara una caida de presion elevada en el
serpentin, lo que implica alto costo por bombeo, aumento en la presion de
disefio del equipo aguas arriba y posible erosion en los retornos de los tubos.
(PDVSA, 1995)

2.7 Bombas

La mayoria de los procesos en las industrias de procesos quimicos incluyen
la transferencia de energia de liquidos de un valor de presiéon o de energia
estatica a otro. La bomba es el medio mecanico para obtener esta
transferencia y por ello es parte esencial de los procesos, ya que sirven para
transportar un liquido venciendo efectos tales como, friccion en tuberias y
accesorios. Dentro de los tipos de bombas tenemos: bombas centrifugas,
bombas reciprocantes y bombas rotativas.

La gran mayoria de las bombas que se usan actualmente en las
refinerias, plantas quimicas y de servicios, son centrifugas. Las bombas
dinamicas (centrifugas) operan desarrollando una velocidad de liquido alta,
convirtiendo la velocidad en presion en un pasaje de difusién de flujo.
Tienden a tener una eficiencia menor que las bombas de desplazamiento
positivo, pero operan a una velocidad relativamente alta para permitir un
caudal de flujo alto en relacién con el tamano fisico de la bomba. Las
ventajas primordiales de una bomba centrifuga son la sencillez, el bajo costo
inicial, el flujo uniforme (sin pulsaciones), el pequefio espacio necesario para

su instalacion, los costos bajos de mantenimiento, el funcionamiento
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silencioso y su capacidad de adaptacion para su empleo con unidad motriz
de motor eléctrico o de turbina.

En las industrias del procesamiento del crudo, se presenta la condicion
de trabajar con crudos muy viscosos, tal es el caso de la DA-2, la cual
supone el uso de bombas del tipo reciprocante, las cuales pueden ser
consideradas como bombas de desplazamiento positivo. El desplazamiento
del liquido se produce debido a la rotacion de uno o mas elementos dentro
de una carcaza, tales como tornillos, engranes y alabes. En las industrias del
procesamiento del crudo, se presenta la condicion de trabajar con crudos
muy viscosos, tal es el caso de la DA-2, la cual supone el uso de bombas
del tipo reciprocante, las cuales pueden ser consideradas como bombas de
desplazamiento positivo. El desplazamiento del liquido se produce debido a
la rotacion de uno o mas elementos dentro de una carcaza, tales como
tornillos, engranes y alabes. Estos tipos de bombas, estan limitadas a
servicios con fluidos muy viscosos, tales como aceites combustibles
pesados, lubricantes, grasas y asfalto.

Los aspectos fundamentales para evaluar en una bomba son los
siguientes: Flujo volumétrico minimo y maximo, cabezal neto de succion
positiva (NPSH) requerido y disponible, cabezal total de la bomba o altura
dinamica total, cabezal total de succion, cabezal total de descarga, cabezal
de velocidad, potencia al freno, potencia hidraulica, curva caracteristica de

una bomba y cavitacion. (Hicks, 1994)

2.7.1 Cabezal total de una bomba (Ht)
Es la diferencia de altura de presion entre la descarga y la succion (Ht). En
una bomba centrifuga se acostumbra a expresar la altura de la bomba en

términos de altura diferencial de columna de liquido:
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Ht = Hd - Hs (Ec. 2.3)

donde:

Hd (pies): representa el cabezal total de descarga, que es la lectura de
un medidor en el extremo de descarga en una bomba (corregida al eje
de la bomba) mas la lectura barométrica y el cabezal de velocidad hyq

en el punto de fijacion del medidor:

Hd=h, +atm+h , (Ec. 2.4)

donde:

hga: cabezal de lectura de un manémetro en la brida de descarga de
una bomba (pies)

hyq: cabezal de velocidad del fluido en la descarga (pies)

atm: presion atmosférica (pies)

Hs (pies): representa el cabezal total de succidn de la bomba, calculado
de la misma forma que el cabezal total de descarga, pero tomando
como datos para esta la lectura de los datos en la succién de la bomba.
Para ambos casos las ecuaciones plantean el uso del cabezal de
velocidad del fluido (hy), cuyos valores son generalmente bastante

pequenos y se calculan por medio de las siguientes ecuaciones:

Q=vxA (Ec. 2.5)
donde:
V: velocidad del fluido (pies/s)

A: area por donde pasa el fluido (pies?)
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Siendo la velocidad del fluido para ductos circulares:

4
v=2409xQ (Ec. 2.6)
d

donde:

d: didmetro interior del tubo (pulgadas), siendo el cabezal de velocidad
la distancia vertical desde la cual tendria que caer un cuerpo para

adquirir velocidad (Perry, Green, Maloney, 1992):

hy =~ (Ec. 2.7)

donde:

g: gravedad (pies/s?)

2.7.2 Cabezal neto de succidén positiva (NPSH)

Para cada caudal, en el tubo de aspiracion de una bomba existe una presion
minima por encima de la presién de vapor Pv; por debajo de este valor de Pv
la bomba cavitara; ésta presidon se puede expresar en metros de columna de
liquido (altura neta de entrada en la bomba) y se denomina altura neta de
succion positiva (NPSH, Net Positive Suction Head). EI NPSH en metros de
liquido, es la diferencia entre la altura manométrica de aspiracion en la brida
de aspiracion y la presidn de vapor del liquido que se esta bombeando en
ese mismo punto a la temperatura de succion.

Cualquier liquido que se desee bombear tiene una determinada presion
de vapor Pv, y una determinada energia bruta en la succién de la bomba,
que es utilizable hasta dicha presion Pv, a partir de la cual aparece la
cavitacién, por lo que se define la Altura Neta Succién Disponible (NPSHd),

como la diferencia de la altura total de succién absoluta en la entrada del
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primer impulsor de la bomba menos la presion de vapor absoluta del liquido
manejado, a la temperatura de operacion.

Un procedimiento utilizado para obtener el NPSHd es a través del
cabezal del vapor del liquido y el cabezal de succién total. Este ultimo se
puede calcular obteniendo la presion de succion manométrica de la bomba
utilizando como herramienta simuladores de redes después de realizar el
respectivo levantamiento de campo, o, si la bomba esta en operacién, a

través de un mandmetro a la entrada de la succién.

NPSHd =ha—h,, (Ec. 2.8)

donde:
hypa: altura de liquido correspondiente a la presion de vapor del liquido

manejado, a la temperatura de operacion (pies).

El liquido que se disponga en la posicidén de la brida de aspiracion de
una bomba, necesita un minimo de energia que le permita hacer el recorrido
por el espacio interno de la bomba sin que aparezca cavitacion; esta presiéon
minima, cuyo limite es Pv, es la que se tiene a la entrada del rodete, en el
momento en que éste comienza a comunicar al liquido la presién, lo que se
conoce como la Altura Neta de Succion Requerida (NPSHr). (McNaughton,
México 1992)

2.7.3 Potencia al freno o potencia suministrada (BHP)

Se refiere a la cantidad de energia que puede ser suministrada para hacer
funcionar una bomba. Existen varios conceptos para determinar la potencia
requerida para mover un determinado volumen de liquido en unas

condiciones establecidas, sin embargo la potencia al freno o BHP es la mas
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util de ellas, ya que con esta potencia se puede seleccionar directamente el

tamafo del motor adecuado para accionar la bomba.

2.7.4 Curva de una bomba

Las curvas caracteristicas se trazan casi siempre para una velocidad de giro
de la bomba, w, constante. El caudal, Q, se toma como la variable
independiente basica, y como variables dependientes suelen tomarse la
altura manomeétrica H (cabezal), la potencia consumida por la bomba PB, y el
rendimiento n. La figura 2.4 muestra las curvas caracteristicas tipicas de una
bomba centrifuga para una cierta velocidad de giro fija. Como se observa, la
altura manométrica es alta y aproximadamente constante para caudales
bajos, y después decrece a medida que aumenta el caudal. La curva de
potencia crece mondétonamente con el caudal. El rendimiento crece hasta
alcanzar un maximo a un cierto caudal que se denomina caudal de disefo.
(UNIOVI, 2006)
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Figura 2.4. Curva caracteristica de las bombas (UNIOVI, 2006)
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2.7.5 Flujo minimo y méaximo en bombas

Para el buen funcionamiento de una bomba se establecen los flujos minimos
y maximos, dependiendo las condiciones para las cuales se encuentra
trabajando una bomba y el tipo de fluido. Para el caso del flujo minimo, este
se conoce como la menor cantidad de liquido que puede estar manejando
una bomba de manera segura. Operar por debajo de ese flujo compromete la
integridad del equipo y del personal. Al no salir un flujo minimo de las
bombas el que esta en su interior se recircula y se calienta, los impulsores le
imprimen mas energia y mas calor, se forman gases y vapores, se
incrementa la temperatura dentro de la bomba, se dilatan los componentes
internos, se reducen las tolerancias internas, ocurre el contacto entre partes,
se desprenden componentes y se traba el motor. Cada fabricante de bombas
maneja sus propios criterios para determinar el flujo minimo en las bombas y
se asocian a un porcentaje al punto de mejor eficiencia de la bomba (BEP)
(Flowserve Corporation, 1980)

A continuacion se expone el método usado en el presente trabajo:
o Con la informacién del NPSHr y NPSHd, se determina una relacion

denominada “Chart”:

NPSHd
NPSHr

Chart = (Ec. 2.9)

o Con este valor se entra la figura 2.5 para cortar la curva de hidrocarburo y

leer Km.
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Figura 2.5. Determinacion del factor Chart para flujos minimos en bombas (Acosta,

2001)
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Figura 2.6. Porcentaje del punto de mejor eficiencia de capacidad para bomba (Acosta,
2001)

o Mediante la siguiente ecuacién se determina la velocidad especifica

(Nss) y con la figura 2.6, se conoce el porcentaje del flujo de disefio o
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punto de mejor eficiencia (%BEP), interceptando el valor del Nss con la

curva correspondiente al tipo de bomba.

2
Nss =% (Ec. 2.10)
T

donde:
rom: velocidad angular (rpm)

Q: flujo de disefio o de mejor eficiencia (gpm)

o Finalmente el flujo minimo (Fm) se calcula por la siguiente ecuacion,

llevando el porcentaje de mejor eficiencia a fraccion (BEP):

Fm = Km x Q x BEP (Ec. 2.11)

Para determinar “el flujpo maximo de las bombas” no existe una
expresion definida, sin embargo se puede estimar. Si las bombas tienen
motores eléctricos, el flujo maximo que puede manejar la bomba seria el que
le permita su motor, por lo que se plantean expresiones conocidas que

involucran la potencia del motor:
BHP = HP xE (Ec. 2.12)

donde:
BHP: potencia al freno (HP)
HP: potencia del motor (HP)

E: eficiencia del motor
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Para los casos donde no se tenga la eficiencia del motor, como ocurre
generalmente, se asume una eficiencia de un 90%, siendo este un valor
conservador tomando en cuenta que los motores se fabrican para una
eficiencia superior al 95%, la cual disminuye con el funcionamiento. Con la

BHP se procede a calcular la potencia hidraulica (PH):

PH =BHP xn (Ec. 2.13)

donde:

n: eficiencia de la bomba.

Por medio de la definicibn de potencia hidraulica que depende del
cabezal total de la bomba (H), se determina el flujo masico maximo, que

luego es transformado a flujo volumétrico por la densidad del fluido:

o= HxW
33.000

(Ec. 2.14)
donde:
W: flujo masico maximo (Ib/min)

H: cabezal total (pies)

2.7.6 Cavitacion

Cuando la presion absoluta en un determinado punto se reduce a valores de
un cierto limite, alcanzando el punto de ebullicion del fluido, este liquido
comienza a entrar en ebullicion y los conductos o piezas (de bombas,
turbinas o tuberias) pasan a presentar en parte, bolsas de vapor dentro de la

propia corriente. El fenomeno de formacion y destruccidén de estas bolsas de
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vapor, o cavidades llenas de vapor, se denomina cavitacion. Siempre que la
presion en algun punto de una bomba o turbina alcance el limite critico
(tensién del vapor) las condiciones de funcionamiento se vuelven precarias y
las maquinas comienzan a vibrar a consecuencia de la cavitacion. Los
efectos de la cavitacidon se transmiten a las estructuras proximas reduciendo
el rendimiento y pudiendo causar serios dafios materiales a las instalaciones.
(PDVSA, 2000)

2.8 Lineas de proceso

Las tuberias de acero de seccion circular son el medio de transporte mas
frecuente en el transporte de fluidos, ya que esta forma ofrece no solo mayor
resistencia estructural sino también permite el flujo de fluido de un lugar a
otro en forma continua o discontinua, sin producir algun impacto al ambiente.

Uno de los problemas que presentan este tipo de tuberias lo constituye
la destruccion de las superficies internas como consecuencia de la alta
friccion que generan los fluidos al pasar por estas, lo que se conoce como
erosion. Partiendo de este fendmeno, se establecio la velocidad de erosion,
definiendose como la velocidad a la cual el fluido comienza a erosionar las
superficies internas de las tuberias, siendo este parametro utilizado para
establecer la condicion maxima de flujo en una linea de proceso.

Para determinar la velocidad de erosion de una tuberia, es necesario
conocer la densidad y la frecuencia que transita el fluido por la tuberia. Con
estos datos se entra en figura mostrada en el anexo |, para conocer la
velocidad de erosion. Puesto que en las lineas de proceso lo importante es
conocer el flujp maximo que maneja la tuberia, se aplica la siguiente

ecuacion:
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Qmax = A x Vmax (Ec. 2.15)

donde:
Qmax: flujo maximo.
A: area transversal de a tuberia.

Vmax: velocidad de erosion.

Asi como es importante conocer el flujo maximo, también lo es conocer
la temperatura y presion maxima para una linea de proceso. La primera se
establecera mediante la norma PDVSA MDP-01DP-01, seccién 5.2., y la
segunda mediante la norma ANSI B16.5, donde se considera el elemento
mas critico de la linea (brida o valvula). Ambos procedimientos se explican
en el capitulo 3, seccion 3.5.2. (PDVSA, 1986)

2.9 Vélvulas de control

Las valvulas de control son los elementos finales de control mas usuales y se
les encuentra en las plantas de proceso, donde manejan los flujos para
mantener en los puntos de control las variables que se deben controlar. Las
valvulas de control actian como una resistencia variable en la linea de
proceso; mediante el cambio de su apertura se modifica la resistencia al flujo
y, en consecuencia, el flujo mismo. Las valvulas de control no son mas que
reguladores de flujo.

El factor principal de una valvula de control, es el coeficiente de flujo de
la valvula, Cv; definido como “la cantidad de agua en galones U.S. que fluye
por minuto a través de una valvula completamente abierta con una caida de
presion de 1 psi en la seccion transversal de la valvula.”

A pesar de que todos los fabricantes de valvulas de control utilizan el

método Cv para el dimensionamiento de valvulas, las ecuaciones para
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calcular Cv presentan algunas diferencias de un fabricante a otro, siendo
mayor la diferencia encontrada en las ecuaciones para dimensionar las
valvulas utilizadas con fluidos que se comprimen (gas, vapor o vapor de
agua). (Smith y Corripio, 1991)

Uno de los principales fabricantes de valvulas de control lo es Fisher
Controls, el cual cuenta con un programa para el dimensionamiento de

valvulas, denominado Firstvue, basado en las siguientes ecuaciones:
Para liquidos:

|GE
Cv = - Ec. 2.16
v=0Qx AP ( )

Para gas, vapor y vapor de agua:

Q

[ 320 plxsen (3417}( AP (Ec. 2.17)
GExT ct ) Ve

Cg=

donde:

Q: flujo manejado por la valvula de control. Liquidos (gpm), gases (pie®
estandar/h)

GE: densidad relativa la temperatura del fluido

T: temperatura del fluido (°R)

AP: caida de presidén generada por la valvula (psi)

P1: presion de entrada del gas a la valvula (psia)

Cv: coeficiente de flujo de la valvula

C1: factor de las capacidades de recuperacion de la valvula definido como
Cv/Cg. Sus valores se presentan en el siguiente intervalo: 33-38

Cg: coeficiente de flujo de la valvula (gases 6 vapores)
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En este programa ademas de hacerse el dimensionamiento de valvulas,
se encuentra la base de datos referentes a todas las valvulas Fisher, donde
se destacan las tablas de los coeficientes de flujos para todos los tipos de
valvulas de control. En el anexo D se observa la dependencia del coeficiente

de flujo del porcentaje de apertura de esta.

2.10 Placas de orificio

El método mas ampliamente utilizado para la medida industrial de caudales
es el que se realiza a partir de la presion diferencial, donde unos de los
elementos mas usados en las refinerias lo es la placa orificio. Este elemento
primario como se observa en la figura 2.7, ofrece una restriccion al paso de
fluido que hace aumentar la velocidad disminuyendo al mismo tiempo la
presion, de tal forma que la suma de energia potencial, energia cinética y

energia interna permanece constante.

AN 7 |

Figura 2.7. Placa de orificio (Acedo, 2003)

Dentro de los factores a considerar para evaluar una placa orificio se

encuentran los siguientes:
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o Relacion Beta. Es la relacién entre el diametro del orificio de restriccion
o0 medida y el diametro interior de la tuberia.

o Coeficiente de descarga. Ningun elemento primario sigue
exactamente la ecuacion de Bernouilli. El coeficiente de descarga «C»y»,
relaciona los caudales tedrico y real.

o Recuperacion de presion. La presion disminuye al pasar por el orificio
de restriccién y se eleva aguas abajo. Este fendmeno es consecuencia
de la conversién de energia potencial en cinética. Parte de la energia se
disipa en la turbulencia, por lo que una parte de la caida de presidén no
se recupera.

o Factor de expansion. Para fluidos compresibles se utiliza en el calculo
de elementos primarios el factor de expansion «e». Este factor tiene en
cuenta el cambio en la energia interna de un fluido que acompafia a las

variaciones en términos de energias cinética y potencial.

2.10.1 Calibracion de una placa de orificio

Para poner en funcionamiento una placa de orificio es necesario adaptarla a
una caida de presion para la cual se fija un flujo maximo. Es decir, se fija una
maxima caida de presion, y se determina su flujo, y este flujo correspondera
al maximo. Para realizar el calculo del flujo maximo se emplea la expresion
basica para placas de oricio, obtenida por medio de la aplicaciéon de

Bernouilli en una tuberia horizontal, de acuerdo a la Norma ISO 5167:

C xE x¢g = 'E Q u (Ec.
nX4X\/2Xthxp 2.18)

donde:
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Qu: caudal, en kg/s

C: coeficiente de descarga, sin dimensiones

E: coeficiente de velocidad de acercamiento, sin dimensiones
1: coeficiente de expansion, sin dimensiones

d: diametro del orificio, en m

g: aceleracion de la gravedad, en m/s?

h: presién diferencial, en kg/m?

p: densidad, en kg/m®

En la actualidad se cuenta con una serie programas que permiten de
manera rapida determinar, tanto el flujo maximo, como la caida de presion en
el disefio de una placa de orificio. Uno de estos programas lo es Pegasys, la
cual en su opcioén de Orifice, ofrece el calculo de flujo maximo basado en el

algoritmo presente en el anexo G.
2.11 Dispositivos de seguridad: valvulas de alivio y/o seguridad

Los dispositivos de alivio y seguridad usados normalmente en una refineria

son:

o Vélvulas de alivio, que son dispositivos de alivio automatico de
presion, activada por la presion estatica aguas arriba de la valvula, la
cual se abre en proporcion al aumento de presién por encima de la
presion de ajuste. Una valvula de alivio, se usa principalmente para
manejar liquidos.

o Véalvulas de seguridad, usadas normalmente en servicio de gas y
vapor O en servicio de aire y vapor de agua. Es un dispositivo de alivio

automatico de presién, activada por la presion estatica aguas arriba de
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la valvula y caracterizada por una apertura rapida completa 6 accion de
disparo.

o Véalvulas centinela. Este componente es instalado en la carcasa
superior de una turbina, es un artefacto de alerta que indica excesiva
presion en dicho equipo. En el caso de que la presion del vapor dentro
de la carcasa de la turbina exceda un valor predeterminado y
configurado en la valvula centinela, la valvula permite que una pequefia
cantidad de vapor salga a la atmdsfera, produciendo un sonido silbante.

Esta valvula no constituye una valvula de alivio.

Los parametros necesarios a conocer sobre el disefio de las valvulas de

alivio y seguridad son las siguientes: cantidad de fluido a ser aliviado por
unidad de tiempo, la temperatura, presion y densidad relativa del fluido aguas
arriba de la valvula de alivio. Un factor importante a tomar en cuenta para la
instalacion de una valvula de alivio y/o seguridad, es la contrapresion.
La contrapresion o “back pressure” se define como la presion existente en la
descarga de una valvula de alivio y seguridad. Independientemente que la
descarga de una valvula de alivio y seguridad de presion se realice
directamente a la atmodsfera o en la corriente de un sistema de recoleccion, la
contrapresion puede afectar el funcionamiento de las valvulas de alivio de
presion. Los efectos de la contrapresion pueden incluir variaciones en la
presion de apertura, la reduccién de la capacidad de flujo, inestabilidad o una
combinacion de las tres. (PDVSA, 1990)

Existen tres tipos de contrapresion:

o Contrapresion acumulada. Es la contrapresion variable desarrollada

como resultado del flujo en la linea de alivio.
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o Contrapresion superimpuesta. Es la contrapresion inicial antes de
abrirse la valvula, causada por la descarga de otras valvulas al mismo
cabezal.

o Contrapresién constante. Es una contrapresion no variable, creada por la

succion de un compresor 0 equipo similar (no es un caso muy comun).

2.11.1 Aspectos sobre las valvulas de alivio y/o seguridad

El tipo de la valvula de alivio de seguridad afecta el tamafio de la linea y las
condiciones de alivio. Hay tres tipos basicos: convencional, fuelles
equilibrados y accionada por piloto. A continuacion se describen las dos

primeras, por ser las mas usadas en la refineria Puerto La Cruz:

o Vélvulas de alivio y seguridad convencionales. En una valvula de
alivio y seguridad convencional, la presion de entrada actua contra un
resorte que cierra la valvula, y la contrapresion en la salida de la valvula
cambiara la presion a la cual se abriria la valvula.

o Vélvulas de seguridad y alivio equilibradas. En una valvula con
fuelles equilibrados, el area efectiva de los fuelles es la misma que el
area del asiento de la boquilla y se evita la accidn de la contrapresion
sobre la parte superior del disco; asi la valvula se abre a la misma

presion de entrada aun cuando la contrapresién puede variar.

La presién de ajuste de una valvula de alivio y seguridad del tipo
convencional, con un bonete no venteado al ambiente, aumenta con una
contrapresion superimpuesta, si ésta se encuentra alineada en un arreglo de
cabezal comun de descarga; sin embargo, para las valvulas de alivio tipo
balanceada o accionadas por piloto, el punto de ajuste no es afectado por la
contrapresion superimpuesta. Este hecho posee relevante importancia en el
disefio de un sistema de alivio. (PDVSA, 1990)
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2.12 Propiedades fisicas de los fluidos

2.12.1 Gravedad API

Es la escala utilizada especificamente en materia petrolera, para medir la
densidad de los crudos y los productos liquidos del petréleo, adoptado por el
American Petroleum Institute. La relacion de esta escala con la densidad

relativa, se presenta mediante la siguiente ecuacién (PDVSA, 2001)

141,5

S(60°F) = — >
131,5+ API

(Ec. 2.19)

Para el céalculo de la densidad en hidrocarburos se tiene la siguiente

expresion:
p=62,4x(A+B) (Ec. 2.20)
donde:
A =T x(-0,002183 +0,003281 x GE - 0,001228 x GE* - 0,000213 x GE*) (Ec. 2.21)
B = 0,314236 +0,097598 x GE + 0,969006 x GE? - 0,36081 x GE* (Ec. 2.22)
siendo:

p: densidad del fluido (Ib/pies®)
GE: densidad relativa condiciones estandar

T: Temperatura de operacion (°F)

2.12.2 Viscosidad
El coeficiente de viscosidad absoluta (u) o simplemente viscosidad dinamica,

es una medida de la resistencia que tiene un fluido para fluir cuando se le
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aplica una fuerza externa. La viscosidad cinematica (L) es el cociente entre
la viscosidad dinamica (centipoise, cP) y la densidad (gramos/cm®), y su
unidad métrica correspondiente en el sistema internacional en centistoke
(cSt).

2.12.3 Densidad relativa

Es la relacién entre la densidad dada y la densidad de una sustancia de
referencia. La densidad relativa (S) de un liquido es la relacion entre su
densidad y la densidad del agua a una temperatura normalizada (15,6 °C o
60°F). Las densidades relativas también se especifican para gases y se
define como la relacion entre el peso molecular del gas y del aire. La
densidad relativa es funcion de la temperatura, y se puede determinar para
crudos y los productos de este, mediante figura presentada en el anexo B,
como lo establece la GPSA. (Montiel, 1984)

2.13 Explorador de procesos (Aspen Process Explorer®)
Es una herramienta de proceso para el analisis y reporte de datos de un
proceso. Posee la herramienta Aspen Q que permite realizar el control
estadistico de los procesos (CEP) para utilizar técnicas que mejoren el
producto, la calidad y reducir los costos de fabricacion. EI Aspen Q,
analizador en tiempo real, es un paquete de software que brinda la
posibilidad de aplicar técnicas para procesar datos a medida que se
almacenan en tiempo real, ademas proporciona una interfaz de operacion
que se implementa utilizando un control Activex que esta en poder del
explorador, ampliandose asi las capacidades de este.

El Aspen Q en tiempo real del explorador de proceso proporciona las
siguientes capacidades para la recoleccion y analisis de control estadistico

de proceso de datos:
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o Aplicacion de las normas de datos para personalizar la informacion
estadistica.

o Visualizacion de las alarmas estadisticas para detectar defectos en el
proceso.

o Visualizacion de graficos ad hoc y pre-configurados para facilitar el
proceso estadistico de analisis de datos.

Los graficos disponibles en el Aspen Q del explorador de procesos
incluyen los siguientes: histogramas, listas de desviacion estandar, rango (R)
listas, graficas XBar, graficas EWMA, listas de CUSUM, graficas de Pareto y
listas de autocorrelacion.

Por medio de la pestafia Q, ubicada en la herramienta graficos se
puede acceder a realizar las graficas mencionadas de los valores de las
variables que son reportadas por la instrumentacion del proceso tanto para
un tiempo real de informacion o datos histéricos que son almacenados en
una base de datos, es decir, graficar los valores de las variables del proceso
en funcioén del tiempo. Estas graficas pueden ser guardadas, lo que permite
al usuario realizar modificaciones en graficos que ya han sido realizados.

Una de la tendencia mas usada en la determinacién de los valores
tipicos de una unidad, lo es el histograma, que es una representacion grafica
de la distribucion de los datos de proceso (figura 3.7). Cada columna de un
histograma es un contenedor para recoger el numero de valores que caen
dentro del rango de la bandeja de valores, donde el ancho de cada columna
representa un rango de valores, mientras que la altura representa la
frecuencia o el numero de observaciones en cada celda. En cada histograma
se indica lo siguiente: el centro de los datos del proceso, las variaciones de

los datos del proceso, la distribucion de los datos del proceso, la capacidad
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del proceso, se especifican los limites y se muestra la curva de distribucion
normal.

Existen dos herramientas de gran ayuda en el empleo de los histogramas:

o La leyenda (The Legend Tool), que permite al usuario crear un listado
de los diferentes cédigos de identificacion (Tag) de las variables que
son reportadas en la base de datos del proceso para el control
automatico de la planta. Este listado facilita al usuario analizar Ia
tendencia de la variable o de multiples variables operacionales
para cualquier rango de tiempo en una misma ventana.

o Control de tiempo (The Time Control Tool), permite al usuario
especificar el rango del tiempo para el cual desea realizar la tendencia
de la(s) variable (s) del  proceso a estudiar. (Aspen Technology,
2010)

2.14 Pro/ll con Provision

Es un programa de simulacion de proceso en estado estacionario disefiado
por la empresa Simulation Sciences (SIMSCI), muy utilizado en la industria
del gas natural, refinacion de petréleo, petroquimica y quimica en general.
Este programa permite modelar el comportamiento operacional de plantas
quimicas y cuantificar el efecto que tiene modificar los valores de ciertas
variables sobre el proceso. Adicionalmente, tiene una amplia base de datos
de propiedades de compuestos quimicos, una gran variedad de métodos
para la prediccion de propiedades termodinamicas y utiliza técnicas
avanzadas para la resolucion de las operaciones unitarias.

Mediante este programa se pueden modelar y optimizar procesos de
transferencia de masa y calor, realizar calculos hidraulicos en unidades de

operacion y tuberias y evaluar las condiciones y restricciones operacionales
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de equipos que incluyen intercambiadores de calor, mezcladores, columnas,
reactores, compresores, bombas, tambores flash, separadores trifasicos,
divisores, ciclones, cristalizadores, entre otros, de cualquier planta quimica,

refinadora y petroquimica. (SIMSCI, 1997)

2.14.1 Esquema general del programa

El programa esta clasificado en dos secciones. Esta a su vez presenta
distintas opciones de acuerdo a los datos que se introducen. Dentro de cada
opcion existen fichas que definen una funcion objetivo. La ficha a su vez esta
conformada por palabras claves que definen o especifican la funcion objetivo

de la ficha.

o Clasificacion de las secciones:

» Datos generales. En esta seccion estan incluidas, las fichas que
definen las unidades dimensionales de los parametros de entrada y
salida, la definicion o comentarios generales del problema, la solicitud
de las propiedades en el reporte de salida, numero de iteraciones por
calculo y secuencia del calculo para operaciones unitarias.

» Datos de los componentes. Esta seccién es utilizada para definir los
componentes quimicos presentes en el problema y de ser necesario,
para introducir o modificar alguna propiedad de algun componente.
Todos los componentes presentes en el problema deben definirse
excepto los componentes derivados del petréleo (derivados de la curva
de destilacion ASTM/TBP). Existen varios tipos de componentes:
componentes en libreria Pro/ll, componentes del petroleo y
componentes definidos por el usuario.

» Datos termodinamicos. La opcion de datos termodinamicos es usada
para definir los métodos de calculo para las constantes de equilibrio

liquido/vapor (Ki), constantes de equilibrios liquido/liquido, calculo de
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entalpia y densidad asi como el tipo de equilibrio que son requeridos
por el programa. Existen distintos métodos para calcular distintas
propiedades y el usuario selecciona la mas conveniente de acuerdo al
problema que se esté trabajando. El programa cuenta ademas con un
sistema experto que asesora al usuario en la eleccion del método
adecuado.

Datos de las corrientes de flujo. En esta seccion se definen todas las
corrientes de alimentacion externa, se introducen estimados iniciales
para corrientes internas, se introducen estimados iniciales para
corrientes de referencia usadas como especificacion para las otras
unidades y se le da el nombre a las demas corrientes.

A continuacion se muestran los distintos tipos de corrientes:

Corrientes con composicidn y condiciones térmicas definidas.
Corrientes de condiciones térmicas definidas y datos de ensayo de
destilacion ASTM/TBP (corrientes assay).

Corrientes de composicion definida por referencia a otra corriente.
Corrientes sin composicion ni composicion definidas y a las cuales solo

se les asigna el nombre.

Datos de operaciones unitarias. Las operaciones unitarias requeridas
en el problema se definen en esta seccion. Para seleccionar el tipo de
operacion requerida se dispone de tres opciones. Una vez seleccionada
la operacion, el programa requiere los datos de calculo adecuado al tipo
de operacion. Cada operaciéon posee un esquema de configuraciéon
definida en el programa. Entre las principales operaciones unitarias con
que cuenta Pro/ll estan: bombas, compresores, columnas,

intercambiadores y separadores flash, entre otros.
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2.14.2 Definicion del método termodinamico y célculo de
propiedades

La seleccién apropiada del modelo termodinamico es una decisibn muy
importante. Debido a que wuna seleccidbn equivocada del método
termodinamico acarreara resultados invalidos o errores en la simulacion. Por
esta razon es recomendado siempre verificar que el método seleccionado es
el correcto a las condiciones del proceso a simular. Pro/ll proporciona a los
usuarios una serie de métodos termodinamicos que se adaptan a diferentes
procesos y que el usuarios debe de seleccionar segun su criterio.

Para el procesamiento de crudos se tienen los siguientes:

o Grayson — Streed. Para sistemas ricos en hidrogeno, crudo, sistemas
de vacio, tratamiento de coque, torres de FCC.

o SRK (Soave-Redlich-Kwong), PR (Peng-Robinson). Adecuado a
columnas de cortes livianos, despojadores, plantas de recuperacion de
gas, sistemas ricos en hidrogeno (SRKM)

o SOUR, GPSWATER. Para sistemas de aguas amargas.

o SRKK, SRKM, SRKS, IGS. Son utilizados si la solubilidad del

hidrocarburo (H/C) en agua es importante (sistemas VLLE).

El programa también ofrece una serie de métodos y ecuaciones para el
célculo de propiedades quimicas, las cuales pueden ser elegidas por el

usuario. Por ejemplo:

o Para el céalculo de propiedades criticas: Cavett, Lee-Kesler, conversion
de destilaciones y SIMSCI. En el caso del peso molecular existen tres

métodos: SIMSI, Extapi y Cavett.
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o Para el calculo del peso molecular: SIMSI, Extapi y Cavett. (Simsci,
1997)

2.15 Simulador de evaluaciones hidraulicas Inplant

Es un simulador de flujo de fluidos multifases en estado estacionario para
estudiar sistemas de tuberias. Ayuda a disefiar nuevos sistemas, monitorear
sistemas existentes y prevenir y resolver problemas de tuberias. Inplant
combina la tecnologia de la simulacién de fluidos multifases de la industria
estandar con la mayoria de los bancos de datos de propiedades fisicas de
fluidos compresibles e incompresibles. Inplant requiere de las propiedades
de los fluidos para calcular la caida de presion, transferencia de calor y
separacion de fases. Existen dos principales grupos de modelos de fluidos:

composicional y no composicional.

o Fluido composicional: es aquel que se define por medio de sus
componentes individuales (ejemplo: una mezcla o fracciones de
petréleo) directamente o mediante la curva de ensayo.

o Fluido no composicional: es aquel que se define por sus propiedades
promedio; hay tres tipos de fluidos en esta categoria: gas y liquido en

una sola fase, y vapor que puede ser de una o dos fases.

Los datos que requiere Inplant, son introducidos al programa en cinco

categorias principales:

o Datos generales. Definen de manera general el problema y los
parametros globales que controlan toda la simulacion, siendo obligatoria

para ambos tipos de fluidos. Los datos requeridos se agrupan como
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sigue: titulo del proyecto y del problema, resumen del problema,
dimensiones del problema y datos de calculo.

Datos de métodos. Define los métodos termodinamicos y de calculos.
Es obligatoria sélo para fluidos composicionales. El programa asigna el
método mas recomendado por omision. Dentro de los métodos
termodinamicos se encuentran: SRK, Peng-Robinson, Wilson y NRTL,
entre otros.

Datos de componentes. Define los componentes presentes en las
corrientes alimentadas en una simulacion de fluidos composicionales.
Un modelo de fluido es composicional cuando puede ser definido en
término de sus componentes individuales, ya sea directamente o por via
de las curvas de ensayo (Assay).

Datos PVT. Define las propiedades de las corrientes y se aplica a los
fluidos no composicionales. Cada grupo de propiedades de una
corriente en PVT debe tener correspondencia con una o mas entradas
en la categoria de datos de estructura por lo que cada grupo requiere
una identificacion. Esta identificacion es un numero, que identifica al
grupo de propiedades de cada corriente, en el caso de manejarse
fluidos con distintas caracteristicas.

Datos de estructura. Se refieren a los elementos del programa que
permiten colocar los datos de las corrientes, asi como las
caracteristicas de las tuberias de estudio. A continuacion se presentan

dichos elementos:

Entrada (Source). Define el punto donde el fluido entra al sistema.
Salida (Sink). Define el punto donde el fluido abandona el sistema.
Lineas. Aqui deben definirse los equipos y accesorios del tramo en

cuestion, ubicado entre dos nodos en el diagrama de red.
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Uniones (Junctions). Es un nodo que conecta dos o mas lineas.
Equipos, el programa cuenta con una variedad de equipos que se
definen dentro de cada linea, como bombas, compresores entre otros.
(Sciences, 2001)
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CAPITULO Il
DESARROLLO DEL PROYECTO

3.1 Adaptacién de la descripcion del proceso de acuerdo a la filosofia

operacional actual

Inicialmente se recopilé y revis6 todo el material concerniente al proceso,
donde se especifican los siguientes: Informe de Seguridad de los Procesos
(ISP), diagrama de flujo de proceso, diagramas de tuberias e instrumentacién
y el reporte sobre la adecuacion de la unidad en el aino 1997, que incluyo la
colocacion de un nuevo horno de crudo (H-2).

En el ISP y el diagrama de flujos de proceso se encontro la informacién
del proceso desactualizada, puesto que no se tomaron en cuenta las
diferentes mejoras que se han realizado en la unidad desde el afio 2001. El
diagrama de tuberia e instrumentacion actualizado en junio de 2010, la
modernizacién realizada a nivel de los desaladores, y las diferentes visitas a
planta sirvieron como soporte al momento de revisar la informacion antes
mencionada, permitiendo divisar los cambios y modificaciones efectuadas en
la unidad.

Fueron programadas numerosas visitas a la planta, las cuales
consistieron en el seguimiento de las lineas de los flujos del proceso (crudo
natural, crudo desalado, gasolina, diesel, relujo intermedio, crudo reducido y
agua), prestando especial atencion a si las valvulas estaban cerradas o
abiertas. En planta también se recabd toda la informacion contenida en las
chapas de cada equipo. Se visitd la consola correspondiente a la sala de
control para conocer y observar los despliegues donde se monitorean y

controlan las variables criticas del proceso, ademas se entrevisto al
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consolista con el objeto de recabar informacién. Finalmente el ultimo paso en
la busqueda de informacion, partiendo de la induccién aportada por el
consolista, fue revisar los despliegues de la unidad que se reflejan en el
explorador de proceso Aspen Process Explorer, en donde se hizo
seguimiento a las lineas de proceso y a los diferentes equipos ilustrados,
teniendo en cuenta la informacién previamente recaba en campo. De
acuerdo a la informacién recabada y verificada, se procedié a adaptar la
descripcion del proceso a las condiciones operacionales actuales como se
muestra en la siguiente figura y el anexo A, describiéndose en los siguientes

parrafos.

3.1.1 Descripcion del proceso

La descripcion del proceso adaptada a las nuevas condiciones de proceso se
encuentra reflejada en el diagrama de flujo de procesos presente en la
siguiente figura y el anexo A, en éste se puede visualizar el recorrido de cada
corriente de proceso como se explica en los siguiente parrafos.

El crudo es transferido a la unidad de destilacion atmosférica DA-2
desde los tanques de almacenamiento: 97x08, 97x09 y 97x10 ubicados en el
patio de tanques de la refineria Puerto La Cruz, area de Guaraguao. Para
ello, se usan las bombas pertenecientes al sistema de bombas Merey,
conformado por cuatro bombas B-1, B-2, B-3 y B-4, que son de tipo tornillo y
le proporcionan una presion de 70 a 80 psig a la entrada de la planta.

La unidad DA-2, esta disefiada (segun capacidad de equipos) para
procesar una carga de 60 Mbd de crudo Merey con un rango de gravedades
de 15,5 — 16,5 °API. Sin embargo, con el reemplazo del horno existente se
puede llegar a manejar 72 Mbd. Actualmente la unidad opera con un nivel de
carga de aproximadamente 72 Mbd, gracias a la adecuacion (revamp)

realizada a nivel de desaladores en el afio 2007.
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Ya dentro de la planta, el crudo es succionado por la bomba P-1 6 P-1A
las cuales son bombas tipo tornillo. A pocos metros de distancia de la linea
de succion de las bombas P-1/P-1A, se inyecta una dosis de quimico
desemulsicante para promover la separacion de las sales presentes en crudo
en los desaladores. La descarga de las bombas P-1/P-1A es controlada por
el PIC-05005 (control de presion en los desaladores) el cual actua sobre la
valvula PV-05005, ubicada en las descargas de las bombas para recircular a
la succién cuando aumenta la presiéon en los desaladores por encima de 170
psig.

El crudo es descargado por las bombas P-1/P-1A a la primera seccion
de precalentamiento, entrando inicialmente a los intercambiadores E-10A/B
(lado tubo), donde intercambia calor con diesel despojado proveniente de la
bomba P-16 6 P-16A, luego el crudo pasa por los intercambiadores E-2A/C
(lado tubo) aprovechando para su precalentamiento el calor proveniente de la
corriente residual, que sale del intercambiador E-2D; seguidamente entra a
los intercambiadores E-3/4 (lado tubo), donde absorbe calor del reflujo
intermedio (pumparound).

A continuacién el crudo pasa por el intercambiador E-2D (lado tubos)
donde intercambia calor con residual, que viene de la salida del
intercambiador E-2B, con el objetivo de alcanzar una temperatura adecuada
para obtener una mayor eficiencia de separacion crudo-agua en los
desaladores D-4A/B.

Después de pasar el crudo por el intercambiador E-2D se le inyecta
agua fresca (aproximadamente 100 gpm) del tanque 115 impulsada por la
bomba P-5 y controlada por el FIC-05001 que acciona la valvula FV-05001
ubicada en la descarga de esta. El agua es calentada antes de su inyeccion
al crudo en el intercambiador E-6 (lado casco), con la corriente de salmuera
proveniente de los desaladores, pasando luego ambos fluidos a través de la

valvula emulsificadora PV-05006 considerada como una de las mas
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importantes del proceso, ya que de la emulsion agua-crudo generada por
esta valvula dependera la eficiencia del proceso de desalacion.

Luego, esta mezcla entra a los desaladores D-4A/B de manera
equitativa, los cuales operan completamente llenos (inundados) y es alli,
donde se le remueven las sales, agua y sedimento, que causan dafios a los
equipos por corrosion y deposicion de sales; ademas de reducir la cantidad
de agua, evita alcanzar una presion de vapor en el horno que conllevaria a
reducir la alimentacion de crudo al horno y por ende a la torre T-1.

La corriente de salmuera sale por la parte inferior de los desaladores
hacia el intercambiador E-6 (lado tubo) para suministrarle calor al agua fresca
de inyeccion al crudo, luego el agua salada pasa al enfriador E-7 (lado tubo)
y finalmente al drenaje via a STEP (Sistema de tratamientos de efluentes de
proceso). En los desaladores la salida de agua depende del nivel alcanzado
por ésta, para ello se tiene que el nivel de agua no debe ser tan alto puesto
que seria arrastrada por el crudo que sale de los desaladores, y para el caso
de un nivel bajo, ocurriria que cantidades significativas del crudo saldrian con
el agua. La cantidad de agua en los desaladores se regula para el desalador
D-4A con el controlador LIC-05003 que actua sobre la valvula de nivel LV-
05003, y para el desalador D-4B a través del controlador LIC-05002 que
acciona la valvula de nivel LV-05002.

Los desaladores en la parte inferior poseen tres entradas para inyeccion
de agua limpia y cinco salidas de agua salada, las cuales en conjunto con el
arreglo de boquillas y colector de lado constituyen el sistema Sand Jet usado
para remover los lodos que se acumulan en el fondo de los desaladores. La
cantidad de agua que se inyecta para remover el lodo formado oscila entre
20-30 gpm del agua inyectada al crudo. El proceso de remocion de lodos se
realiza por seccion, para ello se abren una entrada y las dos salidas de agua

mas cercana a esta. Cada seccion necesita un tiempo estimado de 15min.
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El crudo ya desalado sale por la parte superior de los desaladores para
unirse en una misma linea, siendo succionado por la bomba P-2 6 P-3, luego
se hace pasar a través de los intercambiadores E-2 B/E/F (lado tubo) para
intercambiar calor con la corriente residual, proveniente de la torre
fraccionadora T-1, adquiriendo el crudo una temperatura que oscila entre
400-420 °F, antes de entrar al horno vertical H-2.

En el horno H-2 el crudo desalado es dividido en cuatro pasos, para
entrar por la parte superior a la zona de conveccién donde se calienta por
medio de los gases productos de la combustion, luego baja a la zona de
radiacion del horno, para después salir del horno y unirse los 4 pasos en una
sola linea de transferencia via T-1. El flujo de crudo desalado en cada paso
se controla, por los instrumentos FIC-05110, FIC-05111, FIC-05112 Y FIC-
05113, los cuales actuan sobre sus respectivos valvulas.

El crudo desalado recibe el calor necesario para la produccion de los
diferentes cortes de la fraccionadora T-1, quemando gas combustible que
fluye del tambor D-3; también se aprovecha el gas humedo proveniente del
tambor de reflujo D-1. Para la quema del gas se disponen de 32
gquemadores, donde 16 son para gas humedo y 16 para gas natural. La
cantidad de gas humedo suministrado al horno es controlado por el PIC-
05011 (control de presion del tambor D-1) que actua sobre la valvula PV-
05011 ubicada en la entrada de los gases humedos al tambor D-8.

El gas natural proviene de servicio industriales, siendo recibido en el
tambor D-3, cuya presion se controla por el PIC-05001 que acciona la valvula
PV-05001 ubicada en la entrada del gas natural al D-3. Una pequefa parte
del gas natural se envia hacia los mechurrios, mientras que la otra, via
quemadores, es regulada por la valvula de flujo PV-05114 que se controla
por el PIC-05114.

La corriente de vapor de media (190 psi) usado en T-1 y T-2 para

despojar se sobrecalienta en el horno, en la zona de conveccion. El crudo
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entra a la fraccionadora T-1 por la zona de expansion “ zona flash”, donde el
crudo vaporizado asciende a través de la misma, mientras que la fase liquida
fluye al fondo, descendiendo por efectos de la densidad, ocurriendo de tal
manera la transferencia de masa y de calor entre ambos flujos (vapor-liquido)
dentro de la columna, dando como resultado la separacion fisica de las
fracciones del crudo (gas no condensable, nafta liviana, diesel y crudo
reducido), siendo estos los cortes generados en esta fraccionadora. Por el
fondo de la torre T-1 se inyecta aproximadamente 6500 Ib/h de vapor
sobrecalentado, siendo el FIC-05028 quien acciona la valvula FV-05028
para regular la cantidad de vapor necesario para el despojamiento de los

hidrocarburos livianos presentes en la fase liquida.

3.1.1.1 Tope (sistema de gasolina)
Los vapores cuyos puntos de ebullicion son bajos, salen por el tope para ser
condensados por los E-1 C,D/A,B (lado casco), en ellos se enfria la gasolina
con agua fresca (lado tubos) proveniente de la torre de enfriamiento N°2,
bombeadas por las P-11’s. El condensado se acumula en el tambor de reflujo
D-1, donde se produce por diferencia de densidad la separacion de los gases
no condensados, gasolina y agua. El agua obtenida se deposita en la bota
del tambor D-1 que presenta dos fases liquidas, agua y gasolina, alli se
mantiene un nivel de agua que es controlado por el LIC-05017 que actua
sobre valvula LV-05017B, enviandose el agua sobrante hacia STEP (Sistema
de Tratamientos de Efluentes de Proceso); ademas se cuenta con dos
alarmas, una para el alto nivel LAH 05018 y una para el bajo nivel LAL
05018, ambas referidas el nivel de agua. A los gases de tope se le inyecta
amoniaco gaseoso con el objeto de neutralizar el acido clorhidrico HCI,
presente en el sistema de tope de la columna.

La gasolina obtenida en el tambor D-1 es succionada por la bomba P-4

0 P-4A para enviar una parte al tope de la fraccionadora T-1 como reflujo,
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este reflujo es controlado por el FIC-050035 (controlador del reflujo de la T-
1) que opera sobre la valvula FV-05035. El resto de gasolina se controla por
el FIC-05040 que opera sobre la valvula FV-05040, para enviar el producto al
tambor FA-3 a mezclarse con la gasolina de la DA-1 para luego ir a la
despropanizadora DA-6 de la unidad DA-1 (limites de bateria). Los gases no
condensables en D-1 constituyen los gases humedos, estos son llevados al
tambor D-8 que es un tambor de dimensiones pequefas, donde se drenan
por abajo los liquidos (gasolina) arrastrados por el gas humedo. Por la parte

de arriba se envian los gases hacia los 16 quemadores humedos del horno.

3.1.1.2 Zona media (sistema diesel)

A la altura de la bandeja N°9 y/o N°11 (actualmente bandeja N°9) de la torre
fraccionadora T-1, se extrae diesel no despojado dependiendo del volumen y
calidad de la especificacion de la carga, este es controlado por LIC-05015
que obedeciendo al nivel del diesel despojado en el fondo del T-2 actua
sobre la valvula de nivel LV-05015. Al despojador T-2 se le inyecta 2500
Ibm/h vapor de media (190psi) sobrecalentado proveniente del horno, por la
parte inferior de la columna para el despojamiento del diesel. La cantidad de
vapor se controla mediante el FIC-05029 que actua sobre la valvula FV-
05029. El vapor inyectado sale por el tope del despojador arrastrando los
hidrocarburos livianos presentes en el diesel para luego entrar a la torre T-1
por la bandeja N°8.

El corte de diesel entra por la bandeja N°1 del despojador T-2 y sale por
el fondo del mismo como diesel despojado. Esta corriente de diesel
despojado se controla a través del FIC-05045 que acciona la valvula FV-
05045 ubicada antes de los enfriadores E-8. El diesel es succionado por la
bomba vertical P-16 6 P-16A, para ser descargado hacia los

intercambiadores E-10B/A (lado casco) donde cede calor al crudo natural,
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luego pasa hacia los enfriadores con aire E-8 A/B/C y finalmente va hacia
almacenaje.

De la bandeja N°11 de la fraccionadora T-1, se extrae un corte con la
finalidad de controlar el perfil de temperatura, conocido como reflujo
intermedio (pumparound), el cual es succionado por la bomba P-12 6 P-12A,
donde el fluido es bombeado hacia los intercambiadores E-3, E-4 (lado
casco) para suministrar calor al crudo natural y luego regresar a la T-1 por la
bandeja N°9 por dos lados diferentes, ubicados el primero en la zona sureste
y el segundo al suroeste a una separacion entre ambos de 3 metros
aproximadamente. El reflujo intermedio es controlado por medio del FIC-
05200 que actua sobre la FV-05200.

3.1.1.3 Fondo (Sistema residual)

Por el fondo de la torre de fraccionamiento se extrae la corriente residual
succionado por la bomba P-3A 6 P-15 para ser enviado via almacenaje a
través de los intercambiadores E-2 F/E/B/D/C/A (lado casco), cediendo calor
al crudo; luego es dirigido hacia los enfriadores E-5 C/D/A/B (lado casco)
donde intercambia calor con agua de enfriamiento hasta lograr la
temperatura de almacenamiento. La cantidad de crudo reducido a la salida
de la T-1 se controla por medio del FIC-05020 que regula la valvula FV-
05020 ubicada en la descarga de la bomba P-3A/P-15 (Ver anexo A).

Una vez obtenida la descripcidon del proceso se pudo realizar la
actualizacion del diagrama de flujo de procesos de la unidad (DFP), el cual
se presenta en el anexo A. En esta etapa también se hizo necesario conocer
los siguientes aspectos de la unidad que complementan la descripcion del
proceso: los nuevos procedimientos de mantenimiento aplicados en la
unidad, las diferentes flexibilidades operacionales con que se cuenta en la
unidad actualmente y el funcionamiento de ciertos equipos entre otros

aspectos. Para ello fue adaptada la tecnologia del proceso a la filosofia
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operacional actual, siguiendo el mismo procedimiento de recoleccion,
comparacion y analisis de informacion que se realiz6 para la descripcion del

proceso.

3.1.2 Tecnologias asociadas al proceso (flexibilidad
operacional/control del proceso)

A continuacidon se describen las distintas operaciones que se contemplan
actualmente dentro de la unidad de destilacién, para el control y el buen

funcionamiento del proceso:

3.1.2.1 Sistema de resguardo por caida de presion en las lineas
principales
El crudo es transferido a la planta de destilacion atmosférica DA-2 a una

presion aproximada de 70 a 80 psig desde los tanques de almacenamiento
97x08, 97x09 y 97x10, por las bombas impulsoras Merey que son del tipo
tornillo, para garantizar un flujo de carga a la succién de las bombas P-1/P-
1A (bombas principales de carga en la unidad). Cuando la presion en las
lineas provenientes del sistema de bombeo Merey disminuye por debajo de
30 psig y/o cuando ocurren fallas en el sistema de bombeo Merey, es
alineado un tanque de resguardo, denominado tanque pulmon Tk-5, para ello
existe unas valvulas de compuertas, donde se cierra el flujo proveniente de
las bombas Merey y se abre la entrada del flujo del tanque Tk-5. No
obstante, si esto llega a suceder, es necesario reducir la carga de la unidad,

pues la capacidad de este tanque es de apenas 11.000 barriles.

3.1.2.2 Inyeccion de desemulsificante
En la linea de succion de las bombas P-1/P-1A, se inyecta quimico
desemulsificante de gran importancia en la separacion de las sales del crudo

en los desaladores, con una dosis regulada dependiendo de la carga a la
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planta. Este desemulsificante permite romper las emulsionas crudo-agua en

los desaladores, creada por la valvula emulsificadora.

3.1.2.3 Flexibilidad operacional de los intercambiadores E-3, E-4 y E-
2D

Los intercambiadores E-3, E-4 y E-2D poseen una particularidad de permitir
realizar varias alineaciones, modificando la trayectoria seguida por el crudo,
lo cual depende de las especificaciones que se sigan en el proceso. Las
configuraciones que brindan las flexibilidades operacionales respecto a los

intercambiadores E-3, E-4 y E-2D, se muestran en la siguiente figura.

Arreglo actual del proceso, respecto
a los intercambiadores E-3, E-4 v E-2D

BE ]=->[ E4 ]:s-[ E-2D }:;-[ D4AB |

Posibles arreglos del proceso logrado gracias a la flexibilidad operacional de los
intercambiadores E-3, E-4 vy E-2D

v Sacar de servicio los intercambiadores:

" Sacar de servicio al E-2D:

v Pasar por E-3, E-4 al E-2D:

v Sacar de servicio al E-4:

v  Sacar de servicioc al E-3:

Figura 3.2. Flexibilidad operacional de los intercambiadores E-3, E-4 y E-2D

La planta actualmente se encuentra en el modo destilacién incompleta
(septiembre de 2010) por lo que su filosofia de proceso es “pasando por E-3,
E-4 y luego por E-2D”; en este ultimo intercambia calor con residual que

viene del E-2B, la cual tiene como objetivo mantener la temperatura
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adecuada en los desaladores (290 °F aproximadamente, diseno), para la

maxima eficiencia de estos la cual actualmente no se alcanza.

3.1.2.4 Sistema de inyeccibn de agua al crudo y vélvula
emulsificadora

Antes de que el crudo llegue a los desaladores se le inyecta agua entre 70 a
100 gpm aproximadamente, con el fin de formar una emulsion entre el agua y
el crudo que permita disolver las sales contenidas en el crudo. El agua es
suministrada del tanque Tk-115, succionada por la bomba P-5, para luego
ser calentada en el E-6, de tal forma que se alcance una temperatura
adecuada que va de 240 a 290 °F la cual actualmente no se alcanza. Para
lograr la emulsion agua-crudo se usa una valvula emulsificadora (FIC-05016),
cuyo funcionamiento se basa en poner en contacto el crudo con el agua, de
tal forma que exista un contacto mas intimo (zona de transferencia de masa)
entre el agua salada presente en el crudo y el agua de lavado que se inyecta

para lograr una emulsion que permita que la sal sea eliminada del crudo.

3.1.2.5 Desaladores

Desde el primer tren de precalentamiento, el crudo se dirige hacia los
desaladores D-4A/B, donde se le remueven las sales, agua y sedimentos,
puesto que si llegaran a la torre, acelerarian la corrosion en el tope de la
fraccionadora, por ello la importancia de su remocion. A continuacién se

presentan las caracteristicas mas relevantes de los desaladores:

o Flexibilidad operacional de los desaladores D-4A y D-4B
Los desaladores de la unidad poseen diferentes flexibilidades operacionales
que permiten una gran variedad de arreglos a la unidad. A continuacion se

especifican cada uno de estos arreglos:
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Trabajando en serie. El crudo va del desalador D-4A al D-4B, por
medio de una linea de 10 pulgadas ubicada en la parte superior de los
desaladores que conecta a ambos desaladores. En serie se usa con el
objeto de reducir aun mas la cantidad de agua contenida en el crudo, y
con ello, las sales presentes.

Trabajando en paralelo. En este arreglo el crudo entra a ambos
desaladores por la parte superior por una linea que se divide en dos, de
tal forma que pueda entrar la misma cantidad de crudo a los
desaladores. La salida del crudo se hace por dos lineas de igual
diametro que luego se unen para ir al siguiente sistema de
precalentamiento.

Fuera de funcionamiento un desalador. Existe la facilidad de trabajar
con un solo desalador; para ello se desvia la carga del desalador que
debe ser colocado fuera de servicio, y se disminuye la carga de crudo a
la unidad hasta 45 MBD.

Sistema de lavado de los desaladores
Existe un arreglo en los desaladores para la remocion de los sdlidos
que se depositan en el fondo, que se describe a continuacion:

Por medio de la bomba P-6 se inyecta agua en el sistema de
remocidn de lodos denominado Sand-Jet (arenas-boquillas); para el
momento de desarrollo de este trabajo, esta bomba se encontraba en
taller, por lo que era usada parte del agua que se le inyecta al crudo,
siendo desviada hacia las boquillas de entrada de agua
(aproximadamente de 15-20 gpm). Esta agua se inyecta a los
desaladores de la siguiente manera: primero se abre la primera boquilla
de entrada de agua, luego se abre la siguiente boquilla de salida de

agua mas cercana a esta, para que los residuos puedan salir.
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Seguidamente se cierra la boquilla de entrada de agua y se abre la que
le sigue, mientras que las dos boquillas de salida mas cercanas a esta
son abiertas. Este proceso se repite para las tres boquillas de entrada
de agua de lavado que tienen los desaladores. El proceso de lavado se
realiza una vez al dia, en la manana, durante 15 a 20 minutos.

Existe también el caso particular de que se abren todas las
boquillas de entrada de agua asi como las de salida de salmuera y
lodos, para realizar el lavado de los desaladores. Respecto al agua
usada, también existe la posibilidad de emplear el agua condensada de
la bota del D-1.

Control de presion

Para controlar la presion en 170 psig en los desaladores existe una
linea de recirculacion de flujo a la succion de las bombas P-1/P-1A.
Cuando la presion aumenta por encima de 170 psig el controlador de
presion PIC-05005 le envia una sefal a la valvula PV-05005 para que
esta abra aun mas y parte del crudo sea recirculado a la succion de las
bombas aliviando la presion en los desaladores. Para el caso de
disminuir la presion en los desaladores por debajo de 170 psig, el
controlador envia una sefial para que la valvula se cierre aun mas,
disminuyéndose la cantidad de crudo recirculado, lograndose de esta

manera un aumento en la presion de los desaladores.

3.1.2.6 Horno H-2

A continuacion se presentan las tecnologias mas resaltantes en cuanto al

calentamiento del crudo en el horno H-2:

Suministro de gas al horno H-2
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En el horno, el crudo recibe el calor necesario para su parcial
vaporizacion, quemando gas combustible (gas natural) que fluye del
tambor (D-3), el cual mantiene una presion de 50-60 psig controlada por
el PIC-05001. También se aprovecha el gas humedo proveniente del
tambor D-8, controlandose su flujo por el PIC-05011 que controla la
presion del D-1.

El horno posee 32 quemadores, colocados en el fondo del horno,
siendo 16 de ellos utilizados para quemar el gas humedo del proceso y
los otros 16 para quemar el gas natural.

Calentamiento del crudo y el vapor al horno H-2

El crudo entra al horno H-2 a un rango de temperatura que va desde
380 a 420 °F. La linea de entrada al horno es dividida en cuatro pasos,
los cuales pasan a través de las valvulas de control FIC-
05110/111/112/113. Estas valvulas de control poseen un desvio de
seguridad “by pass” como respaldo en caso de contingencia o falla de
las valvulas de control. El crudo sale del horno por cuatro lineas, las
cuales se unen antes de entrar a la T-1. La temperatura de la linea de
transferencia es controlada por el TIC-05227, el cual controla la
temperatura por medio del ajuste de la valvula FV-05114 ubicada en la
linea de gas combustible via quemadores.

El vapor de media es introducido al horno en la zona de
conveccion para ser sobrecalentado, dividiéndose en seis pasos antes
de entrar al horno. Seguidamente el vapor sale del horno por debajo de
la zona de conveccidén del horno, uniéndose metros después en una
sola linea que lo conduce a la entrada de las torres T.1 y T-2. Cuando
hay parada programada de la unidad, la purga de los hornos se realiza

a nivel de serpentines con vapor de media (190 psig).
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3.1.2.7 Suministro de aire a lainstrumentacion de la unidad

El aire usado por los instrumentos de control proviene del ambiente y es
almacenado en el tambor AR-13 después de ser acondicionado. Para
comprimir el aire se usa el compresor P-8, que es accionada por una turbina.

La presion que se alcanzada en la compresion del aire es tipicamente 100

psig.

3.1.2.8 Vaciado de lineas y equipos de la unidad

La bomba P-7 se usa para el vaciado de los equipos en los casos que se
realice parada general de la planta. Es una bomba de tipo reciprocante, que
envia los fluidos via al sistema de tratamientos de efluentes de proceso
(STEP). EI mantenimiento general de la planta se realiza con vapor de media

(190 psig), y de baja de (20 psig).

3.1.2.9 Flexibilidad operacional de la bomba P-1

La bomba P-1 es de velocidad variable, lo que brinda la facilidad de que al
momento de arrancar la planta se pueda aumentar la carga de manera
progresiva hasta llegar a su maxima capacidad, evitando que se procese
tanto crudo que luego seria recirculado a la unidad por estar fuera de

especificaciones.

3.1.2.10 Sistema de fraccionamiento de crudo (fraccionadora T-1y
despojadora T-2)

El crudo entra de manera tangencial a la fraccionadora T-1 por la zona de
expansion (flash), donde el crudo vaporizado asciende a través de la misma,
mientras que la fase liquida fluye al fondo, descendiendo por diferencia de
densidad, ocurriendo de tal manera la transferencia de masa y de calor entre

ambos flujos dentro de la columna, dando como resultado la separacion
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fisica de las fracciones del crudo: gas no condensable, nafta liviana, diesel y
crudo reducido, siendo estos los cortes generados en esta torre.
La torre T-1 estd conformada por tres zonas: tope, media y fondo. A

continuacion se describen las tecnologias aplicadas en cada zona.

o Tope

»  Neutralizacion de acidos
En el tope de la fraccionadora se le inyecta amoniaco para neutralizar el
acido clorhidrico (HCI) formado como consecuencia de la disociacion de
las sales contenidas en el crudo, durante el precalentamiento y
calentamiento. La cantidad de amoniaco inyectado depende de la carga
a la planta y del pH del agua del tambor D-1. Al reaccionar el amoniaco
con el acido clorhidrico se forman sales amoniacales las cuales son
muy erosivas, y ocasionan dafio a la metalurgia de los equipos aguas
abajo. Para solucionar este problema se tiene proyectado, la inyeccion
de agua por el tope de la torre, puesto que las sales amoniacales son
muy higroscopicas, lo que permite lavar cualquier cloruro de amonio
precipitado e incluso evitar la precipitacion durante la condensacién del

producto de tope.

»  Sistema de condensacion de gases del tope
Los vapores de hidrocarburos cuyos puntos de ebullicibn son altos,
salen por el tope y son condensados en los E-1 AB/C,D. Estos
intercambiadores poseen un arreglo serie-paralelo. Para la
condensacion de los gases se usa agua proveniente de la torre de
enfriamiento N° 2 surtida por las bombas P-11's. En este arreglo los
gases van por la carcasa puesto que provienen de un proceso de
destilacion que los hace un fluido mas limpio que el agua de

enfriamiento.



52

Tambor D-1
La corriente de tope proveniente del sistema de condensacion de
vapores pasa al tambor de reflujo (D-1). En este tambor se produce la
separaciéon de los gases no condensados, gasolina y agua. Los gases
no condensados en el tambor D-1 fluyen por el tope del tambor via
quemadores del horno H-2. Para controlar la presion del D-1 se utiliza el
controlador PIC-05011 que regula el flujo de gas humedo por medio de
la valvula PV-05011.

El agua de proceso obtenida en la bota del tambor D-1 puede ser
usada en el proceso y/o enviada como efluente. A continuacién se

presentan la flexibilidad relacionada con esta corriente:

Puede ser enviada por drenaje hacia el sistema de efluentes de proceso
via separadores API por efecto de la gravedad.

Parte del agua puede ser succionada por la bomba P-6 hacia el E-6,
donde intercambia calor con la salmuera proveniente de los
desaladores. Este agua se mezcla conjuntamente con agua fresca de la
bomba P-5, como agua de lavado del crudo entrando a los desaladores
conjuntamente con agua fresca de la bomba P-5.

Como proyecto futuro se tiene, que el agua se inyectara en la linea de
tope de la T-1 usando la bomba P-6; esto para absorber y diluir las
sales de amonio.

La descarga de agua del D-1 es controlada por medio del LIC-
05017 que actua sobre las valvulas de flujo LV-05017A/B. Respecto a la
gasolina, se tiene el hecho de cuando se encuentra fuera de
especificaciones y/6 cuando se pone en servicio la unidad, se dirige
hacia el tanque Tk-145 (localizado en STEP), siendo controlado su flujo
por medio del LIC-05019A, que acciona la valvula FV-05019A. En los
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casos de existir incremento del nivel por encima de 80% del D-1,

también se dirige el exceso hacia STEP.

o Zona media
En la zona media de la columna T-1, existe un sistema de retiro de
diesel, a la altura de la bandeja N° 9 y/o N° 11 del cual se extrae diesel
y que entra al despojador T-2. La entrada se hace a través de la valvula
de control LV-05015 la cual actua bajo el lazo de control LIC-05015. En
la siguiente figura se indican los distintos arreglos para las bandejas

que pueden usarse para retirar el corte de diesel:

Posibles arreglos respecto a la salida de diesel no despojado

v~ Salida del plato 9

s Jeof T2

v~ Salida del plato 11
[ Prae st J==
v Salida de ambos platos

Crmer P
= >

Figura 3.3. Posibles arreglos de la salida del diesel no despojado

El diesel entra por la bandeja 1 del despojador T-2 para ser despojado
con vapor de media el cual se introduce en la ultima bandeja. El diesel
despojado es succionado por las bombas P-16 o P-16A para ser enviado
hacia los intercambiadores E-10 B/A, pasando luego por la valvula de control

LV-05015 que actua en cascada con LIC-05015 (control de nivel en el T-2).
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Finalmente el diesel es enfriado por los E-8's (enfriadores de aire de tiro
forzado), via almacenaje.

Existe la facilidad de inyectar diesel despojado o aceite en la corriente
de residual antes de ser enfriados en los E-5's, para controlar la viscosidad
del residual y cumplir con las especificaciones exigidas por el mercado. Esto

puede hacerse con cualquiera de los siguientes arreglos:

v La inyeccion de diesel se realiza por medio de la bomba P-17 a través

del FIC-05050.

v Se inyecta aceite del tanque 142 por el FIC-05051 por medio de la
bomba P-18.

o Fondo

Por el fondo de la torre de fraccionamiento T-1 se extrae el residual, el cual,
es succionado por la bomba P-3 6 P-15 para enviarlo via almacenaje a
través del tren de precalentamiento E-2 F/E/B/D/C/A. Este proceso se realiza
bajo el controlador de nivel LIC-05010, que actua en cascada sobre el
controlador de flujo FIC-05020A/B. Existe un arreglo para inyectarle diesel

despojado de la T-2 al residual que va a almacenamiento.

o Sistema control de la temperatura T-1
El control del perfil de temperatura de la torre T-1 se realiza a través de dos

corrientes denominadas: reflujo intermedio (pumparound) y el reflujo de tope:

v' La gasolina obtenida en el tambor D-1 es succionada por la bomba P-4
6 P-4A y parte de ella es enviada al tope de la fraccionadora T-1 como

reflujo a través de una linea regulada por el FIC-05035 quien actua en
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cascada con el TIC-05005 ubicado en la linea de vapores del tope de la
torre para mantener el perfil de temperatura de la torre.

v" De la bandeja N° 11 de la torre fraccionadora T-1, se extrae un corte de
diesel para retirar calor de esta torre, como reflujo intermedio
(pumparound). Este corte es bombeado por las P-12 6 P-12A a través
de los intercambiadores E-3 y E-4 para cederle calor al crudo natural y
luego retornar a la torre T-1 por la bandeja N°9. El reflujo es controlado
por el FIC-05200 actuando sobre la valvula FV-05200, ubicada en la

descarga de las bombas.

3.2 Actualizacion de la informacién del sistema de valvulas de

seguridad y de control de la unidad

3.2.1 Sistema de valvulas de seguridad

Para la actualizacién de las valvulas de seguridad se solicito el listado del
sistema de alivio (valvulas de alivio y seguridad) al departamento de
ingenieria de instalaciones, donde se encontré la siguiente informacién:
ubicacion, fabricante, servicio, serial, modelo, tamafio (entrada y salida),
presion de ajuste, presion de disparo, capacidad de desalojo y ultima
calibracion realizada. Luego se realizaron visitas a la planta con el objeto de
validar la informacion del listado con los datos que se encuentran ubicados
en la placa de informacién de cada una de las valvulas (anexo H).

En todo momento la busqueda de informacién se centré en conocer dos
caracteristicas de las valvulas de seguridad: tipo (convencional o
balanceada) y el medio hacia al cual descargan. En esta etapa también se
actualizaron las hojas de quimicos de los fluidos manejados en la unidad,
puesto que se hace importante conocer el riesgo que implica la descarga de
estos al ambiente, bien sea por las valvulas de seguridad y/o alivio o la

existencia de alguna fuga; para ello se contacto con el departamento de
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ambiente de la refineria, los cuales tenian actualizada esta informacion
(anexo T).

3.2.2 Sistema de valvulas de control

La actualizacion del sistema de valvulas de control de la unidad consistio, en
una primera etapa, en la recopilaciéon de toda la informacion de diseno de
éstas, puesto que no se tenia. Para la busqueda de informacion se pidio el
listado de valvulas de control al departamento de instrumentacion, donde se
especifica: fabricante, serial del cuerpo y el modelo.

Se realizaron visitas a la planta para ubicar las valvulas de control y asi
poder recopilar y validar la informacion referente a los fabricantes, seriales y
modelos. Seguidamente se procedio a elaborar un listado de valvulas de
control que fue enviado a los fabricantes, especialmente Fisher y
Masoneilan, para que suministraran la hoja de disefio de todas las valvulas
de control. Con las hojas de disefio se elaboré una base de datos de las
caracteristicas de las valvulas como: tipo, tamafno del cuerpo, caracteristica
del flujo entre otras (anexo E).

La principal caracteristica de las valvulas de control, es regular el flujo a
expensas de una caida de presion generada. Por ello se determiné la caida
de presion generadas por estas. Para ello se uso la ecuacion 2.16 en el caso
de liquidos y la ecuacién 2.17 en caso de fluidos compresibles. Se requirid
de los porcentajes de apertura de las valvulas, que se obtuvieron por medio
del Aspen Process, que también registra los porcentajes de apertura para
cada valvula de control. Antes de avanzar, es necesario aclarar que los
célculos realizados para las valvulas de control fueron realizados para las
condiciones de proceso tomadas el dia que se realizd el “test run” (seccion
3.3.1.2).

Otro factor necesario para determinar la caida de presion en las
valvulas de control, lo es el coeficiente de la valvula, Cv para el caso de los

liquidos y Cg para el caso de los gases. Este coeficiente Cg, es usado por
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los fabricantes Fisher para el dimensionamiento de las valvulas de control
que manejan flujos compresibles, como se explica en la seccién de valvulas
de control en el capitulo 2.

Basado en el hecho de que los coeficientes de las valvulas de control
dependen del tipo de valvula, se ubicod en la hoja especificaciones de cada
valvula, el tipo, el tamafo y la caracteristica del flujo y con esta informacion
se busco la tabla correspondiente para cada valvula, donde se tiene el
porcentaje de apertura versus el coeficiente Cv 6 Cg, dependiendo del caso.
Estas tablas se encuentran en el programa Firstvue, proporcionado por la
empresa Fisher, especificamente en la seccién coeficientes de valvulas
(anexo D). Para la unica valvula Masoneilan que se encuentra en
funcionamiento, controlando la salida de agua del D-4A, se usaron las tablas
Masoneilan ubicadas en el departamento de instrumentacién de la refineria.
De manera especifica para las valvulas que controlan el flujo de residual y el
flujo de gas humedo no se conto con toda la informacién de disefio necesaria
para leer los coeficientes de las valvulas, sin embargo, existio la facilidad de
determinar la caida de presion, puesto que existian puntos ubicados en las
lineas de estas valvulas donde se conocia la presion y por medio del
simulador Inplant se pudo determinar las presiones de entrada y salida de las
valvulas en cada caso (ver seccién 3.3.1.3 correspondiente a las lineas
proceso).

Ademas de calcular la caida de presion generadas por las valvulas de
control, se determinaron para el caso de los fluidos no compresibles, la caida
de presion admisible y la caida de presidn de cavitacion (AP allowable, AP
cavitation), y para el caso de los fluidos compresibles, la caida de presion
critica (AP critical). Estos factores para ambos tipos de fluido se calcularon
por medio del programa facilitado por Fisher, que permitié ademas corroborar

los calculos de caida de presion y realizar una evaluacion hidraulica de las



58

valvulas de control. Los resultados para todas las valvulas se muestran en la
tabla 4.2.

En la siguiente figura se presenta la interfaz del programa para la
valvula que controla el flujo de gasolina a almacenaje. En ella se muestran
las propiedades fisicoquimicas como lo es la densidad relativa la cual fue
obtenida por medio de la grafica de aproximacién de la densidad relativa
para fracciones del petréleo a las condiciones de operacion ubicada en el

anexo B.

[ FRSTVUE - 1o ASOLINA= G I [ [ e |

[ O [ | G| 56 Itomt: T ag1 [ 001 |
| | Condition Summary Condition Maintenance oo
| Valve/Regulator Type: | How Delote | W
| Actuator: |M Clear I Qty:
Actuator Size: |__Copy | 1
| S pring: Sizing Views [—_l'
Import FSP File I Quick ~
Spreadsheet Val ulator
Swzing For: Fizsher Liguid Units M inimum =
@ Liquid Liquid [gazolina -
" Heal Gas SG g.741
P11 pEig [~ | S0.000
7 ldeal Gas dP > psid [~ | 32.493
e T dog F B2 102,000
=l Q apm(us) [=| 125.000
O Water Viscosity eP = 0.402
O Stoam Em 0.7az
. Ko 1.000
© Bulp Pv pria 13.500
" TwoPhz GL |Pc paia 445,000
) TwgPhs v |Valve/Reg Type STANDARD -
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' I15A Vapor dP Allowable > puid 73179
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Ae > 0.911
Close I Valve/Heg LpA > dBa)  [=] < 50
Raoynolds Mumbaor > BIG227.95%4
Fw > 1.000 -
Liquid name [optional]

| |For Help. press F1 GASOLIMA OO

Figura 3.4. Interfaz del programa Firstvue (Fisher)

Los flujos reportados en el Aspen Process Explorer es a condiciones
estandar lo que implico que dichos flujos fueran llevados a condiciones de

proceso, aplicando lo siguiente: con la densidad a las condiciones estandar
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se hall6 el flujo masico para luego con la densidad a las condiciones de

proceso conocer el flujo volumétrico a las condiciones actuales.

3.2.3 Placas de orificio

En la DA-2, las linea de proceso, antes de las valvula de control siempre se
encuentra una placa orificio, lo que permite leer los flujos que manejan estas
valvulas de control; para conocer el desempefo de las placas de orificio se
célculo el flujo maximo manejado para cada una de ellas en la unidad. La
herramienta usada en este caso fue el programa Pegasys en su opcion, flujo
de fluidos-orificio (fluid flow-orifice). EI método usado fue el ISO/ASME (Miller
‘Sm’ Method), donde es necesario conocer para liquidos la viscosidad, la
temperatura de operacion, los diametro de las tuberias, la densidad, el
diametro del orificio y la maxima caida de presién para la cual fue calibrada la

placa, como se observa en la figura 3.5.

[ 8 CAUSERS\ADMIN\DESKTOP\OSW\PROGRA- IPEGASYS\orfce XE - E=E)
i

Calc. Method Miller Sm
Fluid Name GASOLINA
Tag Number FT/085048
Temperature 182 Deg F.
Pre"‘ure @ PSIG
Uiscosity 0.7308 Centipoise
Sp. cat Ratio Does Not Apply
Bore Size 2.412 Inches
Flow Units GPH
. Nom. Pipe Size 4 Inches
. Pipe Schedule 48
2. Pipe I.D. 4.026 Inches
. Plate Material CARBON STEEL
. Tap Location FLANGE

y. Max Diff. W.C. 188 Inches Water
. Flow. Density 45.312 Lh/CF

Reynolds No. RD= 196701 Sizing Index Sm= 0.2336974

Discharge Coef. C= 0.687713 Mass flow Lbhshr= 91565.4

Thermal Corr. Fa= 1.0885 Diameter Ratio BETA= B8.59911

Expansion Corr. Y1= 1.0000 Orifice Bore (inches)= 2.412
Maximum Flow = 251.9 GPM

'@’ =CHANGE THIS DATA  '1°'=RESTART PROGRAM ’2'=PRINI CALC. SHEET[S

Figura 3.5. Calculo del flujo maximo de una placa orificio (Pegasys)
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En los flujos compresibles, ademas de los datos mencionados anteriormente
para los fluidos no compresibles, se necesito: la presion aguas arriba de la
placa, el peso molecular del gas y la relacién entre los calores especificos K
(Cp/Cv), obtenidos por simulador Pro/ll, usando la data obtenida en el “test
run”. Los resultados para todas las placas orificios se encuentran en la tabla
4.3.

Una vez calculados los flujos maximos manejados que corresponden a
las condiciones de proceso, se llevaron a condiciones estandar aplicando el
mismo procedimiento descrito anteriormente para las valvulas de control.
Estos valores se compararon con los proporcionados por el departamento de
instrumentacién de la refineria, que son los calculados para el disefio y/o
calibracion de la placa orificio. En base a estos flujos se realizé la evaluacion
de las placas orificios de la unidad y a su vez validar el procedimiento

empleado para la calibracién de las placas.

3.3 Obtencion de las condiciones: tipicas, maximas y minimas de
operacion actual de las principales lineas y equipos de proceso de la

unidad, comparando con el disefio
3.3.1 Condiciones tipicas, maximas y minimas

3.3.1.1 Variables monitoreadas en consola

Por medio del programa Aspen Process Explorer se determinaron las
condiciones tipicas, maximas y minimas para las variables: temperatura,
presion, flujo y nivel, referidas solo a los siguientes equipos: torre atmosférica
T-1, desaladores (D-4A, D-4B), acumulador D-1, horno H-2 y el tambor D-3.
Para ello se acceso a los diferentes despliegues de la unidad DA-2, con el fin
de identificar las variables que se monitorean en consola. En la figura 3.6 se

muestra el despliegue del tren de precalentamiento de la unidad donde
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pueden observarse los diferentes tags asociados a los instrumentos de

medicion ubicados en estos sistemas de la planta.

P Aspen Process Explorer - OVERVIEW GEMERAL - [GDA2-01 TREM DE PRECALENTAMIENTO (Sélo lectura)] =< |

| Archivo Editar Ver Graficos Favoritos Herramientas Yentana Ayuda -8 X

0O & & [ 8 2

TREN OE PRECALENTAMIENTO DA-2

3
=)[22/1272010 08:07:12 am — %< 0z00:00 ~ || @ [z271272010 080712 am =5

[ [ >

4
21:53 : 12353 ’ 53 B 1253 5 553 d 17:53 g |

Figura 3.6. Despliegue DA-2 (Aspen Process)

Para proceder al monitoreo de la variables por medio de la modalidad grafica
de histograma, se uso la herramienta Aspen Q del explorador, donde se
especifica la parte estadisticas del explorador. Con el uso de la herramienta
de control de tiempo se fijo un periodo de monitoreo de las variables de 92
dias desde 05/08/2010 3:00:00 pm hasta 05/11/2010 3:00:00 pm. A
continuacion se presenta el procedimiento seguido para la definicién en
concreto de los valores tipicos, minimos y maximos de proceso de una
variable.

En el caso de la PI-05003 (presion de entrada a la planta), una vez
obtenido el histograma representativo para el tiempo de monitoreo (figura

3.7), para el valor tipico de la variable, se tomé la barra del histograma mas
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alta puesto que representa el intervalo de las mediciones que mas se repitio,
y por ser un intervalo se le determiné el promedio, tomandose este resultado
como el valor tipico.

Para los valores maximos y minimos se tomé como apoyo tanto la
curva (presion vs. tiempo) como el histograma. En la curva se observé la
tendencia del valor de la variable con respecto a un intervalo, puesto que se
obtienen muchos picos que no reflejan los verdaderos valores maximos y
minimos que se manejan en planta y son consecuencia de problemas o
situaciones no normales. Una vez observada la tendencia del valor (para
maximo y minimo valor operacional), con ayuda de los histogramas se ubicé
el intervalo y en base a las barras se obtuvo el valor maximo para la barra
con mayor medida representativa, y para el valor minimo se realizé o mismo

pero con la barra de menor medida representativa; las cuales se muestran en
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o s ny
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LA o -
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1
I ! o
o 21 3775 545 7125 88
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Figura 3.7. Histogramas para definir valores tipicos, minimos y maximos

3.3.1.2 Variables monitoreadas en campo
No todas las variables operacionales se monitorean mediante el explorador

de procesos, solo las mas importantes, sin embargo en planta mediante el
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uso de manometros y termometros se les hace seguimiento a una cantidad
significativa de ellas, generalmente a la: presion de succion y descarga de
las bombas, ciertas presiones de entrada 6 salida de los intercambiadores, y
las temperaturas de salida de las aguas de enfriamiento de los
intercambiadores.

Con ayuda de un pirometro, los mandémetros y termémetros ubicados
en planta se procedié a recabar toda la data de proceso mediante una
corrida de pruebas “test run”, realizado el dia 20/01/2011, que consistié en un
registro de las condiciones operacionales (presion, temperatura, flujo y nivel)
de las corrientes de proceso y toma de muestras de todas éstas, para un
posterior analisis fisicoquimico en el laboratorio de la refineria (anexo V).
Para hacer una data mas representativas del proceso, las variables y
muestras fueron tomadas dos veces, las primeras partiendo a las 7:50 am y
las segundas a partir de las 3:00 pm. Con toda esta data se pudo obtener un
promedio para las variables no monitoreadas, determinandose de esta

manera los valores tipicos, minimos y maximos.

3.3.1.3 Variables calculadas
En los casos donde no existian instrumentos de medicion para conocer las
variables de proceso se determinaron por medio de calculos, dependiendo el

Caso:

» Lineas de proceso (caida de presion en las lineas de proceso).
Para la determinacion de las presiones de entrada y salida de cada
linea, se empled el simulador Inplant. En primer lugar se eligi6 como
tipo de simulacién, redes (network), seguidamente el tipo de fluido,
composicional, y riguroso multi-fases. Las lineas de proceso se

construyeron por medio de los siguientes datos de las tuberias,
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suministrados al simulador: longitud, inclinacién, accesorios (codos,
valvulas entre otros) y diametro.

Las condiciones de proceso especificadas en los sitios de partida
y llegada de las lineas fueron las siguientes: presion (entrada ¢ salida),
temperatura y flujo, todas obtenidas del test run o del Aspen Process
para el tiempo de monitoreo establecido anteriormente.

Las propiedades fisicoquimicas (curva de destilacién y gravedad
API) empleadas en el caso de los productos de la unidad, se presentan
en los anexo P y R, las cuales fueron obtenidas de los analisis
realizados en el laboratorio de la refineria a las muestras tomadas para
cada corriente el dia del test run. De manera especial, para el crudo
Merey, se uso como tipo de fluido, liquido, especificandole la gravedad
API, y dos intervalos de viscosidades absolutas a dos temperaturas
diferentes. Los datos de entrada y salida del simulador, para el caso
especifico del diesel, se presentan en el anexo X. Finalmente se pudo
conocer la caida de presion para cada linea de proceso, mostradas en
el anexo O, usando el método segmentacion manual y el algoritmo,
balance de presion (Pressure balance PBAL).
Lineas de proceso (condiciones de disefio). Las condiciones de
disefio para las lineas de disefo (temperatura maxima, presién maxima
y flujp maximo), fueron determinadas aplicando los procedimientos
descritos en la muestra de calculos para las lineas de proceso.
Intercambiadores de calor. En la unidad de destilacion uno de los
problemas de falta de instrumentacién recae en mayor medida en los
intercambiadores, por ello se tiene que todos los intercambiadores de
calor no presentan los mandmetros necesarios para conocer las caida
de presidn generadas por estos. Para solventar esta situacion se utilizd
la ecuacion 2.2, donde partiendo de las condiciones de disefio

previamente validadas con las hojas de especificaciones de cada
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intercambiador (anexo K), y el flujo actual de trabajo, se determinaron
las caida de presion generada por cada intercambiador, como se
muestra en el calculo realizado en la seccién 3.5.3.

» Bombas. En planta todas las bombas a excepcién de la P-2 (succién)
poseen manometro en la succion y en la descarga, por ello la presion
de entrada para este caso fue calculada por medio del simulador
Inplant, siguiendo el procedimiento descrito para las lineas de proceso.

Se determiné el NPSH requerido y disponible para cada bomba,
siguiendo el procedimiento descrito en la muestra de calculos para
bombas en la seccién 3.5.4. Las condiciones de disefio, para el caso de
la temperatura y presion se validaron con las hojas especificaciones de
cada bomba. Para el caso de los flujos de disefio, maximo y minimo, se

aplico el procedimiento descrito en la muestra de calculo para bombas.

Para todos los equipos de la unidad, las variables de disefio necesarias
para comparar con las condiciones operacionales actuales, se obtuvieron
mediante la revision y validacion de la informacién contenida en los planos
mecanicos, hoja de especificaciones e informacion obtenida en planta, las
cuales se presenta algunas en los anexos Ky L.

3.4 Realizaciéon del balance de masa y energia de la unidad a través un

modelo de simulacion

3.4.1 Elaboracion del modelo de simulacién ajustado a las nuevas
condiciones de trabajo

Para el desarrollo de esta etapa se partiéo del modelo de simulacién existente
de unidad. Este modelo fue adaptado a las condiciones operacionales
actuales realizandose cambios, tanto en el tren de precalentamiento como

en la torre de destilacion (T-1).
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Se validé toda la informacién de disefio del modelo de simulacion,
mediante las hojas de datos de cada equipo existente en el informe de
seguridad de los procesos, los planos mecanicos aportados por la sala de
dibujo de la gerencia técnica y la informacién referente a los cambios hechos
durante las paradas, suministrado por el departamento de estaticos y
rotativos. Para esta informacion de disefio, se reporta la hoja de
especificacion del intercambiador E-2F en el anexo K.

Se realizaron una serie de cambios al modelo de simulacion con el
objetivo de obtener un modelo representativo del proceso actual de
fraccionamiento, y ademas de incorporar todas las corrientes asociadas al

proceso. A continuacion se presentan estos cambios:

o Se incorporaron los enfriadores E-8A/B/C conectados en paralelo,
encargados de reducir la temperatura del diesel que va a
almacenamiento.

o Se incorporaron los intercambiadores E-5A/B/C/D conectados en un
arreglo serie-paralelo, cuyo objeto es enfriar el residual que va a
almacenamiento.

. Se afadieron los intercambiadores E-1A/B/C/D, utilizados como
condensador de los gases de tope de la torre de destilacién atmosférica
T-1.

o Por medio del uso de valvulas se adiciono al modelo las caida de
presion existente entre cada equipo.

. Se adicioné al modelo, el sistema de enfriamiento de la salmuera que
sale de los desaladores, formado por el intercambiador E-6, donde a su
vez se calienta el agua que se le inyecta al crudo, y el intercambiador E-
7, donde se logra reducir la temperatura de la salmuera hasta la

condicion de almacenaje.
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Respecto a la torre T-1, la entrada del reflujo intermedio (pumparound)
y la salida del diesel fueron movidas ambas del plato tedrico 6 al 5, ya
que para el modelo de simulacién base del cual se partid, la salida de
diesel se manejaba por la bandeja real N° 11, lo cual actualmente se
realiza por la N° 9, como se observa en la figura 3.8, lo que supone un
aumento de las etapas reales para la salida de la corriente de diesel no
despojado, traducido en un aumento de las etapas tedricas.

El cambio del lugar de la salida del diesel, se justificé en que
tedricamente para esta zona se tiene segun la bibliografia de reference
manual Pro/ll, es de 3 a 5 etapas tedricas después de la alimentacion,
con una eficiencia comprendida de 30 a 50%, por ello se considerd una
eficiencia para esta zona de 50% (4 etapas tedricas). Respecto a la
entrada del reflujo intermedio, se basé en que la eficiencia varia de 20-
25%, con una cantidad de etapas tedricas que va de 1-2 entre salida y
entrada, tomandose una eficiencia de 25% (2 etapas tedricas); salida en
el plato 7 y entrada en el 5. Los otros aspectos relacionados con la
distribucién y conformacién de la columna se mantuvieron iguales al
modelo de simulacion anterior de la unidad: diez platos tedricos en total,
alimentacion de crudo en el plato 9 y de vapor en el 10, y entrada de

gases despojado provenientes de T-2 en el plato 4.

Salida anterior del diesel (platos reales) Salida actual del diesel (platos reales)
T-1 T-1

9 9

e -

—
11 Diesel I 11

1 P d
Pumparound umparoun R
T2 Tz

Mer
_ Merey | vapor _ Merey | vapor .

T | i |

Figura 3.8. Salida del diesel no despojado haciala T-2
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Con estas nuevas incorporaciones se obtuvo un esquema de procesos
ajustado a las nuevas condiciones de proceso, y mucho mas completo. Los
datos de entrada de la simulacion o input se muestran en el anexo W.

El método termodinamico empleado en la simulacion fue el mismo que
posee el antiguo modelo de simulacion (SRK), puesto que se recomienda
para una carga a la planta de hidrocarburos con un rango de temperatura de
-460 a 1.200 °F y un rango de presion de 0 a 5.000 psia. Otro factor a
considerar en la definicion del método es la presencia de hidrocarburos
livianos y hidrogeno, por ello a pesar de que el crudo posee hidrogeno siendo
el método adecuado GS para sistemas ricos en hidrégeno, no se tomo en
cuenta en la definicion del método, ya que la cantidad de hidrogeno es
insignificante alcanzando un 1,64% molar del gas humedo obtenido en el D-
1.

La simulacién de la unidad se realiz6 usando como alimentacion un
crudo reconstituido, formado por la mezcla de las corrientes que se obtienen
en la T-1 (gasolina, diesel, residual, gas humedo y agua), cuyas propiedades
fisicoquimicas fueron obtenidas de las muestras del test run, analizadas en el
laboratorio de la refineria. De manera particular para el agua, puesto que no
se monitorea el flujo de ésta, se analizé el crudo desalado para determinarle
la cantidad de agua contenida y de esta forma obtener la corriente de agua.

Las propiedades fisicoquimicas empleadas en el modelo fueron
obtenidas del test-run, explicado en la seccion 3.3.1.2, incorporandole las
condiciones de procesos monitoreadas para el dia del test-run por medio del
Aspen Process, tales como los flujos promedios de ese dia de las distintas
corrientes, asi como también, las temperaturas y presiones (anexo V).

En la siguiente figura se muestra el nuevo modelo de simulacion

adaptado a las nuevas condiciones de proceso.
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Figura 3.9. Interfaz del modelo de simulacidn actual

Como se observa en la figura anterior, el modelo de simulacién de la

DA-2 quedo estructurado de la siguiente manera:

o Un mezclador, en donde se unen los productos que son alimentados a
la unidad.

o Las bombas P-1/P-1A, las cuales son las bombas de alimentacién a la
planta.

o El intercambiador riguroso E-10 A/B, en el cual se intercambia calor por
la carcaza con el diesel que va a almacenaje.

. Los intercambiador rigurosos E-2 A/B/C/D/E, en el cual se intercambia
calor por la carcaza con el residual y son iguales mecanicamente.

o Los intercambiador rigurosos E-3 y E-4, en el cual se intercambia calor

por la carcaza con el reflujo intermedio de diesel.
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o Un mezclador llamado desalador, el cual hace el papel de los
desaladores, debido a que el simulador Pro/ll no tiene la opcién de
simular desaladores.

. Las bombas P-2/P-3.

o El intercambiador riguroso E-2F, el cual intercambia calor por la carcaza
con el residual para calentar el crudo Merey.

o Los intercambiadores E-6 y E-7.

o Los intercambiadores rigurosos E-1A/B/C/D colocados en un arreglo
serie-paralelo 2x2, usados como condensadores de tope de la T-1.

o Los intercambiadores rigurosos E-5A/B/C/D colocados en un arreglo
serie-paralelo 2x2.

o Los enfriadores E-8A/B/C colocados en paralelo.

. Un intercambiador sencillo llamado H-2, el cual hace el papel del horno,
debido a que el simulador Pro/ll no tiene la opcidén de simular hornos.

. La T-1, columna de destilacion atmosférica.

o El T-2, el despojador de diesel de la unidad.

Los perfiles de presion (caida de presion) que se siguen en la unidad
fueron obtenidos mediante los datos que se tomaron en planta el dia del test
run, reconstruyéndose todo este perfil con la evaluacion hidraulica de las
lineas de proceso y de los intercambiadores (Ver seccion lineas de proceso e

intercambiadores).

3.4.2 Validacion del modelo de simulacion

Una vez actualizado el modelo de simulacion, se procedié a realizar corridas
para comparar los resultados obtenidos con los registrados en el test run. En
el caso de la torre T-1 se compararon las propiedades del crudo Merey, de la
gasolina, diesel, residual, gas humedo y reflujo intermedio. También se

compararon el perfil de temperatura de la torre (temperatura de retiro de las
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corrientes) y las calidades de los productos (gasolina, diesel y residual),
expresada a través de las curvas ASTM.

Para la validacion del tren de precalentamiento se compararon las
temperaturas que se monitorean en planta: entrada a los desaladores,
entrada al horno H-2 y entrada a la T-1. El resto de las temperaturas
utilizadas en la validaciéon del modelo fueron las tomadas por medio de
pirometria el dia del test run.

A continuacién se presentan los criterios utilizados para determinar si
los valores calculados se encuentran cercanos a los reales y por

consiguiente concluir si el modelo es o no validado:

o Para el flujo. Se calculd la desviacidon que hay entre el valor real y el
valor calculado, el cual debe ser menor o igual al 10 %, que es el
maximo margen de error establecido en la refineria el cual ha sido
empleado en distintos trabajos donde se requieren validar modelos de

simulacioén. La ecuacion utilizada es la siguiente:

% desviacion = real - caleulado x100 (Ec. 3.1)

real

o Para la temperatura. La desviacion se calculé en forma de diferencia
(AT), no en forma de porcentaje, es decir, se resta la temperatura real
menos la temperatura calculada y dicho diferencial debe ser menor o

igual a 10 °F, segun el criterio de la refineria Puerto la Cruz.

AT =Treal — Tcalculado (Ec. 3.2)

Las primeras simulaciones se realizaron con el modelo de

simulacién de la unidad, conformado por las torres T-1y T-2 y el crudo
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reconstituido por medio de un mezclador, obteniéndose temperaturas
de salida del diesel y el reflujo intermedio con una diferencia mayor a 10
°F respecto a las temperaturas reales tomadas en el test run, por lo que
se realiz6 el cambio de salida del diesel y entrada del reflujo intermedio,
como se describid6 antes. Seguidamente se realizaron nuevas
simulaciones hasta lograr validar el perfil de la torre T-1, los flujos y
calidades de los productos, cuyos valores se reportan en las tablas 4.8,
49y4.10.

Validado lo anterior, se incorporé al modelo el tren de precalentamiento
y demas equipos de la unidad, y se realizaron nuevas simulaciones con el
objeto de validar las temperaturas de entrada y salida de cada
intercambiador, lo que arrojo temperaturas bastante altas en comparacion
con las temperaturas manejadas para todos los intercambiadores, como se
puede ver en la 4.11. Esto se debié al uso de los coeficientes de
ensuciamiento de disefio en cada intercambiador. Para lograr disminuir esta
temperatura se usaron los coeficientes de transferencia de calor sucio y
limpio obtenidos por el simulador Pro/ll y mediante la ecuacién 2.1 se
determind un nuevo factor de ensuciamiento. Este procediendo se efectud
hasta obtener una diferencia de temperatura menor a 10 °F, lograndose de
esta forma validar todo el modelo de simulacion.

En algunos casos la temperatura hallada con los nuevos factores de
ensuciamiento bajaba mas de lo necesario por lo cual se realiz6 una
interpolacién para el factor de ensuciamiento y la temperatura deseada. Se
hace necesario aclarar que a través de este procedimiento se calcul6 un solo
factor de ensuciamiento por intercambiador; éste factor calculado se utilizé
tanto para el lado de los tubos como el lado de la carcaza de cada
intercambiador de calor. Los calculos realizados en esta etapa se presentan

en la muestra de calculos.
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3.4.3 Balance masico, volumétrico y energético de la unidad

3.4.3.1 Balance masico y volumeétrico

Validada la simulacion se procedié a realizar el balance de la unidad. En la

figura 3.10, se observan las corrientes de flujo de entrada (alimentacion) y

salida (productos) de la unidad, referidos especificamente, al conjunto torre

T-1y T-2 (se referira como balance de la unidad, a este conjunto).

Haciendo uso del diagrama expuesto en la figura 3.10 y bajo la

ecuacion general para el balance de materia se obtuvo la ecuacion del

balance de masa y del balance volumétrico, como sigue:

>

La ecuacion general del balance de materia plantea lo siguiente:

Acumulacion en el sistema = entrada - salida + generacion - consumo

Siguiendo el principio de conservacion de la masa sin reaccién quimica
se cancelan los términos generacién y consumo, mientras que el
término acumulacién es cancelado por ser un sistema en régimen

estacionario o permanente (Silva, 2007).

Al ordenar se obtiene:

Entra = Sale

Haciendo uso de diagrama de corrientes expuestos en la figura
3.10, se obtuvo la ecuacién del balance masico, que es la misma para
el balance volumétrico puesto que los flujos masicos son transformados

por medio de la densidad a flujo volumétrico.
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Crudo Merey + VT1+ VT2 = GHumedos + AguaD1+ Gasolina + Diesel + Residual (Ec_ 3_3)

donde:

VTI, VT2: vapor T-1 y vapor T-2, representan las corrientes de vapores
que se usan para despojar en T-1y T-2, respectivamente. Masico (Ib/h)
volumétrico (bbl/h)

GHumedos: corriente de gases humedos. Masico (Ib/h) y volumétrico
(bbl/h)

AguaD1: corriente de agua D-1. Masico (Ib/h) y volumétrico (bbl/h)
Crudo Merey, Residual, Gasolina y Diesel: representan corrientes a la

cual hacen mencion. Masico (Ib/h) y volumétrico (bbl/h)

ENERGIA CEDIDA GASES DE TOPE T
E-1's GASES HUMEDOS
I D-1
1
Q‘ AGUA D-1
P-4 -l
T-1
GASOLINA
8
5 /J\
11 -
T-2
CRUDO MEREY 14
9 VAPOR T-2
VAPOR T-1
\_/ DIESEL
RESIDUAL
Hb
E-3/E-4
= T
ENERGIA CEDIDA e
PUMPAROUND i
v

Figura 3.10. Diagrama de las corrientes DA-2, para el balance masico, volumétrico y
energético
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Se hace necesario aclarar, que para proceder a realizar el balance
volumétrico de la unidad, todas las corrientes deben encontrarse a las
mismas condiciones y en una sola fase, siendo para este trabajo, las
condiciones normales y la fase liquida. Partiendo de lo anterior, se presenta
el hecho que las corrientes de gas humedo, VT1 y VT2, son precisamente
unos vapores, por lo que fue necesario llevar los flujos de vapor hacia los
equivalentes flujos en liquido, lo cual se realizé mediante el simulador Pro/Il.
Al dividir la ecuacién anterior entre las corrientes de entrada, se obtiene
la siguiente ecuacidén 3.4 equivalente tedricamente a 1. Al multiplicar esta
ecuacion por 100, se obtiene un porcentaje que se llamara exactitud masica

para el balance masico y exactitud volumétrica para el balance volumétrico.

[ GHumedos+ AguaD1+ Gasolina+ Diesel + Residual

x100 = %Exactitudmasica  (Ec. 3.4)
Crudo Merey+ VT1+ VT2

De esta ecuacion se deduce lo siguiente:

v Mientras mas cercano a 100% sea el resultado, el balance la unidad
presenta menos desviacion.

v" Un valor mayor a 100% indica que la suma de las corrientes de salida
es mayor a la suma de las de entrada.

v" Un valor menor a 100% indica que la suma de las corrientes de entrada

es mayor a la suma de las de salidas.

3.4.3.2 Balance de energia
Toda corriente lleva asociada una energia, dependiendo de sus condiciones
termodinamicas, lo que permite realizar un balance de energia (en este caso

entalpias) siguiendo las mismas corrientes de entrada (alimentacién) y salida
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(productos) expuestas para el balance masico, sin embargo, como se ve en
la figura 3.10, ademas de hacer referencia a las corrientes de salida y
entrada, también se hace referencia a dos flujos de energias; la primera
referida a la energia que pierden los gases de topes, para lograr su
condensacién, mientras que la segunda referida a la energia que cede el
reflujo intermedio de la unidad (pumparound).

En base a lo antes expuesto y a la ecuacion general del balance de
materia se obtuvo la ecuacién para el balance de energia de la unidad, como

sigue:

» Mediante la ley de la conservacion de la energia, donde la energia no
puede crearse ni destruirse, se cancelan los términos generaciéon y
consumo. El término acumulacién es cancelado, puesto que al tener un
régimen estacionario-permanente no hay variacion en los flujos, y por
ende no existe acumulacion neta de materia o energia. Cancelando los
términos mencionados y ordenando la ecuacién general para el balance

de materia la expresién queda como sigue:

Energia de las corrientes de entrada = Energia de las corrientes de salida

»  Desglosando cada termino de la ecuacion por la existencia de
diferentes tipos de energia, la ecuacién para las energias de las

corrientes de entrada queda como sigue:
[mex(fje -i—%xVe2 +gxh,)+P, ><\A/e ><me+Q} = {msx(fjs -4—%><VS2 +gxhy)+P, ><\A/S xn]s—i-W}

donde:
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Q : calor que se transfiere por unidad de tiempo entre el sistema y los
alrededores

w : trabajo por unidad de tiempo realizado por partes moéviles

he y hg: altura para los flujos de entrada y salida, respectivamente, con

respecto al plano de referencia

Ve ¥y Vs: velocidad de entrada y salida de los flujos, respectivamente

fJe y U: energia interna de entrada y salida, respectivamente

V.y V.: volumen especifico de entrada y salida, respectivamente

Pe ¥ Ps: presion de entrada y salida, respectivamente

I;’ley 1;15: flujo masico de entrada y salida, respectivamente

Reordenando y en base al concepto de entalpia especifica

(=0U+PxV):

. . . 3

me><(IA{e+%><Ve2 +g><he)—ms><(ﬁS + xV} +g><hs):Q—W

Quedando la ecuacion general de balance de energia para sistemas

abiertos en régimen permanente (Silva, 2007).
AH+ AE .+ AE, =Q- W

El balance de energia de la unidad se realizé en base a los valores
obtenidos en la simulacién de la unidad, por ello los cambios de
energias cinéticas y potenciales no se consideran al ser muy pequefnos
e insignificantes al compararlo con el cambio de entalpia y aunado a
esto, el simulador Pro/ll no toma en cuenta dichos términos. Respecto

al trabajo, por ser unas torres, no existe trabajo de partes moviles.



78

Finalmente en cuanto al calor transferido, se desprecia, puesto que las
torres se estan cubiertas de un material aislante que reduce a un nivel
bastante minimo las pérdidas de energia. Por lo tanto la expresion se

reduce a:

3

AH =0

Mediante el uso del diagrama del balance de la unidad (figura 3.5), se
especificaron los flujos energéticos de salida y entrada al conjunto torre
T-1y T-2, en la ecuacion anterior, donde se igualaron los términos de

entrada y salida, quedando la ecuacién como sigue:

H merey + Hvri+ Hvr2 = Hone + H agp1 + HGaso + Hpie + Hresi + He-1+ Hpump (Ec. 3.5)

donde:

I:IMerey,I:IVTl,I:IVT2,I:IGhu,I:IAng,I:IGaso,I:IDie y }.IReSi: representan las
entalpias de las corrientes de: crudo Merey, vapor de despojamiento de
T-1, vapor de despojamiento de T-2, entalpia de los gases humedos,
entalpia de la gasolina, entalpia del diesel, y la entalpia del residual,
respectivamente. (MM BTU/h)

I:IE—I: representa la energia (entalpia) cedida por los gases de tope.
(MM BTU/h)

Hrump: representa la energia (entalpia) cedida por el reflujo intermedio

(MM BTU/h). Esta fue obtenida mediante la siguiente ecuacién, cuyos

términos aparecen en la figura 3.10 representados como sigue:
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H pump = Ha — Hb (Ec. 3.6)

donde:

Ha: representa la entalpia de salida del reflujo intermedio (MM BTU/h)

Hb : representa la entalpia de entrada del reflujo intermedio (MM BTU/h)
v Al igual que para el balance de masa, se puede dividir la ecuacion

anterior entre las entalpias de entrada, obteniéndose uno como

resultado, luego se multiplica por 100, obteniéndose un porcentaje que

se llamara exactitud del balance energético.

HGhu+ HAgD1+ HGaso+ HDie+ HResi+ HE—1+ HPump

- - - = %Exactitud energética  (Ec. 3.7)
H merey + Hvri+ Hvr

Al igual que para la exactitud masica y volumétrica, se tienen las

mismas deducciones en cuanto a los resultados de esta ecuacion.
3.5 Muestra de calculo

3.5.1 Caida de presidén en las valvulas de control
Para el caso de la valvula que controla la salida de gasolina de la unidad FV-
05040, primero se hall6 el coeficiente de la valvula (Cv) a través del

porcentaje de apertura usando el anexo D:

41,05% — 18,62

Con la temperatura de operacion 102 °F y la densidad relativa para las

condiciones estandar 0,7420, se corta en la grafica ubicada en el anexo B,
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para determinar densidad relativa a las condiciones de operacion, siendo
esta de 0,721. Con el flujo de proceso 125,53 gpm, se determiné la caida de

presion de la valvula de control, al despejarla de la ecuacién 2.16:

125,53 gpm

2
AP =0,721 x ( j =32,78psi

Finalmente para encontrar la caida de presion de los fluidos
compresibles se utilizd el programa Firstvue, adicionandole la lectura de C1
(factor de las capacidades de recuperacion de la valvula) al momento de leer
el coeficiente Cg y obteniéndose las propiedades fisicoquimicas de cada
corriente gaseosa por medio del simulador Pro/ll. Los resultados para los
distintos tipos de caida de presion referidos a cada valvula se encuentran en
la 4.2.

3.5.2 Calculo de condiciones méaximas en las lineas de proceso

3.5.2.1 Temperatura méaxima de disefo
Se determind por el procedimiento descrito en la norma PDVSA MDP-01-DP-

01, seccién 5.3.1. Por ejemplo para el flujo de crudo, que va por la linea que
parte desde la descarga de la bomba P-1/P-1A hasta la entrada al
intercambiador E-10A (lado tubos) la temperatura tipica que se obtuvo fue
93°F (34 °C) y al sumarle 50 °F la temperatura maxima de disefio fue 143 °F
(62 °C).

3.5.2.2 Presion maxima de disefio

Fue hallada aplicando el procedimiento de la norma ANSI B16.5, donde es
necesario conocer la temperatura de operacion, y la clase (presion nominal
de disefio de un flange) de las bridas o valvulas que se encuentran en la

linea. Siguiendo con la linea tomada para el ejemplo anterior, se tiene que la
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temperatura de operacion es 93 °F, y la clase de esta linea es 300, al

interceptar en la tabla 3.1 la presion maxima es 740 psig.

Tabla 3.1. Presion maxima para bridas de acero al carbono

WORKING FRESSURES BY CLASSLS, paig
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aED B5 230 ans B35 06 1340 | 2230
Euli &0 130 - 23 246 516 1 B50 i 1430
50 a5 10k 140 205 } 310 BiE Bai
1000 0 50 70 105 | 155 260 430

3.5.2.3 Flujo maximo de disefo

Se usé la norma PDVSA 90616.1.024, donde se establece como velocidad
maxima la velocidad de erosion. Siguiendo con la linea que va desde la
descarga de la bomba P-1/P-1A hasta la entrada al intercambiador E-10A por

donde fluye crudo Merey, se describe el procedimiento empleado:

o Se determiné la densidad relativa las condiciones estandar por medio
de la gravedad APl y la ecuacién 2.19:
S(60°F/60°F) = _14ls 0,959
131,5+16
o Con la densidad relativa y la temperatura de operacion (93 °F) se
calcularon los coeficientes A y B, usando las ecuaciones 2.21 y 2.22

respectivamente:
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A =93 x(-0,00218 +0,00328 x 0,959 -0,00123 x 0,959 * - 0,00021 x 0,959 *) = -0,0327

B =0,314236 + 0,097598 x 0,959 + 0,969006 x 0,959* - 0,36081 x 0,959° = 0,98

o Con los coeficientes A y B se determina la densidad a las condiciones
operacionales con la ecuacion 2.20:

p(crudo) = 62,4 x (A + B) = 59,17 Ib/pies’

o Conociendo la frecuencia de uso de la linea (intermitente 6 continuo),
para este caso flujo continuo, y la densidad del fluido, se corta la curva
del anexo |, para conocer la velocidad de erosién (velocidad maxima

Vmax) siendo esta 13,1 pies/s.

o Con la ecuacién del area transversal para una tuberia cilindrica se
determina, el area transversal (Atansversal) de la tuberia, siendo el

diametro interno (Din) de esta 13,25 pulg (1,10 pies).

nxDin?  7x(1,10pies)
4 4

=0,957 pies *

Aftransversa | =

o Conocida el area transversal, por medio de la ecuacion de flujo
volumeétrico en una linea cilindrica, se determiné el flujo maximo usando

la ecuacion 2.15:

Qmax = 13,1 pies/s x 0,957 pies” = 12,54 pies’/s (8.042,97 bph)

Los resultados para las todas las lineas de proceso de las variables

maximas de disefio se presentan en el anexo O.
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3.5.3 Calculo de caida de presién en los intercambiadores
Por medio de la ecuacién 2.2 se calcularon las caidas de presion para cada
intercambiador, para ello se tomo6 de las hojas de especificaciones de cada
intercambiador, el flujp masico y la caida de presidn (anexo K)
correspondiente para este.

En el intercambiador E-2F, para un flujo masico de crudo Merey (lado
tubo) de 846217 Ib/h se tiene una caida de presion de 3 psi. Para el flujo

actual de 1020674 Ib/h se calcula la caida de presion:

1.020.674 Ib/h

AP, =3psix
846.217 Ib/h

2
j =4,36 psi

Los resultados para todos los intercambiadores se reflejan en el anexo N.

3.5.4 Calculos en las bombas

3.5.4.1 Cabezal neto de succion requerido (NPSHr)
Cuando se cambia el flujo volumétrico de una bomba, el NPSHr de esta

cambia. Los NPSHr de una bomba se leen en la curva caracteristica de esta
(vanexo M), y para ello es necesario conocer el flujo volumétrico que maneja
la bomba, con el cual se entra en la grafica y se corta la curva de NPSHr vs
caudal. Sin embargo en los casos donde no se disponia de esta, se tomo el
valor de la hoja de disefio de la bomba, puesto que poseen una pendiente
bastante pequefia, lo que indica que el flujo debe cambiar de manera
significativa para el NPSHTr lo haga en la misma forma. Para la bomba P-4/P-
4A que maneja un flujo de gasolina de 710,08 BPH el NPSHr indicado en la
hoja de disefo es de 12 pies.

El procedimiento antes descrito se aplicoé para todas las bombas y los

resultados se reportan en el anexo N.
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3.5.4.2 Cabezal neto de succion disponible (NPSHd)
Por medio de la ecuacidon 2.8 se determiné el NPSHd. A continuacion se
describe el procedimiento, siendo desarrollado como modo de ejemplo para

P-4/P-4A cuyo fluido manejado es gasolina:

o Se determind la presion de vapor del fluido en la succion de la bomba
por medio de la grafica reflejada en el anexo C, en la cual es necesario
conocer el punto de ebullicion inicial del fluido (103 °F) y la temperatura
de operacion (101 °F), con estos valores se entra y se corta la grafica,
obteniéndose un valor de 14 psia.

Esta presion de vapor se lleva a unidades de cabezal H (pies o
metros), por medio de la siguiente ecuacién, donde GE es la densidad

relativa las condiciones de proceso:

i Ec. 3.8
H(pies) = 2,31x P (psia) ( )
GE
2,31x14 psi
Hvap = 2,31x1dpsia = 44,76 pies

0,7425

o Se calculd el cabezal de velocidad (hv) del fluido en la succion de la
bomba. Para ello se uso el diametro de la tuberia que es de 6,065 pulg
y el flujo promedio manejado por la P-4/P-4A monitoreado el dia del test

run. La velocidad del fluido viene dada por la ecuacion 2.6:

497,05gpm

= 0,409 x
' (6,065 pulg)’

=5,53 pies/s

Mediante la ecuacion 2.7 se determind el cabezal de velocidad:
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. 2
hv = —(5’53 pies/s) =0,474 pies
(2x32,2)

La presion de succion leida en los mandmetros colocados en la linea de
succiéon de la bomba para el dia del test run fue llevada a cabezal, para
ello se halld la presidn absoluta de succién sumandole la presion
atmosférica, para luego transformarla a cabezal mediante la ecuacion
3.8:

hgs =18 psig + 14,7 psi = 32,7 psia

. 2,31x32,7psia
0,7425

=104,54 pies

Finalmente se determind el cabezal neto de succion disponible a través

de la ecuacion 2.8:

NPSHa =104,54 pies + 0,474 pies — 44,76 pies = 60,25 pies

3.5.4.3 Flujo minimo en las bombas

Con el NPSHd y el NPSHr calculado para la P-4/P-4A se puede conocer el

flujo minimo de gasolina requerido por las bombas, para lo cual también son

necesarios los siguientes datos:

D N N NN

Flujo a la mejor eficiencia de la bomba: 650 gpm
Velocidad angular: 3.565 rpm
N° de etapas de la bomba: 1

Diametro de tuberia: 6 pulgadas

Primero se calcula con la ecuacion 2.9 la relacion “Chart”:
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60,25 pies
12 pies

Chart = =5,02

. Con el factor “Chart”, cortando en la curva para hidrocarburos de la
figura 2.5 se hall6 el factor Km, 0,6. Seguidamente se calcul6é la

velocidad especifica por medio de la ecuacion 2.10:

3565 tpm x (650 gpm )’
12 pies

Ns =14.097

o Con el numero de etapas de la bomba y la velocidad angular se eligi6 la
curva b de la figura 2.6 para interceptarla con la velocidad especifica,
puesto que el diametro de la tuberia era de 6 pulgadas, obteniéndose el

porcentaje de mejor eficiencia de la bomba % BEP, 0,565.

o Finalmente para esta etapa se determin6é el flujo minimo con la

ecuacion 2.11:

Fm =0,6 x 0,565 x 650 gpm = 220,35 gpm

3.5.4.4 Flujo maximo en las bombas

Siguiendo con la P-4/P-4A, se hallé el flujo maximo.

o En primer lugar se determind el cabezal total de la bomba usando la

ecuacion 2.3:

H =337,16 pies — 105,01 pies = 232,14 pies
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Para el calculo del cabezal total de descarga de la bomba, se
utilizé el mismo procedimiento descrito para el cabezal total de succion,

pero para los datos de descarga, con una presion de descarga de 90

psig.

La potencia al freno (BHP) fue determinada por la ecuacion 2.12
asumiendo una eficiencia del motor de un 90% ya que no se conoce, y
los motores son disefiados para un 95% de eficiencia, y se sabe que su
eficiencia disminuye con el tiempo y estos datan desde la década de los

70 aproximadamente.

BHP =0,90 x40 HP =36 HP

La potencia hidraulica (PH) se determind por la ecuacion 2.13, siendo
necesario con el flujo manejado por la bomba, leer la eficiencia de la

bomba en la curva caracteristica de ésta, obteniéndose 0,725.

PH =36 HP x 0,725 = 26,1 HP

Siguiendo con la ecuaciéon 2.14 se calculo el flujo masico maximo que

posteriormente con la densidad fue llevado a flujo volumétrico:

~ 33.000 x 26,1 HP

: =3.710,29 Ib/h
232,14 pies

Con la densidad de la gasolina a las condiciones de operacién actual,

se conoce el flujo maximo:

- 3'710’291];”/113 «_ 1D ><641,19—‘pr31 =880,53 bph
45,03 Ib/pies” 3.600s pies’/s

Qmax



88

Los resultados para los calculos de: NPSHd, NPSHr, flujo maximo y

minimo para las bombas se reportan en el anexo N.

3.5.5 Porcentaje de desviacién de los flujos
Para ejemplo se tomara la corriente de crudo Merey cuyo valor promedio
obtenido por el Aspen Process fue de 1.021.661,31 Ib/h. Con la ecuacion 3.1,

se calculé la desviacion respecto al flujo masico obtenido mediante Pro/ll:

1.021.661,47 —1.007.362,5
1.021.661,47

% desviacion =

x100=1,4%

Los resultados para todas las corrientes de flujo se presentan en la tabla 4.8.

3.5.6 Validacion de las temperaturas
Para la validacion de las calidades de los productos y perfil de temperatura
de la torre se uso la ecuacion 3.2 Para el caso de la salida del diesel no

despojado:

o En la primera simulacion se obtuvo una temperatura de 345 °F.
Aplicando la ecuacion 3.2 con la temperatura real de salida del diesel

no despojado (327 °F), se obtiene la siguiente desviacion:

o Al bajar la temperatura del reflujo intermedio se obtuvo una temperatura

AT =327 °F—-345,21°F =-18,21°F

de 334 °F, dando el siguiente porcentaje de desviacion que siguiendo el

criterio establecido se encuentra dentro de los valores permitidos:
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AT =327°F - 334,06°F = -7,06°F

Los resultados de la validacién de las calidades de los productos se

muestran en la 4.10 y para el perfil de la T-1 en la tabla 4.9.

3.5.7 Célculo del factor de suciedad en intercambiadores y validacion
de las temperaturas del tren de precalentamiento
Para el caso de reproducir la temperatura de entrada del crudo a los

desaladores, intercambiador E-2D; se ejecuto el siguiente procedimiento:

° Para los factores de ensuciamiento de disefio se obtuvo la primera

temperatura con el simulador Pro/Il:

Rf carcaza = 0,002 ; Rf tubos=0,006 > T =261°F

e Al simular se obtiene: Usyco: 54,87 BTU/h pies °F 'y Ujimpio: 37,32 BTU/h
pies °F. Con estos valores y la ecuacion 2.1 se obtuvo el nuevo factor

de suciedad:

Rf = L _
37,32 54,87

=0,008569 (h pies °F/BTU)

o Este nuevo factor de ensuciamiento se introduce en los coeficientes de
ensuciamiento tanto para el lado carcaza como lado tubos y se procede
a simular nuevamente.

o Se registro la nueva temperatura obtenida al simular y se calculd la

diferencia de temperatura por medio de la ecuacion 3.2 AT= 16 °F. Este
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procedimiento se repite hasta lograr un diferencial de temperatura
menor a 10 °F entre la temperatura real y la obtenida al simular. Los
resultados de los factores de ensuciamiento usados y las temperaturas
obtenidas y validadas del tren de precalentamiento, se muestran en la
tabla 4.11.

3.5.8 Balance masico, volumétrico y energético

A continuacidn se presentan los calculos sobre los balances realizados en la
unidad, donde se hace necesario aclarar y repetir que los datos usados (flujo
masico y energético) en cada corriente fueron los obtenidos en la simulacién
previamente validada, esto para el caso de las corrientes de salida
(productos: gas humedo, agua del D-1, gasolina, diesel y residual). En el
caso de la corriente de crudo Merey, se usoO la previamente reconstituida
para realizar la simulacién, y para los flujos de vapor de despojamiento,
fueron los monitoreados por Aspen Explorer e introducidos al modelo de la

simulacion.

o Balance masico y balance volumétrico
»  En base a la ecuacion 3.3 y la figura 3.10, para el lado del los flujos de
entrada (alimentacion), se calcul6 el flujo total tanto para el balance

masico como el volumeétrico:

Entrada (Ib/h) =1.007.362,5+ 7.000 +2.300=1.016.662,5 Ib/h

Entrada (bbl/h)=3.002,93+ 20+ 6,57 =3.029,5 bbl/h

»  Para las corrientes de salida (productos) en base a la ecuacién 3.3 y la
figura 3.10, se determinaron los flujos totales para el balance masico y

el balance volumétrico:
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Productos (Ib/h) =4.824,9+19.130,4 +43.038,2+131.739,3+817.929,7 =1.016.662,5 Ib/h

Productos (bbl/h)= 26,0+ 54,6 +165,5 + 440,8 + 2342,5=3.029,5 bbl/h
» Al aplicar la ecuacion (exactitud), se conoce el porcentaje de exactitud:

1.016.662,5 Ib/h |

%Exactitud Masica = =
1.016.662,5 1b/h

00%

3.029,5 bbl/h

=100%
3.029,5 bbl/h

%Exactitud Volumétrico =
Los resultados de esta seccion se reportan en la figura 4.1, donde se
presenta el balance actual de la unidad.

En esta etapa también se realizaron el balance de masa y el
balance volumétrico para los flujos monitoreados por medio de Aspen
Explorer, aplicando el mismo procedimiento empleado para los flujos
obtenidos por medio de Pro/ll con la diferencia que se cuentan con
menos flujos como datos. Los resultados de estos balances se

muestran en la tabla 4.8.

o Balance de energia
»  En base a la ecuacion 3.5 y la figura 3.10, para el lado de las energias

de entrada se determiné la energia (entalpia) total

Entrada =304,59 + 9,61+ 3,16 =317,36 MM BTU/h

»  Para las energias de salida primero se determiné la energia cedida por

el reflujo intermedio, por medio de la ecuacion 3.6:
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Hpump = 77.31-36.97 = 40,34 MM BTU/h

La energia I:IE—I, se determind en base al calor transferido en el
condensador de la T-1, la cual es reportada por el simulador, siendo
esta 38,64 MM BTU/h.

Una vez conocidas las energias cedidas por los gases de tope y el
reflujo intermedio, se determind la energia total de salida en base a la

ecuacion 3.5, pero del lado de las energias de salida:
Salida = 0,848 +1,34 +1,36 + 18,33 + 216,37 + 38,64 + 40,34 =317,23 MM BTU/h

Finalmente para el balance de energia se determin6é se determiné el

porcentaje de exactitud en base a la ecuacién 3.7:

317,23 MM BTU/h
317,36 MM BTU/h

%Exactitud energética = =99,96%

El resultado para el balance de energia se reporta en el diagrama

de balance actual de la figura 4.1.
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CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

4.1. Adaptacion de la descripcion del proceso de acuerdo a la filosofia

operacional actual

Al realizar algunas comparaciones de la descripcion del proceso actual con la
descripcion del proceso del anterior contenido en el ISP, segun la tabla 4.1
se observan algunas diferencias. Por ejemplo se tiene una diferencia muy
apreciable entre las temperaturas de entrada del crudo al horno y a la torre
T-1, siendo mayor la temperatura alcanzada actualmente. Esto es debido a
un mayor requerimiento de energia para lograr una mayor rectificacién dentro
de la columna e incrementar la produccién de destilado (gasolina y diesel).
Este cambio también genera mayor cantidad de gas humedo el cual se
aprovecha como combustible en el horno H-2.

Tabla 4.1. Diferencia entre las condiciones del proceso

Carga tipica a planta (bpd) 71.160 60.000
Temperatura de entrada al horno (°F) 390-410 450-480
Uso del gas humedo Se usa No se usa
Inyeccion de diesel al residual No se realiza Se realiza
Temperatura entrada a D-4A/D-4B (°F) 240 250
Temperatura de entrada a la T-1 (°F) 595 545

A pesar de haber aumentado la temperatura de transferencia a la T-1
trayendo como consecuencia el aumento del destilado y una disminucion del

residual, la temperatura alcanzada en la entrada a los desaladores disminuyd
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en 10 °F, lo que indica un mayor ensuciamiento de los intercambiadores de
la primera seccion de precalentamiento conformado por: E-10 A/B, E-2
A/C/D, E-3y E-4.

Otro cambio apreciable es el aumento de la carga en la unidad. Para el
disefio anterior del proceso, se tenia un crudo con una alta cantidad de agua
al salir de los desaladores, por lo cual al calentarse en el horno se generaba
una alta presion de vapor que evitaba subir la carga en la unidad; por ello en
el 2007 se realiz6 una adecuaciéon de los desaladores (capitulo 2), que
permitié reducir el agua contenida en el crudo y por ende la presion de vapor
generada por esta, pudiéndose aumentar la carga de la unidad hasta 72
Mbd.

En lineas generales el diagrama de flujos de procesos no ha sufrido
cambios tan marcados, manteniéndose el mismo orden y estructura del
proceso de desalacion, con la diferencia, que actualmente el diesel
despojado no se le esta inyectando al residual, teniéndose como un producto
de la unidad. Respecto a la tecnologia del proceso se hizo una busqueda a
fondo de las posibles flexibilidades operacionales de la unidad y de los
nuevos procedimientos aplicados, encontrandose ciertos cambios realizados
a nivel de desaladores, como por ejemplo, la remocion de los residuos de
los desaladores, la cual se realiza actualmente por medio del sistema Sand
Jet, y no como anteriormente, que se ejecutaba por medio de las bombas P-
19y P-20.

Tanto la descripcion del proceso como la tecnologia, representan de
una manera completa y sin alejarse de la realidad, el proceso de
fraccionamiento de crudo que se realiza en la unidad de destilacién DA-2, lo
que permitio realizar como ultimo paso en esta etapa del trabajo, el diagrama

de flujo de procesos (DFP) de la unidad, el cual se presenta en el anexo A.
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4.2 Actualizacion de la informacion del sistema de vélvulas de
seguridad y de control de la unidad

4.2.1 Valvulas de seguridad

Uno de los factores tomados en cuenta para colocar valvulas de seguridad
y/o alivio, es el sitio hacia donde estas descargan, puesto que seran
ubicadas dependiendo de las condiciones de proceso (temperatura vy
presion), las propiedades explosivas y de inflamacion del fluido, y que se
cumpla con las normas pertinentes sobre la emisién de fluidos al ambiente;
todo esto para resguardar la integridad fisica del personal de la unidad vy el
ambiente. Otra variable tomada en cuenta, corresponde al tipo de valvula de
seguridad, convencional o balanceada, puesto que dependiendo de las
caracteristicas de cada valvula sera o no adecuada a la situacion para la cual
se requiera, como a continuacion se presenta.

En la unidad DA-2 todas las valvulas de seguridad son del tipo
convencional como se observa en el anexo H y descargan al ambiente,
siendo justificado el uso de valvulas convencionales, puesto que no
descargan a un cabezal comun, lo que descarta el aumento de la presion de
apertura como consecuencia de una presion superimpuesta. De  manera
especifica la torre T-1 se tiene un conjunto de cuatro valvulas tipo
convencional ubicadas: una en el tope de la torre (RV-206) y las otras tres
(RV-207, RV-208 y RV-210) en la linea de salida de los gases de tope. En
ocasiones anteriores ha ocurrido que por razones de fallo de control del nivel
de fondo, se ha inundado la torre, lo que aumenta la presién disparandose
las valvulas de alivio y por descargar las cuatro valvulas antes mencionadas
al ambiente, representan un riesgo inminente de accidentes para los
operadores, mantenedores y el ambiente. Esta situacion permitié inferir,
dadas las condiciones de altas temperaturas de trabajo y que ademas en

esta zona se inyecta amoniaco para neutralizar el HCI producido por la
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disociacion de las sales, que dicho arreglo debe cambiarse para una mayor
seguridad laboral en la planta.

Para solucionar este caso se recomienda la implantacién de un sistema
de alivio que conduzca los vapores lejos de la planta, hasta un mechurrio o
un punto seguro de descarga, a través de un cabezal de alivio. Esta
recomendacion se extiende a todas aquellas valvulas que descarguen gases
inflamables. También se adiciona a la propuesta, el calculo de Ia
contrapresion superimpusta sobre cada valvula de alivio alineada al cabezal,
para de esta forma conocer si es necesario cambiar las valvulas de alivio del
tipo convencional a balanceadas, ya que al ser convencionales la presion de
apertura aumenta con una contrapresion superimpuesta (capitulo 2)
ocasionando que al alinear las valvulas a un cabezal comun, la presién de
ajuste de todas las otras valvulas de tipo convencional se cambia
dependiendo del tipo de construccion del bonete.

Al contar con valvulas de alivio tipo balanceada para el disefio del
cabezal, los puntos de apertura de éstas no son modificados, ya que el area
efectiva de los fuelles es la misma que el area del asiento de la boquilla y de
esta manera se evita la accidon de la contrapresion sobre la parte superior del
disco.

4.2.2 Valvulas de control

Por medio del programa Firstvue, se pudieron conocer los valores criticos
(AP cavitacion, permitido y critico) de caida de presién para las condiciones
actuales de las valvulas de control de la unidad. Ello permitié realizar las
comparaciones necesarias para establecer las condiciones sobre las cuales
se encuentran trabajando las valvulas. A continuacion se muestran los

analisis realizados sobre las valvulas de control y las placas orificios:
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4.2.2.1 Valvulas de control de fluidos no compresibles

En la tabla 4.2 se muestran los valores de caida de presion de las valvulas
de control que manejan fluidos no compresibles. Alli se observa que todas
las valvulas evaluadas exceptuando la (FIC-05200 y la FIC-05045) presentan
una caida de presion por debajo de la permitida (maxima) lo que indica que
no existe riesgo de bloqueo del flujo, por generacion de burbujas como
consecuencia de bajar la presion mas que la de vapor del fluido cuando pasa

por la vena contracta.

Tabla 4.2. Caidas de presién en las véalvulas de control

Fluido AP (psi) AP Permitido (psi) AP Cavitacion (psi) \
LIQUIDOS
FV-05045 |Diesel 133,84 134,22 185,64
FV-05200 |Pumparound 75,91 75 92
FV-05112 [ Crudo 9,1 89,99 101,69
FV-05113 [Crudo 15,31 89,99 101,69
FV-05110 [Crudo 8,18 89,99 101,69
FV-05111 [Crudo 7,38 89,99 101,69
PV-05016 |Crudo 0,53 18,12 35
FV-05040 | Gasolina 32,78 73,18 91,2
FV-05035 [Gasolina 61,5 70 87,2
FV-05020 [Residual 153,81 188,67 262,7
LV-05003 |Agua salada 73,15 119,49 157,69
LV-05002 |Agua salada 78,54 119,49 157,69
FV-05001 [Agua 60,21 192,55 272,69
GASES
AP (psi) AP Critico(psi)
FV-05114 |Gas natural 5,26 37,485
PV-05011 [Gas humedo 2,58 10,812

En el caso de la valvula FIC-05200 que controla el reflujo intermedio, se
observa que supera el limite de presién permitida como consecuencia del
flujo manejado, lo que puede estar obstruyendo el paso al flujo, puesto que

se supera por muy poco la caida de presibn maxima, por tal motivo se
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recomienda reducir el flujo mediante un porcentaje mas bajo de apertura de
la valvula de 68% a un 65%.

La valvula FIC-05045 que controla el flujo de diesel presenta una
situacion similar sin llegar a superar la caida de presion permitida por lo que
se recomienda, para trabajar de manera segura reducir el porcentaje de
apertura de la valvula, atendiendo a no cambiar de manera significativa el
comportamiento del proceso de fraccionamiento a nivel de la columna T-1.

En la tabla 4.2 se muestra la caida de presién para la cual la valvula
comienza a cavitar. A pesar de estar relacionada la caida de presion
permisible y la caida de presidén de cavitacion, y que en muchos casos con
las pruebas se ha demostrado que en las valvulas con recuperacion de
presion baja, el bloqueo de flujo y la cavitacibn se presentan
aproximadamente a la misma caida de presion, en la tabla 4.2 se muestran
valores diferentes puesto que los fabricantes de valvulas Fisher adicionan
unos dispositivos especiales de anticavitacion a las valvulas, que aumentan
el diferencial de presidén para que ocurra la cavitacion, la cual se ve reflejado
al incrementar el factor Kc usado para calcular dicha caida de presion.

Finalmente al comparar los valores de cavitacion con las caidas de
presion calculados, se tiene que las caidas de presion son muchos mas
pequefas como para que las valvulas se encuentren cavitando, lo que evita

dafios a la integridad mecanica y metalurgica de las valvulas de control.

4.2.2.2 Valvulas de control de fluidos compresibles

En las tabla 4.2 también se presentan las caidas de presion calculadas para
las valvulas que manejan fluidos compresibles las cuales se compararon con
la caida de presion critica, que representa la caida de presion para la cual el
fluido alcanza la velocidad del sonido en la vena contracta pasando a ser el
flujo funcién unicamente de la presidon de entrada a la valvula. Para las

valvulas de control de fluido compresibles no existe el fendbmeno de
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cavitacion puesto que el fluido es un gas o vapor, por ello solo se realiz6 la
comparacion antes menciona, donde se tiene que las caida de presién de las
valvulas de control se encuentra alejada de la caida de presion critica, 1o que
permite tener presiones a la salida de la valvula de control no tan bajas, que
afecten el proceso aguas abajo.

Para concluir respecto a las valvulas de control, se presenta el hecho
de existir cierta incertidumbre referidas a la modificacion y desgaste de los
internos de las valvulas de control, lo que cambia las condiciones de trabajo
para cada valvula. Esto se debe a que son valvulas que datan desde mucho
tiempo, por tal motivo los resultados se encuentran sujetos a tal

incertidumbre.

4.2.3 Placas de orificio

En la tabla 4.3 se presentan los flujos maximos determinados para todas las
placas orificio, tanto a las condiciones de proceso como a las condiciones
estandar. Estos fueron comparados con los flujos maximos registrados en
sus hojas de calibracion, los cuales corresponden a los manejados por los
consolista. Al comparar se observa que para la mayoria de los casos existe
una pequena variacion con respecto al flujo estandar determinado para cada
placa, lo que permitio validar que los rangos de las placas se realizan en
base a los flujos estandar, y por tanto los flujos que se reportan por medio del
explorador Aspen Process es a condiciones estandar.

Las consecuencias de las pequefias diferencias observadas entre los
flujos estandar calculados y los registrados en consola, se deben a que el
calculo del flujo maximo depende de las condiciones del fluido como lo es la
densidad, las cuales tiene pequefios cambios (si no hay cambio de carga a la
unidad) como consecuencia de la variacidn siempre existentes de las

condiciones operacionales y de la composicién de los fluidos.
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En el caso del diesel (placa FT-05045) se encontraron en la carpeta de
calibracion de esta placa dos rangos de caida de presion. Para proceder a
determinar cual es el rango actual de la placa se tomé en cuenta el flujo
actual reportado en consola por la placa, la cual era de 425 bbl/h, lo que
indicoé que el rango actual de la placa era de 0-600 pulg H2O. Esto se debe a
que las valvulas cuando llegan a su maximo valor de flujo, no reportan un
valor mayor que este, puesto que se calibran para que sea el maximo valor
que reporte, y al comparar el flujo manejado por la placa para el rango de 0-
200 pulg, con el calculado, este flujo es mayor, sin embargo para el rango de
0-600 in H,O fue menor.

Tabla 4.3. Flujos méximos manejados por las placas orificios

Flujos max calculados Flujo max (bbl/h)

Din. orificio AP (pulg
—FLUILo (pulg) H;0) — Estandar
Proceso  Estandar (consola)

FT-05045 Diesel 2,1205 200 342 334 875
FT-05045 Diesel 2,1205 600 592 578 875
FT-05035 Gasolina 3,218 500 1.386 1.356 1.396,90
FT-05040 Gasolina 2,412 100 360 352 350
FT-05200 Diesel 4,9036 150 1.848 1.541 2.719
FT-05110 Crudo 3,46 200 960 842 857
FT-05040 Gasolina 2,412 100 360 352 350
FT-05200 Diesel 4,9036 150 1.848 1.541 2.719
FT-05110 Crudo 3,46 200 960 842 857
FT-05111 Crudo 3,46 200 960 842 857
FT-05112 Crudo 3,46 200 960 842 857
FT-05113 Crudo 3,46 200 960 842 857
FT-05020 Residual 6,6635 250 3.927 3.274 3.296
FT-05028 Vapor T-1 7,533 50 21.252,7 Ib/h 17.800 Ib/h
FT-05029 Vapor T-2 3,29 20 4.173 Ib/h 2.532 Ib/h
FT-05001 Agua 2,015 150 191 gpm | 190 gpm 190 gpm
FT-05030 G. humedo 1,502 50 14.363 pceh 50 Mpceh
FT-05114 G. natural 3,043 230 193.290 pceh 120 Mpceh
FT-05016 Crudo 8,6985 150 5.286 ‘ 4.924 2.822
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La placa FT-05016 que controla el flujo de crudo Merey de entrada a la
planta, se encuentra actualmente descalibrada, es decir, no se la ha ajustado
el flujo maximo por ello se encuentra una gran diferencia entre el flujo
calculado y el que se tiene en consola.

Respecto a las placas que miden los flujos de vapor en la unidad (FT-
05114, FT-05028 y FT-05029) se observa una notable diferencia entre los
valores calculados y los leidos en consola, debido a que el calculo de flujos
maximos en gases requiere de la presién aguas arriba de la placa, la que ha
variado respecto a las condiciones para las cuales fueron calibradas las
placas de la unidad, sin embargo estos valores calculados se encuentran por
encima de los reportados por estas placas actualmente, lo que indica que los
célculos realizados una gran incertidumbre en cuanto a los flujos reportados
por esta placas de orificio.

El flujo maximo calculado para placa que controla el flujo de gas
hamedo del D-1 (FT-05030), arrojo un valor fuera de criterio, siendo este
menor que los valores leidos en sala de control por la placa actualmente. La
consecuencia de este error puede deberse a dos factores originados por la
falta informacion: que el orificio de la placa no sea el especificado para hacer
el calculo, o segundo que el rango de caida de presion usado no sea el
verdadero. Estos dos factores se mencionan puesto que se los valores
utilizados para el calculo del flujo maximo de esta placa, y que fueron dados
por el departamento de instrumentacion, donde no se dio fe de tales valores,

por la falta de documentos que los certificaran.

4.3 Obtencion de las condiciones: tipicas, maximas y minimas de
operacion actual de las principales lineas y equipos de proceso de la
unidad, comparando con el disefio

A continuacion se evaluan las condiciones mas relevantes de los equipos, en

las cuales se encontraron ciertas diferencias con las condiciones de proceso
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para las cuales fue desarrollado el informe de seguridad de los procesos
(condiciones anteriores), asi como también los posibles equipos operando

fuera de las especificaciones.

4.3.1 Lineas de proceso

La evaluacion de las condiciones operacionales (presion, temperatura y flujo)
se realizd comparandolas con las condiciones maximas determinadas en la
seccidon 3.5.2 de la muestra de calculos, cuyos resultados se muestran en el
anexo O. Alli se observa que todas las condiciones operacionales se
encuentran por debajo de las condiciones maximas, lo que implica que las

lineas se encuentran dentro de los limites de operacién segura.

4.3.2 Intercambiadores de calor

Para establecer limites en las condiciones de operacion, especialmente para
la temperatura y la presion, se tomaron los datos de disefio, y se refirieron a
los valores limites que garantizan la integridad metalurgica y mecanica de los
equipos, encontrandose que todos los intercambiadores se encontraban
trabajando dentro de las condiciones de proceso.

Para el caso del flujo, se usaron también los valores reportados en la
data de disefio, resaltando que éstos no corresponden con los valores
maximos, sino a las condiciones normales de disefio, empleandose éstos
como una referencia. Partiendo del criterio anterior, se compararon los flujos
observandose en el anexo N que los intercambiadores E-1 (lado tubo y
carcaza), E-2 (lado tubo), E-10 (lado tubo), E-6 (lado tubo), E3 (lado tubo) y
E-4 (lado tubo), se encuentran trabajando a un flujo tipico que supera el de
disefio, lo que implica una caida de presion mas alta en estos equipos,

trayendo como consecuencia baja presion en las lineas de proceso.



103

4.3.3 Bombas

En el anexo N se reportan los resultados de las variables tipicas y las de
disefio respecto a las bombas. En este se observa que para el caso de la
temperatura, tomando como ejemplo la bomba P-3A, la temperatura de
operacion supera la establecida como maxima, lo que genera alto calor por
friccion ocasionando desgaste en las empacaduras y en los sellos
mecanicos.

Es necesario aclarar, que las temperaturas maximas que se reporta en
el anexo N, corresponden a las que se encuentran en las hojas de
especificaciones, es decir, las temperaturas de trabajo para la cual fueron
disefiadas las bombas; por ello éstas no corresponden con las temperaturas
que garantizan la integridad fisica de los equipos, sino a las condicionas a la
cual fueron disefadas para que trabajaran dichos equipos, por tal motivo no
hay riesgo de dafios a la estructura mecanica y metalurgica de las bombas.

En la siguiente tabla se muestran los cabezales neto de succion positiva
disponibles y requeridos, lo que permite realizar una comparacién entre
valores, resultando que para todas las bombas el NPSHd es mayor que
NPSHr, lo que indica que no hay bombas cavitando. Para todas las bombas
existe una diferencia apreciable entre el NPSHd y el NPSHr, sin embargo en
las bombas P-2, P-3 (respaldo P-2) y P-3A, existe una pequefa diferencia
como consecuencia de la alta presion de vapor producto de las altas

temperaturas que presentan los fluidos.

Tabla 4.4. NPSH
Bomba NPSHd (pies) NPSHr (pies)
P-1 94,34 27
P-2 20,93 17
P-3 21,62 15




104

Tabla 4.4. NPSH (continuacidn)

Bomba NPSHd (pies) NPSHr (pies)
P-4/P-4A 60,25 12

P-5 133,31 6

P-6 133,31 6
P-12/P-12A 45,18 6,5
P-16/P-16A 51,69 12
P-3A 14,14 13

Respecto a los flujos, en el anexo N se observa que se encuentran dentro de
los valores maximos y minimos determinados, lo cual indica que no existen
riesgos de cavitacion, por bajo flujo y riesgos de dafos a los motores de las
bombas. La otra variable evaluada en las bombas fue la presion,
estableciéndose como limites las presiones contenidas en las hojas de
especificaciones, que corresponden a las presiones alcanzadas para
condiciones normales de trabajo. Al comparar las presiones de descarga,
tipicas y de disefio, se observa en el anexo N, que estos valores poseen una
pequefia diferencia siendo mayores los valores de disefio, lo que
corresponde con una de las caracteristicas de las bombas, como lo es, a

mayor flujo manejado menor sera la presién de descarga.

4.3.4 Torres, hornos, tambores y desaladores
Las condiciones expuestas en la siguiente tabla, muestran que para la torre
T-1 la temperatura de entrada del crudo ha aumentado respecto a las
condiciones pasadas, trayendo como consecuencia un aumento en la
temperatura de la salida de los productos de la unidad. Para explicar este
aumento en la temperatura de entrada al crudo en la unidad se exponen en
la misma tabla, las condiciones actuales y anteriores de los tambores D-8 y el
D-3.

Actualmente como se observa en la tabla 4.5, la unidad esta

produciendo mas gas humedo que a las condiciones anteriores, lo que ha
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permitido colocar en funcionamiento todos los quemadores de gas humedo.
Aunado a esto, también se ha aumentado la cantidad de gas natural
suministrado al horno, alcanzandose una mayor temperatura de entrada al
horno del crudo, y por ende temperaturas mas altas en el tren de

precalentamiento.

Tabla 4.5. Comparacion entre temperaturas y flujos

Equipo Actual Anterior
Temperatura de entrada (°F)
Torre T-1 | 595 545
Flujos de gas a quemadores (Mpceh)
Tambor D-3 88 55
Tambor D-8 52 3

Respecto a las condiciones de los desaladores, se tiene que la temperatura
de trabajo de estos ha disminuido un poco, como consecuencia del
ensuciamiento de los intercambiadores de la zona de pre-calentamiento, sin
embargo, es necesario aclarar, que la temperatura a la cual se encuentra
trabajando el desalador (245 °F) esta muy por debajo de la temperatura para
la cual se disefid (290 °F), lo que impide que el crudo no alcance
viscosidades bajas, siendo mas dificil de separar las gotas de agua de la
emulsion crudo-agua.

En la tabla 4.6 se muestra la reduccion de la cantidad de agua del crudo
de entrada a (sin tomar en cuenta el agua que se inyecta al crudo) y la
cantidad contenida en el crudo una vez que sale de los desaladores. Alli se
observa una diferencia entre estos un tanto conservadora, puesto que segun
la norma PDVSA MDP-04-CF-03, el crudo que sale de un proceso de
desalacién debe tener un contenido de agua de un 0,2 % del volumen total,
sin embargo es necesario aclarar que los desaladores de la unidad fueron

disefiados para obtener un porcentaje a la salida de los desaladores de
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0,54%, lo que permite aclarar la diferencia bastante apreciable con la norma

antes mencionada.

Tabla 4.6. Contenido de agua en el crudo
Crudo natural Crudo desalado D-4B  Crudo desalado D-4A

% Agua (Karl Fisher) 1,129 0,938 0,902

Otro aspecto a mencionar respecto a las deshidratacion del crudo, es la
cantidad de desemulsificante usado actualmente, observandose en la tabla
4.7, que ésta a pesar de haberse aumentado la carga tipica de la unidad, la
cantidad de desemulsificante bajo. La explicacién de esta situacion recae en
el hecho de que en el afio 2007 se realizé un residefio de los internos de los
desaladores (Ver capitulo 2), pasando a ser unos desaladores de doble
polaridad, lo que intensificé el campo magnético obteniéndose una mayor
polarizacion de las moléculas de agua, logrando de esta forma un aumento
de la cantidad de agua separada de la emulsién y una disminucion de la

cantidad del desemulsificante usado.

Tabla 4.7. Inyeccion de demulsificante al crudo

Condicioén actual Condicién anterior

Inyeccion de desemulsificante (gpd) 28-30 18

4.4 Realizacion del balance de masa y energia de la unidad a través un

modelo de simulacion

4.4.1Validacion del modelo

Se elaboré un modelo de simulacion totalmente representativo de las
condiciones operacionales actuales siguiendo un esquema de proceso
guiado por las distintas corrientes que conforman la unidad, obteniéndose

como resultado variables de proceso (temperatura, presion, flujo) muy
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cercanas a la realidad, lo que permite decir que es un modelo valido para la
representacion del proceso de fraccionamiento de crudo que se lleva a cabo
en la unidad de destilacién atmosférica DA-2. Los datos de entrada input de

la simulacion se muestran en el anexo W.

4.4.1.1 Desviacion de los flujos obtenidos mediante la simulacion de
la unidad
En la tabla 4.8 se observan los flujos promedios tomados el dia del test run'y
en la figura 4.1 los obtenidos por el simulador Pro/ll tanto para las corrientes
de entrada como de salida del conjunto torre atmosférica T-1 y torre
despojadora de diesel T-2. En esta parte para efectos de comparar solo se
tomaron los valores de los flujos masicos y volumétricos, como se observa en
la tabla 4.8, donde se reportan los porcentajes de desviacion de los flujos
obtenidos por Pro/ll respecto a los monitoreados por Aspen Process,
teniéndose como resultado que los valores de desviacion, tanto para los
flujos masicos como los volumétricos, indican, segun el criterio establecido
(los porcentajes de desviacidon no deben ser mayores del 10%), que los flujos
calculados con Pro/ll son aceptables exceptuando el flujo de gas humedo.
Partiendo del hecho de que la presion en el acumulador de la torre T-1
se controla por medio de la corriente de gas humedo, se explica el porcentaje
de desviacién de un 13,5% hallada para el gas humedo. Para controlar la
presion en el D-1 ademas de existir una linea de gas humedo que se dirige al
D-8, existe una desviacion sin medidor que se dirige hacia los mechurrios de
la refineria, la cual se abre cada vez que aumenta mas de lo normal la
presion en el D-1, y para el dia del levantamiento de las condiciones
operacionales este desvio se encontraba abierto, desconociéndose su flujo,

lo que explica esta desviacidn apreciable para el gas humedo.
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Tabla 4.8. Porcentaje de desviacion de los flujos obtenidos en Pro/ll y exactitud del
balance realizado en base a los flujos reales

Flujos masicos (Ib/m) Flujos volumeétricos (bbl/h)

Flujos Real Pro/ll % Desviacion | Real | Pro/ll | % Desviacién
Crudo Merey 1.021.661,5 | 1.007.362,5 1,40 3.041,4|3.003 1,26
Gasolina 45.294,1 43.038,2 5,00 174,3 [165,5 5,05
Gases Humedos | 4.172,693 4.824,9 -15,63 24,5 26 -6,12
Agua condensada 19.130,4 54,6
Diesel 126.869,6 | 131.739,3 -3,84 426,1 |440,8 -3,45
Residual 820.412,7 | 817.929,7 0,30 2.348 |2.343 0,21
Vapor T-1 6.500 7.000 -7,70 18,6 20 -7,53
Vapor T-2 2.100 2.300 -9,52 6 6,57 -9,5
% Exactitud para los balances realizados con los flujos monitoreados en Aspen (Reales)
% Exactitud mésico 96,80
% Exactitud volumétrico 97,00
Leyenda:

Vapor T-1: vapor inyectado en T-1

Vapor T-2: vapor inyectado en T-2

Agua condensada: agua de la bota del D-1

% Desviacion: porcentaje de desviacion de los valores calculados por Pro/ll expuestos en el

diagrama del balance de la unidad, respecto a los monitoreados en Aspen Process

4.4.1.2 Reproduccién del perfil de temperatura de la torre T-1

Para reproducir el perfil de temperatura de la torre T-1, se hicieron varias
corridas con el modelo de simulacion anterior de la unidad, donde los
primeros resultados obtenidos respecto a la validaciéon del perfil de
temperatura de la T-1, mostraban que la temperatura de salida del diesel no
despojado, superaba los 350 °F siendo el valor real 327 °F. Por ello se
realizaron cambios en la temperatura de salida del reflujo intermedio, sin
embargo, al tratar de ajustar la temperatura del diesel no despojado, la
temperatura de salida del reflujo intermedio (433 °F valor real) bajaba,
alejandose en unos 18 °F, por ello se movi6 tanto la salida del diesel no

despojado como la entrada del reflujo intermedio al plato tedrico N°5,
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razones que fueron expuestas en la seccion de elaboracién del modelo de
simulacion (3.4.1).

El perfil de temperatura de la unidad presente en la tabla 4.9, muestra
los porcentajes de desviacion obtenidos, respecto a la temperatura de salida
de los productos de la T-1. En esta se observa que la mayor desviacion fue
obtenida en la salida de la corriente de diesel no despojado (Diesel T-1),
dando como resultado una desviacién de 7 °F por encima de la temperatura
real de salida (327 °F); aun asi se cumple con el criterio de no pasar 10 °F de
diferencia, lo que permitid6 afirmar que el perfil de la torre representa la

realidad.

Tabla 4.9. Perfil de temperatura T-1 (°F)

Ubicacioén Real Proll Desviacién ‘
Fondo 577,01 |578,41 -1,4
Tope 241,55 (239,23 2,32
Reflujo intermedio 433 435,4 -2,4
Diesel t-1 327 334,06 -7,06
Condensador 102,65 (102 0,65

4.4.1.3 Ajustes de las calidades de los productos

Las calidades de los productos de la T-1 expresadas por las curvas de
destilacion ASTM D-86 (diesel, la gasolina) y ASTM D-1160 (residual) se
observan en la tabla 4.10, donde las curvas obtenidas para cada corriente
son comparadas con las calculadas por medio de Pro/ll. La calidad del reflujo
no se uso para validar el modelo, debido a que es una corriente intermedia
cuyas condiciones son mas propensas a variar frecuentemente. Para todas
las corrientes en la tabla 4.10 se observa que tanto los puntos iniciales de
ebullicion (IBP) como los porcentajes recuperados a 5%, presentan una
diferencia mayor a 10 °F, por ello estos puntos no se tomaron en cuanta al

momento de hacer las comparaciones entre las curvas. Estas desviaciones
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obtenidas en el punto inicial de ebullicion y 5% del volumen recuperado se

deben a los siguientes factores:

»  De manera particular para la gasolina, existe la posibilidad de que al
momento de manipularla en el laboratorio puesta que esta es muy
volatil, cierto compuestos livianos de estas se volatizaron, ocasionando
que al momento de realizar la prueba ADTM D-86 sea necesario mas
temperatura para alcanzar el punto de ebullicién inicial, extendiéndose
este error hasta un 5% del volumen recuperado.

»  De acuerdo al manual de disefio de proceso, en la parte de torres de
fraccionamiento, se establece que los puntos iniciales y finales de
ebulliciéon son dificiles de ajustar, esto corroborado por numerosos
trabajos realizados sobre el modelaje de columnas de destilacion. Sin
embargo, en este trabajo en la tabla 4.10 se observa que los puntos
finales de ebullicién fueron ajustados al criterio establecido.

En cuanto a las temperaturas para los porcentajes comprendidos
entre un 10% y el punto final de ebullicion (EBP) fueron menores a 10
°F, siendo la mayor diferencia de 9,27 °F para el diesel a 50% del
volumen recuperado cumpliéndose con el criterio de los 10 °F.

En el laboratorio de la refineria actualmente no se realiza pruebas
ASTM D-1160 al residual de la da DA-2, ya que no se cuenta con el
programa de esta corriente cargado en el equipo; para solucionar esto
se utilizé un ensayo ASTM D-1160 del afio 2009, cuya gravedad API
era similar a la del actual crudo reducido. Para la validacién solo se
usaron tres puntos de recobro 10%, 30% y 50%, ya que esta prueba
realizada para el afio 2009 contaba con estos tres puntos, siendo el
punto de ebullicion final reportado a 52% de recobro del volumen, es

decir, no se destilé toda la muestra de crudo reducido.



111

Tabla 4.10. Calidad de los productos (°F)
Fluido ‘ Gasolina (D-86) ‘ Diesel (D-86) Residual (D-1160) Merey
%V Pro/ll  Lab. Desv. Pro/ll Lab. Desv. Pro/ll Lab. Desv. | Pro/ll Lab. Desv

IBP |-846 103,8 188,39 |226,0 3258 99,77 | 3555 4850 129,46
5 114,4 1477 33,29 | 336,4 363,7 27,26 | 5383

10 165,3 169,9 4,63 |381,0 386,2 5,26 658,8 656,99 -1,92
30 2094 2106 1,17 |436,5 4329 -3,58 818,1 816,7 -1,41
50 1239,5 2381 -1,37 |468,0 4773 9,27 9656 964,3 -1,28
90 [3026 2979 -474 [580,0 5776 -2,40 | 1.3334

95 [3150 3112 -3,80 (6039 6024 -1,54 | 1.500,3

EBP |3354 3319 -349 |6375 6384 0,88 | 1.614,4

APl 1591 59,2 0,22 34,3 34,9 1,73 10,4 10,3 -0,98 | 16,2 16,1 -0,63

En cuanto a la reproduccion de las temperaturas del tren de
precalentamiento de la unidad por el modelo, asi como las corrientes de
proceso se reflejan en la tabla 4.11. Alli se observa que las temperaturas
reproducidas por el simulador para cada corriente especifica, a la salida de
cada intercambiador, no se alejan de la realidad puesto que no superan el
limite de los 10 °F. En la misma tabla se reportan varios valores de
coeficientes de ensuciamiento para cada fluido (crudo merey, residual, agua
inyectada al crudo, agua salada, gases de tope y diesel), puesto que se
realizaron distintas corridas para ir ajustando las temperaturas obtenidas a la
reales. En algunos casos, se observa que a pesar de conseguir una
diferencia de temperatura menor que 10 °F entre la temperatura real y la
reportada por Pro/ll para el crudo Merey, se calculd otro factor de suciedad y
por tanto otra temperatura mediante interpolacion (teniendo como incognita
la temperatura deseada y como datos, una temperatura y el coeficiente de
ensuciamiento correspondiente a ésta); puesto que se obtenian temperaturas
en las corrientes de diesel, y residual, alejadas por mas de 10 °F del valor
real; de manera que se procur6 reproducir todas las temperaturas reales de
las diferentes corrientes presentes en el proceso.

En la tabla 4.10 solo se presenta las temperaturas alcanzadas por el

crudo para el tren de precalentamiento, puesto que tiene mayor importancia
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alcanzar la temperatura de entrada al horno (salida del E-2D) y ademas se
tiene el hecho de que las unicas temperaturas monitoreadas en el tren de
precalentamiento son, la temperatura de entrada del crudo a los desaladores
y la temperatura de entrada al horno, mientras que para los fluidos de
calentamiento se tiene las temperaturas registradas por pirometria las cuales
presentan cierta incertidumbre, ya que se toman en la superficie de las
tuberias y no directamente en el fluido.

Se compararon las gravedades APl de las corrientes, hallandose
porcentajes de desviacion por medio de la ecuacion 3.1, obteniéndose
pequefios porcentajes no mayores al 2%, lo que refleja que existen

condiciones muy similares respecto a los valores calculados y los reales.

Tabla 4.11. Validacién del la simulacion

Temp. Temp.
Intercambiador Rf (tubo) Rf (carcasa) Pro/ll (°F)  Real (°F) Desv.
Tren de precalentamiento (Merey)

E-10AB 0,003 0,0013 120 119 -1
E-2AC 0,002 0,006 207 170 -37
39,88 29,72 0,0085684 194 -24

40,42 22,57 0,0195723 173 -3

39,89 14,33 0,0447082 164 6

E-3 0,0065 0,002 197 200 3
E-4 0,003 0,0013 260 230 -30
65,41 46,86 0,0051793 256 -26

66,5 37,15 0,0118767 235 -5

E-2D 0,002 0,006 261 245 -16
54,87 37,32 0,0085685 256 -11

55,38 12,43 0,0623766 241 4

0,037732 250 -5

E-2B 0,002 0,006 305 280 -25
63,52 41,13 0,0085685 290 -10

E-2E 0,002 0,006 341 308 -33
74,15 45,34 0,0085685 329 -21

74,65 30,33 0,0195726 315 -7
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Tabla 4.11. Validacion del la simulacion (continuacién)
Temp. Temp.

Intercambiador Rf (tubo) Rf (carcasa) Pro/ll (°F)  Real (°F)| Desv.

Tren de precalentamiento (Merey)

E-2F 0,003 0,002 408 403 -5
86,51 57,43 0,005853 386 17
0,002875 407 -4

Enfriamiento residual

E-5 0,002 0,006 163 200 37
39,92 29,89 0,008419 184 16
40,19 23 0,018603 218 -18

0,01456 201 -1

Agua inyectada al crudo

E-6 0,002 0,006 170 140 -30
305,94 85,56 0,00841909 147 -7

Agua salada

E-7 0,002 0,002 116 120 4

Condensadores de los gases de tope

E-1 0,002 0,003 98 102 4

Enfriadores de diesel

E-8 0,002 0,002 100 101 1
Leyenda:

Ul: coeficiente de transferencia de calor para condiciones limpias. (BTU/pies2 h °F)
Uf: coeficiente de transferencia de calor para condiciones sucias. (BTU/ pies® h °F)

Rf: factor de ensuciamiento. (pies2 h °F / BTU)

4.4.2 Balance masico, volumétrico y energético

En figura 4.1 se presenta el esquema del balance de materia de la unidad,
donde se muestra el balance masico, volumétrico y energético. En esta figura
se observa que los porcentajes de exactitud respecto a los flujos masicos,
volumétricos y energéticos calculados por el simulador Pro/ll presentan un
porcentaje entre 99 y 100%, lo que indica que dichos resultados se
encuentran dentro del rango de aceptacion, siendo éste en el caso de la

refineria Puerto La Cruz 98%-102%. Esta diferencia tan pequefa se
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fundamenta en el hecho de que al reproducir las condiciones de operacion
de una unidad de destilacion mediante un simulador de procesos, se
obtienen resultados con desviaciones insignificantes, puesto que éste implica
el uso de ecuaciones para representar las condiciones reales, donde para
que converja la simulacion debe cerrar los distintos balances de manera que
el porcentaje de desviacion sea muy pequeno.

En la tabla anterior se presentan los porcentajes de exactitud de los
balances masico y volumétrico realizados mediante los flujos monitoreados el
dia del test run por medio de Aspen Process, siendo estos 96,8% y 97%, lo
que indica que estos valores no se encuentran dentro del intervalo
establecido como aceptable (98-102%). Estos resultados son coherentes
puesto que el flujo de agua que sale de la bota del D-1 no es medido, y
aunado a esto, el hecho antes explicado respecto al gas humedo que va

hacia los mechurrios, cuyo flujo no se monitorea.

ENERGIA CEDIDA GASES DE TOPE
GASES HUMEDOS

38,.64aMM BTU/h

4.824.,9 Ib/h
26 bblfh
E-1's 0.848 MM BTU/h
Yo EXACTITUD MASICO = 100%
YWEXACTITUD VOLUMETRICA = 100%

WEXACTITUD ENERGETICA = 99,96% |: D-

AGUA D-1

19.130.4 Ib/h
54.6 bbi/h
1,36 MM BTU/h

GASOLINA

o 43.038.2 Ib/h
165,5 bbl
1,36 MM BTU/h
11

|

CRUDO MEREY A

1.007.362,5 Ib/h
3.002,93 bbl/h VAPOR T-2
304.59 MM BTU/h 14

2.300 Ib/h
6,57 Ib/h
3,16 MM BTU/M

VAPOR T-1

7.000 Ib/h DIESEL
20 bbl/h RESIDUAL
9.61 MM BTU/h 131.739.,3 Ib/h
817.929,7 Ib/h 440,8 bbl/h
2.342.5 bbl/h 18,33 MM ETU/h

216,37 MM BTU/h

E-3/E-4
ENERGIA CEDIDA PUMPAROUND %
40,34 MM BTU/N

Figura 4.1. Balance masico, volumétrico y energético de la unidad DA-2
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4.5 CONCLUSIONES

1.  La descripcion del proceso obtenida se adapta a las actuales filosofias

operacionales implementadas en la unidad.

2. El arreglo de las valvulas de seguridad del tope de T-1 representa un

riesgo inminente de accidentes.

3. Las valvulas de control de la unidad se encuentran trabajando dentro de

los limites de operacion segura, exceptuando la FV-05200.

4. Las placas de orificio de la unidad estan adaptadas a las condiciones
operacionales de la unidad, excluyendo las FT-05028, FT-05029, FT-
05114.

5. Los intercambiadores E-10A/B, E-6, E-4, E-3, E-2F, E-2A/B/C/D/E y los
E-1A/B/C/D (lado casco) estan operando fuera del flujo de disefio

establecido.

6. Las bombas de la unidad se encuentran trabajando dentro de las

condiciones de operacion segura.

7. Todos los porcentajes de desviacion de los flujos obtenidos respecto a

los reales son menores al limite establecido de 10%.

8. Las calidades de los productos y las condiciones operacionales
reproducidas mediante el modelo de simulacion se encuentran dentro

de los criterios establecidos.
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El balance masico, volumétrico y energético de la unidad cierra con

altos porcentajes de exactitud.

4.6 RECOMENDACIONES

1.

Ajustar los flujos maximos de las placas orificio FT-05028, FT-05029 y

FT-05114, puesto que no corresponden con los registrados en consola.

Se hace imprescindible encontrar la informacién de disefio de la placa

FT-05030, para su posterior evaluacion.

Adaptar los flujos de los intercambiadores que se encuentran

trabajando fuera de los limites de operacion segura.

Ajustar el flujo de reflujo intermedio puesto que la caida de presién
generada en la valvula de control FV-05200 pudiera estar presentando

taponamiento.

Realizar limpieza a los intercambiadores de la primera seccion de
precalentamiento, para de esta forma aumente la temperatura de
trabajo de los desaladores, lo que ayudaria a reducir la cantidad de

agua contenida en el crudo.

Dirigir la descarga de las valvulas de seguridad del tope de la T-1 a un
cabezal de alivio, reduciendo de esta manera los riegos a producirse

algun accidente.

Aumentar la frecuencia de actualizacion de las condiciones de

operacion de la unidad, con el objeto de mantener al dia esta
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informacion, no solo en los topicos estudiados, sino también en otros

que pueden ser introducidos y que sean de relevancia en el proceso.
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ANEXOS



ANEXO A

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCEO (DFP)
UNDAD DE DESTILACION DA-2
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ANEXO B
GRAVEDAD ESPECIFICA PARA FRACCIONES DE PETROLEO



Approximate Specific Gravity of Petroleum Fractions

600

500

400

00

20K

100

32

M Eu iy e s nr sz an)
£ \1\ \DM \ \w.w \Qw K4
i N.\\ _‘, \\\ [
N 11/17 a4
| 1 TLT T

&M \ / __\\ \_ y a4 —s
RE AN eIV avay4
1§ I/ / pd Vﬁ\.l
WN\ \ﬁ \.M \x e
\_\ g / _ \ Qm;\\\ .\\\ \®\\w‘hﬁ g
I ﬁk\{ L
1 I A7 ?
[1111] LIS A
I 117717 7y
iy (17777 \v\ !
111 LI
_-n_\ (AW | \:M \\N\ - ),

iL
— w
= =1

ameidig je el agoedg

04

Temperature, “F




ANEXO C

PRESION DE VAPOR PARA CRUDOS Y SUS PRODUCTOS EN
FUNCION DE LA TEMPERATURA
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ANEXO D

TABLA DE VALVULAS DE CONTROL PARA LA OBTENCION
DEL COEFICIENTE Cv 6 Cg
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ANEXO E
LISTADO DE VALVULAS DE CONTROL



REFINERIA DE PUERTO LA CRUZ
GERENCIA TECNICA Cédigo
PDVSA DEPARTAMENTO DE INGENIERIA DE PROCESOS
Revision N*° Fecha:
INFORMACTION DE LA SEGURIDAD DE LOS PROCESOS 105/ 11
Reemplaza a: TUNIDAD DA-2 Pagina
ldel
6.2, Listado Valvula De Control
VALVULA SERVICIO SIZE | SERIAL  |FABRICANTE| MODELO PS?SET
PV-05001 | PRESION TAMBOR GAS COMBUSTIBLE [ 3" 3011151
P\V-05005 PRESION DESALADOR 4" 3011153 Fisher 637 AR
Lv-05019 NIVEL GASOLINA D-1 2" 5759203 Fisher 667-ES
F\V-05001 AGUA AL DESALADOR 7 3011141 Fisher 637 AR
LV-05017 NIVEL AGUA D-1 11/2" | K-75444 Masoneilan 137-7
FV-05040 GASOLINA ALMACENAJE 3 3011144 Fisher 657 AR
FV-D5025 REFLUJO HACIA T-1 3 3011143 Fisher 657A
F\V-05200 REFLUJO INTERMEDIO i 14473710 Fisher ET 4 3/8
FV-05110 PASO HORNO H-2 4" 14563106 Fisher ED 4 3/8
Fv-05113 PASO HORNO H-2 4" 14483967 Fisher ED 2 3/8
FV-05111 PASO HORNO H-2 4" 14563105 Fisher ED 2 3/8
FV-05112 PASO HORNQ H-2 4" 14483968 Fisher ED 4 3/8
FV-05114 GAS COMBUSTIBLE AL H-2 §' 14533933 Fisher ED 4 3/8
F\V-D5045 DIESEL ALMACENAJE i’ 14473709 Fisher ED 7
Lv-05002 NIVEL AGUA DESALADOR D-4B 2" 2999163 Fisher B57 A
FV-05007 VAPOR 190 # A P-20 1 3612737 Fisher 657A
FV-05003 VAPOR 190 # A P-19 1" 3612738 Fisher 667A 374
PV-05016 VALVULA EMULSIFICADORA 10" 18009323 Fisher  |V300 SER B
LV-05003 NIVEL AGUA DESALADOR D-4A 2 |06-0010-D17-01| Masoneilan | 88-21124
PV-05011 PRESION D-1 T 3011152 Fisher 657 AR 3
LV-05015 NIVEL DESPOJADOR T-2 g 14473709 Fisher ED 7
PV_05003 PRESION DESALADOR. 4" K- 7344 Fisher 657 AR
LV-050174 NIVEL AGUA D-1 1-54963
FV-03051 DILIUENTE AL RESIDUAL 4" T-60114 Fisher B57-A
FV-05050 DIESEL AL RESIDUAL 7" 1-54048 Masomeilan | 37-B-BA 7

NOTA: Estos datos fueron tomados directamente dal equips.




ANEXO F
PLACAS ORIFICIO DE LA UNIDAD



»X(. REFINERIA DE PUERTO LA CRUZ

N GERENCIA TECNICA Codigo

. DEPARTAMENTO DE INGENIERIA DE PROCESOS

PDVSA

Revision N° Fecha:
INFORMACION DE LA SEGURIDAD DE LOS PROCESOS 20/ 04/11

Reemplaza a: UNIDAD DA-2 Pigina

l1del
6.3 PLACAS DE ORIFICIO
mG | pescrmcroy seman BN60 | Yo’ || COER | OUIRUT| SIPRLY MY W
(BPH)

FT-05001 |Agua de inyeccion | 1869340 0-150 190 GPM 0.608825 4-20 45 2000

FT-05016 | Crudo Natural 1869356 0-150 4923 0.604814 4-20 45 2000

FT-05020 | Residual 1869349 0-250 3274 0.604348 4-20 45 2000

FT-05028 | Vapor T-1 0-50 21252 Ibm/h 0.604641 4-20 45 2000

FT-05029 | Vapor T-2 0-20 4173 Ibmvh 0.605267 4-20 45 2000

FT-05030 | Gas humedo 1869351 0-50 50 MSCFH 4-20 45 2000

FT-05035 |Reflujo T-1 1869358 0-500 1356 0.604429 4-20 45 2000

FT-05040 |Gasolina a 051 1869359 0-100 352 0.607713 4-20 45 2000

FT-05045 | Diesel pesado 0-600 578 0.600136 4-20 45 2000

FT-05110 |Paso#1 452727 0-200 842 0.605262 4-20 105-55 3626

FT-05111 |Paso#2 452728 0-200 842 0.605262 4-20 10.5-55 3626

FT-05112 |Paso#3 452729 0-200 842 0.605262 4-20 10.5-55 3626

FT-05113 |Paso#4 452726 0-200 842 0.605262 4-20 105-55 3626

FT- 05114 | Gas natural 0-230 181 MSCFH 0.603354 4-20

FT-05200 | Pumparound 2038237 0-150 1541 0.604962 4-20 45 3626

Nota: Estos datos fueron tomados en campo. Los flujos maximos fueron calculados y validados con los aportados por el
departamento de instrumentacion.




ANEXO G

METODOS USADOS POR EL PROGRAMA PEGASYS EN EL
CALCULO DE FLUJO MAXIMO PARA PLACAS ORIFICIO



ORIFICE - FUNDAMENMTARL EQUATIONS
Specific to the spink
universal eguation:
Wm = 359 5 D"2 Fa Fm
Fc Y1 (Gamma * hm) "0.5

where —-—
5 = (0.5% B"2) + (0.01 B"3)
+{0.00001547 B"Z (10 B)"4.425)
for flange taps

5 = (0.589825 B"2) + (0.2725 B"3)
-{(0.825 B*4) + (1.75 B"5)
for pipe taps
Fm = 1.0 for "dry" transmitters
Fc E/ELl
Kl = 53/B"2
E =EKo (1 + (Ef B/RD)) for
flange taps
E =Eo (1 + (Ep B/RD)) for pipe
taps

(S=e Buckingham equations # 119
- 129 in Spink, pages S2Z7 and
528 for additional information.)

Gamma = Flowing
Specific Weight (lbs./cu. ft.)
TWm = Maximum Weight
Flow Rate (lbs./hr.)
Wn = Normal Weight Flow Rate
{lb=./hr.)
RD = (6.32 Wn) / (Mu D)
Bevynolds Number

Pipe

Specific to ISO/ASME
equations (Miller Sm method) :
gm = 358.92¢8 5m Fa D*2 (Bho
hw) 0.5

(1 - B*4)"0.5

C = 0.5959 + (0.0312
B~2.1) - (0.184 B*8)+(0.0% B4 )
/ (({ DL - B*4 )) —-(0.0337 B~3) /

I +(%1.71 B*2.5) / RD"0.75
for flange taps and D > 2.3
inches

C = 0.5958 + (0.031% B*2.1) -
{0.184 B*8 +(0.03%% B~4) / {1 -

B~4) - (0.0337 B°3) / D + (981.71
B~2.5) / RD™0.75

for flange taps and 2< D < 2.3
inches

z = ({1-B~4)"0.5) (0.598 + 0.4cE
(B4 + 10 B*~12) +({0.87 + B.

B™~4) RD"-0.5)

for flange taps and D< Z inches

C = 0.5%5% + 0.461 B*2.1 + 0.48
~8 +(0.039 B~4) S (1 - B~4) +
{(91.71 B~2.5) / RD™0.75

for pipe taps

Bho = Flowing Density (lbs./cu.
ft.)

agm = Maximum Mass flow rate
(lb=./hr.)

gn = Hormal Flow Bate (lbs./hr.)
ED (6.32 gn) / (Mu D) (pipe
reynolds number)

COMMON TO BOTH EQUATIONS
hw = Operating Differential
Pressure (inches water column)
D = Pipe Inner Diameter (inches)
B = Orifice diameter / D (Beta
Ratio)

Mu = Viscositcy (centipoise)

Fa = Thermal Correction Factor
(Fitted Equations Based on
charts in Spink, page 15&,and
Miller, page 9-171.)

k = Specific Heat BRatio

Pf = Upstream Flowing Pressure
(esig)

pf = BPf + 14.7 (psia)

¥ =hw / (27.7 pf)

¥l =1 - (0.41 + 0.35 B*4) X/k
for flange taps

¥l 1 - (0.333 4+ 1.145 )B"2
+0.7 B*5 + 12 B*13) ) ¥/k
for pipe taps

|




ANEXO H

TABLA DE DATOS DE LAS VALVULAS DE SEGURIDAD Y
ALIVIO DE LA UNIDAD



R

A

PDVSA

Manufactura y Mercadeo

REFINERIA PUERTO LA CRUZ
SUPERINTENDENCIA DE PROCESOS
LISTADO DE VALVULAS DE SEGURIDAD UNIDAD DA-2

. . . Vilvula
. L. Valvula Tamafio Presian (psig) . . idad Ultima Blogueo Tipo de
Equipo Ubicacion N° orificio {in) | — _ Fabricante Serial Modelo il b Calibracion foq Vmula Observacionss
Ajuste | Disparc Enfra | Sale
-1 Tope RV-200 £xa 280 320 | Comsoldated | TA-54353 1510-0C 202600 2072004 | Mo | Mo | Comvenclonal | Mo posee placa
Fo1A Descanga RV-201 Ex3 320 320 | consoidated | TA-34354 1510-2C 202600 15051397 | Mo | Mo | convencional
D44, Lado Tuoo | Rw-202 4X%6 215 247 | Consoldated | TA-84355 1910-HC 52510 1S/051%57 | Mo | Mo | Conwencional
D24, Tope RV-203 4%6 235 257 | Consobdated | TA-54357 1910-NE 55500 26092006 | Mo | Mo | Comvenclonal
Transformador | Tope del D-4A | RV-203A i 7 Hdros=al | SEEOTE2 | 1CRVOOMAD 2 GAM Mo | mo | comvencional No callbrada
Transformador | Tope del D-4A | RV-2038 1z 7 Hdrossal | SEEOTE- | 1CRVOOMAD 2 GAM Mo | Mo | comwencional Mo callbrada
D-4B Lado Tuoo | Rw-204 4%6 715 247 | Comsoldated | TA-54356 1910-NC 52510 12051557 | Mo | Mo | Comwencional
) Tope RV-205 4XK6 725 257 | consondated | TA-g4358 1910-NC 55800 26/0972006 | Mo | Mo | Convenclonal
Transformador | Tope del D-4B | RV-205A i 7 Hdrossal | SEEOTE-3 | 1CRVOOMAD 2 GAM Mo | mo | comvencional No callbrada
Transtormador | Tope del D-4B | RV-2058 1 7 Hdrossal | S66078-1 | 1CRVOOMAD 2 GPM Mo | Mo | convencional | o tiens placa
EE ol RV-206 SR 200 375 crospy [ PIEEORI| ssqqpima | 311 SCFMUAIR | 23092006 | Mo | Mo | Convenclonal
T-1 Tope RV-207 E%E 3 30 | Consobdated | TA-34360 1905-REC 38150 22008 | S | Mo | Comenclonal
T-1 Tope RV-208 £x3 3 30 | Consobdated | TA-34361 1905-RC 33150 2112005 | 51 | Mo | Convenclonal
T-1 Tope V=205 EX3 3 30 | Consobdated | TA-34362 1905-RC 38150 22008 | S | Me | Comenclonal
T-1 Tope AV-210 £x3 B 1.5 Lonergan VAK-14C | 273 SCFMAIR | 220972006 | S | Mo | Convencional
0-3 Tope AV-211 23 150 150 Crosby 34833 JO-25-A 0092006 | 51 | Mo | Convenclonal | Modelo obeoleto
H-2 Uneavapor | Rw-ztz | TVERZ | 5 30 | Consobdated | BA-2765 | 1415-FA-20 635 05051557 | 51 | Mo | Comvenclonal | Modelo obeolsto
p-7 Descanga AV-213 | 212x4 350 | Comsoldated | TA-g2384 1910-JT 13640 V092006 | Mo | Mo | Convenclonal
Linea 12 crudo _ ) _ P )
Linea oo | mw-z14 azxz | 320 3m Fams 4335-K4 2740 150051997 Convencional | Modelo obsokto
E-3 Lado Camisa | RV-Z15 1%1 370 370 | Comsobgatsn | TC-31140 1975-C-3 119 150051857 Convencional | Mo esta en sing
poas Descanga AV-216 1""_22" = qes Consoldates | By-s2102 | 1s110020 12524 20092006 | Mo | Mo | comvencional
vav. Centingla | TURMEEIE | Ryaies | 03-ane 235 Kunikie 4DR-DO1-PE 121 Comvencional | Mo tine placa




X

PDVSA

REFINERIA PUERTO LA CRUZ

PN Manufacturay Mercadeo SUPERINTENDENCIA DE PROCESOS
LISTADO DE VALVULAS DE SEGURIDAD UNIDAD DA-2
. — Vilvula | Tamaho | Presién (psig) ) i Capacidad i galwla Tion de ]
Equipx Ubicacion W arificio {in) [— - Fabricante Serial Modelo (lbmih) Calibracién ueo ‘I.I':m'ula Observaciones
Ajuste | Disparo Enfra | Sale
Linea "'re“:g':!m:' R-21T | 1-1Ex 2 75 75 Fams 4355-KA 2740 1860511947 Convencional | Maodelo obscisto
Lines Entrada Agua | Rv-218 1%1 75 | Consobdat=n | To31431 3509001 | 146 SCEMUAIR | 23r1071398 Convencional
Linea SalldaAgua | RV-Z1E | 1@z 75 Fams 2740 180051597 Comvencional | Modslo obsoieto
T-1 pyecoen | mwzn | 3exq am | 3 8D 180051597 Comvencional | Mo esta en sitio
AR-13 ladoTubo | mw-zez 1z 150 S0 13051397 | Mo | Mo | Comeencional | Mo esta en st
A1a Descamga | mw-223 233 50 | Consobdates | Ts-25TOT 1610-HE 21022008 | Mo | Mo | convenciona =
p-20] Descargs | Ru-224 Ix4 50 |consohdatss | Ts-25TRd | tsd0-KC 2upamog | Mo | Mo | convenciona Pl
E28 ladoTwo | Rv-225 | aex1 300 | 320 | Comsoidated | TLaMS4 1980C 25/0ar1398 Comvencional
E2C Lado Camisa | Rv-226 1%1 350 | 250 | Consolidated | TE-B4501 1975C 704 130051597 Comvencional | Mo esta en sitia
E-2E Lado Tuoo | Rw-z27 1%1 320 | comsoldated | TE-850%3 1975-C 1188 1901171284 Convencional | Mo esta an sitio
E7 Lado Camisa | Rv-228 1%1 75 | Consoldated | TE-71144 1975-C 429 13051557 | No | Mo | Convencional | La pacana se les
P-1A Suocin Rv-228 1%1 so Crasby 130511597 | Mo | Mo | Convencional | o posee placa
E2n lado Two | RW-230 1%1 5D Ma =6t en stia
EsC arf:;:a. .| R 2%3 180 180 | consoidaten | To-s4ss 1905-4C 3550 127051397 | Mo | wo | convencional
D& Tope m-233 | 11mF2 | 25 25 | consoidated | Tk-sas1s | Soedot b 475 1205207 | Mo | mo | convencional
Linea LineavVapor20 | Rv-234 | 1xtw2 | 3 31 | Consolidated 1551 31555 O3D31995 | Mo | Mo | Convencional | Mo esta enstio
Lines Lmeaskp | mu-23s 1%1 150 =D 12081297 | 1 | =1 | Comvencional | o posee placa
P14 Descarga | RV-236 1%2 100 Fams |91696-A-10| iamay 2upa2m0g | Mo | Mo | convenciona
Tamborgas | o 19P% | Ruease 25 | Consodat=a | 1905-F 180051997 Comvencional | Mo esta en st
AR-13 Valv. Centinala | Rv-221 1z Flsnes 13051597 | Mo | Mo | Convencional | No posee placa




ANEXO |
NORMA PDVSA PARA EL CALCULO DE FLUJO MAXIMO
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GUIA DE INGENIERIA
DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS
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