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RESUMEN

En este trabajo se evalu6 la produccion de GLP en la unidad de alquilacion de la
refineria Puerto La Cruz, con el fin de incrementar principalmente el flujo de butano
obtenido en el sistema de fraccionamiento de la planta. Para ello, se realizd un
balance masico dirigido a comparar la cantidad de n-butano contenido en la corriente
de alimentacion a la unidad y la concentracion de este hidrocarburo en las corrientes
de butano, propano y alquilato producidos en el periodo actual de operacion con las
manejadas en un periodo operacional previo, donde la produccion de butano fue
superior a la actual (periodo patrén). También se formulé un modelo computarizado
de la seccion de fraccionamiento mediante la utilizacion de la herramienta Pro/Il,
validado con desviaciones por debajo del 10 %, sobre la base de valores reales, con el
cual se analizaron las alternativas propuestas a partir de la comparacion entre las
condiciones operacionales actuales con las establecidas por disefio y las del periodo
patron. Luego se evaluaron las alternativas de forma técnica y econdémica con el fin
de seleccionar la mas factible, obteniendo que la conjugacion de propuestas
(alternativa 4) arroj6 resultados econémicos superiores a los obtenidos para el resto
de las formulaciones, alcanzando un incremento en el flujo de butano sobre los 40

bbl/dia.
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CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1 PRESENTACION DE LA EMPRESA

1.1.1 Petroleos de Venezuela (PDVSA)

Petréleos de Venezuela, Sociedad Andnima, (PDVSA), se origind en 1975, a partir de
la promulgacion de la ley organica que reserva al Estado la industria y el comercio de
los hidrocarburos, e inici6 operaciones en 1976. A partir de la reformulacion de la
constitucion nacional en 1999, esta empresa pasa a pertenecer completamente al
Estado venezolano y la politica de la misma estd basada y regida por lineamientos
formulados por el ministerio de energia y petroleo. Actualmente sus activos en
reservas petroliferas, alcanzaron 173.000 millones de barriles de crudo (Petroleos de

Venezuela S.A, 2010).

La funciéon de PDVSA, es la coordinacién y ejecucion de los procesos de
exploracion, produccion, transporte y comercializacion del petroleo venezolano. Para
el fiel cumplimiento de su labor, la estructura funcional de la empresa esta seccionada
en cuatro unidades interrelacionadas, clasificadas de acuerdo al dmbito donde se
desarrollan. En primera instancia se encuentra exploracion y produccion, encargada
del estudio y ejecucion de planes relacionados a la ubicacion y evaluacion de

yacimientos, ademds de la perforacion y produccion de pozos petroliferos. De forma



subsecuente, se encuentra el area de refinacion, que coordina los procesos de

separacion, mejoramiento y fabricacion de productos derivados del petréleo.

La ubicacion, distribucion y comercializacion en mercados nacionales e
internacionales de dichos productos estd a cargo de la seccion de distribucion y
comercializacion. Finalmente, como cuarta filial se establece PDVSA Gas, con
facultades en el desarrollo de los procesos relacionados con produccion del gas

natural a nivel nacional.

En el area de refinacion, la empresa cuenta con sucursales a nivel mundial,
ubicadas en Estados Unidos, Europa y diversas partes de Latinoamérica, ademas, con
grandes complejos refinadores a nivel nacional distribuidos de la siguiente manera:
complejo refinador Paraguand (constituido por las refinerias Amuay y Carddn),
refinacion oriente (conformado por refineria Puerto La Cruz, San Roque y El
Chaure), refineria El Palito y refineria Bajo Grande. En el area de capacitacion y
adiestramiento del personal, investigacion y desarrollo de nuevas tecnologias, la
empresa recurre al apoyo de varias filiales: Intevep, CIED, Palmaven, Bariven,

Deltaven, PDV Marina y Corporacidon Venezolana de Petroleo (CVP).

1.1.2 Refineria Puerto La Cruz

La refineria Puerto La Cruz se encuentra ubicada en el nororiente del pais, en la costa
del estado Anzoategui y posee tres areas operacionales a lo largo de todo el territorio

estatal: Puerto La Cruz, El Chaure y San Roque, mostradas en la figura 1.1.
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Figura 1.1. Ubicacion geografica de la refineria Puerto La Cruz

La construccion de la refineria Puerto La Cruz fue iniciada en el afio 1948 por la
empresa Vengref y empez6 a operar dos afios mas tarde. Esta encargada de la
produccidon, manejo, comercializacion y distribucion de crudos y derivados del
petroleo destinados al abastecimiento del mercado nacional e internacional. La
alimentacion a sus procesos de manufactura proviene de crudos de distintas
localidades del oriente del pais, entre ellos: Anaco Wax- Santa Barbara (40 °API),
Mesa (30 °API), Leona (24 °API) y Merey (16 °API), procesandolos en distintas
unidades de destilacion atmosférica (DA-1 y DA-2), unidades de tratamiento,

servicios industriales, unidades de hidroproceso y complejo de conversion; este



ultimo, constituido por una unidad de craqueo catalitico fluidizado y otra de
alquilacion; para producir aceites, combustibles, solventes, asfaltos, grasas, entre

otros (PDVSA, 2010).

La refineria San Roque se ubica al sur del estado Anzoategui, cerca de la
poblacion de Santa Ana. Su disefio esta relacionado con la produccion de parafinas de
uso industrial a partir de crudos livianos provenientes de las estaciones de Ceiba y
Tacata, pero debido a los procesos operacionales que en ella se llevan a cabo se
produce, al mismo tiempo, combustible. Consta de dos unidades de produccion:

planta de crudo y vacio y la planta de parafinas.

La primera estd constituida por unidades de destilaciéon y la segunda por

unidades de cristalizacion, filtracion, denudacion y percolacion.

Por su parte, la refineria El Chaure se ubica en la Bahia de Bergantin, en las
costas del estado Anzoategui, a cinco kilémetros aproximadamente de Puerto la Cruz;
se disefio6 para procesar crudo mediano y pesado, pero luego de algunas
remodelaciones, procesa, en la actualidad, crudo liviano y extraliviano. Es una unidad
de destilacion atmosférica (DA-3) destinada a la produccion de gasolina estabilizada,

diesel pesado, kerosén y residual de bajo azufre.

La refineria Puerto La Cruz, como empresa, persigue objetivos enmarcados
principalmente en el abastecimiento energético del oriente del pais y la distribucion y

coordinacion de exportaciones del crudo y productos excedentes, ademds del



desarrollo empresarial e integracion interna, garantizando asi una seguridad

energética nacional.

1.2 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La unidad de alquilacion comenzé su funcionamiento en el afio 1962 y actualmente
consta de ampliaciones con incorporacion de nueva tecnologia. Posee como funcion
principal la produccion de alquilato (utilizado para el mejoramiento del octanaje de la
gasolina), con una capacidad maxima diaria de 4.200 barriles, haciendo reaccionar
olefinas provenientes de la unidad de craqueo catalitico (FCC) e isobutano foraneo
procedente del Complejo Criogénico José Antonio Anzoategui, en presencia de acido
fluorhidrico (HF); ademas, se obtienen aproximadamente 500 barriles de propano y

120 barriles de butano (usados como gas doméstico).

El proceso comprende una serie de etapas que incluyen: tratamiento de la
alimentacion, reaccion, fraccionamiento, tratamiento de los productos y regeneracion
de acido. En el fraccionamiento se separan los compuestos originados en la seccion
de reaccion (alquilato) y los asociados a la corriente de olefinas e isobutano
suplemental (butano, propano e isobutano de recirculacién), utilizando como equipos
principales una torre despropanizadora, despojadora de acido fluorhidrico,
desbutanizadora y otra despojadora de isobutano; posteriormente se tratan los
productos obtenidos con la finalidad de mejorar su calidad, absorbiendo las trazas de

acido remanente, para luego ser enviados al sistema de almacenaje.



Por otra parte, el isobutano se recircula al proceso y el volumen de &cido
recobrado se reutiliza en el sistema de reaccion. A partir del afio 2007, el rendimiento
de butano ha descendido a menos de 75 barriles por dia, en comparacion con los 120
barriles diarios producidos anteriormente. Se ha inferido que estas alteraciones se
originan a causa de limitaciones operacionales en el sistema de fraccionamiento, que
afectan directamente la separacion de los compuestos contenidos en la corriente de

alimentacion.

Sobre la base de esto y, con el objetivo de incrementar la produccion diaria, se
evaluara la obtencion de gas licuado de petréleo, (evitando afectar de manera adversa
la calidad y cantidad del alquilato producido), mediante el estudio del sistema de
fraccionamiento (principalmente las condiciones operacionales de la T-2), tratamiento
y almacenaje de dichos productos a través de simulaciones con la herramienta Pro/II,
para luego concretar propuestas evaluadas de forma técnica y econdmica, que

permitan obtener soluciones factibles a los problemas presentados.

A pesar de que la calidad y el suministro de gas licuado de petrdleo, no se han
visto afectados aun por la disminucién del volumen de butano producido, se requiere
de la evaluacion de la produccion de este combustible para garantizar dicho
abastecimiento en épocas venideras, ademas de prevenir posibles problemas
operacionales (relacionados al bajo flujo producido) en los equipos ubicados aguas
abajo de las columnas fraccionadoras, por ello, la importancia de este trabajo radicara
en la formulacion de alternativas, fundamentadas principalmente en variaciones de las
condiciones operacionales, con el objetivo principal de incrementar el rendimiento de
butano hasta alcanzar un valor cercano o que sobrepase (si es posible) los 120 barriles
por dia producidos en periodos anteriores, mediante el mejoramiento del sistema de

fraccionamiento de la unidad de alquilacién.



1.3 OBJETIVOS

General

Evaluar la produccion de gas licuado de petroleo (GLP) en la unidad de alquilacion de la

refineria Puerto La Cruz.

Especificos

1.  Comparar las condiciones de operacion actual y de disefio del sistema de

fraccionamiento y tratamiento de propano y butano mediante el uso del simulador Pro/II.

2. Formular propuestas que mejoren el funcionamiento de los equipos principales

para el incremento de la produccion de butano.

3. Realizar la evaluacion técnico-econdmica para la seleccion de la propuesta mas

factible.



CAPITULO 2
MARCO TEORICO

2.1 ANTECEDENTES

Maita y Medina (1995) evaluaron el funcionamiento de cada una de las torres de
fraccionamiento de la unidad de alquilacion de la refineria de Puerto La Cruz,
simulando el sistema con el paquete Pro/Il version 5.0, determinando que existia una
desviacion menor al 10% entre las condiciones de disefio y las de operacion, ademas
lograron el descarte de la presencia de inundacion en las unidades mencionadas. Por
otra parte, establecieron la posibilidad de la extraccion de un corte lateral de
isobutano en la torre despojadora de isobutano (T-22) incrementando el calor

proporcionado a su rehervidor y condensador.

Castellanos (2006) realiz6 evaluaciones a la torre despropanizadora (T-2),
sefalando que el isobutano de recirculacion proveniente de esta torre se obtenia en
forma de vapor cuando se requeria en forma liquida, lo que originaba problemas de
corrosion en el tren de calentamiento (intercambiadores E-8 y E-10). En funcién a
esto, se formularon propuestas que luego de ser aplicadas produjeron respuestas

positivas por cierto periodo, hasta que el sistema presento6 fallas nuevamente.

Fundamentados en el estudio realizado por Castellanos, Bermidez y Moreno
(2008), se evaluaron la torre despropanizadora (T-2) y la regeneradora de acido (T-6)

de la unidad de alquilacion de la refineria de Puerto La Cruz mediante simulaciones



realizadas con el paquete Pro/Il, determinando que la calidad del propano producido
estaba fuera de especificacion, arrojando valores por debajo del 95%vol requerido;
basandose en esto, generaron propuestas para alcanzar el valor deseado. En cuanto a
la T-6 concluyeron que la misma estaba funcionando de forma estable con

condiciones operacionales cercanas a las de disefio.

El presente trabajo pretende proporcionar medidas factibles técnica y
econdmicamente, que permitan aumentar la produccion de butano mediante la
evaluacion de los sistemas de fraccionamiento, tratamiento y almacenaje de la unidad
de alquilacion de la refineria Puerto La Cruz, presentando semejanzas con las
evaluaciones realizadas en los trabajos mencionados previamente, debido a que el
estudio a ejecutar estard enfocado principalmente a la determinacion de variaciones
existentes entre los pardmetros de operacion y los de disefio (especificamente los
relacionados directamente con la torre despropanizadora), que afecten la separacion
optima de los productos generados en la reaccion de alquilacion. Por otra parte, este
trabajo se diferencia de los estudios previos ya que esta enfocado en elevar la
cantidad de producto generado y no mejorar directamente la calidad de los mismos,
motivado a que el problema existente se relaciona con reduccion de produccion de
butano y no con disminucién de purezas, porque los productos del fraccionamiento se

obtienen dentro de los parametros de especificacion establecidos.

2.2 TRANSFERENCIA DE MASA

Los fendomenos de transporte en los procesos quimicos, se caracterizan por la
transferencia de una propiedad, en una direccion especifica, a causa de una fuerza

impulsora. En los sistemas donde se fomenta la transferencia de masa, las sustancias



10

transfieren moléculas entre si, debido a diferencias de concentracion (principalmente), en
direccion de mayor a menor concentracion de un componente en especifico (Betancourt,
2003). Existen dos tipos de transferencia de masa de acuerdo al mecanismo con que
se lleva a cabo el proceso: molecular y convectivo. El primero de ellos hace
referencia a la transferencia de masa que ocurre por moléculas en movimiento
gracias a diferencias de concentracion de las mismas en varios fluidos; el segundo se
refiere a la transferencia de masa a causa del movimiento total de los fluidos en
contacto. Ambos mecanismos se llevan a cabo de forma simultdnea en la mayoria de
los casos, aunque uno de los dos puede presentarse en mayor proporcion, en

comparacion con el otro, lo que facilita el estudio de este fendmeno de transferencia.

Cuando dos sustancias o fases se han puesto en contacto en un tiempo
prudencial, ocurre una igualacién en la cantidad de moléculas transferidas entre
ambas fases, es decir, se alcanza el equilibrio. Lo que determina que cuanto mas lejos
de este equilibrio se encuentra un sistema, mas moléculas son transferidas de la fase
de mayor concentracién a la de menor concentracion, es por ello, que los estudios
destinados a la aplicacion practica de los fenomenos de transferencia de masa estan
dirigidos a retardar este equilibrio el tiempo necesario para lograr el cambio de

concentracion deseado.

A nivel industrial, existen infinidades de procesos que se fundamentan en estos
principios de transporte, donde no se requiere necesariamente de reacciones para
transformaciones de compuestos, sino, movimientos de sustancias entre sistemas,
para permitir, en la mayoria de los casos, la separacién y posterior purificacion de
alimentaciones o productos, segiin el requerimiento del proceso. Entre estos procesos
se encuentran la destilacion, absorcion y desorcion de gases, humidificacion y

deshumidificacion, cristalizacion y extraccion, entre otros (Treybal, 1988).
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2.3 APLICACIONES DEL EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

Cuando dos fases (liquido y vapor) estan en contacto durante un tiempo prudencial,
se alcanza un equilibrio entre las mismas. Esto ocurre debido a la igualacion de la
velocidad de las moléculas de liquido que poseen una energia suficiente para
desprenderse del mismo y desplazarse hacia la fase vapor y la velocidad con la que
las moléculas de la fase vapor liberan energia para pasar a estado liquido. Ambas
fases estan separadas por una especie de membrana denominada interfaz, que es la
pelicula de vapor y liquido donde estan en contacto continuo las moléculas de las
fases mencionadas, lo que sugiere que existe un constante movimiento y transferencia

a nivel molecular a través de la misma.

Para facilitar el estudio del equilibrio liquido-vapor, generalmente se analiza el
comportamiento para mezclas binarias, obteniéndose resultados con mayor cercania a
la realidad en comparacioén con el estudio de mezclas de componentes multiples.
Instrumentos elementales en dicho andlisis son los diagramas de fases, donde se
representa graficamente el comportamiento de la fase liquida y la fase vapor,
tomando en cuenta ciertas propiedades que intervienen en el tipo de equilibrio
mencionado. Existen diagramas tridimensionales que se establecen con datos de
concentraciones, presiones y temperaturas para la mezcla en estudio, pero debido a la
complejidad de su realizacion, generalmente se estudian diagramas bidimensionales
donde se establece como constante una de las tres propiedades mencionadas:
diagramas con equilibrio a presion constante y diagrama con equilibrio a temperatura
constante. Por convencionalismo, en los diagramas de dos dimensiones ubican en el
eje de las abscisas las concentraciones del componente mas volatil en la fase vapor

(v) y su concentracién en la fase liquida (x) y en el eje de las ordenadas la otra
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propiedad que interviene en el proceso de equilibrio: presion si el proceso se lleva a
cabo a temperatura constante y temperatura si se realiza a presion constante, como se

muestra en la figura 2.1.

En cuanto a andlisis matematicos de los procesos de equilibrio liquido-vapor, el
estudio mas sencillo es el realizado para gases definidos como ideales, pero la
mayoria de las mezclas estan constituidas por gases que se alejan de la idealidad, para
estos casos se determind como ecuacion de calculo de la constante de equilibrio la

siguiente (Hougen y Watson, 1982).

k1= 5 (Ec. 2.1)
T yv1 /7 ,Y n

Donde:
K1: constante de equilibrio
X1: fraccion molar de la fase liquida
Y 1: fraccion molar de la fase vapor
f1": coeficiente de fugacidad de la fase liquida
f1V: coeficiente de fugacidad de la fase vapor
n " coeficiente de actividad de la fase liquida

1" coeficiente de actividad de la fase vapor

En la ingenieria quimica, el estudio del equilibrio liquido-vapor est4 destinado a
la purificacion de sustancias mediante la utilizacion de operaciones unitarias de
separacion, entre ellas la destilacion. En este proceso operacional, la fase vapor se
genera por calentamiento del liquido o, por el contrario, la fase liquida se genera por

enfriamiento del vapor. La energia requerida para incrementar el movimiento de las



13

moléculas en la fase liquida es proporcionada por la inyeccion de calor usando un
agente externo, lo que permite que se incremente la concentracion de las moléculas

mas volatiles en la fase vapor y las de menos volatilidad en la fase liquida.

TEMPERATURA

FRACCHON MOLAR

Figura 2.1. Diagrama bifésico a presion constante (Biblioteca digital de la
Universidad de Chile, 2010)

2.4 VOLATILIDAD RELATIVA

La relacion entre la fraccion molar de una sustancia en la fase vapor y la fraccion
molar de la misma sustancia en la fase liquida se conoce como volatilidad y se

determina de forma general mediante la siguiente expresion (Treybal, 1988).

a == (Ec. 2.2)
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Donde:
a;: volatilidad
yi: fraccion de la sustancia en la fase vapor

x;: fraccion de la sustancia en la fase liquida

Del concepto definido anteriormente, se deriva otro, denominado volatilidad
relativa, que se diferencia del primero por su utilizacion en calculos para mezclas
binarias y no en sustancias puras. Representa la relacion entre las volatilidades
relativas entre ambos componentes y se expresa de la siguiente manera (considerando

un componente 1 y otro componente 2) (Costa y Cervera, 1991).

ay, ==* (Ec. 2.3)

Donde:
a;: volatilidad del componente mas volatil

a;: volatilidad del componente menos volatil

En términos practicos, la volatilidad relativa expresa la facilidad o dificultad
con que puede separarse el componente mas volatil de la mezcla. Si en la expresion
anterior se define siempre con el subindice 1 al componente mas volatil, puede
afirmarse que la volatilidad relativa siempre resultard mayor o igual a uno (1), cuanto
mas se aleje de la unidad mas fécil serd la separacidon y cuanto mas se acerque a la
unidad mas dificil resultara la misma, siendo nula con valores de volatilidad relativa
iguales a uno (1). De acuerdo a lo relatado anteriormente, la volatilidad relativa es un
factor determinante en el disefio de las operaciones de separacion unitarias donde se

manejen esquemas de equilibrios liquido-vapor, como en el caso de la destilacion.
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2.5 FRACCIONAMIENTO COMO PROCESO UNITARIO DE
SEPARACION DE MEZCLAS

La destilacion es una operacion unitaria de separacion de soluciones, que se fundamenta
en la distribucion de los componentes entre dos fases: una gaseosa y otra liquida
(Betancourt, 2003). Se basa en las diferencias entre los puntos de ebullicion o
volatilidades relativas de los constituyentes de la mezcla a separar. Existen diversos tipos
de destilacion a nivel industrial y de laboratorio que poseen el mismo principio
operacional, pero difieren en estructura de los equipos utilizados, funcién de cada unos de
ellos y propiedades de la mezcla a separar, entre otros.

Dentro de la clasificacion mencionada anteriormente, se encuentra la
destilacion fraccionada, utilizada en mezclas de dos o méas compuestos, cuando éstos
poseen temperaturas de ebullicion cercanas. Se lleva a cabo en un equipo,
denominado columna o torre de fraccionamiento, dispuesto de forma vertical,
constituido por varias etapas, donde se ponen en contacto la fase vapor, que proviene
del fondo del equipo y se desplaza de forma ascendente, arrastrando con ella los
compuestos mas volatiles, y la fase liquida proveniente desde la parte superior del
mismo en direccion descendente, llevando con ella los compuestos menos volatiles.
Las temperaturas mas elevadas se encuentran en el fondo y las menores en la parte
superior, lo que genera que a lo largo de todo el fraccionador exista un perfil de
temperatura, ya que este parametro varia de una etapa a otra disminuyendo de forma
ascendente. El calor suministrado a la torre es introducido en el fondo de la misma
gracias al rehervidor y las bajas temperaturas en el tope se deben al condensador,
encargado de retirar energia calorica al reflujo de tope. El vapor obtenido por el tope
de la columna se denomina destilado, rico en componentes mas volatiles y el
producto de fondo de la misma es denominado residuo, constituido principalmente

por los componentes mas pesados o menos volatiles de la mezcla (Treybal, 1988).
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Cuando la mezcla estd constituida por muchos componentes, el proceso de
fraccionamiento se lleva a cabo de forma mas compleja, como en el caso de la
separacion de los constituyentes del petroleo o gas natural; para ello puede emplearse
una torre de fraccionamiento provista de varios cortes a lo largo de su estructura,
donde se separan, de acuerdo a sus temperaturas de ebullicion, los constituyentes de
la mezcla, o como se realiza en la mayoria de los casos, disponer de todo un sistema
formado por una serie de columnas fraccionadoras donde se lleva a cabo la

separacion en varios pasos.

2.6 EQUIPOS QUE INTERVIENEN EN EL PROCESO DE
FRACCIONAMIENTO

Existe una diversidad de equipos que intervienen en los sistemas de fraccionamiento
y su utilizaciéon y seleccion depende de los requerimientos del proceso,
principalmente de energia y capacidad. Entre ellos se encuentran las columnas de
fraccionamiento, el tren de precalentamiento de la alimentacion, los rehervidores y
condensadores de las torres, los tanques acumuladores de reflujo y dispositivos de

contacto (empaque o bandejas).

2.6.1 Torres de fraccionamiento

Son cada uno de los equipos en forma de columnas verticales, donde se llevan a cabo
en su interior el proceso de separacion de mezclas constituidas por compuestos con

puntos de ebullicion cercanos. Estdn formados internamente por una serie de etapas,
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definidas por platos, empaque o ambos (de acuerdo al requerimiento del proceso),

donde se ponen en contacto las fracciones de liquido y vapor de la mezcla a separar.

Cuando existe una sola alimentacién a la torre, ésta se divide tedricamente en
dos zonas: una seccion ubicada sobre la alimentacion rica en vapores constituidos por
los compuestos mas volatiles de la mezcla denominada zona de enriquecimiento o
rectificadora y, la ubicada debajo de la alimentacion, rica en liquido constituido por
los compuestos menos volatiles de la mezcla llamada zona de agotamiento o
desorbedora. El perfil de temperatura que permanece a lo largo de la columna se debe
al calor suministrado por el rehervidor en el fondo de la misma y el calor liberado en
el tope es producto del proceso de transferencia de calor generado en el condensador

(Treybal, 1988).

2.6.2 Precalentadores de la alimentacién

Son intercambiadores donde se calienta previamente la mezcla, antes de alimentarse a
la torre de fraccionamiento, con el fin de vaporizar una porcién de la misma y
facilitar el proceso de separacion por destilacion. Al ingresar a la columna, la fraccion
de vapor se separa del torrente liquido viajando hacia el tope de la misma, sobre la
zona de alimentacion, reduciendo asi la cantidad de energia calédrica proporcionada

por el rehervidor, necesaria para la separacion de la mezcla.

El vapor generado por el rehervidor es mucho mayor en relacion al generado en
el proceso de precalentamiento, pero resulta mas econémico suministrar calor a los

precalentadores que a los rehervidores (Treybal, 1988).
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2.6.3 Rehervidores

Son dispositivos utilizados en los sistemas de fraccionamiento, para proporcionarle a
las columnas de destilacion, el calor necesario para generar la vaporizacion parcial de
los liquidos encontrados en la zona inferior de las mismas, manteniendo un perfil de
temperatura a lo largo de la torre, produciendo vapores ricos en componentes
volatiles que posteriormente formaran el producto de tope y, el liquido no vaporizado,
serd liberado por el fondo de la columna. Los tipos de rehervidores méas utilizados en
los procesos de separacion por fraccionamiento son de tipo calderin, de termosifon de

circulacion forzada y de circulacion natural (Treybal, 1988).

2.6.4 Condensadores

Son intercambiador de calor, que permiten la condensacion de los vapores de tope de
la columna, para producir el liquido denominado destilado. Poseen dos
denominaciones segun la fraccion de vapor condesada: si se recupera todo el vapor o
producto de tope en fase liquida se conoce como condensador total y si sélo una
fraccion de este producto de cabecera es condensado, recibe el nombre de

condensador parcial (Treybal, 1988).

2.6.5 Acumuladores de reflujo

Sirven como deposito para el destilado producido en la columna de fraccionamiento,

su capacidad depende del volumen de liquido originado por la condensacion en el



19

tope de dicha columna. Su disefio debe ajustarse a variaciones de flujo, debido a
cambios en el proceso de fraccionamiento y condensacion, es decir, deben poseer

cierta flexibilidad operacional adaptada a la cantidad de vapores condensados.

Las funciones de este dispositivo son variadas, entre ellas estan: asegurar y
proporcionar un reflujo constante a la torre, evitando asi problemas de cavitacion en
las bombas que retornan flujo al tope de la misma y separar el liquido del vapor
contenidos en la mezcla bifdsica producto de una condensacion parcial o la

separacion de dos liquidos inmiscibles, entre otras funciones (Treybal, 1988).

2.6.6 Dispositivos de contacto

Constituyen los platos y/o empaques de una torre de fraccionamiento, destinados a
permitir el equilibrio liquido-vapor dentro de la misma. Representan las distintas
etapas donde se ponen en contacto el liquido que desciende y el vapor que asciende

por la columna, permitiendo la transferencia de masa entre ambas fases.

De acuerdo al tipo de interno utilizado por las torres de fraccionamiento, estas
son denominadas columnas empacadas o de platos, observandose en la figura 2.2 el
esquema de una torre de fraccionamiento constituida por platos y empaques, donde
ademads se muestran otros dispositivos internos de la misma (Petroleos de Venezuela,

S.A., [PDVSA] 1997).
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Dispositivo de
alimentacion
Distribuidores de
liquido

Placa de soporte

Redistribuidores de

liquido
Empaque estructurado
Red de soporte
Bandeja de chimenea
Platos de
fraccionamiento Distribuidor de vapor

Figura 2.2. Esquematizacion de una columna de fraccionamiento constituida por
bandejas y empaques (Universidad Nacional Experimental Politécnica de la Fuerza
Armada [UNEFA], 2010)

2.7 COLUMNAS DE PLATOS

Son torres de fraccionamiento, constituidas en su interior por una serie de platos o
bandejas, dispuestas de forma horizontal a lo largo de toda la columna, donde se lleva
a cabo el contacto liquido-vapor. La distancia entre bandeja y bandeja varia segln el
requerimiento del proceso y cada una de las mismas se considera como un proceso de
destilacion simple, que estan interconectadas para lograr la transferencia de masa
entre fase y fase, incrementando asi la eficiencia del proceso de separacion debido al

aumento del contacto liquido-vapor (Valcarcel y Gémez, 1988).
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2.8 COLUMNAS EMPACADAS

Son columnas de destilacion constituidas por una serie de dispositivos denominados
empaque, dispuestos de forma tal que el contacto liquido gas se realice de manera
continua y no por etapas como se lleva a cabo en las columnas de platos o bandejas.
En el area del empaque se ponen en contacto el liquido que desciende en la columna
con el vapor que asciende por la misma, permitiendo la transferencia de masa entre
ambos. En este tipo de torres se requiere de que la distribucion del gas y el liquido a
lo largo del empaque sea lo suficiente buena como para que ambos fluidos cubran
practicamente toda la estructura del mismo, por ello esta se convierte en una

consideracion importante para el disefio de las mismas (De La Hoz, 2003).

2.9 CONSIDERACIONES GENERALES SOBRE LA SELECCION
DEL TIPO DE COLUMNA A UTILIZAR

Para la seleccion del tipo de dispositivo de contacto a utilizar en las torres de
fraccionamiento, inicialmente se acude a un andlisis de costos, pero se deben
considerar los beneficios en cuanto a funcionamiento que ofrece cada tipo,

incluyendo en el analisis las posibles desventajas que pueda conllevar su uso.

A continuaciéon se muestra una descripcion general sobre las ventajas y
desventajas que presentan las columnas empacadas y las de platos o bandejas,

tomando en cuenta distintos topicos de andlisis (De La Hoz, 2003).
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v' Disefio: el disefio de columnas empacadas es menos exacto que el de las
columnas de platos, ya que en el momento de prediccion de eficiencias los resultados
son mas certeros para columnas de bandejas que las aproximaciones realizadas para

columnas de empaques.

v" Dimensiones: cuando las dimensiones de las columnas de fraccionamiento son
pequenas (menos de 0,6 metros de didametro) el costo y dificultad de instalacion de

platos es mayor que el relleno con empaques.

v" Flujo de gas y liquido: las columnas de platos pueden manejar un amplio rango
de flujos de vapores y liquidos en comparacion con las columnas empacadas, ya que
estas ultimas no se recomiendan en sistemas donde se manejen bajas velocidades de
liquidos. En el ambito de la relacion liquido-gas, es recomendable que las columnas
empacadas trabajen con una relacion elevada y las columnas de platos con relaciones

bajas.

v' Caida de presion: con respecto al tema de la caida de presion, las torres
empacadas, en su mayoria, requieren de menor caida de presion para el gas que las de

platos.

v" Control: el control de la distribucion de liquido en columnas de platos de gran
dimension, a condiciones de operacion es mas facil de realizar que el llevado a cabo a

columnas de empaques.



23

v" Naturaleza del liquido: cuando el liquido es corrosivo resultan menos costosos
los empaques que los platos. Cuando el liquido posee solidos o tiene tendencia a
causar incrustaciones la limpieza puede realizarse con mayor facilidad para columnas
empacadas de didmetros mayores a 0,6 metros, en cambio cuando este didmetro es
menor, resulta mas econémico el reemplazo de empaques. Sin embargo, en todos los
casos resulta menos perjudicial para las columnas de fraccionamiento, el retiro de
solidos a las corrientes en procesos previos, antes de ser alimentadas a dichos

equipos.

v' Instalacién de dispositivos: en las columnas de platos resulta mas econdémicos y
de facil acceso la instalacion de salidas laterales de corrientes y de dispositivos de

enfriamiento, ya que estos ultimos pueden ser dispuestos sobre las mismas bandejas.

2.10 DISPOSITIVOS INTERNOS DE UNA TORRE DE
FRACCIONAMIENTO

2.10.1 Platos o bandejas

En las columnas de fraccionamiento, los platos constituyen una serie de bandejas
dispuestas a lo largo de la torre, con separaciones determinadas, donde se encuentran
en equilibrio el liquido y el vapor; el liquido cae sobre los platos por gravedad
mediante unos canales laterales y el flujo de vapor asciende por las ranuras de cada
plato produciendo un burbujeo. El uso de platos requiere que los mismos puedan

manejar considerables flujos de vapor y liquido sin que se produzca inundacion ni
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arrastre de forma excesiva, que funcione con minimas caidas de presion y que
proporcione facilidad en cuanto a mantenimiento e instalacion. Se clasifican segun la
direccion de flujos internos en flujo cruzado y flujo en contracorriente y, de acuerdo a
su estructura y funcion en platos perforados, campanas de borboteo y tipo valvulas.
Debido a esta gran diversidad, es posible establecer comparaciones entre los diversos

tipos de platos (PDVSA, 1997).

v' Capacidad: los platos perforados sin bajante tienen mayor capacidad de manejo
de flujo en comparacion con los de tipo valvula y perforados con bajante que poseen

capacidades similares.

v" Flexibilidad: los platos con campanas de burbujeo poseen mayor flexibilidad
operacional ya que pueden manejar bajos flujos de liquido (menos de 2 gpm por pie
de didametro por paso). Por su parte los tipos valvula poseen mayor flexibilidad que
los perforados y los de menor flexibilidad operacional son los que no poseen bajantes
ya que su diseno depende del flujo de liquido y gas a manejar que debe permanecer

practicamente constante.

v' Arrastre: los platos tipo casquete poseen un arrastre de casi tres veces mayor
que los perforados y de tipo valvula, en cambio los carentes de bajantes poseen

valores de arrastre menores

v' Caida de presion: los de campana de burbujeo poseen mayor caida de presion,

en cambio el resto de los tipos de platos poseen caidas de presion mas bajas.
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v" Costo: los que poseen mayor costo son los de casquete de burbujeo, los costos
de los perforados y sin bajantes son relativamente bajos y los de vélvula estan
alrededor del 20% por encima que los perforados. En la actualidad la popularidad de
los platos tipo valvula ha incrementado, ya que con el alto costo de la energia y
disminucién de capacidades, las ventajas que este tipo de bandeja ofrece justifica su

valor por encima del perforado.

v' Mantenimiento: los platos perforados y los desprovistos de bajantes ofrecen
menor costo de mantenimiento, debido a que tienden a ensuciarse menos y tienen
poca tendencia a corroerse. Los de valvula poseen mayor costo de mantenimiento que
los anteriores pero menor al de los de casquete porque estos ultimos poseen tendencia

a retener solidos.

2.10.2 Empaques

En las torres de fraccionamiento, los empaques utilizados deben proporcionar
un area de contacto o interfacial lo suficientemente grande para que ocurra la
transferencia de masa entre las fases involucradas, para ello la oposicion al paso del
gas debe ser minima permitiendo la buena distribucién de esta fase en la seccion
transversal del dispositivo y promover de igual forma una distribucion uniforme del

flujo de liquido sobre su superficie.

Los empaques se clasifican de acuerdo a su funcion y estructura en vaciados u

ordenados al azar y estructurados o arreglados (Palacios, 2005).



26

2.10.3 Otros dispositivos internos de la torre de fraccionamiento

Las columnas de fraccionamiento poseen otros dispositivos que se requieren para
incrementar la eficiencia de las mismas permitiendo el aumento del contacto liquido-
vapor, entre los cuales se encuentran los vertederos, los derramadores, distribuidores

de liquido y soportes para empaques, entre otros.

2.10.3.1 Vertederos

Se utilizan en columnas de platos; son tubos conectados a la seccion transversal libre
de la bandeja superior, que evitan la acumulacion del liquido en esta bandeja,
permitiendo el desplazamiento de dicho fluido hacia la superficie del plato inferior.
Para evitar el flujo de vapor por esta area transversal, la separacion entre el bajante y
el plato inferior debe ser minima. La altura del vertedero influye en la acumulacion
del liquido en los platos: cuando el bajante posee longitudes elevadas se incrementara
la acumulacion de liquido en el plato y cuando tiene poca longitud también se
incrementa la altura del liquido, y consecuentemente la caida de presion en el bajante;
debido a esto, la dimension del bajante debe disefiarse de forma correcta, permitiendo
suficiente formacién de espuma en el plato y consecuentemente, un contacto liquido-

gas que promueva la separacion (Palacios, 2005).

2.10.3.2 Derramaderos

Son estructuras que permiten que el liquido adquiera profundidad al disponerse sobre

el plato, promoviendo el contacto entre el liquido-gas requerido. Los tipos de
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derramaderos mas usados a nivel industrial son los rectos; los derramaderos con
ranuras multiples en V hacen que sea menor la influencia de las variaciones en el
flujo de liquido sobre el nivel del mismo requerido en el plato. Por otra parte, las
menos comunes son las represas circulares y los derramaderos interiores ya que

pueden causar problemas en operacion (Palacios, 2005).

2.10.3.3 Distribuidores de liquido

Promueven la distribucion uniforme de liquido a lo largo de toda la columna
empacada, fortaleciendo el contacto liquido-gas y, asi, la transferencia de masa. Para
mayor eficiencia de la separacion debe ubicarse un distribuidor de liquido por cada
alimentacion a la columna y por lo menos de 6 a 12 pulgadas por encima del
empaque para permitir que el vapor pueda desprenderse de este ultimo antes de
ascender hasta el distribuidor (en el caso de la distribucion en spray la distancia debe
oscilar entre 18 y 24 pulgadas) y las perforaciones deben estar alrededor de 0,5

pulgadas (Palacios, 2005).

2.10.3.4 Soportes de empaque

Son estructuras que se disponen en el fondo de las columnas empacadas sirviendo de
sostén para el empaque. Deben poseer un area libre que permita el paso del liquido y
el vapor con restricciones minimas de flujo siendo lo suficientemente fuertes y

estables para mantener el peso del arreglo de empaques.
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211 VARIABLES QUE AFECTAN EL PROCESO DE
FRACCIONAMIENTO

2.11.1 Temperatura de la alimentacion

Generalmente, la alimentacion a las columnas de destilacion es precalentada por
procesos de integracion térmica, lo que produce, en algunos casos, que parte de la
misma se vaporice. Por motivos econdémicos, cominmente esta alimentacién se
calienta hasta su punto de burbuja o se vaporiza parcialmente para reducir la carga
calorica en el rehervidor, pero se ha demostrado que no debe vaporizarse mas del

50% de la carga a la columna (R. C. Costello and Associates, S.A., 2010).

Cambios en la temperatura de alimentacion pueden afectar la calidad de los
productos de tope y fondo, por ello se requiere de la realizacion de ajustes en el horno
o en el condensador de la destiladora para mantener las especificaciones, por ejemplo:
cuando se incrementa la temperatura de la alimentacion se requiere de menor
consumo de calor en el rehervidor o de mayor condensacion en el tope de la columna;
en caso contrario es necesaria la aplicacion de una cantidad de calor mayor en el

fondo para vaporizar volimenes extras de fase liquida.

Los cambios en la temperatura de la alimentacion estan limitados por las
condiciones del hornoy condensador y por la maxima temperatura a la cual
puede ser calentada la mezcla sin que sus componentes sufran descomposicion

térmica.
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2.11.2 Temperatura de la zona de vaporizacion instantanea

Esta temperatura determina la cantidad de vapores que se encuentran en el tope de la
columna; cuando se incrementa esta temperatura el producto de tope aumenta, ya que

la acumulacion de vapores es mayor en el cabezal de la columna.

La misma est4 limitada por la cantidad de calor que puede suministrar el horno
al fondo de la columna, por la maxima temperatura a la que puede ser calentada la
mezcla sin que atraviesen una descomposicion térmica las sustancias que la
constituyen y la especificacion del producto de tope (R. C. Costello and Associates,

S.A., 2010).

2.11.3 Temperatura del reflujo de tope

Una disminucion en la temperatura del reflujo, reduce la cantidad de vapor que sale
como producto de tope, ya que genera una condensacion de los compuestos de menor
volatilidad, arrastrandolos nuevamente a los platos inferiores de la columna para ser

obtenidos, posteriormente, como producto de fondo.

Generalmente se disminuye la temperatura del reflujo cuando se requiere
incrementar la pureza del destilado, tomando en cuenta que esta reduccidon estd
limitada por la naturaleza del fluido refrigerante utilizado en el condensador y por la
capacidad de enfriamiento de este intercambiador de tope (R. C. Costello and

Associates, S.A., 2010).
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2.11.4 Presion de tope

La presion afecta la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla, ya que
aumentos de esta variable operacional en el tope de las torres de fraccionamiento
reduce la facilidad en la separacion de dichos componentes, por lo tanto se debe
incrementar el suministro de calor en el fondo de las columnas; debido a esta razon, a
nivel industrial, en las torres de destilacion se trabaja con la menor presion posible
evitando realizar variaciones de la misma, con el fin de reducir inconvenientes
operacionales que promuevan la obtencion de productos fuera de las especificaciones

determinadas (R. C. Costello and Associates, S.A., 2010).

2.11.5 Inyeccion de vapor

La inyeccién de vapor o incondensables en el fondo de la columna aumenta la presion
parcial de los componentes de la mezcla, produciendo que se reduzca la cantidad de
compuestos volatiles en el residuo y, por consiguiente, se incremente la presencia de
estos en el producto de tope de la columna. Este método se aplica principalmente en

fraccionadoras con cortes laterales (R. C. Costello and Associates, S.A., 2010).

2.12 FACTORES QUE LIMITAN EL FUNCIONAMIENTO DE
LAS COLUMNAS

El vapor esta constantemente ascendiendo dentro de una torre de fraccionamiento, a

la vez que desciende el liquido, incrementando su contacto gracias a la presencia de
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dispositivos internos de la columna, con capacidades especificas para el manejo de
estos flujos, es decir, la cantidad de liquido y gas que puede manejar un plato o
empaque estéd limitada por la naturaleza y funcionalismo de los mismos. Esta cantidad
afecta la eficiencia global de la torre de fraccionamiento, ya que, si se incrementa o
disminuye el flujo de vapor y liquido dentro de cada plato sobrepasando los limites
maximos y minimos de operacidn, se originan varios fenomenos que evitan que el
proceso de transferencia de masa pueda realizarse de forma efectiva; entre estos se
encuentran: arrastre, vomito, lloriqueo e inundacion (R. C. Costello and Associates,

S.A., 2010).

2.12.1 Inundacién

Para las columnas de platos, uno de los fendmenos que reducen la eficiencia de las
mismas es el de inundacion ya que afecta de manera negativa el proceso de
transferencia de masa que se lleva a cabo en el interior de éstas, evitando que el
contacto liquido-gas se logre de manera efectiva. Este factor de reduccion de
capacidad de la columna se origina por dos procesos principales: arrastre de liquido

y/o problemas mecanicos en los bajantes de los platos.

A. Inundacion por arrastre

Este fenomeno ocurre cuando el liquido, rico en compuestos menos volatiles, es
arrastrado al plato inmediatamente superior, por efecto de diferencias marcadas entre
las velocidades del liquido y del vapor. Segiun la causa del arrastre, existe una

clasificacion para el mismo: arrastre de liquido y arrastre por espuma.
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v' Arrastre de liquido ( spray )

Cuando las tasas de liquido son bajas, alrededor del plato o el empaque, éste se
encuentra en forma de rocio y, por incremento de la velocidad del vapor que
asciende, parte del mismo es arrastrado al plato inmediato superior a través del area

libre de la columna.

v" Arrastre por espuma ( froth)

La formacion de espuma en un dispositivo de contacto interno depende de la
naturaleza del liquido y el vapor que interactian en ¢l y de la tasa de flujo del liquido.
Cuando la tasa de flujo es alta y la velocidad del vapor también esta espuma tiende a
incrementarse. Para el caso de las torres de platos, si la separacion entre dichos platos
es relativamente pequefia la espuma puede alcanzar el plato superior y producir alta
acumulacion de liquido en éste y si la distancia entre plato y plato es relativamente
elevada, en la superficie de la espuma se forma una especie de rocio, desplazado por

el vapor al plato inmediato superior, origindandose un arrastre de liquido en “spray”.

B. Llenado excesivo del bajante ( downcomer filling)

Se origina cuando el nivel del liquido en el bajante sobrepasa los niveles normales de
operacion, a causa de caidas de presion en el plato o bajo flujo de vapor en el bajante,
lo que produce inundacién del plato y reduce la capacidad de la columna. Este
fenémeno en algunos casos es generado por problemas de espaciamiento entre platos

o reduccion del area libre del bajante.
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C. Sello del bajante ( downcomer sealing)

El vapor puede ascender por el conducto de descenso y no por el area libre de los
platos debido a un bajante no cerrado, lo que origina que el liquido no pueda
descender al plato inferior ocasionando una acumulacion de liquido que puede
sobrepasar el nivel de operacion, inundando asi el plato y reduciendo la eficiencia de

la columna de destilacion.

2.12.2 Vomito

Consiste en la inundacion del plato superior de la columna, causado generalmente por
un incremento en el volumen del reflujo de tope, lo que origina una reduccion en la
pureza del producto destilado incrementando su punto final de ebulliciéon. Cuando el
flujo de liquido es excesivo, también pueden inundarse los platos inmediatos

inferiores de tope.

2.12.3 Goteo o llorigqueo

Es un fendmeno generado cuando las velocidades de vapor dentro de la columna son
lo suficientemente bajas como para producir que el liquido descienda por el area libre
del plato y por el bajante, ocasionando inundacién en los platos inferiores y
disminucion del nivel del liquido en dicho plato (por debajo de los niveles minimos
permitidos) y, en casos de operacion extremos, se puede secar completamente la

bandeja.
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2.13 DESCRIPCION DE LA UNIDAD DE ALQUILACION

La unidad de alquilacion de la refineria Puerto La Cruz posee como alimentacion
olefinas proveniente de la unidad de craqueo catalitico fluidizado (FCC) e isobutano
procedente del complejo criogénico Jos¢ Antonio Anzoategui (denominado isobutano
foraneo o suplemental) y utiliza 4cido fluorhidrico (HF) como catalizador en la

seccion de reaccion.

El proceso llevado a cabo en la planta consta de varias etapas, mostrandose en
la figura 2.3 un diagrama de procesos generalizado de la unidad de alquilacién

(PDVSA, 2000).

2.13.1 Tratamiento de la alimentacién

Debido a que el acido fluorhidrico se contamina en presencia de agua, compuestos de
azufre e hidrocarburos solubles en acido (ASO), a la alimentaciéon de olefinas
proveniente de FCC se le somete a diversos procesos que consisten en tratamiento
con amina para retirarle el sulfuro de hidrogeno que contiene, seguidamente se pone
en contacto con caustico para eliminarle el contenido de mercaptanos (R-SH), luego
se trata en una torre desetanizadora (T-1) para retirarle los hidrocarburos livianos
(principalmente el etano) y se somete a un proceso de secado para la disminucioén de

su contenido de agua.
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Figura 2.3. Diagrama de bloques de la unidad de alquilacion

2.13.2 Reaccioén

Se ponen en contacto las olefinas y el isobutano en presencia de acido fluorhidrico
para generar las parafinas ramificadas que posteriormente son separadas de las trazas

de acido asociado a las corrientes.

2.13.3 Fraccionamiento

Se separan los compuestos originados en el proceso de reaccidon a través de la
utilizacion de diversas torres de fraccionamiento, para obtener como productos:

propano, butano, alquilato e isobutano que es recirculado al proceso.
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2.13.4 Tratamiento de productos

Se ponen en contacto el butano, propano y alquilato con alimina activada
(desfluorinadores) y cdustico (92% de KOH) para retirarles el acido fluorhidrico que
aun puede estar presente en las corrientes de productos, de alli son enviados a

almacenaje.

2.13.5 Regeneracion de &cido

Esta constituido por una torre denominada redestiladora (T-6), que tiene como
funcion separar al acido de los ASO y de la mezcla azeotropica de agua-acido para

garantizarle la pureza requerida para la reaccion.

2.14 REACCIONES QUE SE LLEVAN CABO EN LA UNIDAD DE
ALQUILACION DE LA REFINERIA PUERTO LA CRUZ

En la reaccion de alquilacion se ponen en contacto olefinas de bajo peso molecular
con isoparafinas (generalmente isobutano), en presencia de una sustancia catalitica
representada por un 4acido fuerte como lo son el acido sulfirico y el acido
fluorhidrico, para producir compuestos parafinicos ramificados de alto octanaje. La
diferencia principal existente entre ambos catalizadores radica en que el sulftrico es

mas sensible a los cambios de temperatura que el 4cido fluorhidrico, por ello el
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control térmico se hace de forma mas rigurosa cuando es utilizado como sustancia

catalitica (PDVSA, 2000).

Las reacciones de alquilacion varian dependiendo de la olefina utilizada; en

funcién a esto se presentan algunas reacciones a partir de varias olefinas especificas

(PDVSA, 2006):

Alquilacion del 1-buteno:

1-buteno + isobutano —#,3-dimetilhexano 6 2,4-dimetilhexano (Ec. 2.4)

Alquilacién de 2-buteno:

2-buteno + isobutano —2,2 4-trimetilpentano 6 2,3,4-trimetilpentano (Ec. 2.5)

Alquilacién del isobuteno:

Isobuteno + isobutano—2,2 4-trimetilpentano (Ec. 2.6)

Alquilacién del propileno:
Propileno + isobutano— 2,3-dimetilpentano (Ec. 2.7)
Propileno + isobutano —»2,2 4-trimetilpentano + propano (Ec. 2.8)

(Reaccion con transferencia de hidrégeno)

En la unidad de alquilacion de la refineria Puerto La Cruz se llevan a cabo
muchas reacciones de este tipo, ejecutandose de forma mas complejas, debido a que
las olefinas utilizadas constituyen una mezcla proveniente de la unidad de craqueo
catalitico (buteno, propileno, isobuteno y amileno), lo que genera dificultad en cuanto

a seleccion de las reacciones deseadas.
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2.15 SECCION DE FRACCIONAMIENTO DE LA UNIDAD DE
ALQUILACION

El sistema de fraccionamiento de la unidad de alquilacion de la refineria Puerto La
Cruz esta constituido por un conjunto de torres destinadas a separar los compuestos
constituyentes de la mezcla resultante de la seccion de reaccion, es decir, aquellas
sustancias que se generan en la transformaciéon quimica (alquilato), el isobutano
excedente (cantidad que no fue transformada en la reaccion), los compuestos que
ingresan a la planta como parte de la carga de olefinas y que son inertes en dicha
conversion quimica (propano y n-butano) y el acido fluorhidrico (catalizador)
arrastrado hacia la zona de fraccionamiento (PDVSA, 2006). En la tabla 2.1, se
muestra el Tag utilizado para la identificacion de cada columna dentro del proceso de

fraccionamiento llevado a cabo en la unidad.

Tabla 2.1. Tag para la identificacion de cada columna de destilacion

perteneciente al sistema de fraccionamiento de la unidad de alquilacion

Nombre de la columna Tag
Recontactor de acido T-21
Despropanizadora T-2
Despojadora de acido fluorhidrico T-3
Despojadora de isobutano T-22
Desbutanizdora T-4

Como se muestra en la figura 2.4, el flujo proveniente del recontactor de acido (T-21)

es alimentado a la torre despropanizadora (T-2) dando inicio al proceso de
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despropanizacion que tiene como objetivo la separacion del propano, que se obtiene
como producto de tope de dicha torre acompafiado de gran cantidad de 4cido
fluorhidrico (HF) y por el fondo una mezcla de n-butano, isobutano, alquilato y
trazas de HF, ademdas se obtiene un corte lateral constituido principalmente por
isobutano que es mezclado con la corriente de alimentacion al sistema de reaccion. El
destilado es enviado al acumulador (D-8) donde se separa la parte 4cida, que se
transforma a acido fluorhidrico de alta pureza y la de hidrocarburos se divide en dos
corrientes: el reflujo a la T-2 y la alimentacion al proceso de despojamiento de acido,
representado por la torre despojadora de HF (T-3), de donde se obtiene por el tope
HF, que es enviado nuevamente al D-8 y por el fondo propano que se trata con
caustico y alimina activada para incrementar su pureza, antes de ser almacenado. Por
otra parte, el producto de fondo de la T-2 es enviado al despojamiento de isobutano,
sumado a otra corriente proveniente de la misma que alimenta a la T-2; por el tope de
la T-22 se obtiene isobutano de reciclo y por el fondo butano y alquilato enviados a la
seccion de desbutanizacion, donde a partir de la fraccionadora T-4 se separan,
saliendo por el tope el butano que posteriormente es tratado y almacenado y el

alquilato a contacto con caustico antes de ser depositado en contenedores.
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butano, -—>| DESPROPANIZACION

alquilato, (T-2)
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yHF | Gases
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p
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Figura. 2.4. Diagrama de bloques de la seccion de fraccionamiento de la unidad

de alquilacién de la refineria Puerto La Cruz
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2.16 SIMULACION DE PROCESOS

El disefio y evaluacion de sistemas quimicos incluye el manejo de un nimero de
variables bastante extenso, por lo que la aplicacion de métodos matematicos para
realizar el estudio abarca infinidades de pasos repetitivos e iterativos usando
diversidades de ecuaciones, que en conjunto convierten el andlisis del sistema de
forma manual, en un proceso bastante engorroso, de obtencion de resultados tardios y
con un elevado margen de error. Por tal razon, los simuladores de procesos se han
convertido en una herramienta util para estudios de procesos, ya que es una técnica
que permite una evaluacion rapida de los mismos, mediante su representacion sencilla
y célculos matematicos realizados por un computador. En la industria quimica, los
simuladores de procesos permiten la resolucion de tres problemas generales: disefio
de un proceso, analisis de un problema y optimizacion de un sistema. De forma
especifica, estos paquetes matemadticos son utiles para la deteccion de cuellos de
botella en la produccion, prediccion de los efectos de los cambios de carga en las
condiciones de operacion, optimizacion de variables de operacion o del proceso en si
cuando ocurren cambios en las caracteristicas de los insumos o del mercado, analisis
de condiciones criticas de operacion, evaluacion de alternativas para ahorros de
energia, andlisis de factibilidad y viabilidad de nuevos procesos, entrenamiento de

operadores e ingenieros de procesos, entre otras (Martinez y Alonso, 2000).

En la actualidad existe una gran gama de simuladores comerciales que son
practicos e interactivos, con amplia informacion sobre procesos y métodos de
calculos actualizados, ademas de modelos termodinamicos de acuerdo a la naturaleza

de los compuestos quimicos, estados de agregacioén y condiciones de operacion. Entre
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estos se encuentran Pro/Il de Simulations Sciences, Aspen Plus y Hysys de Aspen

Technology, entre otros.

2.17 DESCRIPCION GENERAL DEL PROGRAMA DE
SIMULACION PRO/II

Pro/Il es un programa de simulacion creado por Simulations Sciences USA;
representa una herramienta que posee gran utilidad para las industrias relacionadas
con la ingenieria de procesos, petroleo, petroquimica, polimeros, gas natural, entre
otros; ya que permite la estimacion del comportamiento de los sistemas que incluyen
transformaciones quimicas en el ambito industrial. Por esta razén es utilizado por
empresas de amplio alcance nacional como lo es PDVSA. Entre las aplicaciones mas

comunes de esta herramienta computarizada se encuentran las siguientes:

v' Disefio de nuevos procesos y evaluacion de los existentes.

v Evaluacion de la planta con nuevas condiciones alternas.

v" Modernizacion de las plantas existentes mediante la actualizacion de equipos y

condiciones de operacion.

v Evaluacién del cumplimiento de los parametros ambientales.

v Monitoreo y optimizacion de procesos para mejorar rendimientos y la

rentabilidad de la planta.
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El programa cuenta con una gama de propiedades termodinamicas y de
transporte de diversas sustancias, en condiciones fisicas variables, permite la
realizacion de balances de masa y energia con resultados confiables, ademds de un
conjunto de relaciones que facilitan la estimacién del funcionamiento y condiciones
de los procesos (SIMSCI and Invensys Company, 2001). Para facilitar su
entendimiento y manejo, el simulador Pro/Il posee un coédigo de colores que le
permite al usuario identificar el requerimiento de informacion para la realizacion de
los calculos y el estado de calculo del proceso sugerido en una corrida. Esto puede ser
visualizado en las tablas 2.2 y 2.3 de forma respectiva: El esquema de trabajo de este
simulador abarca una serie de opciones que incluyen: datos generales, datos de los
componentes, datos termodindmicos, datos de las corrientes de flujo y datos de las

operaciones unitarias.

Tabla 2.2. Significado del cddigo de colores en el suministro y requerimiento de

datos del simulador de procesos Pro/ll

Color Significado
Rojo Se requieren datos
Verde Datos predeterminados

Azul | Datos suministrados o modificados por el usuario

Amarillo Datos suministrados fuera del rango normal
Gris Campo no disponible para el usuario
Negro Suministro de datos opcional

2.17.1 Datos generales
Abarca el grupo de opciones que permiten la introduccidon de la informacion general

del proceso a evaluar, incluyendo la definicion del sistema de unidades de los datos
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de entrada y salida, comentarios generales del problema, el nimero de iteraciones y

tolerancia de los célculos, entre otros requerimientos generales.

Tabla 2.3 Significado del codigo de colores en la ejecucién de una corrida en el

simulador de procesos Pro/ll

Color Significado

Rojo La operacion no pudo resolverse

Verde | La operacion estd en proceso de resolucion

Azul | La operacion se resolvio satisfactoriamente

2.17.2 Datos de los componentes

En esta seccion se define la totalidad de las sustancias que intervienen en el proceso a
evaluar y sus modificaciones en relacion a nuevas condiciones, a excepcion de los
compuestos de petroleo incluidos en las curvas de destilacion ASTM/TBP. El
simulador clasifica a los componentes en una serie de grupos: componentes de la
biblioteca, componentes de petroleo, componentes definidos por el usuario,
componentes que no estan en la biblioteca, componentes solidos y componentes

poliméricos e i6nicos.

v' Componentes de la biblioteca
El simulador ofrece en esta seccion mas de mil compuestos distintos, clasificados en

grupos para facilitar la busqueda y definicion por parte del usuario. Entre estos
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grupos estan: compuestos mas comunes, aldehidos, hidrocarburos livianos y

aromaticos aminas, amidas y acidos, entre otros.

v" Componentes de petrdleo
Gama de compuestos de petroleo que pueden ser definidos por el usuario a través de

la introduccidon de datos sobre destilaciones ASTM o TBP.

v" Componentes definidos por el usuario
Componentes o pseudocomponentes caracterizados por el usuario a través de datos de

punto normal de ebullicion, gravedad estandar del liquido y peso molecular.

v' Componentes que no estan en la biblioteca
El simulador le ofrece al usuario la opciéon de definir compuestos que no se
encuentren en la biblioteca, por lo tanto, este ultimo debera introducir todas las

caracteristicas posibles de dicho componente.

v' Componentes sélidos
Comprende una serie de componentes en estado solido que permite la realizacion de

estudios en granulometria y ciclones.

v" Componentes poliméricos e idnicos
Estos componentes se encuentran clasificados en dos grupos distintos y se requiere de

una licencia especial para tener acceso a ellos.
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2.17.3 Datos termodinamicos

Engloba la seleccion de las ecuaciones o datos de calculo que se adapten en mejor
proporcion al sistema en estudio. Mediante esta herramienta se determinan las
constantes de los diversos tipos de equilibrio de fases, entropias, entalpias,

densidades, propiedades de transporte, entre otros.

2.17.4 Datos de las corrientes de flujo

Incluye la seleccion de las corrientes de alimentacion, definiendo el nombre,
propiedades y condiciones de las mismas, descripcion, etc. Este simulador clasifica
en cuatro grupos la definicién de corrientes para facilitarle al usuario el proceso:
corrientes de composicion definida o composicionales, corrientes definidas por
ensayos de destilacion ASTM o TBP, corrientes definidas por referencia a otra

corriente y corrientes sélo para solido.

2.17.5 Datos de operaciones unitarias

Se definen las operaciones unitarias relacionadas con el problema o sistema en
estudio (bombas, compresores, columnas, intercambiadores, valvulas, reactores,
compresores, expansores, despresurizadores, tuberias, cristalizadores, etc.), ademas,
se deben introducir los datos requeridos para la estimaciéon de la operacion
seleccionada. Aunado a lo mencionado anteriormente, Pro/Il ofrece un conjunto de

paquetes termodinamicos con ecuaciones especificas para realizar determinaciones de
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acuerdo a las condiciones del proceso y la naturaleza de los componentes
relacionados con el sistema en estudio, figurando entre los mas comunes: Soave-

Redlich-Kwong, Grayson-Streed, Peng-Robinson y Braun K-10.

v' Grayson-Streed

Es aplicable a condiciones de temperaturas entre 0 °F y 427 °F y a presiones por
debajo de 210 bar. Posee utilidad y resultados aproximados a la realidad cuando se
aplica en la resolucién de problemas donde intervienen hidrocarburos livianos, en
torres de fraccionamiento como despropanizadoras, desbutanizadoras 'y

desisobutanizadoras, hidrotratadoras y reformadoras de crudo.

v" Soave-Redlich-Kwong

Se aplica a condiciones minimas de presion de 0 bar y maximas de 345 bar y
temperaturas que van desde -238 °C hasta 650 °C. Ofrece resultados con desviaciones
minimas para hidrocarburos con estructuras moleculares con hasta 10 carbonos pero
la desviacion incrementa cuando dicha presencia supera los 20 carbonos. De forma
préctica se usa en el estudio y evaluacion de plantas que manejen altas presiones en

sus procesos y en sistemas donde se trabaje con procesos criogénicos.

v" Peng-Robinson

Su aplicabilidad es parecida a la de la ecuacion de Soave-Redlich-Kowng, ofreciendo

excelentes resultados a presiones que varian entre 0 y 345 bar y temperaturas en un
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rango de 238 °C a 650 °C. Proporciona alta convergencia a condiciones cercanas del

punto critico.

v" Braun K-10

Es aplicable para presiones desde 0 a 6,89 bar y temperaturas de 38 °F a 871 °F. Se
utiliza en el modelaje de procesos donde se manejen presiones muy bajas como las
columnas de destilacion al vacio. El simulador Pro/Il ademas de paquetes
termodinamicos, estd equipado con un grupo de cinco algoritmos para la resolucion
de calculos cuando se trabajan con columnas de destilacion, que en combinacidon con
los modelos termodinamicos permiten la obtencidon de resultados con desviaciones

minimas de las condiciones reales:

v Inside/Out

Es un algoritmo para realizacion de calculos rigurosos basados en balances de masa y
energia. Posee un método iterativo fundamentado en una estructura de bucle de
entrada y salida, es decir, en el bucle de entrada se resuelven los balances de calor
mediante el uso de modelos termodindmicos simplificados y, una vez alcanzada la
convergencia, pasa verificarla y confirmarla en el bucle de salida con una correccién

de los coeficientes de los modelos termodinamicos.

Todo este proceso es realizado mediante un método de combinacidon de

matrices que reduce el tiempo de ejecucion de dicho algoritmo.
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v" Chemdist

Es utilizado principalmente para resolver problemas de equilibrio liquido-vapor y de
sistemas no ideales ya que se encuentra constituido por un complejo método
termodindmico que se fundamenta principalmente en modelos de coeficientes de

actividad.

v' Sure

Frente a los otros algoritmos utilizados por el simulador, este presenta desventaja en
cuanto al tiempo de resolucion, ya que emplea un esquema de division de matrices y
la técnica de convergencia de Newton-Raphson que lo convierten en uno de los
algoritmos mas lentos en ofrecer resultados definitivos. Es usado cominmente para
procesos donde intervienen absorbedores constituidos por retiros totales de agua.
Como ventaja, posee algunas aplicaciones que los otros algoritmos de célculo no
tienen, entre ellas se encuentra el manejo de reflujos internos totales, la decantacion

de agua en cualquier plato y la destilacion rigurosa de tres fases.

v' Otros algoritmos de calculos

En este grupo se engloban aquellos algoritmos de calculo que tienen y/o manejan un
rango de opciones reducidas ya que poseen aplicaciones muy especificas como el
Liquid-Liquid usado en plantas de extraccion, Electrolityc dirigido a procesos donde

intervienen compuestos i6nicos como en las torres de aguas agrias y, por ultimo,
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Enchanced 1/0 para torres donde se tienen retiros de aguas en cualquier etapa del

proceso.

2.18 DESCRIPCION DEL PROGRAMA DE SIMULACION
ASPEN PROCESS EXPLORER

Es una herramienta utilizada ampliamente en la industria de procesos ya que facilita
el disefio conceptual y la optimizacioén del proceso, monitoreo de las condiciones de
la planta en tiempo real, ademas de poseer una base de datos donde es guardada de

forma continua la informacion recabada.

Aspen posee una amplia biblioteca donde estdn almacenados infinidades de
especies quimicas conocidos a nivel mundial, incluyendo datos de compuestos puros
y de equilibrio de fases, asi como compuestos quimicos solidos, electroliticos y

poliméricos.

Con esta herramienta computarizada pueden simularse procesos complejos que
incluyen varias etapas, a tiempo real, ya que posee informacion sobre un gran namero

de equipos utilizados en la industria quimica.

Este programa permite observar el proceso en la pantalla como se muestra en la
Figura 2.5, ademas cuenta con tres herramientas basicas que permiten la interaccion

del usuario con el proceso simulado:
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Figura 2.5. Proceso referente a la torre despropanizadora mostrado en la

pantalla del simulador Aspen Process Explorer

v" Tendencia

Permite la realizacion de graficos con valores del proceso almacenado en la base de
datos del programa, permitiendo al operador observar el comportamiento de una
variable (generalmente presion, temperatura y flujo) con respecto al tiempo,
facilitando el proceso de andlisis y la toma de decisiones en cuanto al desarrollo de

los ciclos operacionales de la planta.

v Leyenda

Esta herramienta del simulador permite observar las condiciones de las variables de

interés para el operador, asi como su codificacion de control en el proceso (Tag).
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v" Control de tiempo

Permite que el operador seleccione el lapso de tiempo y frecuencia de observacion de
las variables deseadas, incluyendo datos de aproximadamente un afio atras asi como

valores tomados hace segundos.

2.19 ESTUDIO ECONOMICO

Constituye una serie de evaluaciones econdémicas que deben realizarse para
determinar la viabilidad de un proyecto en particular. En el caso de la industria
quimica, se realizan estudios econdmicos para evaluar la factibilidad de un proceso
disefiado, la viabilidad de la aplicacion de nuevas tecnologias, la utilizacion de
materia prima distinta a la usada normalmente, incrementos y optimizacién de
producciones, entre otros. El objetivo principal de este andlisis es cuantificar el

monto de los recursos econdomicos requeridos para la realizacion de un proyecto.

Por otra parte, generalmente el estudio econdémico para un proyecto en
particular se realiza a la par de las evaluaciones de factibilidad técnica de la
aplicacion del mismo, es decir, determinando la capacidad y eficiencia de los equipos
disefiados (en la instalacion de nuevas plantas) y equipos utilizados en el proceso (en
el estudio la aplicacion de nuevas tecnologias o mejoramiento de procesos ya
existentes), etc. Toda valoracion econdmica debe regirse por el siguiente esquema o

metodologia de aplicacion (Jiménez y Espinoza, 2007):
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a)  Definicion del problema: incluye el analisis y reconocimiento del problema o

situacion al cual debe realizarse el estudio econdmico requerido.

b) Busqueda de opciones factibles: comprende la formulacion de opciones o
alternativas que satisfagan la necesidad expuesta o permitan la solucion del problema

planteado.

c)  Desarrollo de los flujos de efectivo: especifica la cuantificacion economica de cada

propuesta formulada, determinando los aspectos que generen ingresos y/o egresos.

d)  Seleccion y establecimientos de criterios de decision: se incluyen en el estudio la
determinacion de indicadores econdmicos que se utilizaran como punto de partida para la
seleccion de alternativas, como la tasa interna de rendimiento, valor actual neto, entre

otros; ademas de consideraciones implicitas en el riesgo de proyectos de inversion.

e)  Analisis y comparacion de opciones: se cuantifican los indicadores econémicos
seleccionados en la etapa anterior, comparando los resultados obtenidos para cada

propuesta.

f) Seleccion de la opcion requerida: luego de la comparacion, se procede a
seleccionar entre el conjunto de formulaciones, aquella que satisface la necesidad o

resuelva de manera factible el problema especificado.

g)  Evaluacion posterior: continuamente se debe monitorear el rendimiento de la

alternativa seleccionada.

Debe acotarse que si la propuesta seleccionada no proporciona los resultados
deseados, se requiere de la realizacion de un nuevo estudio que promueva una

solucion satisfactoria.



CAPITULO 3
DESARROLLO DEL TRABAJO

3.1 COMPARACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION
ACTUAL Y DE DISENO DEL SISTEMA DE
FRACCIONAMIENTO Y TRATAMIENTO DE PROPANO Y
BUTANO MEDIANTE EL USO DEL SIMULADOR PRO/I1

3.1.1 Ensamblaje de los modelos de simulacién de la seccion de fraccionamiento

a condiciones operacionales de disefio y actuales

Para la evaluacion de la seccion de fraccionamiento se ensamblaron dos modelos
operacionales: simulacion a condiciones de disefio y simulacion a condiciones de
operacion actual. El primero de ellos se realizo con el objetivo de obtener un modelo
de simulacion que representara, con desviaciones minimas, las condiciones a las
cuales opera la seccién evaluada, fundamentandose en la informacion sobre
temperaturas, flujos, presiones y composicion de disefio, proporcionada por la
compaiia Phillips Petroleum Company. El segundo, se formul6 a partir del esquema
(diagrama de flujos principalmente) del primer modelo propuesto, pero definido en
funcion del escenario operacional presentado en la actualidad, con el objetivo de
formular una estructura computarizada y matematica que funcione como base para la
realizacion de las evaluaciones, a fin de incrementar la producciéon de GLP en la
unidad. Para éste, las condiciones operacionales se obtuvieron a partir de la
herramienta Aspen Explorer y la base de datos del sistema de laboratorio de la

refineria Puerto La Cruz, promediando los valores arrojados para cada variable
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durante todo un mes de operacion estable de la planta (desde 11/09/2009 hasta
11/10/20009).

Para ambos modelos el area a evaluar se enmarcé a partir de la salida del efluente
de la torre recontactora de acido (T-21), hasta el area de obtencion de los productos
fraccionados antes de ser tratados para el retiro del acido fluorhidrico presente, es decir,
las salidas de tope y fondo de las torres despojadora de éacido fluorhidrico (T-3) y

desbutanizadora (T-4).

La ubicacion de los equipos se establecio de acuerdo a su aparicion en el diagrama

de flujo de la seccion de fraccionamiento de la unidad de alquilacion (ver figura A.1).

Los equipos principales incluidos en la seccion delimitada y su funcionamiento en
el proceso, se muestran en la tabla B.1. Aunados a éstos, se agregaron otros dispositivos
en la esquematizacion del modelo de simulacion, denominados: tambor flash drum y
calculador de corrientes stream calculator, ambos integrados, actian como el separador
trifasico D-8. También se incluyeron separadores splitter y mezcladores mixer de
corrientes para la realizacion de la distribucion de las lineas de flujo conectadas a los
equipos, ademas, un conjunto de valvulas para el control de las presiones en estas lineas

de flujo.

Para la construccion del diagrama de la seccion de fraccionamiento de la unidad de
alquilacion de la refineria Puerto La Cruz en la ventana del simulador Pro/Il, se

acudié al conjunto de iconos desplazables (dispositivos y equipos) contenidos en la
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seccion de diagrama de fluyjo PFD del menu denominado paletas palettes,

esquematizandose en la figura 3.1.

] PRO/Mwith PROVISION - CASOOPE - [Flowshee e
] File Edt Input Output Tools Draw View Options Windew Help Ja]x

0 @S A E=S) i =4 FalD € = 4 ) [BIE B smwba -] B0& 2 2K

1

= a = -

Qj:_}‘ =
Iy = 5
—_—

Figura 3.1. Representacion del modelo de simulacion ensamblado en Pro/ll para

la seccidn de fraccionamiento de la unidad de alquilacién

Con la finalidad de facilitar la definicion de los componentes del proceso y la
convergencia de los valores introducidos, se aproximaron las propiedades de los
hidrocarburos mas pesados presentes en el flujo alimentado (con peso molecular mayor al
del pentano) a las propiedades termodinamicas del 2,2,3-trimetilpentano, debido a que es
el hidrocarburo con mayor presencia en la mezcla denominada alquilato. De esta manera,
se definieron los siguientes componentes: propano, isobutano, 1butano, butano, pentano,
2,2 3-trimetilpentano, seleccionados de la lista de componentes de la biblioteca del
simulador, mediante la seccion destinada para ello, denominada seleccion de

componentes (component selection).



56

En el modelo computarizado se implemento el paquete termodindmico Soave-
Redlich-Kwong ya que en su clasificacion posee dos conjuntos de ecuaciones que arrojan
resultados con aproximaciones certeras en cuanto a constantes de equilibrio liquido-
vapor, entalpias y densidades del liquido y el vapor, cuando se trabaja con destilacion de
productos del petréleo; este paquete posee una adecuacion que permite la realizacion de
estimaciones para sistemas con presencia de acido fluorhidrico, denominado SRK-
Hexamer, es por ello que de acuerdo a lo recomendado por el disefio de la Phillips
Petroleum Company, para las secciones donde las corrientes de flujo presentaron
composicion molar de acido mayor a cero (0), se empled el conjunto de ecuaciones
pertenecientes al SRK-Hexamer y cuando ésta fue igual a cero (0) se utilizé en modelo
SRK en su presentacion simple. Otra recomendacion para el modelaje de la simulacion
proporcionada por la informacion de disefio, fue la utilizacion como algoritmo de calculo
al inside-out ya que proporciona mejor aproximacion cuando se trabaja con el paquete

termodinamico SRK-Hexamer.

Debido a que la presencia de acido fluorhidrico en altas concentraciones en la
corriente de alimentacion al sistema de fraccionamiento dificulta su muestreo y
analisis por componentes, se carece de informacion real y actual sobre la composicion
de dicha mezcla de hidrocarburos, es por ello que en la formulacion de ambos
modelos computarizados, se defini¢ tal alimentacion de forma composicional, en
otras palabras, se especifico la composicion (en este caso masica) del acido
fluorhidrico y cada uno de los hidrocarburos presentes en la misma (propano,
isobutano, lbutano, butano, pentano, 2,2,3-trimetilpentano), extrayendo la
informacion de las bases tedricas proporcionadas por el balance de masa a
condiciones de disefio realizado por la Phillips Petroleum Company, mostrandose en
la tabla 3.1 dichos valores en conjunto con las condiciones operacionales de presion y

temperatura a las cuales ingresa la carga al proceso.
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Tabla 3.1. Porcentaje masico de la alimentacion al sistema definida en los

modelos simulados

Componentes Porcentaje masico
Acido fluorhidrico 1,0650
Propano 6,8693
Isobutano 73,440
1Buteno 0,0538
Butano 5,8573
Pentano 1,7345
2,2,3-trimetilpentano 10,980

Datos fisicos Valor introducido
Temperatura (°F) 109,0
Presion (psig) 254,0
Flujo (bbl/h) 1750,0

3.1.2 Definicion de las condiciones de operacion y especificaciones de las

columnas de destilacion introducidas al simulador Pro/ll

En la definiciéon de las columnas de destilacion, el simulador Pro/Il exige la
introduccion del nimero de platos tedricos pertenecientes a cada una de ellas. Para su
estimacion se utilizd la ecuacion 3.2, desglosada a partir de la expresion para la

determinacion de la eficiencia global de la torre:

Eo == x 100 (Ec.3.1)

Donde;
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Eo: eficiencia global de la torre
Nr: numero de platos tedricos

Ng: nimero de platos reales

A partir de la ecuacion anterior, se despejo el numero de platos tedricos, y se

obtuvo la siguiente expresion (ecuacion 3.2):
N, = EZ (Ec. 3.2)

El valor de la eficiencia de las torres de fraccionamiento varia de acuerdo a la
naturaleza de los fluidos a destilar y cantidad de flujo, tipo y geometria del plato, entre

otros muchos factores.

Teoricamente existen estimaciones de estos valores de acuerdo a la funcion que
cumplen las columnas dentro de los procesos para la zona de enriquecimiento y para la de

agotamiento de las mismas.

En la tabla 3.2 se especificaron las eficiencias globales teoricas de las torres
manejadas en el sistema de fraccionamiento estudiado, extraidas del manual de PDVSA

denominado “eficiencia de platos”.

En el caso particular de la torre desbutanizadora, la eficiencia fue extraida de un
informe técnico realizado para la unidad de alquilacion, debido a que bajo las
condiciones de operacion actuales de la torre, la eficiencia de la misma esta por debajo de

la de disefio por los problemas ocasionados a causa del bajo flujo de n-butano en la torre.



Tabla 3.2. Eficiencia global teérica para cada torre de fraccionamiento

Torre de fraccionamiento

Eficiencia global (%)

Encima de la Debajo de la

alimentacion alimentacion
T-2 85 75
T-3 70 70
T-22 80 70
T-4 55 50
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Para la determinacion de los platos tedricos, las columnas T-2, T-22 y T-4 se dividieron

en dos zonas: una por encima de la alimentacion y otra por debajo de la misma. La T-22

posee dos alimentaciones, por ello se considerd como carga principal la proveniente de la

T-2.

Para las torres T-3 no se realizo la clasificacion por secciones debido a que se

considerd un unico valor de eficiencia para toda la columna, ya que el flujo de carga a la

misma ingresa a través del plato N° 1. En la tabla 3.3 se muestra la informacion sobre la

cantidad y ubicacion de platos reales y los tedricos para cada torre de fraccionamiento.
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Tabla 3.3. Comparacion de platos reales y tedricos para cada torre de

fraccionamiento

Columna de o Platos Platos
) ) Descripcion )
fraccionamiento reales tedricos
Platos totales 75 59
Zona de enriquecimiento 26 22
Zona de agotamiento 48 36
Despropanizadora Plato de alimentacion 49 23
(T-2) Plato de retiro de
) 54 19
isobutano
Plato de entrada de
) 75 1
reflujo
Torre despojadora de Platos totales 25 18
acido
Alimentacion 25 1
(T-3)
Platos totales 55 40
Zona de enriquecimiento 11 9
_ Zona de agotamiento 43 30
Torre despojadora de
) Plato de alimentacion de
isobutano 51 3
T-21
(T-22)
Plato de alimentacion de
43 10
T-2
Entrada de reflujo 55 1
Platos totales 30 16
Zona de enriquecimiento 13 7
Torre desbutanizadora
Zona de agotamiento 16 8
(T-4)
Alimentacion 17 8
Entrada de reflujo 30 1
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La presion de fondo, tope o individual por plato es un valor requerido en el simulador
Pro/Il, ademas de la caida de presion global o en funcion de una etapa. En la tabla 3.4
se muestran los valores de presion de operacion de tope actuales y la caida de presion
global para la T-2 (extraidos de la herramienta de seguimiento operacional Aspen
Explorer), en conjunto con las presiones de operacion de disefio y las diferencias de
presion entre tope y fondo de las torres T-22, T-4 y T-3 (obtenidos a partir de las hoja
de datos de cada equipo).

Tabla 3.4. Especificaciones de presion de disefio y actuales definidas en Pro/ll

para las columnas de fraccionamiento.

Especificacion de presion para | Especificacion de presion para
disefio operacion actual
Tag de la torre Caida de Caida de
Tope (psia) | presion global | Tope (psia) | presion global
(psi) (psi)
T-2 307,0 3,0 307,0 3,3
T-3 330,0 1,5 333,0 1,5
T-22 140,0 0,085 135,0 0,085
T-4 85,0 1,5 89,0 1,5

Por otra parte, se estimaron los flujos y las temperaturas de alimentacion y productos
para ambos esquemas de simulacion, introduciendo los valores preliminares
requeridos por el programa (segun codigo de colores) para cada una de las torres de
fraccionamiento, extraidos a partir del simulador Aspen (caso operacion actual) y
manuales de disefio proporcionados por la compaiiia Phillips (caso disefio) y se

puntualizaron en la tabla 3.5.
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Tabla 3.5. Condiciones de temperatura y flujo operacionales de disefio y actuales

cargados al simulador como estimaciones iniciales

Columna de Condicion Valor operacional | Valor operacional
fraccignamiento sl de diseno cargado | actual cargado al
al simulador simulador
Ten;ggga(toug)a de 132,0 130,0
Terfr(‘)fr’éft(‘jg‘) de 290,0 290,0
Torre T fu 1
despropanizadora emperatura fn ¢ 360,0 350,0
(T-2) rehervidor (°F)
Flujo gfgf)e]a 19 700,0 1065,0
F luj"(;l;hgondo 330,0 341,0
Ter?f;;a(ﬁ}g;‘ de 131,0 134,0
Terf}(l)l:lzrst(l({% de 147,0 152,0
Torre despojadora .
de acido Flujo de fondo 40,0 20,0
13) (bph)
Ten;ggga(toug)a de 147,0 140,0
Fl“J"(S;hgondO 170,0 170,0
Torre Temperatura de
desbutanizadora p (}1 134,0 131,0
tope (°F)
(T-4)
Te‘fl;flzrjt(‘jg de 320,0 288,0
F I“J"(Sghgondo 188,9 162,3
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Las torres se simularon con rehervidores asociados a la estructura de las columnas, en
cambio los condensadores fueron simulados de forma externa a las mismas,
permitiendo asi una evaluacidn mas completa en cuanto a posibles sustituciones o
cambios en fluidos de enfriamiento, de acuerdo a los requerimientos de las medidas
aplicables a incrementar el flujo de GLP. Para el caso de la torre despropanizadora y
despojadora de acido, el motivo fue mas especifico, ya que ambas comparten el
condensador de tope E-11 (observar diagrama de flujo de procesos en la figura anexa
A.1), por ello se simuld el mismo de forma individual. A continuacion se describen
algunas caracteristicas introducidas tanto para los rehervidores como para los

condensadores definidos en los modelos simulados:

v' Rehervidor de la torre despropanizadora definido de tipo termosifén sin bafles, con

temperatura de cambio igual a 60 °F y duty cercano a 31,999 MMBTU/h.

v" Rehervidores de la torres despojadora de acido y desbutanizadora descritos de

forma convencional.

v" Rehervidor de la torre despojadora de isobutano definido de tipo termosifon sin
bafles, con una temperatura aproximada de 372 °F y un duty cercano a 27,499

MMBTU/h.

v" Condensador total E-11 especificado con una temperatura de salida de vapores de

tope de 92 °F, utilizando agua como fluido de enfriamiento.

v' Condensador total E-15 descrito con una temperatura de salida de vapores de tope

de 120 °F.



v" Condensador total E-42 definido con una especificacién de temperatura de vapores

de tope igual a 103 °F.

Debido a que a lo largo de la estructura de cada columna evaluada, las
especificaciones de las bandejas que las constituyen varian de acuerdo a longitudes
especificas, se realizd6 un seccionamiento de platos, agrupandolos de acuerdo a
similitudes en dimensionamiento y tipo de los mismos, resultando lo mostrado en la
tabla 3.6 para la introduccion de sus especificaciones hidraulicas, en la seccion

denominada Tray Hydraulics/Packing (como se muestra en la figura 3.2), del

simulador Pro/Il.

Tabla 3.6. Seccionamiento de platos en las torres de fraccionamiento para la

inclusion de la informacidén hidraulica

Conjunto de platos tedricos
Nombre de la
Seccion | Seccion | Seccion | Seccion | Seccion
columna
1 2 3 4 5
Despropanizadora 1-18 19 20-57 - -
Despojadora de HF 1-17 - - - -
Despojadora de
. 1-2 3 4-9 10 11-38
isobutano
Desbutanizadora 1-7 8 9-15 - -

Para la division anterior se determinoé el numero de plato tedrico que representd cada
bandeja, recurriendo a la ecuacion 3.2, incluida en la seccion 3.1.2 y en las tablas B.2,

B.3, B.4 y B.5 se describieron de manera especifica algunas de las caracteristicas mas
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relevantes introducidas en el programa de simulacion, para cada una de las

fraccionadoras.

Column - Tray Hydraulics

Help Overview

Cut Stating | Ending | Intemals Calculation Calculation Data
Insert Tray Tray
Fieset |1 1 18] Trays ~|Rating | ~| EnterData
PRO/T - Column 2 19 19] Traps * |Rating v Enter Data..
3 20| 57) Traps ~|Rating | *| EnierData
Help ” —

Fressure
Profile...

i Cancel

Exit the window after saving all data

Feeds —

an
Products__

Tray

Convergence | Packing = Initial
Data | 2cting =l Fetimates. | Algorithm: Calculated Phases:

(insideiut | | [Vapordiguid [+

Trap

Thermo- _
dynamic —
Systems...

Pumparounds

\
|
[ Piint Options |

Reboailer... —

Specifications

ok Cancel |

Push to bring up the iap hydraulics windaw

Figura 3.2. Ventana del Tray Hydraulics/Packing de Pro/ll para la introduccion

de la informacion hidraulica de la torre despropanizadora

Para ambos modelos simulados (disefio y operacional actual), se introdujo la misma
informacion hidréaulica, pues no se han realizados cambios relevantes en los platos de
las unidades destiladoras desde el momento de su instalacion. La misma estuvo
limitada por la cantidad de informacion plasmada en data proporcionada por el

fabricante para cada caso.

Por otra parte, el simulador exige una serie de especificaciones denominadas
performance en cada una de las torres de fraccionamiento para la realizacion de los

calculos y dependen de variables del proceso.
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Las primeras (especificaciones) pueden estar referidas a flujo, presion,

temperatura, composicion, entre otras y las segundas (variables) a cambios en los

requerimientos caloricos del rehervidor y condensador, cantidad de reflujo

introducido a la torre, etc. Para los casos disefio y operacion actual los valores fueron

extraidos de las hojas de datos de las columnas y el simulador Aspen,

respectivamente y fueron las mostradas en la tabla 3.7.

Tabla 3.7. Especificaciones de convergencia introducidas al simulador Pro/ll

para cada fraccionadora definida en los modelos disefio y operacional

Valor Variable
Valor ‘
Nombre de la torre Parametro de (igual en ambos
) actual
disefio modelos)
Temperatura de la .
) 259,0 268,0 Duty del rehervidor
Despropanizadora bandeja 58 (°F)
(T-2) Flujo de corte de Flujo de la
‘ 620,0 690,0 '
isobutano (bbl/h) corriente 59
Despojador de
Temperatura en el
acido 147,0 150,0 Duty del rehervidor
plato 18 (°F)
(T-3)
Despojdora de
Temperatura en el )
isobutano 3224 322,0 | Duty del rehervidor
plato 39 (°F)
(T-22)
Temperatura en el Requerimiento
_ 133,9 133,0 ‘
Desbutanizadora plato 1 (°F) energético de tope
(T-4) Temperatura en el _
319,2 291,0 Duty del rehervidor

plato 16 (°F)
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3.1.3 Definicion de especificaciones de otros equipos requeridas por el simulador
Pro/ll

v Bombas

Las especificaciones para estos equipos introducidas al simulador Pro/Il fueron los
valores de presion de descarga de las bombas, medidos directamente en campo,
visualizando los valores de las presiones en los mandometros ubicados especificamente en
la linea de descarga de cada bomba y se describen a continuacion: 390 psig para la

bomba P-8, 220 psig para la bomba P-9 y 320 psig para la P-29.

v' Intercambiadores

Todos los intercambiadores se definieron de forma no rigurosa (simple) en ambos
modelos formulados en Pro/Il, para permitir la rdpida convergencia de la simulacion
planteada, mostrandose en la tabla 3.8 las especificaciones introducidas en los modelos

de simulacién a condiciones de disefio y a condiciones actuales de operacion.

Tabla 3.8. Especificaciones de temperatura de operacion de disefio y actuales

referente a los intercambiadores incluidos en los modelos de simulados

Intercambiadores
Especificaciones de operacion Disefio | Actual

Temperatura de alimentacion al
E-8 ) _ 137,0 138,9
intercambiador E-10 (°F)

Temperatura de la alimentacion de la T-
E-10 160,0 149,0
2 (°F)

Temperatura del isobutano de reciclo
E-7 ) 91,0 94,5
proveniente de la T-2 (°F)
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Tabla 3.8. Especificaciones de temperatura de operacion de disefio y actuales
referente a los intercambiadores incluidos en los modelos de simulados

(continucion)

Intercambiadores Especificaciones de operacion Disefio | Actual
E-34, E-35, E-36 y E- Temperatura de producto propano
y P P prop 91,4 91,4
39 (°F)
E-12, E-31, E-32 y E- Temperatura del producto butano
106,0 106,0
33 F)
Temperatura de producto alquilato
E-20y E-43 CF) 110,0 110,0

v' Tambor-separador Flash y calculador de corrientes Stream Calculator

El tambor de reflujo D-8 funciona como un separador trifasico, retirando vapores de tope,
por la bota de fondo el acido en exceso y por el corte superior de fondo una mezcla de

hidrocarburos y 4cido fluorhidrico. Este fue simulado mediante dos equipos.

El primero de ellos es un tambor flash, que separa la fase vapor de la fase liquida
proveniente de la mezcla de productos de tope de la torre despropanizdora y torre
despojadora de acido, permitiendo asi que la corriente de salida sea completamente

liquida.

Las especificaciones de presion y temperaturas se definieron de acuerdo a las
condiciones que se mangjan para el tambor D-8 tanto en el escenario de disefio como en

el operacional actual:
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a. Simulacion condiciones operacionales de disefio
Presion: 289,0 psia
Temperatura: 92 °F

b. Simulacioén condiciones operacionales actuales
Presion: 293,7 psia
Temperatura: 92 °F

El segundo, es un calculador de corrientes que actia como un separador
liquido-liquido, obligando a despojar parte del &cido fluorhidrico contenido en la
corriente producto del separador flash y el resto en otra corriente de hidrocarburos
que formara el reflujo de la T-2 y la alimentacién a la T-3. Las condiciones
especificadas para este dispositivo se obtuvieron de valores suministrados por la hoja

de datos y se muestran a continuacion:

v' Temperatura del producto de tope: 92 °F

v' Temperatura del producto de fondo: 92 °F

En la tabla 3.9 se muestran las especificaciones introducidas al calculador de
corriente para reproducir el producto de fondo, extraidas del balance de masa de

disefio realizado por Phillips.
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Tabla 3.9. Especificaciones de recobro de producto de fondo proporcionadas al

calculador de corrientes

Sustancia Cantidad recuperada de la sustancia
(composicion masica)

HE 0,500
Propano 0,997
Isobutano 0,998
1-Butano 1,000
Butano 1,000
Pentano 1,000

3.1.4 Validacién de la simulacién

Se validaron ambos modelos simulados, comparando los valores de variables

especificas obtenidas por simulacién con sus magnitudes reales reflejadas en la

informacion de disefio y la extraida de la base de datos de Aspen y el sistema de

laboratorio de la refineria Puerto La Cruz, tomando como referencia para su

aceptacion un porcentaje de desviacion no mayor a 10, determinado a partir de la

siguiente expresion:

Real—Calculade

GpDesy = —— X 100

T ¥

Agail

(Ec. 3.3)

El modelo planteado a condiciones de disefio se validd para comprobar que el

diagrama de flujo formulado y las caracteristicas y especificaciones de los equipos

reflejaron un funcionamiento desviado en minimas proporciones del proceso real de
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disefio. Para este se compararon los valores de composiciones de los productos del
proceso (propano, butano y alquilato) ademas de la corriente total de isobutano de reciclo
proveniente de las torres despropanizadora (T-2) y despojadora de isobutano (T-22),
temperaturas, presiones y flujos de tope y fondo para cada fraccionadora. La magnitud
de estas variables operacionales, en conjunto con los porcentajes de desviacion de

muestran en el capitulo 4 (tablas 4.1 a la 4.5).

Posteriormente se valido el modelo a condiciones actuales, para observar el
comportamiento del esquema simulado en funcion de variables operacionales manejadas
en el proceso en marcha. En este caso especifico, aparte de los parametros utilizados
para la comparacion (flujo de corrientes resultantes del fraccionamiento y temperaturas),
se utilizé la Presion de Vapor Reid (RVP) del aquilato como factor determinante de la
aceptacion de la simulacion, debido a que esta condicion fue un valor que se tomd como
referencia para la realizacion de las variaciones dirigidas a incrementar la corriente de
butano  producto, ademas se compararon las calidades de los productos del

fraccionamiento, obtenidas a partir de la simulacidn, con sus respectivos valores reales.

Las desviaciones obtenidas se plasmaron en las tablas 4.6, 4.7, 4.8, 4.9 y 4.10,

pertenecientes al capitulo 4.

La ecuacion 3.3 posee amplia flexibilidad en cuanto a aplicaciones se refiere, es
decir, se ajustd perfectamente para la determinacion de cualquier porcentaje de
desviacion en las diversas comparaciones realizadas a lo largo de todo el desarrollo del
proyecto, debido a que el término “Real” esta referido al valor tedrico o medido que sirva
como punto de comparacion para cualquier valor “Calculado” expuesto a determinacion

de su veracidad.
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3.2 FORMULACION DE LAS PROPUESTAS QUE MEJOREN EL
FUNCIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS PRINCIPALES PARA
EL INCREMENTO DE LA PRODUCCION DE BUTANO

3.2.1 Verificacion de la disminucién del flujo de butano producto

En la figura 3.3 se muestra un grafico de la corriente de butano obtenida como
producto del fraccionamiento en la unidad de alquilacion de la refineria Puerto La
Cruz, donde se plasmaron los barriles por hora (bbl/h) producidos de esta mezcla de
hidrocarburos en el periodo operacional comprendido desde inicios del 2003 hasta
finales del 2009, demostrandose mediante la observacion de la misma (linea azul

ubicada en la grafica), la tendencia a la disminucion de la produccion.

g =
g
2 * 2 .
=3

15,
g™ R .
o -
g, .
g 10.5[ ‘s .. (S
S e .- - s
2 b ;
s SO rek Bdv
': ol © = * v

) Sae - 2 T2et

@ 50 5 : 1 5 - 2 ¥
E £ ..
G : 6. .
> L0 hd A

up - - 8 2

&Y o™ o o i o N

Qa\“p 03\"‘0 Qs\""q x{)\'l'e @"’Q Q'\\"L‘3 \\\"'0

Q\\ \a\ 15\ x()\ _L'w_\ 0@\ \’q,\
Periodo operacional comprendido entre 2003-2009

Figura 3.3. Flujo volumétrico de butano producido en el periodo operacional
descrito
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3.2.2 Formulacion del algoritmo de ejecucion de célculos para determinar el
posible origen de la reduccién de la produccion de butano

Primeramente, se determinaron las posibles causas que generaron el problema
operacional expuesto, para luego puntualizar las alternativas que permitan
solucionarlo. Entre los factores que pudieron influir en la reduccion de la produccion

de butano se analizaron los siguientes:

v" Reduccion de la cantidad de butano en el flujo de alimentaciéon a la planta de

alquilacion.

v" Problemas de separacion a causa de la disminucion en la eficiencia del proceso de

fraccionamiento en la seccion evaluada.

v" Reduccidn de la alimentacion total al proceso.

Se formulé un mecanismo de evaluacion para la realizacion de un andlisis que

permita la determinacion de la causa y proposicion de posibles soluciones:

a. Comparar el volumen de alimentacion total al proceso en el periodo operacional

actual con el manejado en el periodo operacional anterior.

b. Comparar masa de n-butano puro en alimentacion entre un periodo operacional
anterior y el periodo de operacion actual para determinar si la cantidad de este

hidrocarburo alimentado se redujo en el tiempo.
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c. Comparar rendimientos de n-butano puro entre ambos periodos operacionales para
determinar si existen problemas operacionales o de separacion que estén influyendo en la

produccion de butano.

c.l  Si los rendimientos son aproximadamente iguales, es posible asumir que la tinica
causa es la disminucion de butano fue la alimentacion, entonces se buscara la posibilidad

de incrementar el rendimiento actual.

c.2  Si el rendimiento de butano actual es mayor que el anterior, verificar entrada de

butano porque posiblemente esta cantidad est¢ reducida.

c.3  Si el rendimiento actual es menor que el anterior indica que posiblemente existen
fallas en el proceso, por lo tanto se debe evaluar donde estan estas fallas hasta verificar si

existe posibilidad de mejorar este rendimiento.

Para desarrollar el procedimiento anterior, primeramente se selecciond el periodo
comparativo anterior, denominado patron, es decir, un periodo operacional previo al
definido como actual, donde la producciéon de butano fuese superior a la manejada en el
2009, con el fin de establecer comparaciones entre la masa de n- butano alimentado para
dicho periodo y la cantidad que se alimenta a la planta en la actualidad, ademas de la

determinacion de los rendimientos para ambos tiempos operacionales.

Para la seleccion del periodo patron se observaron las siguientes caracteristicas:

v" Un mes de operacion continua.

v" Produccion de butano por encima de los tres barriles por hora (3 bph).
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v" Funcionamiento estable de la planta.

v' Informacion suficiente sobre corrientes de entrada y salida referentes al proceso

definido en el balance de masa.

Debido al cambio de catalizador realizado en la planta de craqueo catalitico
fluidizado (FCC) a finales del 2006, se omitieron en la seleccion, los afios
operacionales previos a éste, para que las condiciones bajo las cuales operaban ambos
periodos comparativos fuesen las mas parecidas posibles. Para los afios restantes
(2007 y 2008) se grafico el flujo de alimentacion a la planta (carga combinada o
mezcla de las alimentaciones de isobutano suplemental y carga proveniente de FCC)
en funcion del tiempo, mostrado en la base de datos de la herramienta Aspen
Explorer, observandose durante qué periodos el flujo de butano superd los 3 bbl/h y la
alimentacion a la planta fue estable, obteniéndose que para el lapso operacional
comprendido entre el 11/09/2007 y el 11/10/2007 la planta operé cumpliendo las
especificaciones descritas. Las graficas fueron plasmadas en las figuras C.1, C.2, C.3

y C.4 de la seccion anexa C.

3.2.3 Comparacion del flujo méasico de alimentacion total al proceso manejado

en la actualidad con respecto al establecido en el periodo patron

La alimentacion al proceso descrito para el balance de masa, es una mezcla del
flujo del isobutano suplemental y de la carga proveniente de la unidad de craqueo
catalitico fluidizado, cuyos flujos volumétricos se encuentran en la base de datos del

simulador Aspen Explorer.
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Para determinar el flujo masico (mostrado en la tabla D.1) y realizar la posterior
comparacion, se utilizé el mismo procedimiento de conversion de unidades, especificado
en la seccion proxima 3.2.5, definiendo ambas alimentaciones como corrientes
composicionales en la ventana del simulador Pro/Il, utilizando la informacion referente al
flujo volumétrico manejado en ambos periodos y su composicion, extraida del sistema de
laboratorio de la refineria Puerto La Cruz (como se muestra en las tablas anexas D.3 y
D.5). La comparacion realizada se plasmo en la seccion 4.2 del capitulo 4, en conjunto

con los flujos masicos obtenidos.

3.2.4 Estructuracion del balance de masa

En principio, se persiguio la realizacion del balance de masa englobando tinicamente
la seccion de fraccionamiento de la unidad de alquilacion, pero a causa de la falta de
documentacion existente sobre composiciones de la corriente de alimentacion a dicha
seccion (tope de la torre recontactora de acido T-21), se selecciond el 4rea enmarcada
dentro de la corriente de fondo de la desetanizadora (T-1), hasta los flujos de

productos, como se muestra en la figura 3.4.

Debido a que el area elegida comprende procesos de reaccion, se seleccion6 un
compuesto de referencia, que no sufriera conversion alguna en el reactor, resultando
como inerte el n-butano, al que se le realizé un balance de masa individual o por
componente, mediante un mecanismo de calculo desglosado del esquema mostrado

en la figura 3.4.



77

Figura 3.4. Representacion esquematica del area seleccionada para la realizaciéon

del balance de masa

3.2.4.1 Determinacion de la cantidad de n-butano que se alimenta al proceso

La cantidad de n-butano que entra al proceso, no se crea ni se transforma en el
proceso de reaccion que incluye el esquema definido en el balance de masa, es decir,

permanece constante a lo largo de todo el proceso de conversion quimica:

Donde:
Ber: flujo masico de n-butano que entra al sistema (1b/h).
Bg: flujo mésico de n-butano que se produce en la reaccion, igual a cero.
Bsr: flujo masico de n-butano que sale del sistema (Ib/h).

Bc: flujo masico de n-butano que se consume en la reaccion, igual a cero.
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Por lo tanto, la masa de butano que entra al sistema es igual a la cantidad de

butano que se obtiene como producto:

_ (Ec. 3.5)

El n-butano que entra al proceso es alimentado a través de dos corrientes: fondo
desetanizadora (torre T-1) e isobutano suplemental proveniente del complejo
criogénico José Antonio Anzoategui. Para la estimacion de la cantidad total de n-
butano que ingresa al mismo, se requirid de informacion sobre el flujo y composicion
de ambas corrientes. Sobre la base de esto y de lo especificado en la figura 3.4, se
dedujo la siguiente expresion (Ec. 3.6) para la determinacion de la cantidad de n-

butano en la corriente de fondo de la torre T-1:

By, = Yy X E, (Ec. 3.6)

Donde:
Bg;: flujo masico de n-butano en la corriente de fondo de la torre T-1 (Ib/h).
YE;: fraccidn masica de n-butano en el fondo de 1la T-1.

E;: flujo masico de la corriente de fondo de la torre T-1(Ib/h).

Para el caso de la corriente de isobutano suplemental se obtuvo la siguiente

ecuacion (Ec. 3.7):

Bry =Yg, X E, (Ec.3.7)

Donde:
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Bg>: flujo masico de n-butano en la corriente de isobutano suplemental (1b/h).
Yg2: fraccion mésica de n-butano en el flujo de isobutano suplemental.

E>: flujo masico de la corriente de isobutano suplemental (Ib/h).

A partir de las dos expresiones anteriores (ecuacion 3.6 y ecuacion 3.7) se
obtiene la ecuacion que permite la determinacion de la cantidad de n-butano total que

ingresa al proceso:

By = By + Bpa (Ec. 3.8)

Donde:

Ber: flujo mésico de n-butano total alimentado al proceso (1b/h)

3.2.4.2 Determinacion de la cantidad de n-butano que sale del proceso

El n-butano sale del proceso a través de tres corrientes productos: propano, butano y
alquilato. Para el calculo de esta cantidad total también fue necesario la busqueda de
informacion sobre el flujo y composicion de las corrientes, ademas de la utilizacion
de la figura 3.4. De alli se derivo la siguiente expresion para la determinacion de la

cantidad de n-butano saliente en las corrientes de producto:

By = Yo X 5, (Ec. 3.9)

Donde:

Bgs;: flujo masico de n-butano en la corriente propano producto (Ib/h).
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Ys;: fraccion masica de n-butano en el flujo de propano producto.
S;: flujo maésico de la corriente de propano fraccionado (lb/h).

De igual forma se obtuvo la expresion para la corriente de butano producto, en
funcioén de la composicion y cantidad masica de dicha mezcla de hidrocarburos. Con
base sobre la ley de la conservacion de la masa y, debido a que el n-butano no se crea
ni se consume en la reaccion, se pudo deducir que la expresion 3.10 determina la

cantidad de n-butano presente en el alquilato:

Bg3 = Ber — Bgy — Bg; (Ec. 3.10)

Donde:
Bgs»: flujo masico de n-butano en la corriente de butano producto (1b/h).

Bgss: flujo masico de n-butano en la corriente de alquilato producto (Ib/h).

3.2.5 Comparacion de la cantidad de n-butano alimentada al proceso entre el

periodo de operacion actual y un periodo de operacion anterior

Una vez determinado el periodo patrén, se utilizaron las ecuaciones descritas en la
seccion anterior (seccion 3.2.4) en la determinacion de la cantidad de n-butano que
ingresa y sale del sistema para finalmente realizar las comparaciones de masa y
concentraciones de n-butano presentes en las corrientes de productos mostrados en las

tablas 4.11 y 4.12 mencionadas al final de esta seccion (3.2.5).

Cabe destacar que las ecuaciones formuladas en el esquema del balance de

masa planteado, se expresaron en el sistema de unidades inglés, asi los flujos masicos
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y las composiciones se definieron en libras por hora (Ib/h) y libras mol del compuesto
sobre libras mol totales de la corriente (Ibi/lbr) respectivamente; en cambio, la
informacion proporcionada por Aspen en cuanto a flujos, estuvo expresada en
unidades de volumen, por tal razén se gener6 un procedimiento que permitié la
transformacion de dichas unidades en las requeridas por las ecuaciones formuladas
para ambos periodos operacionales (2007 y 2009), que contd con la utilizacion del

simulador Pro/Il como herramienta de conversion de unidades:

a.  En una nueva ventana de Pro/Il, se definieron los componentes presentes en las
corrientes de alimentacion y producto definidas en el balance de masa (fondo de T-1,
isobutano suplemental, isobutano de reciclo proveniente de T-2 y T-22, propano,

butano y alquilato)

b.  Se utiliz6 el paquete SRK como método termodindmico para la estimacion de

los resultados.

c. Del ment paletas o “palettes PFD” se desplegaron varias corrientes
denominadas segun las alimentaciones y productos manejados en el balance de masa

(isobutano suplemental, fondo de T-1, propano, alquilato y butano)

d. Se ingresaron los flujos y composiciones volumétricas para cada corriente
segun lo especificado en el programa Aspen Explorer y el sistema de laboratorio de la
Refineria Puerto La Cruz, respectivamente, mostrados en las tablas D.3, D.4, D.5 y
D.6. Para el caso especifico del alquilato, la corriente se definié en forma de Assay,
introduciendo los valores de temperatura y gravedad API obtenidas a partir de la
prueba D-86 realizada para el mismo, mostrada en la base de datos del sistema de

laboratorio (tabla D.2).
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e.  Se corrid la simulacidon para obtener los las especificaciones de las corrientes en
flujos y composiciones masicas de acuerdo a lo requerido por las ecuaciones
definidas en el balance de masa, realizando lecturas en las tablas de las corrientes o
“stream properties” mostradas en la ventana del simulador, para ser especificadas en

las tablas D.1, D.2, D.3, D.4, D.5 y D.6.

Una vez realizado el balance de materia, se compard la cantidad de n-butano
presente en la alimentacion al sistema, correspondiente a ambos periodos operacionales
(actual y patrén) para determinar variaciones entre ambos valores y verificar la existencia

de una disminucion en la cantidad de n-butano alimentado al proceso.

También se compararon las concentraciones de este compuesto en cada corriente
producto, calculados en funcién de ambos periodos operacionales, para determinar la
influencia del proceso de fraccionamiento en la disminucion de la produccion de butano,

mediante la aplicacion de la expresion 3.11:

%Rend = —27°% x 100 (Ec. 3.11)

Fialim

Donde:

ITER]

%Rend: rendimiento de “i” en el producto.

Fijalim: cantidad de “i” en el producto.

Fiprod: cantidad de “i” alimentado al sistema.

ITER3]

El compuesto “i” para este caso en especifico, estd referido al n-butano y su

cantidad masica en la carga combinada y en las corrientes de productos del proceso de
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fraccionamiento (butano, propano y alquilato) corresponden a “Fjalim” y “Fjprod”,

respectivmente.

Las tablas comparativas 4.11 y 4.12 se muestran en la seccion 4.2

3.2.6 Identificacion de las variables operacionales del proceso

Una vez demostrado que existen ajustes en las condiciones operacionales que pueden
estar influyendo en la reduccion de la produccion de butano, se procedio a la
formulacion de alternativas para lograr incrementar dicha produccion, tomando como
referencia dos conjuntos de condiciones operacionales donde se obtenia mayor
produccion de butano en comparacion con la obtenida en el periodo de operacion

actual.

El primer grupo de alternativas se formul6 a partir de comparaciones realizadas
con el periodo patron, debido a que bajo las condiciones operacionales manejadas
durante ese periodo la producciéon de butano sobrepasé los 3 bbl/h (2 bbl/h por
encima de la produccién actual) y el segundo grupo de alternativas se formuld sobre
la base de las condiciones de diseno, ya que estos valores proporcionan datos tipicos

de produccion de butano para los cuales se disefi6 la planta.

Para la evaluacion de las alternativas, primeramente se seleccionaron el grupo
de variables sometidas a andlisis mediante el siguiente procedimiento, con el fin de

incrementar la produccion de butano:

a.  Se realizaron tablas comparativas, plasmandose para cada fraccionadora las

condiciones operacionales actuales, las enmarcadas en el disefio Phillips y las
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manejadas en el periodo patron: presiones y temperaturas de la cabecera y fondo,
temperatura de alimentacion a la torre y los flujos de carga, reflujos y productos de

tope y de fondo, los cuales se muestran en la tablas E.1, E.2, E3 y E.4.

b.  Para cada condicidon operacional anteriormente mencionada, se determind el
porcentaje de desviacion aplicando la ecuacion 3.3 para los valores manejados en el
periodo actual con respecto a los de disefio y en relacion a los del periodo patrdn,

especificandose dichos resultados en las tablas E.1, E.2, E.3 y E.4.

c.  Tomando como referencia lo plasmado en la seccion 2.11 del capitulo 2, donde
se especificaron las variables operacionales que influyen de manera directa en los
procesos de fraccionamiento, se seleccionaron, mediante observacion de las tablas
E.1, E.2, E3 y E.4, aquellas con desviaciones mayores al 5%, para lograr un grupo
nutrido de ajustes que pudieran incrementar la produccion de butano. Estas variables
son mostradas en el capitulo 4, seccion 4.2.2 para la comparacién de condiciones
actuales con las de disefo y en la seccion 4.2.1 para la comparacion de de dichas

condiciones manejadas en el 2009 con respecto a las referidas al periodo patron.

Las variables seleccionadas con el procedimiento anterior fueron manipuladas
para cada torre de fraccionamiento, utilizando el modelo operacional actual
establecido en el simulador Pro/Il, de acuerdo al siguiente mecanismo de evaluacion

mostrado para cada destiladora:

v' Torre despropanizadora (T-2)

Se modificaron las variables seleccionadas previamente (a partir de la tabla E.1) mediante

manipulacion de las mismas en el modelo simulado a condiciones actuales, en funcion de
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sus limites operacionales maximos y minimos enmarcados en el disefio, segun lo
establecido en la data de la T-2; se observo la distribuciéon masica del n-butano en las
corrientes de tope, fondo y corte de isobutano de reciclo (determinada segln la expresion
3.6, mostrada en el balance de masa), extrayendo la fraccion masica de n-butano y el
flujo masico de la corriente producto (tope, fondo y/o corte lateral) de las tablas de
propiedades de las corrientes stream properties, generadas por el simulador Pro/Il. Se
seleccionaron como posibles alternativas para incrementar la produccion de butano,
aquellas donde se incrementara la masa de butano en el flujo de fondo de la torre, debido
a que aguas abajo de dicha columna, pueden aplicarse futuras medidas para la separacion
de esa cantidad extra de hidrocarburo. Los resultados se muestran en las secciones 4.2.1 y

4.2.2.

v" Torre despojadora de acido fluorhidrico (T-3)

El n-butano es separado de la corriente de compuestos mas volatiles (propano y acido
fluorhidrico) en la torre despropanizadora, por tal motivo, la concentracion de n-butano
en el flujo alimentado a la despojadora de 4cido es minima, indicando que es conveniente
que la manipulacion de variables con el fin recuperar mayor cantidad de n-butano del
sistema despropanizadora-despojadora de acido se enfoque en la realizacion de ajustes a
las condiciones operacionales de la T-2, es decir, deben modificarse dichas condiciones
para extraer mayor cantidad de n-butano de la corriente de tope de la torre
despropanizadora, evitando que fracciones de este hidrocarburo sean arrastradas a la
despojadora T-3 con el flujo de propano y acido fluorhidrico. Por tal motivo, los cambios
en las condiciones operacionales de la despojadora de acido se ejecutaron con el objetivo
de mantener las especificaciones de calidad del producto propano cuando los ajustes
propuestos para la columna T-2 afectasen de manera directa tal especificacion

(composicion de propano producto por debajo de la mostrada en la tabla 4.10).
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Cabe destacar que cualquier manipulacion realizada estuvo limitada de acuerdo al
rango de permisibilidad operacional de la variable en cuestion, enmarcada en la data de
disefio del equipo.

v' Torre despojadora de isobutano (T-22)

Se variaron las condiciones operacionales que presentaron desviaciones mayores al 5%,
segln lo mostrado en la tabla E.3, mediante su manipulacion en el modelo a condiciones
actuales realizado con el simulador Pro/Il y controlando los valores de ajuste entre los
limites minimos y maximos establecidos por el disefio del equipo. Luego de cada ajuste
operacional, se observo la distribucion masica del n-butano en las corrientes de isobutano
de reciclo y fondo de la T-22 (mediante las tablas utilizadas para la observacion realizada
en la T-2), selecciondndose como propuesta para incrementar la produccion de butano,
aquella donde aument6 la masa de este hidrocarburo puro en la corriente que se obtiene
por el fondo de la torre y donde no se afectara significativamente la calidad del producto
de tope (isobutano a recirculacion), segiin la especificacion minima para este producto
mostrada en la tabla 4.10, plasmada en el capitulo 4. Las variables sometidas a
modificaciones y las posibles alternativas que permiten el incremento del flujo del
producto problema se muestran en la seccion 4.2.2 para la comparacion con la condicion

de disefio y en la seccion 4.2.1 para la comparacion con el periodo patron.

v' Torre desbutanizadora (T-4)

Se observaron las variables mostradas en la tabla E.4, y se seleccionaron aquellas que
presentaron el margen de desviacion establecido (mayor a 5%). Se variaron las
condiciones operacionales seleccionadas manteniendo sus magnitudes dentro de los

valores maximos y minimos de operacion, establecidos para el disefio del equipo
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(mostrados en la tabla E.5), observando el flujo masico de n-butano en las corrientes de
fondo y tope de la T-4 (como se realiz6 para la T-2 y la T-22) y se seleccionaron como
posibles alternativas, aquellas donde se obtuvo un incremento masico de butano puro en
el producto de tope de la columna y donde el RVP del alquilato arrojara valores de

calidad dentro del rango permisible para su venta (entre 7,6 psi'y 8,6 psi)

Una vez seleccionadas las posibles propuestas para lograr el incremento en la
produccion de butano, se procedid a conjugarlas, para determinar si aplicando los
cambios operacionales en conjunto, se obtenia un mayor flujo de butano como

producto. Lo obtenido se muestra en la seccion 4.2.3, del capitulo 4.

3.3 REALIZACION DE LA EVALUACION TECNICO-
ECONOMICA PARA LA SELECCION DE LA PROPUESTA MAS
FACTIBLE

Se evaluaron las alternativas propuestas, para determinar la viabilidad de las mismas
y seleccionar cual de todas fue la mas factible de acuerdo a los aspectos técnicos y

econdmicos.

3.3.1 Evaluacion técnica de los equipos incluidos en el sistema de

fraccionamiento
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La evaluacion técnica estuvo dirigida a determinar si la capacidad operacional de los
equipos principales del sistema de fraccionamiento era lo suficientemente flexible
como para soportar las variaciones de temperatura y flujo intrinsecas en las
alternativas propuestas con el fin de incrementar la produccion de butano producto.
Para ello se tomaron en cuenta el funcionamiento de las torres de fraccionamiento (T-
2, T-3, T-22 y T-4) y los rehervidores y condensadores de fondo y tope,

respectivamente, de las torres mencionadas anteriormente.

Para la evaluacion de la capacidad de flujo de las torres expuestas a variaciones
de reflujo, se compar6 el valor propuesto de ese reflujo, con el valor permitido por
disefio y los valores maximos y minimos manejados durante todo el periodo
operacional comprendido a principios del afio 2003 y finales del afio 2009 (como se
muestra en la seccion 4.3.1 del capitulo 4), con el fin de determinar si anteriormente
las fraccionadoras manejaron flujos cercanos, sin presentar problemas operacionales

que influyeran de manera directa en la calidad de los productos obtenidos.

Para el estudio de los rehervidores y condensadores, el procedimiento se basé
en la determinacion de la cantidad de fluido de calentamiento (gas combustible o
gasoleo) y enfriamiento (agua de enfriamiento), respectivamente, necesaria para
cumplir con las especificaciones térmicas incluidas en las variaciones operacionales
propuestas, ademds se compard este valor con la cantidad de fluido real, disponible

para la alimentacion a dichos dispositivos.

3.3.1.1 Determinacion del flujo de agua de enfriamiento requerido por los

intercambiadores
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Se cuantifico la cantidad de fluido de enfriamiento utilizado por los condensadores
de las torres de fraccionamiento, para mantener las especificaciones térmicas definidas en
las variaciones operacionales propuestas.

La informacion en cuanto a los condensadores de tope de las columnas de
destilacion, introducida en el modelo de simulacion realizado para el sistema de
fraccionamiento, fue basica, ya que estos se definieron de forma simple, para promover la
convergencia rapida de los valores. Por tal razén, no pudo cuantificarse la cantidad de
fluido de enfriamiento requerido por los dispositivos mediante este modelo simulado,
convirtiéndose en indispensable la simulacion individual de los mismos. Para ello se
utilizd una nueva ventana de Pro/ll, donde se definieron de forma rigurosa los

intercambiadores de tope E-11, E-15 y E-42.

Inicialmente se formuld la simulacién a condiciones de disefio, con el fin de validar
el modelo planteado; los datos estructurales y operacionales fueron tomados de la
informacion de disefio proporcionada por el fabricante y algunos de ellos se muestran en

la tabla F.1.

Luego de planteada completamente la simulacion a condiciones de disefio y
validada en funcién de la determinacion de los porcentajes de desviacion en cuanto a
temperaturas de salida de los fluidos, se realiz6 la simulacion a condiciones operacionales
actuales, tomando como punto de partida, para los fluidos de proceso, los valores
arrojados por el simulador en el modelo de operacion actual del sistema de
fraccionamiento: composicion, flujo, temperatura y presion de alimentacion. Para los
fluidos de enfriamiento se tomd como temperatura de alimentacion la obtenida mediante
medicion (como se indica en la tabla 3.10) y se mantuvo el flujo de disefio. Para la
determinacion del flujo de agua necesario para lograr las temperaturas de salida deseadas

de los fluidos de proceso, se utilizd un controlador “controller”, donde se especifico
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dicha temperatura requerida (temperatura de salida del intercambiador para el fluido de
proceso, especificada en el modelo operacional actual) en funcidén de la variacion del
flujo de agua. Este procedimiento se realizd para cada alternativa propuesta y cada
condensador y los resultados obtenidos se muestran en la tabla 4.14.

Tabla 3.10. Temperaturas medidas en la planta de las corrientes de entrada y

salida de los intercambiadores incluidos en el modelo operacional actual

Temperatura (°F)
Intercambiador Tubos Casco
Entrada Salida Entrada Salida
E-7/A 96,8 104,7 170,4 110,8
E-7/B 92,2 96,8 110,8 94,5
E-8 106,4 138,9 203,5 170,5
E-10 137,9 149,0 267,9 235,0
E-11/A 96,4 105,6 128.9 -
E-11/B 92,2 96,4 - 93,8
E-11/C 95,7 103,8 128,9 -
E-11/D 92,1 95,7 - 93,5
E-15 92,1 102,5 130,5 122,1
E-42/A 92,3 112,2 141,9 102,
E-42/B 92,1 110,1 141,9 103,1
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Finalmente, el flujo de agua de enfriamiento total necesario en cada alternativa se
determin6 mediante la sumatoria de la cantidad volumétrica de este liquido requerida por
los condensadores E-11, E-15 y E-42 por cada propuesta (tabla 4.14) y para la realizacion
de la evaluacion técnica, se compararon los valores fijados por disefio de flujo de
enfriamiento requeridos por cada intercambiador con los mostrados en la misma tabla

anterior (tabla 4.14).

3.3.1.2 Determinacion del flujo de combustible requerido por los rehervidores de

las torres de fraccionamiento T-2y T-22

Las torres T-2 y T-22 utilizan rehervidores individuales (H-1 y H-3 respectivamente)
alimentados por el mismo gas combustible, es decir, ambos poseen igual
composicion. Para determinar la cantidad del flujo de gas utilizado por cada horno y
la variacion de este flujo en funcién de las alternativas operacionales planteadas, se

utilizo la expresion de poder calorifico de los combustibles (Ec. 3.12):

Qeomp = PCXV (Ec.3.12)

Donde:
Qcomb : calor generado en la reaccion de combustion (BTU)
PC: poder calorifico del combustible (BTU/pie3 )

V:  volumen del combustible (pic’)

En la reacciéon de combustion se produce agua y, dependiendo del estado de

agregacion de la misma al finalizar la transformacion quimica se definen dos tipos de
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poder calorifico. Para este caso se utilizara el poder calorifico inferior, ya que el agua
resultante de la combustion se mantiene en estado gaseoso bajo las condiciones de
presion y temperatura a las cuales operan ambos hornos.

El gas combustible es una mezcla de hidrocarburos y compuestos que se oxidan
en presencia de oxigeno liberando calor; la composicion del mismo y su valor
calorifico neto se muestran en la tabla F.4, con informacién proveniente de la base de
datos del sistema de laboratorio de la refineria Puerto La Cruz promediados para el

periodo seleccionado como actual.

Para la determinacion del calor de combustion producido en ambos hornos,
inicialmente se realiz6 un balance de energia en cada horno a partir de la siguiente
expresion:

E, =E,—E,—E, —E (Ec. 3.13)

Donde:
a. energia acumulada dentro del sistema
o. transferencia de energia a través de las fronteras del sistema
s: transferencia de energia fuera de las fronteras del sistema

¢ energia generada dentro del sistema

M M W M

o energia consumida dentro del sistema

Las energias cuantificables presentes en un sistema se definen generalmente
como calor, trabajo, energia interna, energia potencial y energia cinética. Por lo tanto

la ecuacion anterior también puede expresarse asi:
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(Ec. 3.14)
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Donde:
AE: variacion de energia dentro del sistema
Q: calor transferido hacia o desde el sistema

trabajo generado por el sistema

W:

H: entalpia del sistema

K: energia cinética del sistema
P:

energia potencial

Adaptando la ecuacion anterior al sistema manejado (rehervidor) y
simplificandola, para facilitar la obtencion de resultados se tomaron las siguientes

consideraciones:

a)  Evaluado el sistema en régimen estacionario, la variacion de energia dentro del

sistema es nula, es decir, el término AE de la ecuacion se hace igual a cero.

b)  Las magnitud de las energias potencial y cinética son minimas en comparacion con

el calor generado en el sistema, por lo tanto, estos términos pueden considerarse nulos.
c¢)  Elsistema no realiza trabajo por lo tanto este término es nulo.

De acuerdo a esto, la ecuacion resultante es:

Q = AH (Ec. 3.15)
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Debido a que en los hornos evaluados ocurre una reaccion de oxidacion del gas
combustible y, considerando que las pérdidas de calor (por intercambio con el
ambiente circundante) en los mismos son minimas, el calor transferido en el horno, es

aproximadamente igual al calor producido en la reaccion de combustion:

G.‘rm::;’ = QL—,D_—-..I_-,- (EC 316)

Donde:
Quranst - calor transferido en el horno

Qcomb : calor generado en la reaccion de combustion

Considerando que en el panorama industrial real, el flujo de gas combustible
alimentado al horno es controlado en funcidén de la temperatura de fondo de las
fraccionadoras, se obtuvo el calor transferido en los rehervidores H-1 y H-3 a partir
de la simulacion a condiciones operacionales del sistema de fraccionamiento
(“duty”), ajustando las temperaturas de fondo de las torres T-2 y T-22 segun las
propuestas formuladas, mostrandose los resultados en la tabla F.2. Una vez
determinados el calor transferido en los hornos y con la informacién obtenida del
valor del poder calorifico determinado para la mezcla, se determin6 el volumen de
gas combustible necesario en cada caso, a partir del despeje de la ecuacion 3.12 y los
resultados obtenidos se plasmaron en la tabla 4.17. De la base de datos perteneciente
al laboratorio de la refineria Puerto La Cruz, se obtuvo el flujo volumétrico de gas
combustible real, alimentado para los hornos H-1 y H-3 y se determinaron los
porcentajes de desviacion entre este valor y el obtenido a condiciones operacionales

para cada uno de los rehervidores y se plasmaron los valores en la tabla 4.16.

3.3.1.3 Determinacion de la cantidad de combustible requerido por el rehervidor

de la torre desbutanizadora
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La columna T-4 posee como rehervidor un intercambiador tipo “U”, denominado E-14,
constituido por un haz de tubos alimentados por gaséleo, previamente calentado con gas
combustible en el horno H-2. Este tipo de rehervidores son introducidos en el fondo de la
torre y calientan el flujo adyacente o fluido que los rodea, gracias al fluido de
calentamiento que circula dentro de los tubos, para este caso, gasoleo. A manera practica,
para la determinacion de la cantidad de este combustible requerido en el rehervidor, se
establecid un modelo en Pro/Il, simulando el E-14 como un intercambiador simple, de

tubo y carcasa.

Inicialmente, se realizd la simulacion a condiciones de disefio para validar el
modelo formulado, caracterizandose las corrientes del equipo; para ello se hizo circular
por el haz de tubos el fluido de calentamiento o gasoleo y por el casco el flujo de fondo

de la torre desbutanizadora.

En la tabla F.3 se describid la composicion del fluido de proceso (fondo de T-4)
extraida del balance de masa realizado por Phillips para la columna T-4 y la informacion
estructural, temperaturas, flujos y presiones se obtuvieron de los datos proporcionados
por el fabricante del intercambiador y se muestran a continuacion:

v" Fluido caliente: gasoleo.
v Fluido frio: fondo de T-4.

v’ Area efectiva de transferencia de calor: 445 pie’.

v" Configuracion: ocho pasos por los tubos.
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v' Temperatura y presion de entrada del fluido de proceso: 264 °F y 97,696 psia.

v' Temperatura y presion de entrada del gasdleo: 520 °F y 89,696 psia.

La corriente de gasoleo se definio en forma de “petroleum assay” introduciendo
informacion de una prueba de destilacion ASTM D-2887 realizada a una muestra de
gasoleo (informacion extraida de la base de datos del laboratorio de la refineria Puerto La

Cruz), plasmada en la tabla F.5.

Una vez ensamblada la simulacién de disefio, se determinaron los porcentajes de
desviacion en funcion de las temperaturas de los fluidos de salida del intercambiador E-
14, tomando como referencia para la validacion del modelo planteado un porcentaje de

desviacion menor al 10%.

Posteriormente, se simul6 a condiciones operacionales para determinar el flujo de
gasoleo requerido para mantener una especificacion de temperatura de fondo de T-4

correspondiente a cada propuesta planteada y a condiciones de operacion normal.

En la definicion de la corriente de gasoleo, se mantuvo la especificacion de la
prueba de destilacion realizada para este combustible y la temperatura de alimentacion se
fijo6 como el valor de la temperatura de salida de gasdleo del horno H-2, extraida de la
base de datos de Aspen, manteniéndose igual para cada corrida realizada. En cuanto a la
presion, permanecié invariable a la de disefio, debido a la carencia de dispositivos de
medicion de esta variable en el area de la planta que permitieran la obtencion de valores a

condiciones de operacion real.
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Por otra parte, la alimentacion del fluido de proceso al intercambiador E-14 posee
la misma composicion del producto de fondo de la torre desbutanizadora; es por ello que
la corriente de proceso en la simulacidon mencionada, se definié con la composicion
obtenida para ésta, a partir del modelo a condiciones operacionales actuales, asi como
para las condiciones formuladas en la seccion 4.2.1, 4.2.2 y 4.2.3, planteado para la zona
de fraccionamiento de la unidad de alquilacion. De esta simulacion también se extrajo el
valor de la temperatura, presion y flujo definido para dicha corriente a condiciones
actuales de operacion, mediante la generacion “column summary”, donde se observaron

estas variables en el plato inmediatamente superior al correspondiente al rehervidor.

Definidas y caracterizadas las corrientes, se especificd en el intercambiador el
“Duty” generado para el rehervidor de la T-4 en la simulacion del sistema de
fraccionamiento, con el fin de la obtencion de un flujo de gasodleo en funcion de la
cantidad de calor transferido en el proceso. Ademas se anexd un controlador que permitio
fijar, como especificacion paralela, la temperatura de salida del fluido de proceso con un
valor igual a la temperatura que se mantiene en el fondo de la columna, variando, a su
vez, el flujo de gasdleo. Este procedimiento permitié determinar la cantidad de gasoleo
requerido en funcion del calor transferido y la temperatura de fondo de la

desbutanizadora.

Para el caso de la determinacion de la cantidad de gasoéleo requerido en el E-14 en
funcion de las propuestas destinadas a incrementar el flujo de butano producto, se

establecieron las siguientes consideraciones en funcion del escenario real de la planta:

v" El flujo de gasdleo alimentado al intercambiador E-14 es controlado en funcion de
la temperatura de fondo de la T-4 manejada en el proceso, es por ello que, para

cuantificar la cantidad del fluido de calentamiento, se seleccionaron aquellas alternativas
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donde se incluyo el aumento o la disminucion de la temperatura de fondo de la T-4,
debido a que cambios en esta variable, originan ajustes en la cantidad de flujo de gasoleo

necesario para mantener la nueva especificacion térmica relacionada a dicha alternativa.

v' El nivel del fluido del fondo de la T-4 es controlado aproximadamente en 60%,
manteniéndose constante el flujo calentado por el intercambiador tipo “U”, gracias a esto,
se consider6 para cada corrida realizada a condiciones establecidas en las propuestas, la
misma cantidad volumétrica de fluido de circulacion por el casco utilizada a condiciones

operacionales actuales, variando para cada caso la composicion molar de esta corriente.

Con base en lo anterior, la temperatura y la presion de la corriente de alimentacion
a la carcasa se obtuvo fijando la temperatura de fondo de la torre desbutanizadora a partir
del valor recomendado en las alternativas formuladas y, a partir del “column summary”
generado, se obtuvo la temperatura y presion del plato inmediatamente superior al

destinado para el rehervidor.

La composicion de la corriente de fondo resultante de esta corrida se fijo6 como
composicion para la alimentacion al casco del E-14. En esta etapa también se utilizdo un
controlador que cumplié la misma funcion que el anterior, cuantificando el flujo de
combustible requerido para los ajustes de temperatura de fondo recomendados. En la
tabla 4.18 se plasmaron las cantidades de combustible requeridos para una temperatura

actual de operacion y para las temperaturas propuestas.

3.3.2 Evaluacion econémica de las alternativas propuestas con el fin de

incrementar la produccion de butano
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En esta seccion se realizd un balance de gastos por consumo de materiales (agua de
enfriamiento, isobutano suplemental y gas combustible) e ingresos por venta de
productos (butano, propano y alquilato). Para efectos practicos se dividio el analisis en
dos secciones: evaluacion econdmica en funcion de los productos y evaluacion

econdmica en funcion de los servicios industriales.

3.3.2.1 Evaluacion econdémica en relacion a productos del proceso

Se realiz6 un analisis cuantitativo del ingreso diario generado por la venta de volimenes
de productos obtenidos en la unidad de alquilaciéon (GLP y alquilato) y el gasto que
representa la compra de volumenes extras de isobutano de reintegracion al proceso (si
son necesarios), de acuerdo a los resultados obtenidos mediante la aplicacion de las
alternativas planteadas. La estimacion de la ganancia o pérdida total apreciada por cada
alternativa se determind realizando un balance de ingresos y egresos, donde los primeros
estuvieron representados por la venta de alquilato y gas licuado de petrdleo y los
segundos por la compra del volumen extra de isobutano de reposicion al sistema de

reaccion:
B, = fmq"";aw—f:-c:. (Ec. 3.17)

Donde:
By ganancia o pérdida total diaria ($/dia).
Lig: ingreso diario por venta de alquilato ($/dia).
IgLp: ingreso diario por venta de gas licuado de petroleo ($/dia).

Ei_c4: egreso diario por compra de volumenes extras de isobutano suplemental ($/dia).
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En la tabla 3.11 se muestran los precios estimados para el afio 2010 de compra de
insumos y venta de productos proporcionada por el Departamento de Evaluacion
Econdmica de la Gerencia de Procesos de la Refineria Puerto La Cruz.

Tabla 3.11. Precio de compra de isobutano y venta de alquilato y GLP
estimados para enero de 2010

Insumos y productos Precio ($/bbl)
Isobutano 66,3
Alquilato 93,5

GLP 56,4

Para la determinacion del ingreso diario por venta de alquilato se utilizo:

(Ec. 3.18)

Donde:
Pgayq: costo en ddlares de alquilato en funcion de cada barril ($/bbl)

Vaq: volumen diario de alquilato producido (bbl/dia)

La ecuacion anterior fue empleada para la determinacion del precio de compra y
venta de isobutano suplemental y GLP, respectivamente, ajustada para cada caso. Los
volimenes de alquilato producidos por cada hora se extrajeron de la simulacién del
modelo operacional actual realizado en Pro/Il, para cada corrida realizada en funcion de

las alternativas propuestas y el escenario actual plasmandose en la tabla G.2.

Debido a que el GLP es una mezcla de las corrientes de productos butano y

propano, se determiné el volumen de la mezcla de ambos flujos mediante una simulacion
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realizada en Pro/Il, donde se alimentaron dos corrientes a un tambor separador ‘“‘flash
drum” con 80 °F de temperatura y 145 psig de presion (valores extraidos de la base de
datos de Aspen Explorer en el periodo actual descrito previamente, para los tambores
acumuladores de GLP, denominados D-221 y D-222), referidas cada una a los productos
mencionados con especificaciones de temperatura, presion, composicion y flujo extraidas
de las corrientes “butano producto” y “propano producto” de la simulacion de operacion
bajo condiciones actuales y en funcion de las condiciones propuestas en las alternativas.

Los valores obtenidos se especificaron en la tabla G.3.

Como se explico en el capitulo 2, el flujo de isobutano obtenido del corte de la T-2
y del tope de la T-22 es retornado al area de reaccion. Gracias a que algunas condiciones
operacionales propuestas para incrementar la produccion de butano afectan el flujo de
isobutano dispuesto para recirculacion, se determino la cantidad de este flujo que debe

reponerse por cada alternativa propuesta.

Cabe destacar, que la determinacion de este flujo de reposicion no pudo realizarse
por simple diferencia entre el volumen de isobutano proveniente de las torres T-2 y T-22
que se genera actualmente menos la cantidad que se obtiene como producto por la
aplicacion de cada ajuste operacional, debido a que la composicion del isobutano de
reciclo es diferente a la del flujo considerado como suplemento al sistema de reaccion.
Por ello se tomd como referencia la cantidad de isobutano puro presente en ambas

corrientes, estableciéndose la relacion masica mostrada en la expresion 3.19:

MgypXiCarap

My = Tmr. (Ec. 3.19)

Donde:

myp:  flujo mésico de isobutano suplemental a reponer (Ib/h)
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mgp:  flujo maésico de isobutano suplemental alimentado a condiciones normales de
operacion (Ib/h)

1C4,p: flujo masico de isobutano puro a reponer (Ib/h)

1C4gyp1. flujo masico de isobutano puro en el flujo de isobutano suplemental alimentado a

condiciones normales de operacion (Ib/h)

De la expresion 3.19, la cantidad masica de isobutano suplemental alimentado a
condiciones normales de operacion se determind mediante el balance de masa realizado y

es mostrado en la tabla D.1.

Como se muestra en la seccion 4.3, para la determinacion del flujo masico de
isobutano puro que debe reponerse (isobutano suplemental puro) para cada ajuste
operacional propuesto (alternativas), se calculo la diferencia entre la cantidad masica de
ese compuesto que se repone al proceso a condiciones actuales de operacion menos la
masa de isobutano puro contenida en la corriente de isobutano de reciclo (mezcla de este
hidrocarburo que se obtiene como corte lateral de la despropanizadora y del producto de

tope de la despojadora de isobutano), como se muestra en la tabla G.1.

El flujo masico del isobutano puro alimentado al proceso a condiciones actuales de
operacion se calculd multiplicando la fraccion masica de isobutano puro presente en la
corriente de isobutano suplemental cargada al sistema por el flujo masico de dicha
corriente de alimentacion. El valor del flujo de la corriente de isobutano de carga se
obtuvo del balance de masa realizado y la composicion del isobutano de la base de datos
del laboratorio de la refineria Puerto La Cruz y se muestran en las tablas D.1 y D.5,

respectivamente.



103

Una vez determinado el flujo masico extra de isobutano suplemental que debe ser
repuesto al sistema, se transformo a flujo volumétrico a través de la siguiente expresion
(3.20):

¥

Mreg (EC 320)

rep = psup
Donde:
Viep: flujo volumétrico de isobutano suplemental a reponer (pie’/h)

psup: densidad del isobutano suplemental alimentado a la planta (Ib/pie’)

La densidad del isobutano se obtuvo de la simulacion realizada para el balance de
masa y se especifico en la seccion 3.4.6. Determinados los flujos producidos y
requeridos, se estimé el costo diario por venta y compra de los mismos mediante la
expresion 3.18 y se plasmo en la tabla G.4. También, se determind la ganancia adicional
por producto resultante para cada alternativa, restando los ingresos y/o pérdidas diarias
obtenidas para cada alternativa menos los referidos a las condiciones normales de
operacion y se plasmaron en la tabla de resultados 4.19, para finalmente determinar la
ganancia total adicional diaria aplicando la ecuacion 3.17.Los resultados se resumen en la

tabla 4.20.

3.3.2.2 Evaluacién econdmica en relacién a servicios industriales

Se evaluaron como servicios industriales para esta seccion la cantidad agua de
enfriamiento requerida por los condensadores de tope y el flujo de combustible necesario
para mantener las especificaciones térmicas descritas en las alternativas para el
mejoramiento de la produccion de butano. El andlisis se realizé de forma cualitativa para

estos aspectos, debido a que no se poseia informacion sobre el costo real y actual de la
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produccion y tratamiento del agua de enfriamiento y los combustibles utilizados por los
rehervidores de las fraccionadoras. Por otra parte, no se contd con informacion suficiente
para estimar una cantidad maxima de gas combustible y gasoleo enviados a los sistemas
de calentamiento, que permitiera establecer comparaciones referenciales con el volumen

total de estos combustibles determinados por cada ajuste operacional planteado.

3.3.3 Seleccién de la alternativa mas factible

A nivel industrial, para la seleccion definitiva de una de las propuestas planteadas, debe
realizarse una evaluacion profunda, donde se analicen un conjunto extenso de variables,
pero el ambito econdmico es uno de los aspectos primordiales tomados en cuenta para
dicha seleccion. Sobre la base de esto y de lo planteado en el analisis técnico-econdmico,
se evaluaron de forma general las alternativas formuladas cualitativa y cuantitativamente
(mostradas en la seccion 4.3 del capitulo 4), tomando en cuenta el consumo de recursos
energéticos, ingresos preliminares diarios e incremento de produccién de butano por
alternativa planteada, para finalmente seleccionar aquella que generé mayores ingresos
econdmicos diarios ademas de un incremento significativo en la cantidad de gas licuado
de petroleo, mediante la observacion de los resultados presentados en la tabla 4.20 y en la

tabla G.3.

3.4 MUESTRA DE CALCULOS

3.4.1 Determinacion del numero de platos tedricos para la torre

despropanizadora (T-2)
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La eficiencia asumida para la zona de enriquecimiento de la torre despropanizadora
fue 85%; si la misma cuenta con 26 platos reales, entonces, introduciendo estos

valores en la ecuacion 3.2 se obtuvo:

La cantidad de platos teodricos obtenidos para la seccion de vaporizacion
instantanea fue de 22 platos y de 36 etapas para la zona de agotamiento (calculadas a
partir de la misma ecuacion). Para las otras torres de fraccionamiento se aplico el
mismo procedimiento utilizando los valores de eficiencia mostrados en la tabla 3.2 y
la cantidad de etapas reales correspondientes a cada zona de la tabla 3.3, donde

también se muestran los equivalentes teoricos de los platos reales.

3.4.2 Determinacion del equivalente tedrico del plato de corte lateral de

isobutano de la T-2

Debido a que el corte de isobutano de reciclo esta ubicado en la zona de enriquecimiento
de la torre despropanizadora, la eficiencia utilizada para la determinacion de su
equivalente tedrico fue de 85 % (mostrada en la tabla 3.2) y la cantidad de platos reales
por encima del plato de retiro corresponden a 21 etapas, introduciendo los datos en la

ecuacion 3.2 se obtuvo:

(85 x 21)
Np=——=17,85
100
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Realizando una aproximacion por exceso, sobre el plato de retiro de isobutano
existen 18 etapas teoricas, por lo tanto el equivalente teérico del plato real de corte es el
ntmero 19.

Este procedimiento se aplico para la determinacion de la ubicacion del plato tedrico
correspondiente a la alimentacion de la torre despojadora de isobutano proveniente de la
torre recontactora de acido (T-21) y para la ubicacion del plato tedrico de la carga de la
torre desbutanizadora, utilizando la informacidon requerida para cada caso. Los

resultados se muestran en la tabla 3.3.

3.4.3 Calculo del porcentaje de desviacion para la temperatura de tope de la
torre despropanizadora, como validacién del modelo operacional a condiciones

de disefo

Se determiné el porcentaje de desviacion para la validacion del modelo operacional de
disefio correspondiente a la temperatura de tope de la T-2 obtenida a partir de la
simulacion realizada con la herramienta Pro/Il con respecto al valor real proporcionado

por la Phillips Petroleum Company mediante la ecuacion 3.3.

Ambos valores se extrajeron de la tabla 4.1, donde se mostrd también el resultado

obtenido:

132,1 — 135,3
SeDesy = T » 100

0eDesy = —2,42
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Este procedimiento se utilizd para la determinacion de los porcentajes de
desviacion para las otras variables operacionales correspondientes a cada torre de

fraccionamiento.

3.4.4 Cantidad total de n-butano que se alimenta al proceso y se obtiene como

producto

La cantidad de n-butano alimentada al proceso a través del flujo de isobutano
suplemental para el periodo actual se determin6 mediante la ecuacion 3.7, introduciendo

los valores de composicion y flujo extraidos de las tablas D.1 y D.5:

b nC4/h
B, = 0,0171 — - % 15.628,26 1b iC4suplem /h
- Ib iC4suplem fh

Bg, = 267,24 1b nC4/h

Se utilizé el mismo procedimiento adecuado al flujo proveniente de la T-1, para la
determinacion de la masa de n-butano en esa corriente y se cuantifico la masa total de n-

butano alimentado al sistema mediante la expresion 3.8:

B = (267,24 + 2.376,44) IbnC4/h

BET = 2.643,68 Ib nlf."lr;'h

Para la determinacion de la masa de n-butano que sale del sistema a través del
producto propano para el periodo actual se ingresaron los valores de composicion y flujo

(referidos dicho producto) mostrados en las tablas D.1 y D.6 en la ecuacion 3.9:
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C4/

lhn h
B, =00032 ——— =« 3.220,56 1b C3 /h
IbC3/h

Bg, = 10,31 b nC4/h

El mismo procedimiento de calculo se utilizo en la determinacion de la cantidad de
n-butano en la corriente de butano producto, es decir se multiplicd la composicion masica
de este hidrocarburo presente en la corriente de butano producto (tabla D.6) por el flujo
masico de tal corriente (tabla D.1). Para cuantificar la masa de butano saliendo del
sistema en la corriente de alquilato se introdujeron los valores de la masa del butano

puro (n-butano) presente en propano y butano producto en la ecuacion 3.10:
B, =(2.643,68 — 10,31 — 137,73) IbnC4/h

By = 2.495,64 IbnC4/h

3.4.5 Concentracion de n-butano en las corrientes de productos

Para la concentracion de n-butano en la corriente de butano producto, se introdujo en la
ecuacion 3.11, la masa de este hidrocarburo presente en el producto descrito y el flujo

total de butano alimentado al sistema, obteniéndose:

137,73 16 C4/h
YeRend =

= = 100
2.643,68 lb C4 alimentados /h

SoRend = 5,21%

3.4.6 Flujo de gas combustible requerido en los rehervidores
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Se despejo el término referido a volumen de la ecuacion 3.12; seguidamente se dividié el
poder calorifico inferior del gas (mostrado en la tabla F.4) entre el valor del calor
transferido en el horno o duty (descrito en la tabla F.2). Para el caso especifico del horno
H-1 a una temperatura de fondo de T-2 igual a 268 °F, se obtuvo el volumen de gas

combustible:

28,0122 x 10° %

BTU
898,33 pie¥

V=

p:’€3

i

V' =31.182,53

3.4.7 Volumen de isobutano suplemental a reponer

Tomando como referencia de célculo la quinta alternativa propuesta, la cantidad de
isobutano puro a reponer se obtuvo restando la masa de isobutano puro de reciclo a
condiciones normales de operacion menos la masa de isobutano puro de reciclo a las
condiciones propuestas, extrayendo los datos mostrados en la tabla G.1:

m = (238.098,22 — 238.063,56) b iC4 puro/h

pure

Moy = 34,66 10 1C4 puro /h
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Se determiné el flujo masico del isobutano puro presente en la corriente de
isobutano suplemental alimentado a condiciones actuales de operacion (14.998.44
Ib/h) multiplicando su composicion masica (tabla D.5) por el flujo masico de dicha
corriente (tabla D.1).

Con tal resultado se estimo6 la cantidad de isobutano suplemental total a reponer

utilizando la expresion 3.19:

15.628,26 Ib iC4 suplemental /h x 34,66 Ib iC4 puro fh
reE 14.998,44 1b iC4 puro/h

™m

m, ., = 36,12 ib iC4 suplemental fh

El volumen de la corriente de isobutano a reponer por cada hora de proceso se
determin6 mediante la ecuacion 3.20, introduciendo los valores de masa y densidad de

isobutano puro a reposicion (35,17 Ib/pie’):

v 36,12 Ib iC4 suplemental /h
rep IhiC4
35.17 pie*iC4

T
Irsp

= 1,027 pie® iC4/h

3.4.8 Ingreso diario por venta de alquilato

Mediante la expresion 3.18 se determiné el ingreso diario en dolares por cada barril de

alquilato producido.
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Para el caso especifico del volumen producido en funcion de las condiciones

operacionales propuestas en la alternativa 5 se obtuvo lo siguiente:

bbl
loie = 93,5 — x 202,48 —

G-
=

$
Izo = 18.931,88 =

El volumen de alquilato se extrajo de la tabla anexa G.2 y el precio por barril de la
tabla 3.11. Transformando el valor anterior obtenido para el ingreso por hora del

alquilato, se obtuvo el ingreso diario:

5 h
fﬂ;q = 18.931,88 — x 24 —
h dia

5
fﬁ-q = 454 365,12 —
' dia

De la misma forma se determind el ingreso diario para el volumen producido de

GLP y el de reposicion de isobutano a reaccion.
3.4.9 Ganancia o pérdida total diaria

A partir de la ecuacion 3.17, se determind la pérdida o ganancia diaria total para la quinta

alternativa propuesta:

5
B, = (454.365,12 + 46.713,41 — 804,06} —

1
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Los resultados para cada alternativa propuesta se plasmaron en la tabla G.4, de
alli se obtuvieron los ingresos o pérdidas totales adicionales por dia para cada

propuesta, mediante el mecanismo especificado en la seccion 3.3.2.1.

CAPITULO 4
ANALISIS DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

4.1 COMPARACION DE LAS CONDICIONES DE OPERACION
ACTUAL Y DE DISENO DEL SISTEMA DE
FRACCIONAMIENTO Y TRATAMIENTO DE PROPANO Y
BUTANO MEDIANTE EL USO DEL SIMULADOR PRO/II

4.1.1 Validacion de la simulacion a condiciones de disefo

Se simularon dos modelos en Pro/Il, el primero a partir de las condiciones de disefio
fijadas por Phillips y el segundo a partir de las condiciones operacionales actuales y la

esquematizacion mostrada en la ventana del simulador se observa en la figura 3.1.

Inicialmente se validd6 el modelo formulado, es decir, la estructuracion,
especificaciones de operacion y secuencia de equipos, a partir de la simulacién a

condiciones de disefio, debido a que los valores establecidos como referencia
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(informacién proporcionada por la Phillips Petroleum Company) para la determinacion
de la desviacion, fueron calculados de forma teorica, con el minimo de errores implicitos,
en comparacion con los errores que incluyen los valores operacionales reales tomados
para la simulacion a condiciones actuales (explicados posteriormente). De la simulacion a
condiciones de disefo se extrajeron valores de flujos y temperaturas de operacion para
cada una de las torres de fraccionamiento y de composicion de las corrientes de
productos (propano, butano, alquilato, isobutano de reciclo de T-2 y T-22) y se
compararon con los valores reales proporcionados por la Conoco Phillips Company,

obteniéndose las desviaciones presentadas en las tablas 4.1, 4.2, 4.3 y 4.4.

Como se muestra en las tablas 4.1, 4.2, 4.3 y 4.4, los valores de temperatura,
presion y flujo arrojaron desviaciones por debajo del 10 % establecido como limite para
la aceptacion del modelo computarizado, exceptuando el flujo de fondo de la torre
despropanizadora, que alcanz6 un valor cercano al 15 % de desviacion
(aproximadamente 50 bbl/h por encima del valor de disefio). Este resultado pudo
originarse a causa del descenso en la cantidad de barriles que deberian obtenerse como
isobutano de reciclo en la torre despropanizadora que, a pesar de que la desviacion para
los mismos no alcanzé el 10 %, representd alrededor de 30 bbl/h de flujo que no se
obtuvieron como producto de tope ni como de corte lateral, en contraste, los mismos

descendieron hacia el fondo de la columna.

El producto de fondo de la torre despropanizadora (T-2) corresponde a la
alimentacion de la torre despojadora de isobutano y, un exceso en el mismo (como el
obtenido que representd aproximadamente 50 bbl/h), originaria incremento en los
volumenes de productos de tope y/o fondo de la misma, contribuyendo al aumento del
porcentaje de desviacion en las condiciones volumétricas aguas abajo de la
despropanizadora. Por tal razéon, en el modelo de la seccion de fraccionamiento

planteado a condiciones de disefio, se intentaron reducir las desviaciones por encima del



114

valor permitido a causa de incrementos en la alimentacion de la torre despojadora de
isobutano (fondo de T-2), disminuyendo el flujo de alimentacion a la T-22, proveniente
de la torre recontactora de acido (T-21) en aproximadamente 35 bbl/h, es decir, se
especifico una alimentacion de 700 bbl/h en funcién de los 735 bbl/h enmarcados en las

especificaciones de disefio, disminuyendo asi la acumulacion de errores en el sistema.

Tabla 4.1. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje de disefio en Pro/ll referidas a la torre despropanizadora

.. Condiciones
Condiciones N ..,
: . de diseno Desviacion
Variable de diseno )
obtenidas por (%)
reales . Y
simulacion

Alimentacion 160,0 160,0 0,00

Temperatura Tope 132,1 1353 2,42

(°F) Fondo 257,6 260,0 -0,93

Corte de 202.9 204.7 20,89
isobutano

Presion Tope 307,4 307,0 0,13

(psia) Fondo 312,7 310,0 0,86

Alimentacion 1.021,0 1.050,0 -2,84

. Fondo 329,0 377.4 -14,47
Flujos C 3

(bbl/h) Lorte de 651.3 620.0 481
isobutano

Reflujo 591,7 580,0 1,98

Tabla 4.2. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el
modelaje de disefio en Pro/ll referidas a la torre despojadora de &cido

fluorhidrico
.. Condiciones
Condiciones . ..,
. . de diseno Desviacion
Variable de disefio . o
obtenidas por (%)
reales . .

simulacion

Temperatura Tope 131,8 134,7 -2,16
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(°F) Fondo 1472 149.0 11,22
Tope 330,0 330,0 0,00

Presion (psia)
Fondo 331,5 331,5 0,00
Alimentacion 54,5 55,11 -1,10

Flujo (bbl/h)
Fondo 38,7 37,05 4,36

Tabla 4.3. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje de disefio en Pro/ll correspondientes a la torre despojadora de

isobutano
Condiciones de
Variable Condiciones disefio Desviacion
de disefio real | obtenidas por (%)
simulacion
Alimentacion 118,6 109,07 8,04
T_2 1 b b b
Temperatura Ahm%r-l;a(:lon 189,0 184,93 2,16
(°F) Tope 136,0 141,8 -4,25
Fondo 322,4 328,0 -1,74
Reflujo 105,0 104,8 0,20
Presion (psia) Tope 140,0 135,0 3,57
p Fondo 1444 138,2 427
Alimentacidon
To1 735,0 700,0 4,76
Alimentacion
Flujo (bbl/h) T-2 3177 330,2 395
Tope 850,8 855,6 -0,56
Fondo 207.9 221,8 -6,70
Reflujo 56,7 56,7 0,00

Tabla 4.4. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje de disefio en Pro/ll referidas a la torre desbutanizadora

Variable

Condiciones
de diseno real

Condiciones de
disefo
obtenidas por
simulacion

Desviacion

(%)
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Temperatura Alimentacion 287,0 300,3 -4,63
(°F) Tope 133,9 1339 0,00
Fondo 319,2 319,2 0,00

Presion (psia) Tope 85,0 85,0 0,00
Fondo 86,5 86,5 0,00

Alimentacion 207,9 221,8 -6,71

. Tope 18,9 17,5 7,55
Flujo (bph) Fondo 188.,9 204.4 8,18
Reflujo 105,2 105,0 0,18

En la tabla 4.5 se muestran las desviaciones de las composiciones de los productos del
proceso (butano, propano, alquilato (representado por el trimetilpentano) e isobutano de
reciclo proveniente de T-2 y T-22 ) obtenidas por simulacion y las especificadas por el
disefio Phillips, arrojando valores por debajo del valor limite de desviacion, es decir, en
cuanto a composiciones se refiere, se obtuvieron valores muy cercanas a las condiciones

de diseno reales.

Tabla 4.5. Composiciones y respectivas desviaciones de los productos del sistema

de fraccionamiento para el modelaje de disefio

o Composicion
Composicion de . .
Compuesto . obtenida por Desviacion (%)
disefio
simulacion
Propano en propano 0,9824 0,9439 3,92
producto
n-Butano en butano 0,9325 0,8845 5,15
producto
Isobutgno en i-C4 de 0,8489 0,8645 -1,84
reciclo de T-2
Isobutano en i-C4 de
reciclo de T-22 0.8454 08521 07
Trlmetllpgntano en 0,9958 0,9761 1,98
alquilato

4.1.2 Validacion de la simulacion a condiciones de operacién actual
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La validacion de la simulaciéon a condiciones operacionales actuales se realizd para
determinar las desviaciones del modelo planteado en funciéon de las variables
operacionales reales manejadas, mostrandose las mismas en las tablas 4.6, 4.7, 4.8 y 4.9.
En la tabla 4.6 se observan las desviaciones obtenidas para la torre despropanizadora,
mostrandose valores mayores al 10 % para los flujos de corte de isobutano y reflujo de
tope.

Se asumid que una de las causas que originé tal desviacion para el corte lateral
(cercana al 35 %) fue la especificacion de estado de agregacion definida para este
flujo, ya que se indicé que el mismo debia ser retirado en fase liquida (condicion
fisica establecida bajo operaciéon normal) y actualmente se infiere que se estd
retirando en fase vapor, lo que originaria mayores velocidades de flujo vy,
consecuentemente, un incremento en la cantidad retirada del mismo; pero a causa de
que la informacién no pudo demostrarse por carencia de dispositivos de control
ubicados en el plato de retiro que pudieran medir la temperatura real de la bandeja, se
especificd el estado mencionado anteriormente (la temperatura del corte lateral
mostrada en la tabla 4.6, es una estimacion realizada por los operadores de la planta,

es decir, no es un valor completamente real).

Tabla 4.6. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje operacional actual en Pro/ll referidas a la torre despropanizadora

Condiciones
Condiciones de operacion .
. 2z Desviacion
Variable de operacion actual (%)
actual real obtenidas por °

simulacion

Temperatura Alimentacion 148,7 149,0 -0,20

(°F) Tope 130,6 134,7 -3,15




118

Fondo 268,2 268.0 0,06
Corte de 204.9 203.8 0.55
isobutano
Presion Tope 307,7 307,0 0,00
(psia) Fondo 310,3 310,3 0,00
Alimentacion 1.020,1 1.050,0 -2,93
. Fondo 341,5 315,2 7,71
Flujos Corte d
(bbl/h) orede 1.065,2 690,0 35,22
isobutano
Reflujo 269,0 450,0 -67,31

Tabla 4.7. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje operacional actual en Pro/ll referidas a la torre despojadora de acido

fluorhidrico
Condiciones
Condiciones de operacion .,
. o Desviacion
Variable de operacion actual (%)
actual real obtenidas por g
simulacion
Temperatura Tope 125,5 130,5 -3,98
CF) Fondo 153,0 150,0 1,96
Presion (psia) Tope 3333 333,0 0,09
Alimentacién 57,5 423 26,43
Flujo (bbl/h)
Fondo 18,1 29,9 -65,19

Tabla 4.8. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje operacional actual en Pro/ll referidas a la torre despojadora de

iIsobutano
.. Condiciones
Condiciones .y .,
Variable de operacion & operacion Desviacion
real obtenidas (%)
por simulacion
Temperatura Tope 142.8 140,4 1,68
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(°F) Fondo 3284 332,0 -1,10
Presion (psia) Tope 139,4 135,0 3,14
Alimentacion
To1 617,0 620,0 -0,49
Alimentacion
Flujo T 341,5 315,2 7,70
(bbl/h) Tope 697,6 728,7 -4,46
Fondo 169,8 206,2 -21,46
Reflujo 94,1 100,0 -6,22

Tabla 4.9. Condiciones operacionales y desviaciones de las mismas para el

modelaje operacional actual en Pro/ll referidas a la torre desbutanizadora

Condiciones de
Condiciones de operacion
Desviacion
Variable operacion actual
. (%)
actual real obtenidas por
simulacion
Alimentacion 274,0 304,0 -10,95
Temperatura
CF) Tope 131,6 133,0 -1,08
Fondo 287,8 291,0 -1,11
Presion
) Tope 80,0 89,0 -11.25
(psia)
Tope 1,0 2,90 -188,34
Flujo (bbl/h) Fondo 162,4 203.3 -25,20
Reflujo 39,8 40,0 -0,49

Por otra parte, en la simulacion se establecio un reflujo de 450 bbl/h superior en casi 200
bbl/h al fijado en la planta. Este fue el minimo flujo de operaciéon que pudo definirse bajo
las condiciones de operacion especificadas en el modelo. Su diferencia con el valor real
pudo deberse al bajo volumen del corte lateral, es decir, la cantidad de flujo que deberia

obtenerse en el corte, se obtienen como producto de tope de la torre T-2.
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Para mantener esas especificaciones minimas de reflujo exigidas por el simulador
para la T-2 y obtener el mayor flujo de corte de isobutano posible, se reduce la
alimentacion a la torre despojadora de acido y el volumen de producto de fondo de la
torre disminuye, es decir, se alimenta menor carga a la T-22. Por tal motivo, la
produccion de propano (producto de fondo de la T-3) se reduce, obteniendo desviaciones

mayores al 10 % para el mismo.

Por su parte, a pesar de la baja carga de la T-22, se incrementa el flujo de fondo de
la columna (plasmados en la tabla 4.8), debido a la cantidad de carga que proviene de la
T-21 y a ciertas condiciones operacionales que pudieran estar influyendo en el

incremento de dicho producto.

La desviacion en el flujo de fondo de la T-22 (carga a T-4), también ocasiond el
incremento en los flujos de tope y fondo de la torre desbutanizadora, alcanzando
desviaciones de casi el 200% y 25 % respectivamente, mostrandose en la tabla 4.9, a
pesar de los ajustes de temperaturas realizados mediante las especificaciones definidas en
el simulador. En el caso de la presion de tope de la torre despropanizadora, para el
modelo simulado se especifico una presion de 89 psia con el fin de lograr un bajo flujo de
tope, cercano al obtenido realmente de 1 bbl/h, reduciendo desviaciones mayores para

esta corriente.

Las desviaciones obtenidas anteriormente también pudieron originarse a errores

definidos a continuacion:
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v' Errores obtenidos por la seleccion de un periodo operacional que necesariamente

no pudo ser representativo de las reales condiciones bajo las cuales opera la planta.

v' Errores provenientes de la realizacion de promedios de las condiciones

operacionales para la obtencion de valores puntuales.

v' Errores referentes a la lectura y precision de los dispositivos de medicion utilizados

en el control de variables en campo.

Para el caso de la simulacién a condiciones operacionales actuales no se tomo
como referencia las composiciones de salida de los productos para la validacion, ya que
la alimentacion al sistema se realizo sobre la base de composiciones teoricas que podrian
representar futuros errores en la comparacion con la informacion real proporcionada para
los productos del proceso, sin embargo, se compararon las calidades de los productos de
la simulacion (propano, butano e isobutano de reciclo) con respecto al valor real
establecido como especificacion para los mismos, determindndose que se encontraban
dentro del margen establecido (tabla 4.10) y para el alquilato se compar6 el RVP del
mismo, obteniéndose para la simulacion un valor igual a 8,3 psi que esta dentro del rango

de especificacion establecido que varia entre 7,6 psiy 8,6 psi.

Tabla 4.10. Comparacion de calidades de los productos del proceso para el

modelo a condiciones actuales de operacion

Especificacion minima real Porcentaje masico
Producto ) ) ) ) )
(porcentaje masico) obtenida por simulacion
Propano en propano
94,4 % 94,0%

producto

n-Butano en butano 55,9 % 83,0 %
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producto
Isobutano en i-C4 de
84,5 % a 88,6 % 89,4 %
reciclo de T-2
Isobutano en i-C4 de
84,5 % a 88,6 % 85,1%

reciclo de T-22

A pesar de las desviaciones obtenidas, el modelo planteado fue la mejor aproximacion
lograda para representar el comportamiento real del sistema. En funcién a dichas
desviaciones, las variables evaluadas posteriormente, se analizaron de acuerdo a deltas de

flujo y/o temperatura y no a valores puntuales.

4.2 FORMULACION DE PROPUESTAS CON EL FIN DE
MEJORAR EL FUNCIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS
PRINCIPALES PARA INCREMENTAR LA PRODUCCION DE
BUTANO.

Inicialmente, se obtuvo que el flujo masico total cargado al proceso para el periodo
actual fue de 43.619,3 Ib/h, siendo superior en mas de 600 Ib/h al flujo masico
cargado al sistema para el periodo patron (43.002,7 1b/h), demostrando que a pesar de
que la alimentacién se incrementd, se obtiene mediante fraccionamiento menor
cantidad de butano producto, lo que hace presumir que la concentracion de este
hidrocarburo pudo reducirse en la alimentacion o ciertas condiciones operacionales
del proceso de separacion por destilacion se ajustaron para beneficio de la produccion

de otros compuestos, afectando la del hidrocarburo problema (butano).
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En la tabla 4.11 se indica la reduccion de la cantidad de n-butano alimentado
actualmente a la planta con respecto al periodo patron seleccionado para el afio 2007,
resultando una disminucion de aproximadamente 170 1b y, con el fin de determinar si
esta fue la unica causa del descenso de su produccion, se cuantifico la diferencia entre
la cantidad masica producida de ese compuesto en ambos periodos comparativos y se
compar6 con la diferencia encontrada en la alimentacion, obteniéndose que ademas
de las 170 lIb de n-butano reducido en la carga, restan aproximadamente 187 1b de
este hidrocarburo que han dejado de obtenerse como producto, lo que implica
posibles inconvenientes presentados en el sistema de fraccionamiento de la unidad de

alquilacion.

Para determinar la existencia de inconvenientes operacionales en la seccion de
fraccionamiento de la unidad (relacionados a ajustes de variables manejadas
actualmente), determinantes en la produccion de butano, se estimaron las
concentraciones masicas del compuesto n-butano en cada una de las corrientes de
producto (como se muestra en la tabla 4.12), obteniéndose que disminuy6 la
correspondiente a la corriente butano producto, incrementandose en la de alquilato y

propano.

Tabla 4.11. Flujo masico de n-butano alimentado y producido en la unidad de
alquilacion para los periodos seleccionados

Disminucion Diferencia entre
masica actual de la disminucion
.., . Masa L .
Descripcion Periodo n-butano en masica de
(Ib/h) .,
relacion entrada
al 2007 (Ib/h) y salida (Ib/h)
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n-Butano total 2007 2.814,00

corriente de
butano producto

2009 137,73

alimentado a la 170,32
planta 2009 2.643,68
n-Butano 187,29
saliendo de la 2007 495,34
planta en la 357,61

Demostrada la existencia de posibles ajustes en las magnitudes actuales de las

variables operacionales de la seccion de fraccionamiento de la unidad de alquilacion

que han influido en el descenso de la produccion de barriles de butano, se compararon

las condiciones operacionales manejadas actualmente (afio 2009) con las definidas en

el periodo patron (afio 2007) y las establecidas segiin disefio, determinandose sus

desviaciones.

Los resultados son mostrados en las tablas E.1, E.2, E.3 y E.4 ubicadas en el

anexo E.

Tabla 4.12. Concentracion masica de n-butano en las corrientes de producto del

sistema de fraccionamiento

Concentracién masica para el

Concentracion masica para el

Producto
periodo patrén (%) periodo actual (%)
Propano 0,03 0,39
Butano 17,61 5,21
Alquilato 82,37 94,40
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De esta manera se obtuvo la formulacién de dos grupos de alternativas en funcion de
referencias operacionales distintas, dividiendo el estudio en dos partes: la primera
correspondiente a la comparaciéon de las condiciones actuales con las manejadas para
el periodo de 2007 y la segunda la comparaciéon con los valores de las variables
establecidas en el disefio.

4.2.1 Formulacion de alternativas a partir de las condiciones operacionales

manejadas en el periodo patron

A partir de lo mostrado en las tablas anexas E.1, E.2, E.3 y E.4, se seleccionaron de
las variables que presentaron desviaciones mayores al 5% (valor minimo de
desviacion establecido para este caso) aquellas que tedricamente afectan de forma
directa el proceso de transferencia de masa dentro de las torres fraccionadoras (como

se muestra en la seccion 2.11 del capitulo 2), resultando las siguientes:

v' Temperatura de alimentacion a la despropanizadora.

v' Cantidad de reflujo de la torre despropanizadora.

v' Temperatura de tope de la torre despojadora de acido.

v' Temperatura de la alimentacion a la despojadora de isobutano proveniente de la T-

v' Cantidad de reflujo de la torre desbutanizadora.
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En relacion a la T-3, s6lo se modificaron las variables operacionales en funcion de
los ajustes realizados para la torre despropanizadora (como se especifico en el capitulo

3).

a.  Ajustes de reflujo y temperatura de alimentacion a la torre despropanizadora

La temperatura de alimentacion actual de la torre despropanizadora es menor que la
manejada para el periodo patréon, por lo tanto se intentd incrementar hasta 164°F
(establecidos en el periodo correspondiente al afio 2007), pero para evitar inconvenientes
de corrosion en los intercambiadores del tren de precalentamiento, se fijo6 la maxima

establecida por disefio, correspondiente a 160 °F.

Por otra parte, el reflujo actual es mayor que el manejado en el periodo de 2007, en
aproximadamente 100 bbl/h y observando la tabla 4.6 este valor obtenido por simulacion
se encuentra en 450 bbl/h (valor con el cual pudo ajustarse este flujo en la simulacion
realizada) en funcion de los 269 bbl/h manejados en el proceso real, por lo tanto, a
efectos de la manipulacion de dicha variable en el modelo simulado a condiciones
actuales se disminuyo el reflujo en 40 bbl/h, es decir, hasta un valor de 410 bbl/h (flujo
minimo al cual se ajustd este reflujo en la simulacidon para asegurar la convergencia de
los valores y especificaciones definidas). Aumentos en la temperatura de alimentacion a
la T-2, originan mayor vaporizacion de fracciones de pesados y livianos ascendentes al
tope de la columna y reduccion de la cantidad de n-butano obtenida por el fondo de la
misma. En cambio, una disminucion en la cantidad de reflujo de la T-2 implica
incremento en el flujo de carga a la T-3, originando gran acumulacion de livianos en el
tope de la torre, lo que produce una caida en la temperatura de tope de la misma (de
130,5 °F a 129, °F), aumentando el flujo de compuestos pesados retornados al fondo de la
columna, incumpliendo las especificaciones de presion de tope de la columna. Por tal
motivo se incrementd la temperatura de fondo de la T-3 para cumplir con dichas
especificaciones, lo que gener6 una disminucion en la calidad de la corriente de fondo,

resultando el producto propano fuera de especificacion (porcentaje masico igual a 83,4 en
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comparacion con los 94,0 obtenidos a condiciones actuales). El ajuste realizado causo6 la
disminucién de la cantidad de n-butano en el fondo de la T-2 de la torre de
aproximadamente 167 lb/h, que se distribuyeron en las corrientes de isobutano de reciclo

y producto de tope de la torre.

b.  Temperatura de la alimentacion a la T-22 proveniente de la T-2

La temperatura de la alimentacion a la torre despojadora de isobutano es controlada con
la temperatura del flujo de alimentacion a la T-2 segun lo especificado en el simulador.
Por lo tanto, se fijo en el modelo simulado una temperatura de 260,5 °F, que representa la
manejada en el periodo patréon y la méxima a la cual puede entrar la carga segun disefio.
Con esta medida se obtuvo una disminucion en la temperatura de alimentacion a la T-2
de casi 4 °F, lo que origind que fracciones de n-butano se recuperaran por el fondo de la
torre, alimentandose mas de este compuesto a la T-22. A pesar del incremento en la
masa de hidrocarburo alimentado a la T-22, la temperatura de dicha carga produjo que
fracciones de n-butano ascendieran al tope de la torre, recuperandose menos compuesto
por el fondo de la misma, aproximadamente 5 Ib/h por debajo de las obtenida a

condiciones actuales de operacion.

c.  Reflujo de la torre desbutanizadora

Para la torre desbutanizadora, el reflujo de funcionamiento para el periodo patrén fue
inferior en 2 bbl/h al manejado en la actualidad, por ello se disminuyé en esa cantidad el
reflujo especificado en la simulacion, obteniéndose que debido a que el ajuste fue
minimo no se registraron variaciones significativas en la concentracion de n-butano en
los productos de tope y fondo de la torre. Se determind que las variaciones realizadas en
funcién de la comparacion con las condiciones operacionales manejadas en el periodo
patrébn no proporcionaron incrementos significativos en la cantidad de n-butano
producido, debido a esto, se buscaron ajustes comparando las condiciones actuales con

las de disefio.
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4.2.2 Formulacion de alternativas a partir de las condiciones operacionales de

disefio

En las tablas E.1, E.2, E.3 y E.4 se observo que, para este estudio, el grupo de variables
con desviaciones mayores al 5% es mas nutrido en relacion al registrado en la
comparacion de los periodos operacionales de referencia.

Para este caso las variables sometidas a ajuste fueron las siguientes:
v" Temperatura de alimentacion a la despropanizadora.

¥v' Cantidad de reflujo de la torre despropanizadora.

¥v' Temperatura de la alimentacion a la despojadora de isobutano proveniente de la T-

v' Temperatura de tope de la despojadora de isobutano.

v" Reflujo de la despojadora de isobutano.

v' Temperatura de fondo de la desbutanizadora.

¥v" Reflyjo de la desbutanizadora.

Como se especifico en la seccion 4.1.2.1, los ajustes a la T-3 se efectuaron en

relacion a los realizados en la T-2.

a. Ajustes realizados a las variables operacionales de la torre despropanizadora.
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La temperatura de alimentacion se incrementé al valor establecido por disefio de 160
°F, de acuerdo a lo especificado en la tabla E.1. En relacion al reflujo, el determinado
por disefio sobrepasa los 590 bbl/h, siendo mayor al actual en casi 323 bbl/h, por ello
trato de ajustarse el reflujo al valor maximo permitido por las limitaciones del modelo
planteado, logrando s6lo un incremento de reflujo de 70 bbl/h. Para este caso, debe
citarse (como se explicd en la manipulacion de las variables operacionales para la T-2
en la seccion 4.2.1) que el reflujo minimo simulado para esta fraccionadora fue de
450 bbl/h en funcion de los 270 bbl/h manejados en el proceso real, por lo tanto para
efectos de la manipulacion de esta variable en la simulacion se incrementd tal reflujo

hasta 520 bbl/h, representado para el proceso real un valor aproximado de 340 bbl/h.

Al realizar el ajuste se incrementd en pequefias cantidades la masa de n-butano en
el producto de fondo de la despropanizadora (aproximadamente 3 Ib/h) y en el corte
lateral de isobutano, debido a que al incrementar el reflujo, se disminuy6 la temperatura
de tope de la torre en 2 °F, originando que trazas de compuestos menos volatiles
descendieran al fondo de la columna, purificando el destilado que sale por la cabecera de

la misma.

Por otra parte, la produccion de propano se reduce, debido a que para mantener una
especificacion de reflujo a la T-2 mayor, se reduce la alimentacion a la torre despojadora
de acido, lo que reduce la cantidad de vapores de propano en el tope de la columna,
generando que la temperatura de la cabecera de la torre ascienda en 15 °F y se produzca
un mayor arrastre de hidrocarburos y 4cido hacia el producto de tope, disminuyendo asi

la cantidad de flujo que se obtiene por el fondo de la columna.
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Con el fin de incrementar la produccion de propano, asegurando una concentracion
de vapores de tope suficientes para mantener un reflujo de 520 bbl/h a la
despropanizadora y una produccion de propano aproximadamente igual a la obtenida bajo
condiciones de operacion normal (29,94 bbl/h), se increment6 la temperatura en de fondo
de la T-2 en 2 °F, evitando asi problemas de incrustaciones y baja calidad del producto

propano.

Aplicando esta medida operacional, se logré6 cumplir con lo planteado
anteriormente, es decir, mantener una produccion de tope de T-2 ideal para suplir las
nuevas exigencias de reflujo sin afectar la produccion de propano, en contraste, se
aumento el flujo de propano producto y la concentracion de n-butano en el producto de
fondo de la torre despropanizadora, ademas, observando lo ocurrido aguas abajo del
proceso, se redujo la produccion de isobutano de reciclo en la T-22 por enfriamiento de
tope de la torre, generando un volumen mayor en el flujo de fondo de la misma (a causa
de la presencia de mayor cantidad de isobutano puro y compuestos mas pesados) v,

consecuentemente, un incremento en las corrientes de butano y alquilato producto.

b.  Ajustes realizados a las variables operacionales de la torre despojadora de
isobutano

Las variables operacionales con desviaciones mayores al 5%, de acuerdo a lo mostrado
en la tabla anexa E.3, fueron reflujo principal o de tope, temperatura de la alimentacion a
la fraccionadora proveniente de la T-2 y temperatura de la cabecera de la misma. Se
increment6 la temperatura de alimentacion hasta el valor de disefio igual a 247 °F,
controlada de la manera especificada en la seccion 4.1.2.1 y el reflujo se disminuy6 en 40
bbl/h de acuerdo a lo especificado en la data del equipo. Estos ajustes promovieron un
incremento en la temperatura de tope de la torre de 2° F aproximadamente, ocasionando
que fracciones de hidrocarburos pesados (entre ellos el n-butano), se obtuvieran como

producto de tope, reduciendo asi la cantidad de este compuesto alimentado a la T-4.
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Debido a que la temperatura de tope de la torre fue otra variable que presentod
desviaciones por encima del margen especificado, se formularon medidas para tratar de
disminuir esta temperatura, ya que tedricamente, a temperaturas cabecera mas bajas la

recuperacion de n-butano en el fondo se incrementaria.

Una de las medidas para reducir la temperatura de tope de la torre fue la de elevar
la cantidad de reflujo, pero de acuerdo a lo establecido por disefio, este flujo se encuentra
un 66 % por encima del valor establecido y, segiin referencias operacionales arrojadas
por Aspen, el reflujo a la T-22 ha permanecido casi constante en aproximadamente 100
bbl/h, por ello incrementar su valor podria acarrear problemas en el proceso de
transferencia de masa y mecanicos, referidos a incrementos en el nivel de fondo de la

torre y posible inundacion de los platos.

Otro ajuste aplicado a la reduccion de la temperatura de tope de la torre fue la
disminucion de la temperatura de fondo de la misma hasta 2 °F por debajo del valor de
operacion, sin alcanzar el limite minimo establecido por disefio (mostrado en la tabla

E.5).

Con la aplicacion de esta medida la temperatura de tope de la torre despojadora de
isobutano descendio6 en solo 0,1 °F con respecto a la de operacion actual, pero se obtuvo
un incremento en el flujo masico de n-butano de fondo en aproximadamente 130 lb/h,

arriesgando la cantidad de isobutano de reciclo en 35 lb/h.

c.  Ajustes realizados a las variables operacionales de la torre desbutanizadora
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A partir de lo observado en la tabla E.4, inicialmente se vari6 la temperatura de fondo de
la torre tomando como referencia el rango de RVP del alquilato establecido como
especificacion, obteniendo que para un incremento mayor de 2 °F en la temperatura de
fondo se obtienen valores de RVP por debajo del establecido como operacion normal (8
psi), por lo tanto se incrementd la temperatura de fondo hasta alcanzar un RVP de
alquilato por encima de 8 psi, observandose incrementos en el flujo de butano producido
de aproximadamente 1 bbl/h (equivalente a 134,96 1b/h de n-butano). Una vez
determinado el ajuste de la temperatura de fondo de la torre, se increment6 el reflujo
hasta un valor cercano a 100 bbl/h. Comparando los resultados obtenidos para la
variacion de temperatura de fondo uinicamente y con la variacion de la misma aunado al
incremento de reflujo, se obtuvo que para el segundo caso la masa y calidad del butano
del producto de tope disminuyeron con respecto a la resultante para el primero (de 83,16
a 83,13 porcentaje masico), debido a que aumentos de reflujo producen que la
temperatura de tope de la torre disminuya y fracciones de n-butano condensen,
obteniéndose como producto de fondo de la fraccionadora. Por lo explicado
anteriormente y a que operacionalmente el reflujo a la desbutanizadora ha sido casi
constante durante todo el periodo operacional marcado desde 2003-2009 (periodo para el
cual se posee informacion), se mantuvo este valor fijo y solo se acepté como ajuste la
variacion de la temperatura de fondo de la torre T-4 hasta 2 °F por encima del valor

actual.

En el caso de la presion de cabecera de la torre, se observo en la tabla E.4 que
actualmente se maneja una presion de operacion de 5 psia por debajo de la enmarcada en
el disefio Phillips, esto debido a que la cantidad de vapores en el tope de la torre se ha
reducido, evidenciandose en el bajo flujo de butano producto; en contraste, en el modelo
simulado se maneja una presion de 89 psia, permitiendo reflejar la condicion real del bajo
flujo de producto de tope. A causa del incremento de vapores en el tope de la torre por

efecto del aumento de temperatura de fondo propuesta (2 °F por encima del valor actual)
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esta presion en un proceso real deberia incrementarse, pero como es una especificacion

exigida por el simulador, al realizar las corridas, permanecio invariable.

4.2.3 Conjugacion de ajustes operacionales para la formulacion de alternativas

definitivas

Las variaciones realizadas en la seccion 4.1.2.1, no arrojaron resultados favorables en el
incremento de la produccion de butano, en cambio los analisis ejecutados en la seccion
4.1.2.2, permitieron la formulacion de las siguientes alternativas:

v' Alternativa 1: ajustar temperatura de alimentacién a la T-2 a 160 °F, incrementar

temperatura de fondo en 2 °F y el reflujo en 70 bph.

v' Alternativa 2: disminuir en 2 °F la temperatura de fondo de la T-22.

v' Alternativa 3: incrementar en 2 °F la temperatura de fondo de la T-4.

v' Alternativa 4: conjugacion de alternativas 1, 2 y 3.

v' Alternativa 5: conjugacion de alternativas 2 y 3.

En la busqueda de incrementar la produccion de butano por encima de la obtenida a
partir de la aplicacion individual de cada alternativa, se conjugaron las propuestas,
formulandose la alternativa 4 (que incluyo la mezcla de las alternativas 1, 2 y 3) pero,
debido a que la manipulacion de variables en la T-2 pudiera generar consumos extras de
recursos energéticos para incrementar la producciéon de butano solo en minimas
proporciones (en comparacion a la arrojada por las variaciones operacionales referidas a

las torres despojadora de isobutano y desbutanizadora), se formuld la alternativa 5, donde
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se excluyeron las variaciones operacionales propuestas para la T-2, con el fin de
determinar si los beneficios (en cuanto a produccion de butano se refiere) derivados de la
inclusion de la alternativa 1, fueron significativos o semejantes a los arrojados sin incluir

estas variaciones.

Por otra parte, ya que la masa de n-butano que se obtiene en las corrientes de
isobutano de T-2 y T-22 es constantemente recirculada dentro del sistema reaccion-
fraccionamiento de la unidad de alquilacion y con el fin de establecer una comparacion
entre el rendimiento de n-butano para cada corriente producto obtenido por simulacion y
los resultantes del balance de masa realizado en la seccion 3.2.4, los rendimientos
mostrados en la tabla 4.13 se refirieron al flujo masico de este hidrocarburo presente en
cada corriente producto (butano, propano y alquilato) entre el flujo masico de n-butano
cargado al sistema, determinado restando la cantidad total alimentada del mismo menos

las cantidades retornadas a reaccion con la corriente total de isobutano de reciclo.

De acuerdo a dicha tabla, los rendimientos obtenidos en la corriente de butano
producto para la conjugacion de alternativas fueron mayores a los obtenidos para
alternativas individuales, siendo superiores en la propuesta 5 (alternativa formulada sin
incluir ajustes a la T-2), manteniéndose constantes las concentraciones para el producto

propano y disminuyendo en el alquilato conforme se increment6 en el butano producto.

Comparando los rendimientos mostrados en la tabla 4.12 con los indicados en la
tabla anterior (tabla 4.13), se observaron variaciones marcadas a las obtenidas a
condiciones de operacion actual, debido a que las concentraciones de hidrocarburos en la
alimentacion al proceso definida en la simulacion, estuvo referida a condiciones
establecidas por disefio, a causa de la falta de informacion real para dicha concentracion

masica. En cambio, los rendimientos obtenidos en las alternativas 2 y 3 para la corriente
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de butano producto fueron similares a los obtenidos para el periodo patrén y superiores
cuando la comparacion fue realizada para las alternativas 4 y 5, demostrando que se
obtuvo una mejora en la recuperacion de n-butano en su corriente producto, en relacion al

periodo fijado para 2007.

Paralelamente a que los progresos en produccion obtenidos para las alternativas 4 y
5 fueron superiores a las generadas a partir de las alternativas 1, 2 y 3, el analisis
especificado en la seccion 4.1.3, permitié establecer comparaciones en cuanto a los

beneficios técnico-econdmicos derivados de cada propuesta.

Tabla 4.13. Concentracion masica de n-butano en las corrientes productos a

condiciones actuales de operacion y a las establecidas en cada alternativa.

o Concentracion masica de n-butano en cada corriente de
Condicion
) producto (%)
operacional
Propano Butano Alquilato
Actual 0,03 12,97 86,83
Alternativa 1 0,03 12,93 87,20
Alternativa 2 0,03 16,30 83,65
Alternativa 3 0,03 16,53 83,22
Alternativa 4 0,03 19,68 80,41
Alternativa 5 0,03 19,76 80,16

43 REALIZACION DE LA EVALUACION TECNICO-
ECONOMICA PARA LA SELECCION DE LA PROPUESTA MAS
FACTIBLE.
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Para la seleccion definitiva de una propuesta entre un grupo de alternativas debe
recurrirse a una evaluacion profunda de los beneficios y riesgos que conlleva la

aplicacion de la misma.

Para el caso de la seleccion de una de las propuestas formuladas en la seccion
4.1.2, debe realizarse un analisis técnico y econémico mas profundo del mostrado a
continuacion, que se realizd con el fin de establecer comparaciones en los aspectos
econdmicos y de capacidad de los equipos incluidos en el sistema de fraccionamiento de
la unidad de alquilacién de la refineria Puerto La Cruz, para tener una referencia tedrica
de lo que podria obtenerse con la aplicacion de las alternativas propuestas.

4.3.1 Evaluacion técnica de las alternativas

Se realiz6 una evaluacion técnica cualitativa, para las torres de fraccionamiento y los
rehervidores y condensadores involucrados en la seccion de fraccionamiento

especificada.

a. Torres de fraccionamiento

Para las columnas de destilacion, el exceso de reflujo puede acarrear problemas de
inundacion en los platos superiores de la misma, reflejados generalmente en la
disminucion de la calidad de los productos de tope, debido a esto y a que se propuso
incrementar en 70 bbl/h el reflujo actual manejado por la torre despropanizadora en las
alternativas 1 y 4, se compar6 la calidad del producto propano obtenido aplicando el
ajuste de flujo planteado, con la especificacion de calidad establecida operacionalmente
para dicho hidrocarburo (mostrado en la tabla 4.10); demostrandose que la concentracion
del mismo en la corriente de producto se mantuvo constante, es decir, el incremento de

reflujo no afect6 la calidad del producto.



137

Por otra parte, también se verifico si el reflujo propuesto (340 bph) en las
alternativas 1 y 4 fue manejado en periodos anteriores por la torre despropanizadora (T-2)
sin presentar problemas operacionales, observando los valores maximos de reflujo en la
figura 4.1 y se obtuvo que para principios del afio 2007 y mediados del afio 2009 se
manejaban valores de reflujo por encima de 300 bbl/h y la calidad del producto propano

se mantuvo sobre la minima especificada.

Para el caso particular de la torre desbutanizadora, la maxima variacion en el flujo
de carga a la misma fue de 3 bbl/h, aproximadamente, obtenido mediante simulacion, en
la evaluacion de las alternativas propuestas. Dicha variacién no posee mayor influencia
en el funcionamiento de la torre, sin embargo, el incremento de compuestos livianos
(isobutano y n-butano), aunado al ascenso de la temperatura de fondo de la misma,
promueve el aumento del flujo de vapor al tope de la fraccionadora, lo que contrarrestaria
(en cierta parte) posibles problemas operacionales derivados del bajo flujo de livianos en

la cabecera de la columna.
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Figura 4.1. Reflujo manejado para la torre despropanizadora para el periodo

operacional comprendido entre los afios 2007 y 2009.

b.  Condensadores de tope de las fraccionadoras

En la tabla 4.14 se muestra el flujo de agua necesario para el enfriamiento de los vapores
de tope de las torres de fraccionamiento, ajustado a los requerimientos energéticos de
cada alternativa propuesta, observandose que el mayor consumo de agua de enfriamiento
se obtuvo para la alternativa 3, ya que en ella se propone el incremento de la temperatura
de fondo de la T-4, lo que genera un aumento en la cantidad de vapores y temperatura de
tope de la torre, requiriéndose mayor fluido de enfriamiento para mantener las

especificaciones térmicas del reflujo y del butano producto.

Tabla 4.14. Flujo de agua requerido por los condensadores E-11, E-15 y E-42

para cada alternativa planteada y a condiciones operacionales actuales.
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. Flujo de agua de enfriamiento (bbl/h) en cada )
Condicion Flujo de agua
) intercambiador
operacional total (bbl/h)
E-11 E-15 E-42
Actual 895,06 126,69 1.299,1 2.320,9
Alternativa 1 744,84 126,78 1.266,5 2.138,1
Alternativa 2 895,06 129,36 1.285,8 2.310,2
Alternativa 3 895,06 128,96 1.299,1 23232
Alternativa 4 744,84 131,70 1.254,8 2.131,4
Alternativa 5 895,06 131,55 1.285,8 23124

Las variaciones propuestas para el resto de las alternativas requieren de un menor
consumo de fluido de enfriamiento total en los condensadores, siendo minimo para la
alternativa 4 (a pesar del incremento en los requerimientos de enfriamiento para el
intercambiador E-15), debido a que los ajustes formulados para la T-2 y la T-22 reducen
la cantidad de agua de enfriamiento requerida por los intercambiadores E-11 y E-42
respectivamente, ya que fomentan la disminucién de la temperatura de los vapores de

tope de las torres.

No se poseen valores de referencia operacionales reales para establecer
comparaciones para los flujos de agua de enfriamiento requeridos por cada
intercambiador, solo se tienen los valores de disefio especificados para cada uno de ellos

y se muestran en la tabla 4.15.

Es por ello que los resultados mostrados en esta seccion sirvieron solo para
establecer comparaciones en funcion del consumo de agua entre las propuestas

formuladas.
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Tabla 4.15. Flujo de agua de enfriamiento de disefio requerido por los

condensadores de las torres T-2, T-22 'y T-4.

Flujo de agua de
Intercambiador
enfriamiento (bbl/h)
E-11 1.499,3
E-15 345,6
E-42 3.427,0

En relacion a los valores de disefio, referidos a la cantidad de agua de enfriamiento
alimentada a cada intercambiador, se mantuvo el orden en cuanto a cantidad de agua se
refiere, comparando los mismos con los mostrados en la tabla 4.14 para cada
intercambiador, es decir, el flujo de agua necesario por el intercambiador E-42 es
superior al requerido para los otros condensadores evaluados tanto para condiciones de

disefio como para los ajustes planteados en cada alternativa.

c. Rehervidores H-1 y H-3

A partir de la metodologia planteada en la seccién 3.3.1.2, se obtuvieron los flujos de
combustible requeridos por los hornos H-1 y H-3 y en la tabla 4.16 se muestran las
desviaciones de estos flujos con respecto a los valores reales arrojados por Aspen a
condiciones actuales de operacion, observandose que la desviacion para el horno H-1,
seglin este mecanismo de calculo estuvo alrededor de los 12%, en cambio se obtuvo una

mayor desviacion para el horno H-3 cercano al 42%.
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Tabla4.16. Desviacion del flujo de gas de combustion requerido por los hornos

H-1y H-3 a condiciones de operacion actuales.

Volumen de gas | Volumen de gas
combustible por combustible
Horno metodologia proporcionado % Desviacion
planteada por Aspen
(pie’/h) (pie’/h)
H-1 31.182,53 35.388,00 11,88
H-3 29.329,98 20.635,00 42,14

Estos valores sobrepasaron el 10 % de desviacion establecido como margen de
aceptacion para calculos anteriores; ese resultado se debio a que los flujos mostrados por
Aspen son medidos directamente en la tuberia de alimentaciéon de gas combustible,

arrojando errores minimos.

En cambio los obtenidos a partir de los célculos tedricos realizados se derivaron de
aproximaciones de balances de energia, donde se excluyeron pérdidas caloricas que
conlleva la transferencia de calor en un horno de procesos real, ademas de que se adoptod
como calor trasferido en los rehervidores, el arrojado por el modelo simulado en Pro/Il,
con errores intrinsecos, correspondientes a las desviaciones con respecto a las
condiciones reales de operacion.

A pesar de las desviaciones antes mencionadas, se determinaron los flujos de gas
combustible para cada variacion de temperatura de fondo de las torres (mostrados en la
tabla 4.17), con el objetivo de establecer comparaciones entre los consumos de esta

mezcla de hidrocarburos.
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Tabla 4.17. Volumen de gas combustible determinado para cada variacion de
temperatura de fondo en las fraccionadoras

Torre | Temperatura de fondo (°F) | Volumen de combustible (pie’/h)
268 31.182,53
T-2
270 31.603,31
332 29.329,98
T-22
330 29.245,15

Cuando se incrementd la temperatura de fondo de la torre despropanizadora en 2 °F,
también aumento el requerimiento de combustible para el horno H-1 y caso contrario
ocurrio para el horno H-3, que se redujo el consumo de gas debido a la disminucion de
los requerimientos caldricos (descenso en 2 °F de la temperatura de fondo). No se contd
con informacion sobre la capacidad méxima de combustible que puede ser alimentado a
los hornos mencionados, por tal razon, no se determind si las cantidades de gas
combustible requeridos en los ajustes descritos pueden ser cubiertas por el flujo
disponible para la unidad de alquilacion, pero segun informaciones proporcionadas por
los ingenieros de procesos de la planta, la cantidad de combustible suministrada depende

de los requerimiento energéticos de los procesos llevados a cabo en la unidad.

d.  Rehervidor de la torre desbutanizadora
En la tabla 4.18 se muestra que el flujo de gasoleo requerido por el rehervidor E-14 de la
torre desbutanizadora se incrementa con el aumento de temperatura de fondo.

El aceite térmico utilizado por este intercambiador es calentado previamente en un
horno alimentado con gas combustible y de alli se distribuye a otros intercambiadores,
incluyendo el E-14. En Aspen solo se muestran valores del flujo total de gasoleo y no
para cada flujo individual, por tal motivo, el flujo estimado mostrado en la tabla 4.18 no

pudo compararse con valores reales de operacion, por ello se adoptd como referencia el
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de diseno (cercano a 128 bbl/h) que estd por encima de los obtenidos para las

temperaturas mostradas en la tabla anterior.

Tabla 4.18. Flujo de gaséleo requerido para cada ajuste de temperatura de

fondo de la torre desbutanizadora.

Temperatura de fondo de las )
_ Flujo de gasoleo (bbl/h)
fraccionadoras (°F)

291 33,93
293 56,37

e.  Desfluorinadores y tratadores con caustico para butano

Los desfluorinadores de butano son dos torres rellenas de alimina activada, denominadas
T-13 A y B y los tratadores con céustico estan rellenas de hidroxido de potasio (KOH),
denominadas T-7 y T-19, todas utilizadas para reducir el contenido de acido fluorhidrico
del butano. A causa del actual flujo de la corriente de butano (1 bbl/h), producto del
fraccionamiento, estos equipos estan sobredisefiados ya que el minimo flujo admitido
(establecido por disefio) para el funcionamiento normal de ambos sistemas de tratamiento
es de 6 bbl/h, lo que generan que se utilicen a la vez solo una de las torres fabricadas para
cada proceso, pero aun asi la cantidad de esta mezcla de hidrocarburos es tan baja que
genera inconvenientes de canalizacion tanto para las tratadoras con cdustico como para
los desfluorinadores, causando que en ambas se consuma y desactive solo cierta parte de
la alimina y del KOH, induciendo a que estos materiales sean sustituidos o renovados

con una frecuencia mayor a la de disefio.

Con el aumento de la produccion de butano, obtenido en la aplicacion de las

alternativas, se logran reducir estos problemas operacionales, porque se incrementa el
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flujo de este producto en aproximadamente 2 bbl/h en relacién al obtenido en la

actualidad.

4.3.2 Evaluacion econdmica de las alternativas

a.  Evaluacion econdémica de las alternativas en funcién a los productos del
proceso

A partir de lo plasmado en la tabla 4.19, se obtuvo un mayor ingreso por venta de
alquilato mediante la aplicacion de la alternativa 1, seguido por la alternativa 2. Para la
primera, el incremento en la ganancia diaria de alquilato se debid a que, bajo las
condiciones operacionales manejadas, se produjo mayor volumen de esta mezcla de
hidrocarburos, en relacion a lo obtenido normalmente (como se explico en la seccion
4.1.2.2, en la evaluacion de los ajustes referidos a la T-2). En contraste, para las
alternativas 2, 3 y 5, se redujo la produccion de alquilato, originando pérdidas por su

venta.

En relacion al gas licuado de petréleo, se obtuvieron ingresos por encima de los
derivados a condiciones actuales de operacion, siendo mayores para la alternativa 4 y
menores para la alternativa 5, comparando la totalidad de las propuestas. Ademas de lo
expuesto anteriormente, en la misma tabla se observo que tanto para las alternativas 2 y 4
como para la 5, se originaron gastos a causa de los requerimientos de volimenes
adicionales de isobutano suplemental, siendo nulos para la propuesta 3. Por el contrario,
para la alternativa 1, la cantidad de isobutano a recirculacion se incremento, reduciendo

los volimenes que tienen que suplirse del mismo.
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Tabla 4.19. Ingresos y/o gastos adicionales diarios

Ingresos y/o gastos ($/dia)
Alternativa Isobutano de
Alquilato GLP -
reposicion
1 6.866,64 1.633,66 -122,36
2 -22,44 1.168,70 804,06
3 -1.789,59 1.062,17 0,00
4 5.049,00 3.921,65 774,44
5 -1.793,63 2.247,00 804,06

Para la determinacion de la ganancia o pérdida total, se realizd un balance de ingresos y
egresos por compra o venta de productos y se plasmaron los resultados en la tabla 4.20,
observando que para las alternativas 1 y 4 se obtuvieron mayores ingresos econdomicos,

en comparacion con el resto de las alternativas, siendo superiores para la propuesta 1.

Con el fin de determinar si estos ingresos se deben netamente al incremento del
flujo de los productos finales (propano y GLP) o a aumentos en la cantidad de isobutano
destinado a recirculacion, en la tabla 4.20 se anex6 una columna referida a la ganancia o
pérdida obtenida por venta de productos, sin incluir los gastos derivados de la reposicion
de isobutano (“ Ganancia o pérdida total * ), determinando que la reduccion en costos
por compra de isobutano influyd en los ingresos superiores obtenidos para la alternativa
1, en cambio, la ganancia neta por venta de alquilato y gas licuado fue mayor para la

alternativa 4.

Tabla 4.20. Ganancia o pérdida adicional total diaria para cada alternativa

planteada
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Ganancia o pérdida total Ganancia o pérdida total *
Alternativas

($/dia) ($/dia)
1 8622,66 8500,30
2 342,20 1146,26
3 -727,42 -727,42
4 8196,21 8970,65
5 -350,72 453,34

b.  Evaluacion economica de las alternativas en funcion a los servicios industriales
Debido a la carencia de informacion en relacion al costo del tratamiento del agua de
enfriamiento para los condensadores de tope de las torres de fraccionamiento y para
el combustible requerido por los rehervidores H-1, H-3 y E-14, el analisis realizado
para los servicios industriales fue de caracter cualitativo evaluando las necesidades

energéticas para cada equipo.

En el caso de los hornos H-1 y H-3, en la tabla 4.21, se mostr6 la cantidad de
combustible total requerido por cada alternativa que debe ser adicionado para ambos
hornos; los valores positivos expresaron el volumen de combustible gaseoso que debe
adicionarse y los negativos, el flujo que de esta mezcla de hidrocarburos ahorrado, de
tal manera que para la alternativa 1 se requiere mayor cantidad volumétrica de gas, en
comparacion con las otras formulaciones y para las alternativas 2 y 5 se obtuvo un

ahorro de aproximadamente 85 pie’/ h de gas.

Tabla 4.21. Volumen de combustible adicional requerido por los hornos H-1y
H-3.
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Alternativa Combustible adicional
requerido (pie’/h)
1 420,78
2 -84,83
3 0
4 335,95
5 -84,83

A nivel industrial, el gas combustible excedente derivado de las alternativas 2 y 5 se
reutilizaria en diversos procesos dentro de la unidad de alquilacion o en otras plantas de

la refineria, generando un ahorro de tipo energético.

El gasoleo adicional destinado a la alimentacion del rehervidor E-14 (mostrado en
la tabla 4.22), fue nulo para las alternativas 1 y 2, ya que no se realizaron ajustes en la
temperatura de fondo de la T-4, en contraste se requirieron 22,44 bbl/h de gasdleo extras

para incrementar la temperatura de fondo en 2 °F.

Los costos referidos a este ajuste no pudieron cuantificarse por motivos explicados
a inicios de esta seccion.

Tabla 4.22. Flujo volumétrico de gasoleo obtenido para cada alternativa

Alternativa Gasoleo
(bbl/h)
1 0,00

2 0,00
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3 22,44
4 22,44
5 22,44

4.3.3 Seleccion de la alternativa mas factible

Para la eleccion de la alternativa mas viable, se tomd fundamentalmente el aspecto
econdomico. En relacion a ello y, observando lo especificado en la tabla 4.20, se
seleccionaron las alternativas 1 y 4, debido a que los ingresos econdmicos obtenidos para
ambas, fueron mayores en relacion a las demas propuestas. Estableciendo comparaciones
entre las alternativas 1y 4, sobre la base de todos los aspectos evaluados y observando el
incremento en el volumen de producto generado para cada alternativa en relacion a las

condiciones actuales de operacion (mostrado en la tabla 4.23), se obtuvo:

v" La produccion de butano y propano para la alternativa 4 fue superior en relacion a

la alternativa 1, en cambio la de alquilato fue menor para la cuarta propuesta.

v" Fue menor el consumo de gas combustible para la propuesta 4 en comparacion con
el determinado para la propuesta 1, en cambio el consumo de aceite térmico en la

formulacion 4 fue superior al obtenido para la 1.

v' La cantidad de agua de enfriamiento para la propuesta 4 fue superior en

aproximadamente 10 barriles en comparacion a la propuesta 1.
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v' En la alternativa 4, se reducen en mayor proporcion los problemas operacionales en
los sistemas de tratamiento con céustico y desfluorinadores de butano, debido a que el

flujo de producto butano fue mayor en comparacion con el obtenido para la alternativa 1.

El objetivo principal de los ajustes operacionales expuestos, fue el incremento
en la produccion de butano y, consecuentemente la de GLP, por tal razén y aunado a
los ahorros energéticos y los ingresos econdmico antes expuestos, se determind
preliminarmente que la alternativa con mayor factibilidad industrial fue la que mezclé

la aplicacion de todos los ajustes propuestos (alternativa 4).

Tabla 4.23 Flujo volumétrico de producto producido por la aplicacién de las

alternativas 1y 4

Condicién Flujo volumétrico producido (bbl/dia)

operacional Butano Propano Alquilato
Alternativa 1 0,7512 28,41 73,43
Alternativa 4 41,320 28,41 54,07

4.4 CONCLUSIONES
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1.  El modelo operacional realizado a partir de las condiciones de disefio obtuvo
menor desviacion en relacion a los valores de referencia en comparacion con el realizado

a partir de la informacion proporcionada por Aspen.

2. Se formularon alternativas a partir de la comparacion de las condiciones actuales
de operacion con las enmarcadas en el disefio Phillips y las manejadas en el periodo
patron, seleccionandose para posteriores evaluaciones técnicas y econémicas unicamente
las resultantes de la primera comparacion por lograr un incremento significativo en la

produccion de butano.

3. En funcion de la evaluacion técnico-econdmica y el incremento en la produccion
de butano se selecciond finalmente como alternativa factible aquella que conjugéd todos
los ajustes operacionales siguientes: para la T-2 un incremento en 2 °F de la temperatura
de fondo, aumento de la temperatura de alimentacion hasta 160 °F e incremento de
reflujo en 70 bbl/h; para la T-22 una disminucion en 2 °F de la temperatura de fondo y

para la T-4 un aumento en 2 °F de la temperatura de fondo.

4.  El incremento en la produccion de butano logrado con la alternativa seleccionada

fue de aproximadamente 40 bbl/dia.

5. Actualmente, la alimentacion de n-butano a la unidad de alquilacion se redujo en
aproximadamente 170 Ib/h, en relacion al flujo masico cargado de este hidrocarburo para

el periodo patron.

6.  El rendimiento actual de butano estd en 12 puntos porcentuales por debajo del

manejado para el periodo patron.

4.5 RECOMENDACIONES
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1. Conseguir informacion real y actual sobre la composicion de la alimentacion al

sistema de fraccionamiento para reducir errores en las evaluaciones realizadas.

2. Profundizar el analisis técnico realizado para las torres de fraccionamiento,

incluyendo evaluaciones hidraulicas de las mismas.

3. Incluir en el analisis econdmico propuesto estimaciones de costos de produccion y

tratamiento de los servicios industriales mencionados.
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ANEXO A

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO DE LA SECCION DE
FRACCIONAMIENTO DE LA UNIDAD DE ALQUILACION DE LA
REFINERIA PUERTO LA CRUZ
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Figura A.1. Diagrama de flujo de procesos de la seccion de fraccionamiento y

tratamiento de la unidad de alquilacion de la refineria Puerto La Cruz



ANEXO B

LISTADO Y CARACTERISTICAS DE LOS EQUIPOS INCLUIDOS EN LOS
MODELOS SIMULADOS DEL SISTEMA DE FRACCIONAMIENTO
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Tabla B.1. Listado de equipos principales incluidos en los modelos simulados
sobre la base de condiciones operacionales actuales y de disefio y descripcion de

su funcionamiento dentro del proceso

Nombre del equipo Funcion
. Separacion inicial de propano y
Despro(;zra_r;)z adora acido fluorhidrico del resto de la
mezcla de hidrocarburos
Despojadora de acido (T- | Separacion de propano y acido
Torres 3) fluorhidrico
Despojadora de Separacion de isobutano de
isobutano reciclo de la mezcla alquilato-
(T-22) butano
Desbutanizadora Separacion de butano del resto de
(T-4) hidrocarburos pesados (alquilato)
E-7 Enfriador de isobutano de reciclo
proveniente de la T-2
Precalentador de la mezcla de
E-8 hidrocarburos a ser alimentada a
la T-2
Calentador de la mezcla de
E-10 alimentacion a la columna
despropanizadora (T-2)
Condensadores de vapores de
E-11 tope provenientes de las torres T-
2y T-3
Intercambiadores Condensador de vapores de
E-15 cabecera de la desbutanizadora
(T-4)
E-42 Condensadores de vapores de
tope de la T-22
E-43 y E-20 Enfriadores de alquilato
Bomba de reflujo de tope de la
P-8
columna T-2
Bomba de reflujo de tope de la
P-9
torre T-4
P29 Bomba de reflujo de tope de la
torre de T-22
Separador trifasico de la mezcla
Acumulador D-8 de vapores de tope de las
fraccionadoras T-2 y T-3
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Tabla B.2. Caracteristicas de las bandejas de la torre despropanizadora

definidas en el simulador

Caracteristica del plato Seccion 1 | Seccion 2 | Seccion 3
Didmetro del plato (pulg) 102,0 120,0 120,0
Espaciamiento entre platos (pulg) 24,0 30,0 24,0
Altura del rebosadero (pulg) 2,0 2,0 2,0
Claro del bajante 1,5 1,5 1,5

Tabla B.3. Caracteristicas de las bandejas de la torre despojadora de &cido

definidas en el simulador

Caracteristica del plato Seccion 1
Didmetro del plato (pulg) 30,0
Espaciamiento entre platos (pulg) 12,0
Altura del rebosadero (pulg) 2,0
Claro del bajante 1,5

Tabla B.4. Caracteristicas de las bandejas de la torre despojadora de isobutano

definidas en el simulador

Seccion | Seccion | Seccion | Seccion | Seccion
Caracteristica del plato
1 2 3 4 5
Diametro del plato (pulg) 90,0 90,0 90,0 90,0 90,0
Espaciamiento entre platos 24,0 36,0 24,0 36,0 24,0
(pulg)

Altura del rebosadero (pulg) 2,0 2,0 2,0 2,0 2,0
Claro del bajante 1.5 1,5 2,5 2,0 2,0
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Tabla B.5. Caracteristicas de las bandejas de la torre desbutanizadora definidas

en el simulador

Caracteristica del plato Seccion 1 | Seccion 2 | Seccion 3
Didmetro del plato (pulg) 42,0 42,0 42,0
Espaciamiento entre platos (pulg) 24,0 30,0 24,0
Altura del rebosadero (pulg) 2,0 2,0 2,0
Claro del bajante 1,5 1,5 1,5




ANEXO C

REPRESENTACIONES GRAFICAS UTILIZADAS EN LA SELECCION DEL
PERIODO PATRON
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Figura C.3. Flujo volumétrico de alimentacion al sistema englobado en el

balance de masa para el afio operacional 2008
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ANEXO D

INFORMACION PROPORCIONADA EN EL BALANCE DE MASA
UTILIZADO EN LA DETERMINACION DE LA CANTIDAD DE N-BUTANO
ALIMENTADO A LA PLANTAY LA CON CENTRACION DEL MISMO EN

LAS CORRIENTES PRODUCTOS PARA LOS PERIODOS PATRON Y
ACTUAL
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Tabla D.1. Flujo mésico de las corrientes de alimentacion y productos para los
periodos operacionales descritos determinados con el simulador de procesos

Corrientes Flujo masico 2007 (Ib/h) | Flujo masico 2009 (Ib/h)
Fondo T-1 27.465,34 27.991,04
Isobutano suplemental 15.537,33 15.628,26
Propano 3.724,83 3.220,56
Butano 767,86 203,65
Alquilato 39.730,44 39.579,88

Tabla D.2. Temperaturas de ebullicion para cada corte de destilado obtenido

para el alquilato mediante la prueba de destilacion D-86

Temperaturas de Temperaturas de
Volumen de destilado o ‘ o .
ebullicion para el periodo | ebullicion para el periodo
(% vol/vol)
patrén (°F) actual (°F)
PIE 88,15 87,45
5 125,21 124,11
10 149,85 140,82
30 199,79 197,72
50 212,82 214,36
90 271,97 289,52
95 326,77 349,45
PFE 390,41 412,25




Tabla D.3. Composicion volumétrica de
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la corriente de fondo de la

desetanizadora (T-1) e isobutano suplemental para el periodo patrén

Composicion volumétrica Composicion masica
Compuesto Isobutano Isobutano
Fondo T-1 Fondo T-1
suplemental suplemental

Eteno 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0
Metano 0 0 0 0

Propano 0,8242 0,0055 0,0755 0,0050

i-Butano 0,1839 0,9652 0,1878 0,9663
Propileno 0,2631 0 0,2471 0

n-Butano 0,0860 0,0194 0,091 0,0202
i-Buteno 0,0999 0 0,1086 0
1-Buteno 0,0856 0 0,0929 0
trans 2-Buteno 0,0724 0 0,0801 0

Tabla D.3. Composicion volumétrica de

desetanizadora (T-1) e

(continuacién)

isobutano suplemental

la corriente de fondo de la

para el

periodo patron

Composicion volumétrica Composicion masica
Compuesto Isobutano Isobutano
Fondo T-1 Fondo T-1
suplemental suplemental
cis 2-Buteno 0,0596 0 0,0675 0
i-Pentano 0,0390 0,0047 0,0441 0,0052
n-Pentano 0,0033 0,0030 0,0038 0,0033
1,3-Butadieno 0,0015 0 0,0017 0
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Tabla D.4. Composicion volumétrica de la corriente de propano, butano y

alquilato producto para el periodo patrén

Compuesto Composicion volumétrica Composicion masica
Propano Butano Propano Butano
Eteno 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0
Metano 0 0 0 0
Propano 0,9270 0 0,9194 0
i-Butano 0,0723 0,3620 0,0799 0,3538
Propileno 0,0002 0 0,0002 0
n-Butano 0,0002 0,6369 0,0002 0,6451
1-Buteno 0 0 0 0
1-Buteno 0 0 0 0
trans 2-Buteno 0 0 0 0
cis 2-Buteno 0 0,0003 0 0,0003
i-Pentano 0 0,0007 0 0,0007
n-Pentano 0 0,0001 0 0,0001
1,3-Butadieno 0 0 0 0

Tabla D.5. Composicion volumétrica de la corriente de fondo de Ila

desetanizadora (T-1) e isobutano suplemental para el periodo actual

Composicion volumétrica Composicion masica
T | oot | o | ronoT | e
Eteno 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0
Metano 0 0 0 0
Propano 0,0794 0,0065 0,0723 0,0058
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Tabla D.5. Composicion volumétrica de la corriente de fondo de Ila
desetanizadora (T-1) e isobutano suplemental para el periodo actual

(continuacién)

Composicion volumétrica Composicion masica
Compuesto Fondo T-1 Isobutano Fondo T-1 Isobutano
suplemental suplemental
i-Butano 0,1976 0,9597 0,2008 0,9597
Propileno 0,2527 0,0004 0,2362 0,0003
n-Butano 0,0806 0,0165 0,0849 0,0171
i-Buteno 0,0942 0,0001 0,1018 0,0001
1-Buteno 0,0763 0,0001 0,0824 0,0001
trans 2-Buteno 0,0819 0,0001 0,0902 0,0001
cis 2-Buteno 0,0526 0,0001 0,0596 0,0001
i-Pentano 0,0578 0,0087 0,0651 0,0097
n-Pentano 0,0042 0,0063 0,0048 0,0071
1,3-Butadieno 0,0016 0 0,0018 0

Tabla D.6. Composicion volumétrica de la corriente de propano, butano y

alquilato producto para el periodo actual

C Composicion volumétrica Composicion masica
ompuesto
Propano Butano Propano Butano
Eteno 0 0 0 0
Etano 0 0 0 0
Metano 0 0 0 0
Propano 0,9427 0,0026 0,9365 0,0023
i-Butano 0,0542 0,3257 0,0600 0,3181
Propileno 0 0,0001 0 0,0001
n-Butano 0,0028 0,6682 0,0032 0,6763
i-Buteno 0 0,0002 0 0,0002
1-Buteno 0 0,0007 0 0,0007
trans 2-Buteno 0 0 0 0
cis 2-Buteno 0 0 0 0
i-Pentano 0,0001 0,0011 0,0001 0,0012
n-Pentano 0,0001 0,0003 0,0001 0,0003
1,3-Butadieno 0 0,0007 0 0,0008




ANEXO E

TABLAS RELACIONADAS A LAS EVALUACIONES REALIZADAS PARA
LA FORMULACION DE PROPUESTAS CON EL FIN DE INCREMENTAR
LA PRODUCCION DEL GLP
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Tabla E.1. Tabla comparativa de las condiciones operacionales de disefio y

reales para los periodos evaluados, correspondientes a la torre
despropanizadora
) o i Desviacion (%)
Variable Descripcién | Disefio | 2007 2009
09 07-09
Tope 132,1 128,6 130,6 1,1 -1,6
T Fondo 257,6 268,0 | 268,2 -4,1 -0,1
emperatura
(°F) Alimentaciéon | 160,0 164,0 148.7 7,0 93
Cortede | »29 | 1996 | 2049 | -1,0 | -27
isobutano
Presion Tope 3074 | 3065 | 3070 | 0,1 -0,2
(psia) Fondo 312,7 | 308,8 | 3103 | 0,8 -0,5
Alimentacion | 1.021,0 | 1.027,4 | 1.020,1 | -0,1 0,7
. Reflujo 591,7 164,7 269,0 54,5 -63,3
Flujo
(bbl/h) Cortede 1 (o) 3 | 10382 | 10652 | -63,5 | -2.6
1sobutano
Fondo 329,7 | 3475 341,5 -3,6 1,7

Tabla E.2. Tabla comparativa de las condiciones operacionales de disefio y

reales para los periodos evaluados, correspondientes a la torre despojadora de

acido
Desviacion (%)
Variable Descripcion | Disefio | 2007 | 2009
09 07-09
Temperatura Tope 131,8 | 1322 | 1255 | 48 5,1
(°F) Fondo 1472 | 1537 | 1530 | -3,9 0,5
Presion Tope 330,0 | 3303 | 333,3 | -1,0 -0,9
(psia)
Flujo Alimentacion | 54,5 | 448 | 57,5 | -54 | -284
(bbl/h) Fondo 387 | 178 | 18,1 | 534 | -15
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Tabla E.3. Tabla comparativa de las condiciones operacionales de disefio y

reales para los periodos evaluados, correspondientes a la torre despojadora de

isobutano
) o ) Desviacion (%)
Variable Descripcion | Disefio | 2007 | 2009
09 07-09
Tope 136,0 139,4 | 142.8 -5,0 -2,4
Temperatura Fondo 322.4 327.8 | 3284 -1.9 -0,2
(°F) Salida de E-
260,5 246,9 | 2343 5,2 5,1
10
Presion
Tope 140,0 139,5 | 1394 0,4 0,1
(psia)
Alimentacion
735,0 630,7 | 617,0 16,1 2,2
T-21
Alimentacion
Flujo T 317,7 347,5 | 341,5 -7,5 1,7
(bbl/h)
Reflujo 56,7 94,0 94,1 -66,0 -0,2
Tope 850,8 708.8 | 697,6 18,0 1,6
Fondo 207,9 172,1 | 169,8 18,3 1,4

Tabla E.4. Tabla comparativa de las condiciones operacionales de disefio y

reales para los periodos evaluados, correspondientes a la torre desbutanizadora

) o ) Desviacion (%)
Variable Descripcion | Disefio | 2007 | 2009
09 07-09
Tope 133,9 | 131,5| 131,6 1,7 -0,1
Temperatura
CF) Fondo 319,2 | 287,9 | 287.8 9,8 0,0
Alimentacion | 287,0 |274,7 | 274,0 4,5 0,3
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Tabla E.4. Tabla comparativa de las condiciones operacionales de disefio y
reales para los periodos evaluados, correspondientes a la torre desbutanizadora

(continuacién)

) o ) Desviacion (%)
Variable Descripcion | Disefio | 2007 | 2009
09 07-09
Presion
Tope 85 78,9 | 80,0 59 -1,4
(psia)
Alimentacion | 207,9 | 172,1 | 169,8 18,3 1,4
Flujo Reflujo 105,2 37,9 | 39,8 62,2 -5,1
(bbl/h) Tope 18,9 3.8 1,0 94,7 73,7
Fondo 188,9 | 163,0 | 162,4 14,0 0,4

Tabla E.5. Rango permisible segun disefio para algunas condiciones

operacionales de las torres de fraccionamiento

Variable Rango operacional

8°F por encima del valor actual de
Temperatura de alimentacion a la T-2 operacion y 42°F por debajo de este

valor.

Temperatura de fondo de la T-2 +/-5°F

4°F por encima del valor de operacion
Temperatura de fondo de la T-22

actual y 3°F por debajo de este valor

2°F por encima del valor de operacion
Temperatura de fondo de la T-4 .
actual y 3°F por debajo de este valor

48°F por encima del valor actual de
Temperatura de fondo de la T-3

operacion y 8°F por debajo de éste.
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Figura E.1. Esquematizacién de los ajustes operacionales propuestos para la

a

Iternativa 1
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ANEXO F
TABLAS ESPECIFICADAS EN EL ANALISIS TECNICO DE LAS
ALTERNATIVAS FORMULADAS
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Tabla F.1. Informacion especificada en el simulador para los condensadores de

las fraccionadoras

Numero de
) Arreglo de los _
Intercambiador tubos por ) ) Configuracién | BWG del tubo
intercambiadores
casco

2 enseriey 2 en

E-11 440 AEU 12

paralelo
E-15 294 - AEU 12
E-42 460 2 en paralelo AEU 11

Tabla F.2. Calor transferido en los hornos H-1 y H-3 obtenido del modelo

simulado
Torre | Temperatura de fondo (°F) | Calor transferido (MMBTU/h)
268 28,0122
T-2
270 28,3902
332 26,3480
T-22
330 26,2718

Tabla F.3. Composicién de disefio del fluido de proceso alimentado al rehervidor
E-14

Componente Composicion masica
Isobutano 0,0006
n-Butano 0,0041
n-Pentano 0,0763

2,2,3-Trimetilpentano 0,9195
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Tabla F.4. Composicion masica y poder calorifico del gas combustible

alimentado a los hornos H-1y H-3

Nombre del compuesto quimico 3 ” Volumétricz)

(pie’ componente i/pie” del gas)

Oxigeno 0,0574

Nitrogeno 0,2828

Azufre 1,3620

Dioéxido de carbono 7,7810

Sulfuro de hidrégeno 0,6390

Metano 83,702

Etano 7,5234

Propano 0,5266

Isobutano 0,0404

n-Butano 0,0344

Isopentano 0,0012

n-Pentano 0,0008

Hexano plus 0,0132

Poder calorifico inferior (BTU/pie’) 898,33

Tabla F.5. Temperaturas de ebullicion y porcentaje en volumen de destilado,

determinados para el gaséleo mediante la prueba de destilacion ASTM D-2887

Volumen de destilado

Temperatura de ebullicion de los cortes

(%) (°F)
Punto inicial de ebullicion (PIE) 179,6
10 365,0
30 494,6
50 566,6
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Tabla F.5. Temperaturas de ebullicion y porcentaje en volumen de destilado,

determinados para el gaséleo mediante la prueba de destilacion ASTM D-2887

(continuacién)

Volumen de destilado

Temperatura de ebullicion de los cortes

(%) F)

70 624,2

90 694.,4
Punto final de ebullicion (PFE) 831,2




ANEXO G

TABLAS ESPECIFICADAS EN EL ANALISIS ECONOMICO DE LAS
ALTERNATIVAS FORMULADAS
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Tabla G.1. Masa de isobutano puro en la corriente de isobutano de reciclo

producto del fraccionamiento y masa de isobutano puro a reposicion

Condicion Masa de isobutano puro en Masa de isobutano puro a
operacional isobutano de reciclo (Ib/h) reposicion (Ib/h)
Actual 238.098,22 No aplica
Alternativa 1 238.103,50 -5,2750
Alternativa 2 238.063,56 34,6643
Alternativa 3 238.098,22 0
Alternativa 4 238.064,84 33,3872
Alternativa 5 238.063,56 34,6643

Tabla G.2. Volumen de alquilato producido diariamente referido a cada

condicién operacional descrita

Condicion operacional Volumen de alquilato (bbl/dia)
Actual 4.848,72
Alternativa 1 4.859,52
Alternativa 2 4.878,48
Alternativa 3 4.859,52
Alternativa 4 4.952,16
Alternativa 5 4.932,72

Tabla G.3. Volumen de gas licuado de petréleo producido para las condiciones

operacionales expuestas

Condiciones operacionales | Volumen de GLP producido (bbl/h)

Actual 32,8505
Alternativa 1 34,0574
Alternativa 2 33,7139
Alternativa 3 33,6352
Alternativa 4 35,7477

Alternativa 5 34,5105
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Tabla G.4. Ingresos netos diarios para cada alternativa propuesta

Ingreso por venta

Ingreso por

Condicion Gasto por compra
_ de alquilato venta de GLP '
operacional isobutano ($/dia)
($/dia) ($/dia)

Actual 456.160,32 44.466,44 -
Alternativa 1 463.026,96 46.100,10 -122,36
Alternativa 2 456.137,88 45.635,14 804,06
Alternativa 3 454.370,73 45.528,61 0
Alternativa 4 461.209,32 48.388,09 774,44
Alternativa 5 454.366,69 46.713,41 804,06
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