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GLOSARIO

ABSORBEDORAS (PRIMARIA Y SECUNDARIA O ESPONJA): Columnas de
Sseparacion de gases en la planta de gas también llamadas desetanizadoras. La carga es
gadlina’ de la cima de la fraccionadora principa. El propdésito es separar los gases de C2
del resto de la corriente'y prevenir las pérdidas de PP hacia €l gas seco.

BCR: Bottom Circulaing Reflux. El Reflujo circulante de fondos es  mismo circuito de
Slurry, empleado para des-supercdentar y enfriar la entrada a la fraccionadora de los
vapores calientes provenientes del Reactor.

BENCHMARKING: Proceso siseméico y continuo para evauar los productos, servicios
y procesos de trabgjo de las organizaciones que son reconocidas como representantes de las
mejores précticas, con € propdsito de redizar meoras organizacionales.

CRACKING CATALITICO EN LECHO FLUIDIZADO: Proceso que tipicamente
“cracked’ cargas tipicas de gasdleos pesados en materiales més ligeros, haciendo uso de un
cadizador y sn la adicion de hidrogeno gaseoso durante & proceso de cracking. El
proceso se da en laUnidad de Cracking Catali tico en lecho fluidizado (FCCU).

CURVAS COMPUESTAS: Diagramas Temperatura — Entapia para todas las corrientes
frias o calientes ddl proceso.

DEBUTANIZADORA: Columna de separacion de Gasolina Liviana 'y GLP o carga a la
unidad de polimerizacion. En esta gasolina se controla la Presion de Vapor de Reid de la
Gasolina Producto de la Planta.

DESPOJADORA: El despojo consste en la separacion de un gas disudto en un liquido,
hacia una corriente gaseosa. Es en efecto, la operacion inversa a la absorcidn. La columna
despojadora remueve los productos livianos (més livianos que G) mas € H,S presente en
las corrientes de gas y liquido procedentes de la URC.

FRACCIONADORA: Columna de dedtilacion de la corriente de producto de la FCCU.
Tipicamente se producen cuatro corrientes de producto: SLURRY, HCO, LCO y la
Corriente de Cima. En la refineria de Cartagena se produce ademés Gasolina Pesada y
proximamente se vaa producir HCO.

GAS SECO: Uno de los productos de la Unidad de Cracking Catdlitico en lecho
fluidizado. Es una meztla de Metano, Etano, Etileno, Hidrdgeno, Sulfuro de hidrogeno y
agunos inertes, principadmente @ Nitrogeno. Este producto es separado en la cima de la
torre absorbedora secundariay posteriormente en latorre esponja.



GASOLINA DE URC: La fraccion de cragueo catditico de escda de ebullicion de C5-
430°F (Punto Red de Ebullicion). Se denomina también “Gasolina Edtabilizada’ y tiene
unaRVP de 10 pgg.

GASOLINA: La gasolina como todo producto derivado del petrdleo es una mezcla de
hidrocarburos cuyas propiedades de octange y voldtilidad proporcionan a motor de
vehiculo un aranque fécl en frio, una potencia méxima durante la acderacion, la no
dilucion dd aceite y un funcionamiento norma y slencioso bgo las condiciones de
operacion del motor.

GRAN CURVA COMPUESTA: Diagrama Flujo de cdor vs. Temperatura que representa
la cascada de energia del proceso.

GRAVEDAD API DEL CRUDO: Es la forma de caracterizar los productos del petrdleo
creada por d Ingtituto Americano del Petrdleo dada por la reacion entre masa'y volumen
de un crudo. Entre mayor sea € vaor dd APl es una indicacion de que @ producto es mas
liviano.

HEN: Heat Exchanger Network. Red de intercambio de cdor formada por
intercambiadores de proceso, enfriadoresy intercambiadores de servicios calientes.

MCR: Abreviatura paa € reflujo circulante medio € cua es un circuito tomado de la
seccion media de la fraccionadora. Su propdsito es controlar la temperatura en esta seccion,
e punto de separacion entre d LCO y d HCO y d punto find de ebullicion dd aceite
liviano de ciclo.

MER: Maxima recuperacion de calor en una red de intercambio de caor para un vaor de
DTmin Seleccionado.

METODO PINCH: Méodo de disefio de redes de intercambio de caor “6ptimas’ basado
en lasolucion de los cudlos de botdlainherentes ad punto Pinch.

MDO: Sistema de monitoreo de desempefio operacional.
MON: Motor Octane Number. Numero de Octano del Motor que se representa se obtiene

mediante una corrida de prueba en una méguina operada a una veocidad de 900
revoluciones por minuto y con una temperatura de entrada de aire de 149 °C.

NAFTA: Cudquiera de la gran cantidad de destilados livianos del petrdleo, generdmente
en laescdade ebullicion C5- 450°F.

OCTANAJE: Octangie 0 nimero de octano es una medida de la calidad y capacidad de las
gasolinas para evitar las detonaciones y explosones en las maquinas de combugtion interna,



de td manera que se libere 0 s produzca la maxima cantidad de energia dtil. Para
determinar la cdidad antidetonante de una gasoling, se efectlian corridas de prueba en un
motor, de donde se obtienen dos parametros diferentes: MON Y RON.

PAYBACK: Periodo de retorno de lainversion.

PI: El sgema de informacién de planta (Pl System) es un software compuesto por
maodulos que monitorean y andizan la planta en tiempo red, su principd componente es €
Pl System Data Archive que recolecta, amacena y recupera datos numéricos y de cadenas,;
ademés actla como servidor para aplicaciones clientes de Microsoft Windows de donde se
pueden ver los datos dmacenados en d ssema de toda la planta El dsema Pl es
multiplataforma y corre en varias computadoras a mismo tiempo, en las cuaes es necesario
utilizar herramientas de comunicacion como PI-APl y PINe/VMS y asi formar una
arquitectura de recoleccion de datos distribuidos.

PINCH: Punto de maxima aproximacion entre las curvas compuestas, correspondiente a un
flujo de caor nulo sobre la cascada de minima energia.

PLANTA DE GAS: Conjunto de columnas de dedtilacion aguas abgjo de la columna
fraccionadora. Sirve para dividir la corriente de cima de la fraccionadora en Gas Seco, PP,
BB y Gasolina

REFINERIA: Complgo de ingtdaciones en d que d petrdleo crudo se separa en
fracciones ligeras y pesadas, las cuaes se convierten en productos aprovechables e insumos
paralaindustria petroquimica

RETROFIT, RETROFFITING: Reordenamiento o reestructuracion de una red de
intercambio de calor por medio de un estudio de Integracion Témica.

RON: Research Octane Number. Medida de la resistencia a la pre-ignicion (que conduce d
golpeteo)de una gasolina. EIl NUmero de Octano se determina mediante una corrida de
prueba en una maquina operada a una velocidad de 600 revoluciones por minuto y una
temperatura de entrada de aire de 51.7 °C.

RPV: “Reid Pressure Vapor”. Preson de vapor de Reid. Ensayo de laboratorio en @ cud

se mide la presién de vapor de una Nafta (generdmente Gasoling) a 100 °F. Es importante
para determinar las caracteristicas de ignicion de combusgtibles para motores, asi como para
la seguridad de transporte y dmacenamiento y ademés para conocer la tendencia a la
formacion de vapores por trabas en sstemas de gasolina. En la URC se controla en 10 psig

(70 kPa) en la corriente de fondos de la Torre Desbutanizadora FL-T-601.

SLURRY: Producto de fondo en la fraccionadora principd de la FCCU, normamente
ebulle por encima de 842 °F (450 °C). Recibe € nombre de SLURRY debido a que contiene



una gran parte de las particulas de catdizador que han escapado con los productos de la
reaccion de cracking.

STEAM M.P (VAPOR M.P.): Vagor de media preson generado en la refineria
gproximadamente a 145 psg.

TARGET: Objetivo, Blanco. Es la informacion de sdida de temperaturas, flujos de cdor,
area que deben ser alcanzados durante laintegracion térmica de la URC.

TCR: Reflujo circulante de cima de la torre fraccionadora. Sirve para generar reflujo en
esta seccion (en d punto de separacion entre LCO y gasoling), controlar la temperatura en
estazonay d punto find de ebullicion de la gasolina

TRATAMIENTO CON AMINA: Tratamiento de gases con MEA para remover Sulfuro
de hidrégeno (y COS) de las corrientes de gas seco y PP.

WET GAS COMPRESSOR: Equipo ubicado aguas abgo de la cima de la fraccionadora
principd. Es usado para comprimir €l Gas Humedo desde gproximadamente 1 barg (14.5
psig), hasta 20 barg (290 psig), para luego separarse en las secciones de absorcion y
despojo de la planta de gas. El compresor de gas esta compuesto tipicamente por dos
etapas de compresion.

WET GAS: Nombre utilizado para referirse a la mezcla de gas que es comprimida en €
“Wet Gas Compressor” (Compresor de gas himedo), para la separacion adiciona en la
planta de gas. El gas himedo es una mezcla de gases de C3's, C4's, C2 e inertes taes
como d nitrégeno.

DTmin: Diferencia minima de temperatura de una red de intercambio de calor < °F >,

SIGLAS UTILIZADAS

BARRIL (BARREL - BBL): Medida estandar para hidrocarburos liquidos. Un barril
equivale a 35 gaones imperides, 42 gaones US, 6 159 litros.

BB: Butanos 'y butenos.

BFW: Boiler Feed Water. Agua saturada de alimentacion alas caderas.



BTU: Unidad Térmica Britanica

DCS: Didribuited Control System. Sistema de Control Distribuido.
E&L: Energy and Lost. MAdulo de energiay pérdidas.

F*Cp: Hujo de capacidad calorifica.

FCC: Cracking Catditico sobre lecho Fluidizado.

GLP: Gas Licuado de Petrdleo.

GRC: Gerencia Refineria de Cartagena.

HCO: Aceite Pesado de Ciclo (Gasoleo pesado).

HMR: Sigla de Hydrocabon Management Review para referirse d modulo de
optimizacién de SHELL en @ cud se hizo una revison d mango de los hidrocarburos de
estarefineria

ICP: Ingtituto Colombiano de Petroleo.

Kbd: Kilobarriles/ dia

LCO: Aceite Liviano de Ciclo.

MEA: Mono Etanol-amina

MMBTU ( MBTU ): Millones de unidades térmicas Britanicas

PFI: Propuesta de Mg oramiento.

PP: Propano y propeno.

SCW: Stream Cold Water. Corriente de agua dulce de enfriamiento.
SGS: Shdl globa Solutions.

SEA SCW: Sea Stream Cold Water. Corriente de agua enfriante de mar.
TAE II: Torre de Agua Enfriante de la URC.

TEA: Torre de Emisones Atmosféricas.

Uc: Codficiente globa limpio.



TEMA: Tubular Exchanger Manufacturers Association, Inc.

Up: Coeficiente globd de obstruccion o de servicio.

UDC: Unidad de Destilacion Combinada

UMIST: Ingtituto de Cienciay Tecnologia de la Universidad de Manchester.
UOP: Universd Qil Products Co.

URC: Unidad de Ruptura Catditica

USI: Unidad de Servicios Industriales.

UVR: Unidad Viscorreductora

$US: Costo en dolares estadounidenses.



1. RESUMEN

El proceso de cracking catdlitico en lecho fluidizado de la refineria de Cartagena se efecttia
en una planta EXXON (modeo 1V) diseflada en 1.955. En 1999 las secciones de
recuperacion de vapores y despojo fueron modificadas implementando la tecnologia UOP.

Sin embargo, las secciones de reaccidn, regeneracion y fraccionamiento primario conservan
su disefio inicid, lo que convierte a la planta de FCC en una unidad apropiada para la
aplicacion de la tecrologia Pinch con la intencion de obtener una megor recuperacion del
cdor en toda la planta y un minimo requerimiento de servicios externos de cdentamiento y
enfriamiento.

Se plantea entonces la integracion de energia en la planta de ruptura cataditica mediante €
andligs de diversas dternativas y la evaluacion de dlas, con d fin de obtener d disefio de
la red de intercambio de cdor con minimos consumos energéticos que genere a su vez los
minimos costos totales para ECOPETROL - GRC.

ABSTRACT

It's proposing the heat integration by retrofit in the fluid catalytic cracking process of
Cartagena refinery Ecopetrol through the application of pinch technology, with the ai
obtaining a better recovery of heat all over the plant and a minimum requirement of

external services of heating and cooling. Such methodology is based on thermodyne
analyses and algorithms through which it is possible to design an optimal heat exche
network. To assess an already existing one and to propose new heat exchange netv
alternatives through feasible combinations of the process and service currents aimin
developing a strategy of operational expense decreasing bringing down the consum
energy and generating, in turn, the minimum total expenses for ECOPETROL.

The total savings are US $ 770.000 and a payback period of 6 months, turn the FCC
into an appropriate unit to carry out the heat integration through structured technique
as Pinch Technology.


* * *
It's proposing the heat integration by retrofit in the fluid catalytic cracking process of Cartagena refinery Ecopetrol through the application of pinch technology, with the aim of obtaining a better recovery of heat all over the plant and a minimum requirement of external services of heating and cooling. Such methodology is based on thermodynamic analyses and algorithms through which it is possible to design an optimal heat exchange network. To assess an already existing one and to propose new heat exchange networks alternatives through feasible combinations of the process and service currents aiming at developing a strategy of operational expense decreasing bringing down the consumption of energy and generating, in turn, the minimum total expenses for ECOPETROL.

The total savings are US $ 770.000 and a payback period of 6 months, turn the FCC plant into an appropriate unit to carry out the heat integration through structured techniques such as Pinch Technology.
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2. INTRODUCCION

Debido a que d petrdleo es una fuente no renovable de energia, las compafiias de refinacion
y en epecid la Empresa Colombiana de Petrdleos ECOPETROL son concientes de la
importancia que reviste la optimizacion de la trandferencia de energia en estos procesos.

La Unidad de Ruptura Catdlitica de la Refineria de Cartagena efectUa diferentes procesos
de separacion entre los que se encuentran fraccionamiento, absorcion y despojo, los cuaes
tienen dtos requerimientos de cdertamiento y enfriamiento. Con € fin de lograr la maxima
recuperacion del caor de estos procesos, han surgido técnicas de integracion térmica como
la tecnologia Pinch, basada en andiss termodindmicos y agoritmos de cdculo por medio
de los cudes es posble disefiar una red de intercambio de cdor dptima, evaduar una
indalacion ya exigente y/o proponer nuevas dternativas de HEN mediante combinaciones
viables de las corrientes de proceso y de sarvicio en la blsgueda de minimizar € consumo
de energia. A nivd mundid, los beneficios reportados después de su implementacion han
sido bagtante significativos principamente en laindustria de refinacion dd Petrdleo.

En la Unidad de Ruptura Catditica gran cantidad de la energia se pierde hacia la amdésfera,
principamente a través de los gases residuaes del proceso de combustion en € regenerador
y en e enfriamiento dd agua de sarvicio utilizada principdmente como medio de remocion
dd cdor para las corrientes asociadas a la Torre de Fraccionamiento principd y para las
corrientes que hacen parte de la seccion de separacion y recuperacion de productos livianos.
Es en este Ultimo caso donde se plantea d estudio de integracion térmica en la refineria de
Cartagena mediante tecnologia Pinch.



3. OBJETIVOS

3.1 OBJETIVO GENERAL

a Desarollar una edrategia de disminucion de los costos operativos mediante la
integracion térmicadel proceso de ruptura cataitica en larefineria de Cartagena.

3.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

a Andizar d semaactua de recuperacion de caor en la plantade FCC.

a Proponer dterndivas a la red de intercambio de cdor existente que logren una mayor
eficiencia térmica, sean aceptables indudtridmente y reduzcan los gastos que involucran
las pérdidas de calor.

a Disefiar la red de intercambio de caor con consumos energéticos minimos que genere
los minimos costos totales.

a Evaduar los costos de las inversones requeridas, los ingresos por la recuperacion de
caory € tiempo de retorno ddl capital.



4. ALCANCES DE LOS OBJETIVOS, RESULTADOS

Y CONTRIBUCION ESPERADA

a Diagnostico energeético y baance térmico del proceso FCC mediante andisis Pinch.

a Evauacion de los costos generados por |as pérdidas actuales de calor.

a Integracion térmicaen la planta de FCC y evaluacion econdmica.



5. MARCO TEORICO

5.1 RESENA HISTORICA DE ECOPETROL REFINERIiA DE CARTAGENA

En los afios cincuenta, cuando la Internacional Petroleum Co. Ltda. se comprometié a
condruir una refineria en € norte de Colombia para aender los requerimientos de edta
vadta region y los dd occidente Colombiano, se €igié, para su ubicacion, a la ciudad de
Cartagenay concretamente € &rea de Mamond.

Eda decison se tomo teniendo en cuenta la exisencia del termina del oleoducto de la
Andian National Corporation, hoy termind de Refinerig, las facilidades portuarias de la
Bahiay su proximidad ala ciudad.

Es asi como e 7 de diciembre de 1.957 e inauguré la Refinerfa de Cartagena®, después de
varios meses de intensvos trabgos con un costo tota de 33 millones de dolares. (Ver
Figura5.1).

Figura 5.1. Visda de ECOPETROL - GRC en sus inicios, tomada de la
intranet de larefineria[52].

! La refineria cont6 con una planta de FCC EXXON modelo 1V, disefiada en 1.955 para INTERCOL con una
capacidad de 13.000 Barriles/dia.



En 1.974 ECOPETROL adquirié la Refineria a un precio de 35 millones de ddlares

incluyendo € vaor dd 40% de las acciones dd Oleoducto del Pecifico, perteneciente
también aINTERCOL.

Una vez edtablecida la Refineria, se facilitd € desarrollo de un grupo de empresas que
encontraron  una fuente de materias primas en los productos y subproductos de la
refinacion, desarrollandose asi € &rea de Mamona como zona indudtrid.

Inicidmente, la Refineria fue congtruida con una capacidad de 26300 barriles/dia. Mediante
agunos proyectos de optimizacion, la capacidad efectiva fue elevada hasta 28 Kb/dia v,
posteriormente, en 1962, se ingad un nuevo horno amosférico, con d cud se incrementod
la capacidad a 33.2 Kb/dia.

En 1964, s ingdd un horno adiciond de vecio con sus facilidades, aumentando
nuevamente la @pacidad de refinacion a 42 Kb/dia y luego, mgoramientos en la operacion
de la Unidad de crudo y la ingdacion de facilidades para quemar gas en los hornos,
hicieron posible @ incremento de la cargahasta d nive de 50 Kb/dia.

Luego, a manos de ECOPETROL en 1.983, la refineria dié un nuevo sdto d aumentar su
capacidad de refinacion hagta 70.7 Kbd en la planta de Degtilacion Combinada Crudo, 29
Kbd en la Unidad de Ruptura Caditica y 5.8 Kbd en la Planta de Polimerizacion.
Adicondmente, en la misma expanson, se consruyé la Planta Viscorreductora con
capacidad de 20 Kbd, se mont6 la primera Torre de Agua Enfriante que procesa 35.000
galones por minuto y la Unidad Desminerdizadora de Agua que trata 450 gpm, entre otras
facilidades. Edtas especificaciones son, basicamente, las que ha mangado la refineria desde
entonces, modificando tan sdlo la carga de crudo en 1.996, cuando gracias a una
optimizacion del tren de precdentamiento y una modificacion menor a la Torre de
Dedtilacion Atmosférica se llevo la capacidad de la planta a un promedio de 75 Kb/dia

En 1.999 s introdujeron agunas piezas de tecnologia moderna UOP dentro de la URC
modelo IV que consstié de un compresor de gas humedo, absorbedora primaria, torre
despojadora y € tambor de dta preson. Esta planta produce gasolina de ato octange
(R.O.N 93), lo que contribuye adevar d pool delagasolina (Ver Figuras.2).



COMPOSICION EN VOLUMEN DE LA
GASOLINA REGULAR R.O.N 86
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Figura 5.2. Contribucion dela URC a pool de gasolina

La zona industrial Mamonal, ubicada a media hora de Cartagena, cuenta hoy con més de 60
plantas, sais de las cuades pertenecen a empresas que figuran entre las 100 mas grandes dd
Pais (ECOPETROL, MOBIL DE COLOMBIA, ESSO COLOMBIANA, TEXACO,
PETROQUIMICA COLOMBIANA y PROPILCO).



5.2 DESCRIPCION GENERAL DEL PROCESO

La planta de Cracking catditico de la refineria de Cartagena consste de tres secciones,
precaentamiento y reaccion, fraccionamiento y recuperacion de productos livianos. La
planta esta disefiada para operar con una rata de carga fresca de 29.000 barrileddia y
obtener una converson dd 78% en volumen liquido sobre la carga utilizando un
catalizedor zeolitico (Cobra 77 Poremax). La unidad tiene flexibilidad para operar con la
carga proveniente de la Torre Atmosférica, de la Torre de Vecio, de la Viscorreductora o
con carga fria proveniente de tanques.

La torre fraccionadora eta diseflada para dar un producto de cima cuyo punto find de
ebullicion es menor de 300 °F, nafta pesada cuyo rango de destilacion esta entre 300 °F y
430 °F, aceite de ciclo entre 430 °F y 732 °F y un producto de fondos (Surry o Arrotar)
con PFE mayor a 732 °F.

El producto de cima se enfriay se separa en gas y destilado de bagja presion. El gas de bga
presion se envia d sstema de compresion de gases. El degtilado de bgja presiéon pasa a la
torre absorbedora primaria en la seccion de productos livianos. El aceite liviano de ciclo se
despoja, se enfriay se amacena.

Una parte de la nafta pesada, se despoja y se envia a tratamiento y la otra parte se envia
como medio absorbente a latorre esponja en la seccion de productos livianos.

Los fondos se enfrian generando vapor de media presion, luego se separa y una parte es
enviada como Surry producto y d resto retorna a la columna.  Se usan tres reflujos para
remover @ caor necesaxrio de la torre, d reflujo circulante de Surry, d reflujo circulante de
gasbleo pesado del cud proximamente se sacara una fraccién como producto y € reflujo
circulante de cima. Parte de las necesidades de caor en la planta de productos livianos es
suminigrada por € cauda de reflujo circulante de gasdleo, dimentando € rehervidor de la
torre desbutanizadora y @ de la absorbedora primaria. El resto de calor necesario en la
planta es suministrado por & vapor proveniente de la Panta de Servicios Indudrides
mientras que la torre de enfriamiento TAE 1l proporciona € agua de enfriamiento necesario
en e proceso.

5.2.1 Descripcion de la seccion de reaccion y compresion de gases: La carga fresca de
gasdleo se bombea a los inyectores de aceite de la unidad. La carga se vaporiza a ponerse
en contacto con € catdizador cdiente. Esta mezcla de vapores de hidrocarburo y
catdizador pasan a través de la rgilla del reactor hacia la fase densa dd reactor y los
productos de la reaccion se desprenden ddl catdizador y pasan por € juego de ciclones de
doble etapa. El catdizador recuperado en los ciclones se devuelve a la fase densa dd



reactor. La presion sobre € sistema es de 25 psig. El catdizador gastado sale dd reactor
pasando por un despojador donde se despoja por la accion del vapor. De dli € catdizador
fluye a través del tubo en U y de devador de cadizador gastado a la fase densa dd
regenerador. La rata de flujo de catdizador la determina la cantidad de aire que se inyecta
en € turboelevador. El carbon o coque depositado sobre € catdizador sufre una reaccion
de combustion en € regenerador con € fin de devolverle su actividad, @ catdizador
regenerado se vierte a un pozo de rebose y se circula de nuevo a reactor por € tubo en U
de catdizador regenerado y por € elevador de carga

El gas de combudgion dd regenerador pasa por @ juego de ciclones recogiendo las
particulas arrastradas por € gas y devolviéndolas a la fase densa. El gas de combustion se
encuentra a 1300-1350°F y bajo 23,4 psg de preson. La temperatura dd gas se reduce
hasta 1130°F mediante los rociadores de la camara plena 'y se expulsan a la aimésfera. La
preson sobre d regenerador es controlada con € fin de mantener una diferencia de presién
constante entre e reactor y € regenerador.

El proceso de concentracion de gases consste en la separacion del gas limpio no
condensable de los demas componentes pesados. Para esta separacion primaria se utiliza
un dstema de Absorcion — Despojo. El gas totd proveniente de la cima de la torre
fraccionadora debe ser comprimido y enfriado antes de entrar d sistema de Absorcion-
despojo. El diagramagenera del proceso se muestra sobre lafigura 5.3.
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5.3 LA ESTRATEGIA DE ONION

La optimizacion de una planta exisente es un problema complgo, ya que Sempre existen
interacciones entre las unidades que forman € proceso que hacen imposble abordar €
disefio de cada una de estas unidades de forma individud. La filosofia “Onion” mostrada en
la Figura 5.4, proporciona una metodologia estructurada para enfrentarse a este problema
de disefio.

Figura 5.4. Jerarquiaen lasintesis de procesos[23,25]

La Tecnologia Pinch proporciona herramientas para redizar € disefio de las dos Ultimas
capas de diagrama (El disefio de la red de intercambio de cdor y servicios Generales),
basdndose en d disefio de las secciones de reaccidn, separacion y recirculacion para las
cuaeslos baances de materiay energia de la planta han sdo previamente establecidos.

Aungque € presente estudio se enfoca en d disefio de mlltiples dternativas a la red de
intercambio de calor ddl proceso de cracking catditico, son muchas més las opciones para
e meoramiento de un proceso que estudia la tecnologia Pinch. A continuacion se citan
solo agunas desarrolladas por B. Linnhoff [23]:

Integracidn de procesos discontinuos.

Disefio de procesos a bgja Temperatura.

Optimizacion de los perfiles en columnas de destilacion.
Optimizacion de la caida de presion.

Integracion de Stios totales.

Incremento en e rendimiento del producto.
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Reduccion de emisiones.
Optimizacion en lared de agua del proceso.

En la recopilacion de Nicolas Scenna [33], dichas capas anteceden una Ultima capa que es
e dgema de control del proceso. Para disefios existentes la tecnologia Pinch asume que las
capas internas, dstema de reaccion y separacion han sido optimizadas, ya que se debe
cumplir con lajerarquiadel Disefio de Procesos.

En un disefio preiminar de la red de intercambio de cdor, la tecnologia Pinch permite
obtener los valores minimos para varios pardmetros del proceso como los servicios
minimaos, nive de dichos sarvicios, d ndmero minimo de unidades de intercambio de caor
y € &ea de dichas unidades, |0 que proporciona una estimacion de los costos de capitd.

Td como dfirma [55], “Estos vadores minimos se pueden obtener sin redizar un disefio
detdlado de la topologia de la red de intercambio o0 de los intercambiadores que la forman,
sSno Unicamente a partir de los datos térmicos de las corrientes que congtituyen € proceso.

Por este motivo, la tecnologia de Pinch es (til para obtener informacion que permita
proponer modificaciones y megoras en esta dternativa de disefio, que afecten a las capas
més internes 0 para comparar varias dternativas sin tener que completar € disefio de cada
unadedlas’.



5.4 OTROS METODOS DE OPTIMIZACION E INTEGRACION DE CALOR

Los primeros estudios de integracion térmica que se hicieron se redizaron empiricamente
basados en diagramas Temperatura — Entdpia y estos disefios integrados obedecieron un
conjunto de criterios y en @ caso de las unidades FCC establecieron una serie de Sstemas
de intercambio a partir de la recirculacion de unos cortes comunes ce producto. Un giemplo
cdasico es d circuito de fondos de la fraccionadora principal para la generacion de vapor
y/o d precdentamiento de la carga ala zona de reaccion.

Para @ andiss sgeméico de las redes de intercambio de calor s2 han creado en los
recientemente Méodos de Aproximacion Dud de Temperatura (DATM’s), adiciondes d
método de disefio Pinch.

5.4.1 HRAT y EMAT: El méodo utiliza dos diferencias minimas de Temperatura
HRAT y EMAT. La agproximacion de temperatura para recuperacion de cdor (HRAT)
establece d limite de la cantidad de calor dd proceso que puede ser recuperado dd sistema
La gproximacion de temperatura para minimo intercambio (EMAT) establece los limites
més bgos en la diferencia de temperatura que pueden exigtir entre las corrientes caientes y
frias de cada intercambiador de la red para un dimensonamiento razonable. EI método
tiene la capacidad de predecir a priori las violaciones en las que podria incurrir la red de
intercambio de cdor, sn embargo, un disefio generado mediante eta forma involucra
demasiados lazos de intercambio de calor y en € casos de problemas de gran tamafio se
hace muy dificil laevauacion de todas las posibles dternativas generadas.

5.4.2 Método de diseiio Pseudo-Pinch (PPDM): Elimina la restriccion de que € punto
Pinch deba halarse en un vértice de las curvas compuestas. En efecto, € punto Pinch en
cudquier red debe halarse en @ punto de entrada de una corriente cdiente o de una
corriente fria. Esto es bueno para d punto Pseudo-Pinch, d cud se define en términos de la
temperatura de entrada de esta corriente.

5.4.3 Meétodo flexible de diseiio Pinch (FPDM): Introducido por Suaysompol y Wood
en 1.991. Este méodo es una variacion ded PPDM. Emplea mlitiples aproximaciones de
temperatura para los intercambiadores, especificando HRAT solo a comienzo ddl disefio.

5.4.4 Meétodo de diseiio del principio de compensacion: Propuesto por JezowsKi
(1.991) smilar d mé&odo FPDM, sn embargo, se enfatiza en un concepto fundamenta que
puede ser llamado d principio de compensacion y establece que la transferencia de cdor a
través dd Pinch no conducird a un incremento en los sarvicios mas dla de los minimos
requerimientos s € cdor totd tranderido a través de Pinch en una direccion es
exactamente compensado con una cantidad igua en la direccidn opuesta



El concepto de gproximacion dud de temperatura fue usado por primera vez por Challand
en 1.991 y més tarde por Colbert (1.982). Usar aproximaciones duales de temperatura tiene
la ventgja de disefio para un consumo fijo de servicio, por lo tanto estos disefios pueden ser
denominados Redes de Recuperacion Fija de Temperatura (FER). Los disefios a partir de
los DATM’s usudmente tienen muy pocos nimeros de corazas y unidades y son por lo
tanto Smple y econdmicos.

Las ventgas de la metodologia Pinch con respecto a los méodos arriba mencionados radica
esencidmente en las mlltiples herramientas que exisen para su implementacion como los
software rigurosos y en las aplicaciones dd procedimiento tedrico que se pueden encontrar
en laindustria de larefinacion del petréleo.
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5.5 DESCRIPCION DE LAS CORRIENTES ANALIZADAS'

L as caracteristicas de las corrientes extraidas y cons deradas para laintegracion térmica son
las Sguientes:

Los gases de cima de la Columna de fraccionamiento son enfriados mediante € uso de
agua de enfriamiento para su envio posterior d sistema de separacion y recuperacion de
productos livianos.

Con d fin de mantener la digtribucion de temperatura en la Torre fraccionadora, es
necesario retirar calor d reflujo circulante de cima

La Nafta pesada producto debe enfriarse para su amacenamiento en tanques. Lo mismo
sucede con d Aceite liviano de ciclo, € cud debe enfriarse hasta 122 °F por medio ce

agua.

El reflujo crculante medio suminidra todo € cdor necesario en d rehervidor de la
Torre Desbutanizadora. Antes de retornar a la columna, debe retirdrsdle caor para su
ingreso a una temperatura de 389°F.

El reflujo circulante de fondos de la Torre fraccionadora proporciona € caor necesario
para la generacion de vapor de media preson y poseriormente es enfriado hasta la
temperatura requerida para su dmacenamiento en tanques como producto.

Mediante la red de agua enfriante se retira @ calor necesario a la corriente de carga de
HCN (Aceite pobre) a la torre esponja FL-T-602, a los gases interetapas y de descarga
del sstema de compresion.

El cdor generado debido d fendmeno de absorcion en la Torre absorbedora primaria es
liberado por medio del enfriamiento de sus dos corrientes laterdes (Platos 14 y 28).

La corriente de cima de la Torre desbutanizadora es condensada parcidmente para su
retorno a plato 28. Los fondos de la misma torre (Gasolina estabilizada) deben ser
enfriados para ser llevados a la unidad de tratamiento en la cud s gudan las
especificaciones finales dd producto.

! Todas |as corrientes descritas en esta seccion, hacen parte del diagrama de flujo presentado en el Anexo A 'y
se representan con lineas de color verde. L os equipos a los que se hace referenciatambién se pueden ubicar
sobre el diagrama de flujo del proceso.



La temperatura de la corriente de amina pobre (Mono-etil-aming) proveniente de SU-T-
2 es llevada desde 260.1 °F hasta 103 °F antes de su ingreso a latorre SU-T-1. El
enfriamiento de edtas corrientes se hace con agua de servicio d igud que en € reflujo
de cimade latorre despojadora de amina.

Los requerimientos de cdentamiento de la nafta liviana que ingresa d rehervidor de la
torre desbutanizadora son suministrados por la corriente de gasdleo cdiente de la torre
fraccionadora.

El precdentamiento de la carga a las torres despojadora y desbutanizadora se hace por
medio de servicios caientes provenientes del cabezd de vapor de media presiéon de la
planta.

El caor necesario para la separacion en la torre despojadora FL-T-604 es suministrado
por la naftaliviana de latorre desbutanizadoray por vapor de servicio.

El vapor de media preson en la Unidad de Ruptura Catditica se genera a partir de
intercambio de calor entre d condensado proveniente del tambor de vapor FF-D-551y
e reflujo circulante de fondos de la torre fraccionadora principal.

La amina rica a la torre SU-T-2 (MEA) es cdentada intercambiando caor con amina

pobre, mientras que & caor necesario en la torre (SU-T-2) es suministrado por vapor de
media presion.
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5.6 DESCRIPCION DEL SOFTWARE EMPLEADO

Se han creado numerosos software para la optimizacion de redes de intercambio de calor en
la industria mediante tecnologia Pinch y aunque adgunos de elos son muy rigurosos, d
software digponible en la refineria para este proceso de optimizacion e integracion térmica
es d software Sprint de UMIST [46] desarrollado por ingenieros del Departamento de
Integracion de Procesos de la Universdad de Manchester, entidad que ha conferido a
ECOPETROL Refineria de Cartagena unalicencia de uso por tiempo definido.

Asi mismo fue necesario un software para la evaluacion de equipos exigentes y disefio de
intercambiadores de cdor, paa lo cud estaba disponible la herramienta HEXTRAN
verson 8.0 de SIMSCI [43], sn embargo, la licencia vencié d poco tiempo que se inici6 d
edudio de integracion térmica en la Unidad de Ruptura Catditica (Agosto de 2002). La
licendadd smulador HEXTRAN fue renovada para € mes de abril de 2003.

A continuacion se hace una breve descripcion de las herramientas utilizadas y de la
herramienta ASPEN PINCH, la cud puede ser una dternativa a SPRINT en nuevos
estudios de integracion térmica.

5.6.1 HEXTRAN 8.0 / SIMSCI: El programa de smulacion HEXTRAN es un sstema de
smulacion disefiado para ayudar a ingeniero de proceso en € andisis y disefio de todo tipo
de sgemas de trandferencia de cdor. El programa incluye las herramientas de disefio
necesarias en tranderencia de caor, desde € disefio conceptud con Andisis Pinch hadta la
eva uacion de intercambiadores existentes, disefio de redes e intercambiadores.

Las versones de HEXTRAN desde la 7.0, incluyen todas las posihilidades del programa de
samulacion PRO/I®, en lo que se refiere a la representacion de corrientes de proceso y en
la generacion de propiedades asociadas tanto termodinamicas como de transporte. Tanto la
evduacion como € Disfio estan disponibles para todos los tipos TEMA de
intercambiadores de calor (Enfriadores con aire e intercambiadores de corazay tubo).

El software tiene la capacidad de cacular rigurosamente los coeficientes pdiculares y las
caidas de preson. HEXTRAN 8.0 también incluye técnicas de optimizacion (Optimizacion
dd area para intercambiadores de caor y optimizacion de la divison de flujo para redes),
lo cual puede mgorar & desempefio tanto del intercambiador como de lared.
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5.6.2 PRO II / PROVISION: [42]: El programa de smulacion de procesos PRO |l
rediza balances de materia y energia rigurosos para un rango amplio de procesos quimicos,
gecuta desde la separacion petrdleo/gas hasta la dedtilacion reactiva. Su  producto
PROVISION®, usuario de interfaz gréfica (GUI), provee un entorno basado en ventanas,
Windows®-based, ided para congtruir y modificar modelos de PRO |l tanto smples como
complgos.

La definicion dd diagrama de fluo PFD es dmple y caacteiza los diagrames
incorporando la funciondidad POINT AND CLICK y DRAG AND DROP para definir
diagramas de flujo de proceso. PROVISION emplea un cddigo de colores interactivo para
los datos de entrada y vaidacion de suposiciones dd sstema a través de setup y gecucion
de lasmulacion. Algunas aplicaciones del software son las Sguientes:

Disefio de nuevos procesos.

Evauacion de dternativas de configuraciones de planta

Modernizacion y mejoramiento de plantas existentes.

Vdoracion y compilacion de informacion en cuanto a regulaciones ambientaes.
Solucién alos*“cudlos de botella’ y reparacion de plantas de proceso.

Monitoreo, optimizacion, megoramiento del rendimiento y confiabilidad de la planta.

5.6.3 SPRINT / UMIST: SPRINT es un software utilizado para € disefio de sstemas de
energia en procesos individudes de un gtio. SPRINT optimiza la sdeccion de servicios
para un proceso individual y disefia automéaticamente la red de intercambio de caor para los
sarvicios seleccionados. El nuevo disefio es llevado a cabo autométicamente, pero dentro de
una organizacion en la cud € diseflador mantiene @ control total de toda la complgidad de
lared.

Las modificaciones se presentan a disefiador una a una, en forma detdlada para que €
mismo haga la sdeccion més conveniente mientras d software lleva a cabo la optimizacion
delared.

Los resultados obtenidos en SPRINT son:

Optimizacidn de la carga de servicios sdeccionada

Disefio automético de nuevas redes de intercambio de calor.

Disefio automético dd retrofit de las redes de intercambio de caor con minimo nimero
de modificaciones.

Disefio automético para multiples servicios (nuevo disefio y retrofit).

Disefio interactivo de lared.



Simulacion de redes usando modelos smples.
Minimo Target de consumo de energia.
Optimizacion de las redes.

Operabilidad de lared.

5.64 ASPEN PINCH / ASPEN TECH: Es una herramienta utilizada para sintess y
disefio de procesos a través de la implementacion de la tecnologia Pinch por integracion de
energiay para aplicar nuevos métodos de sintesis en € campo de ladegtilacion.

Ayuda a los ingenieros de disefio e procesos en @ éptimo baance de capitd y energia, a
los més bgos costos de capita. Aspen Pinch es una aplicacion poderosa para € disefio de
procesos a un costo minimo. Se utiliza en plantas quimicas y refinerias. Con Aspen Pinch
s pueden disminuir los costos mediante reduccion de los requerimientos de equipos y
energia hasta que se acancen los objetivos del proceso. Se utiliza para efectuar € retrofit de
plantas existentes asi como para desarrollar nuevos disefios. Cientos de procesos
indudrides a nivd mundid etdn sendo meorados con Aspen Pinch, logrando una
reduccion significativa de los costos.

La clave de su efectividad radica en sus tecnologias complementarias, utilizadas a través de
unainterface de usuario gréfica e interactiva.

Aspen Pinch incorpora dentro de un sstema integrado € mas efectivo disefio de costos con
tecnologia Pinch, sintesis de degtilacion, modelos de cdor y potencia y poshilidades de
smulacion.

Al ingresar la informacion de operacion de la planta directamente a Aspen Pinch, se pueden
usar los resultados de un moddo de smulacion Aspen Plus para hacer un mango
consstente de los datos de corrientes, propiedades fisicas y modelos de operaciones
unitarias.

El gran impacto de la tecnologia Pinch estd en la capacidad de identificacion de los
cambios de proceso. Aspen Pinch evala ssteméticamente los beneficios de los cambios
en € diagrana de flujo, precdentamiento de carga a las columnas, cambios en las
velocidades de flujo, corrientes de reciclo, presiones, reflujos'y otras especificaciones.

Aspen Pinch ofrece modelos de caor y potencia para hornos, turbinas de vapor, turbinas de
gas, y Ssemas de refrigeracion. Estos modelos se pueden combinar con d targeting de
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Aspen Pinch para encontrar la mejor ubicacion de los servicios en @ proceso y para evauar
la economia. Estos modelos se pueden usar con € andisis de gtio total de Aspen Finch.
Ega condituido por los perfiles de fuentes y sumideros dd stio para una planta Stio que
congste de diversos procesos servidos por un sistema de servicios.

Aspen Pinch andliza cambios en las cargas del proceso, en las condiciones de operacion en
invierno y verano, obstruccion en € intercambiador y evaUa intercambiadores existentes
para un nuevo servio. Esta heramienta permite hacer una sSmulecion detdlada de los
intercambiadores de caor, permite la evduacion térmica no solo de unidades smples sno
de losintercambiadores dentro de unared completa.

Aspen Pinch genera hojas de especificaciones detdladas, incluyendo € cdculo de los
coeficientes de caor, caidas de preson y otras especificaciones claves basadas en la
geometria del intercambiador y especificaciones mecanicas. Todo esto es posible grecias a
la informacion de las curvas de cdentamiento y enfriamiento junto con los datos de las
propiedades fisicas que son enviados directamente desde ASPEN PLUS,



6. SELECCION DE LAS CORRIENTES
DE INTEGRACION

El caso de estudio inicidmente planteado comprendia 3 de las 4 secciones de la Unidad de
Ruptura Catditica Estas fueron: Seccion de precdentamiento y generacién de vapor,
seccion de reaccion y fraccionamiento principa, y por Ultimo, la seccion de recuperacion
de productos livianos'. Sin embargo, fue induida ademés la seccion de tratamiento con
amina (Planta de Amina Il) debido a su gran potencid de ahorro en vapor, ya que como se
podra apreciar més adelante, esta unidad consume un 52% de todo € vapor de media
presion que requiere la Unidad de Ruptura Catdlitica

Durante € proceso e seleccidn de las corrientes que debian ser integradas térmicamente se
clasficaron en dos grupos todas las que hacian parte del caso de estudio. Para esto, s
revisaron los diagramas de flujo de cada seccion de proceso y se consultd findmente con
los ingenieros encargados de la planta. Asi pues, todas aquellas corrientes de la planta de
Cracking Catditico que por requerimientos del mismo proceso necestaban ser enfriadas
fueron denominadas “Corrientes calientes’. Las corrientes que requerian caentamiento
fueron clasficadas como “Corrientes frias’. En total se encontraron 29 corrientes sin incluir
las de servicios que por necesidades del proceso consumian o proporcionaban caor, de las
cuales fueron descartadas las corrientes asociadas a los dos intercambiadores de superficie
ya que no es posible hacer una integracion con éstas corrientes debido a que la transferencia
de cdor sucede por contacto directo en dichos equipos. Después, mediante una verificacion
en planta se encontré un by-pass sobre € intercambiador de calor SU-E-6 que lo dgaba
fuera de sarvicio y por td motivo no fue tenido en cuenta en & edudio ya que en las
condiciones actuades la temperatura de la cima de la torre absorbedora esponja es mas bga
y por lo tanto no se hace necesario € enfriamiento en este equipo.

6.1 RESTRICCIONES DEL PROCESO

El dltimo paso en d proceso de sdleccidn gpropiada de las corrientes de integracion fue
redizar una reviSon a todos los posbles cruces entre estas corrientes que fuera
preferiblemente evitar por razones de seguridad, control o digtribucion en planta. Durante
edta revisén se encontré que una de las corrientes (Gases de combustion del regenerador)
no debia tenerse en cuenta en € estudio debido a su composicion quimica y a que las dtas
condiciones de temperatura podrian generar una exploson a contacto con los
hidrocarburos en @ caso de que uno de los equipos llegase a presentar dafios en los tubos
del intercambiador como sucede ocasondmente en la refineria Sin embargo, se
recomienda un posterior estudio de recuperacion de caor para esta corriente de gases ya

! Estas secciones fueron descritas brevemente en el Capitulo 5.
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gue posee un gran contenido cadrico que actudmente se viete a la amosfera
aproximadamente a 1130 °F y 23.4 psig.

La metdurgia no presentd inconvenientes para efectuar nuevos cruces ya que en generd
son corrientes de  hidrocarburos, agua, vapor de agua 'y en € peor de los casos corrientes
con gran contenido de azufre para las cudes ya s encuentran estandarizedas las
especificaciones de los materides con los que estos equipos deben ser construidos.
Tampoco hubo necesidad de omitir corrientes debido a que la planta no es muy grande y la
distribucion de los equipos en ésta es favorable para este estudio.

Findmente, después de édta revison fueron sdeccionadas 25 corrientes (17 cdientesy 8
frias), y se dividieron en segmentos aquellas corrientes que cambiaban sus propiedades
fiscas (Hujo de capacidad cdorifica o coeficientes de transferencia de caor) durante su
trayectoria como es d caso de la nafta liviana proveniente de los fondos de la torre
desbutanizedora.

Todas las corrientes de proceso y de servicio tenidas en cuenta para € estudio de
integracion se reportan en € anexo C. Cada corriente caliente es representada con la letra H
(Se consarvé de la bibliografia [6,24,25,31,40] € término en inglés “HOT” con € fin de
evitar confusones d momento de referenciar los procedimientos de la metodologia Pinch)
y un nimero que concuerda con € orden en € que son presentadas en la Tabla 1 dd anexo
C. Las corrientes frias a su vez se representan con laletra C (Dd inglés“COLD”).

La planta no presenta secciones las cuales por motivos de control deban mantenerse
adadas dd resto de la planta, 1o que hubiera conllevado a tener en cuenta las &eas de
integridad durante € andiss Pinch.



7. EXTRACCION DE LOS DATOS NECESARIOS
PARA EL ANALISIS PINCH

Un andigs de integracion térmica necesita algunos datos térmicos, propiedades fisicas y
termodinamicas de las corrientes que hardn pate de dicha integracion, obtenidos por
balances en estado estable.

Los sgtemas de adquisicion de datos en tiempo red de la refineria (DCS y Pl [30]), los
diagramas de flujo y de banderas de cada una de las secciones de la planta contienen gran
cantidad de informacion incluidas algunas propiedades fisicas de las corrientes. A pesar de
esto, un gran obstéculo en la extraccion de los datos a partir del flowsheet del proceso 1o
condituyd € hecho de que la refineria cuenta con dstemas de medicion solamente en
dgunas corrientes intermedias, de carga y en las corrientes de productos que deben
controlar para cumplir con especificaciones. Sin embargo, dicha informacion estuvo a
digposicion por pate de ECOPETROL para condruir a partir de ésta un modedo que
permitiera Smular la planta para un caso base y de esta forma obtener los datos completos y
necesarios en € andiss de Integracion. Ademés, también estuvo disponible d moddo de
dmulacion en edado edable de la seccion de fraccionamiento con @ fin de redizar las
modificaciones parala obtencion de los datos necesarios en € estudio.

7.1. DESCRIPCION GENERAL DE LA SIMULACION DE LA PLANTA DE FCC

La informacion disponible en planta incluye temperaturas, presiones y velocidades de flujo
de dgunas corrientes, la caracterizacion fiscoquimica de los productos y de la carga tipica
a la unidad'. El nimero de platos y demés parametros para las columnas y otros equipos
fueron tomados de los manudes de las plantas [9,10,11,12], planos y hojas de
especificaciones de cada equipo (Anexo H).

La smulacion de la planta de Cracking catditico fue llevada a cabo en d software PRO/IT
with Provision — SIMSCI [42]. El caso base sdeccionado fue una carga tipica a la unidad
de 29.000 barriles/dia, adicionando una modificacion a esquema actud de la planta. El
cambio conssié en una corriente adiciond (Corriente H6.2 de la Tabla 1, anexo C) de
gasdleo producto (HCO), € cua no se obtiene actudmente como producto pero que esta
proyectado a producirse proximamente en la refineria. Debido a esto, se incluye la corriente
en d modelo de smulacion.

! Informacién suministrada por el Instituto Colombiano del Petréleo presentadaen el anexo G.

23



La informacion necesaria para redizar las smulaciones se tomé dd DCS y dd ssema de
informacién en tiempo rea Pl para una corrida de planta con la carga correspondiente d
caso base seleccionado. La informacion tomada del Pl con su fecha y descripcion para un
caso normal de operacion de la planta se presentaen € anexo H.

En d caso de la seccion de fraccionamiento se completd la smulacion proporcionada por
Shell Globd Solutions [38] para una carga de 29000 barriles y una produccion de HCO
(Nuevo producto) de 1306,7 barrileddia y se adiciond la seccién de precdiente y
generacion de vapor. Para la seccidon de livianos se smulé toda la unidad, cargando los
resultados del programa de Shell a las unidades respectivas. Los datos de la seccidén de
tratamiento con amina se obtuvieron de una corrida redlizada por @ ICP para la misma
cargaalaunidad.

El méodo termodinamico utilizado para los cdculos en d smulador, se basd en d moddo
de Grayson — Streed. Las propiedades de transporte se calcularon usando correlaciones para
petroleo y d punto de flash fue caculado mediante d méodo de Nelson. Cabe aclarar que
e software PRO Il [42] describe la cima de las columnas de separacion como la etapa
tedrica # 1, mientras que en la refineria, la primera etapa corresponde a fondo de la
columna

El moddo de fraccionamiento se describe ampliamente en € reporte de Shell Globa
Solutions [38], mientras que € modelo de la seccion de recuperacion de productos livianos
y las modificaciones que se hicieron sobre d modedo de smulacion de la seccion de
fraccionamiento se describen a continuacion:

El moddo de dstema de separacion esta compuesto basicamente por las dos etapas de
compresdn con sSus respectivos sSstemas de recirculecion 'y aguas de lavado a los
intercambiadores, @ tambor de dta presion y los Sstemas de separacion de gases y liquidos
tomando como criterio basco de disefio las condiciones de funcionamiento y
especificaciones de los equipos' dd manud de la seccion de livianos [11], d anexo G y la
RVP (Red Vapor Pressure) de la Nafta liviana producto de los fondos de la torre
desbutanizadora cuya especificacion de 70 KPa es controlada en € proceso.

En d caso de la torre deshutanizadora, € cdor dd fondo de la columna requerido para
efectuar la separacion fue necesario smularlo mediante un rehervidor tipo Kettle, pues d
programa no admitia una configuracion como la encontrada en planta que consste de un
rehervidor que bma una corriente dd fondo de la torre diferente a la corriente de producto.

1 A las condiciones de proceso actuales solo es necesario uno de los dos intercambiadores de calor FF-E-551
A/B mientras sobre €l otro se hace un by-pass. De ali que el &rea de transferencia que se tomo para los
calculos sealamitad del areatotal que aparece en la especificacion del equipo.
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Sin embargo los resultados fueron smilares a la Stuacion actud para una carga de 29000
barrilesy RVP dela nafta liviana de 70 KPa

El cdor para efectuar d despojo en la FL-T-604 se suministra por un rehervidor tipo Kettle
que provee € caor aportado por los rehervidores FL-E-613 y FL-E-614 como se observa
en e diagrama de flujo dd proceso (Anexo A). La torre absorbedora primaria FL-T-2603
retira e calor generado por la operacion de absorcion por medio de un enfriador que smula
el cdor retirado por los dos enfriadores FL-E-618 y FL-E-6109.

El condensador FL-E-604 se smulé con la corriente de cima de la torre desbutanizadora
FL-T-601. Sin embargo, los datos de planta reportan una temperatura de 84-85 °F
(Indicador de temperatura FL-TI-618 ddl sstema Pl) a la sdlida del condensador FL-E-604.
No es termodinamicamente posible, que d intercambiador entregue esta temperatura ya que
e agua enfriante esta digponible a 88.00 °F y por lo tanto se hizo una verificacion en planta
encontrando que la temperatura reportada por € medidor correspondia realmente a la salida
de una vavula de control (PICV-603) ubicada a la sdida de intercambiador, la cud
controla la presién en la torre. Td como se muestra en @ archivo de smulacion adjunto y
en d reporte de smulacion (Anexo 1), en la vavula ocurre un proceso de expansion
isoentépica a través dd estrangulamiento dd fluido (GLP) lo cua hace que la temperatura
s disgminuya aproximadamente 15 °F. La caida de presion de 40 psig es € resultado de la
friccion de fluido en lavavula

Para obtener las corrientes de carga a los condensadores de cima (FFE-556) de la Torre
fraccionadora y a la seccion de livianos en lo correspondiente a gas de bgja presion GBP y
dedtilado de bga preson DBP, s completd un moddo hasta la primera etapa de
compresion en  FL-C-2601 de manera que pueda hacerse la recirculacion de la descarga
de la primera etagpa hacia los gases de cima con d fin de cargar la corriente completa hacia
los condensadores FF-E-556 A/F

La corriente producto de Aceite liviano de ciclo (P-LCO) proveniente de los fondos de la
torre despojadora de LCO (FF-T-553) se llevd hasta las condiciones requeridas por los dos
erfriadores de esta corriente FF-E-553 y FF-E-557, los cudes deben enfriar desde una
temperatura de aproximadamente 440.00 °F hasta 122.00 °F (Temperatura de envio a
tanques). La temperatura a la sdlida del enfriador de durry producto FFE-554 debe estar
etre 200 °F y 210 °F paa s ewiado a tanques. Aunque una temperaiura de
dmacenamiento més devada seria ided para d andids Pinch, se toma una condicidn
conservadora de 200 °F, con d fin de no sobreestimar @ potencid de ahorro para €
proceso.

! Tomado del procedimiento: “PROCEDIMIENTO PARA EXTRACCION DE AROTAR A TANQUES'
GRC-PRO2-P-004, 12 dejulio de 2000.
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Las demés corrientes de producto sufren agunas modificaciones antes de enviarse a
tanques. La Nafta liviana y & gas seco son enviados a tratamiento, la Nafta pesada y €
HCO a mezcla 'y d GLP s envia como carga a otras unidades. Por esta razdn los
procedimientos para € admacenamiento en tanques no gplican para ede edudio y las
condiciones de sdida son las obtenidas dd sstema de informacion Pl y de la smulacion de
las unidades en PRO Il. En cada caso, las corrientes se acondicionan de acuerdo a la
disposicion que ofrezcan los intercambiadores de cdor.

La concepcidon de modelo de Shell Globa Solutions establece una mezcla de Nafta pesada
y GLP para ser cargada como corriente de remocion de C5+ (Nafta usada como medio
absorbente) en la torre esponja FL-T-602. Sin embargo, debido a que a proceso
normamente se carga una corriente liquida del plato 19 de la torre fraccionadora FF-T-552,
s hizo d cambio para evitar una maa estimacion a su paso por € enfriador de Nafta
pesada (FL-E-605). La composicion de HCN (Nafta pesada) se extrgo de corriente latera
de la bandga tedrica 7 de FF-T-552 correspondiente a plato rea 19. Como la torre esta
balanceada, este corte se extrgo con un flujo muy cercano a cero para extraer de €
Unicamente su composicion y tomarla como referencia en la torre esponja de la secciéon de
livianos

Se completaron los circuitos de Surry, HCO y Nafta pesada en € moddo Shdl paa
representar los intercambiadores que hacen parte de la red de intercambio de cdor y asi
obtener caor especifico de las corrientes que intervienen en dlos. Las unidades adicionadas
referentes d circuito de enfriamiento de la FF-T-552 se describen a continuacion:

Circuito de Slurry: Se cred una corriente de referencia con respecto a la corriente de
Pump around inferior de FFT-552, modelar € intercambio de caor en los generadores
de vapor FL-E-555, manteniendo las condiciones de retorno de Slurry (Corriente H7.1)
alatorre en 399.50 °F y una produccion de 1047 barriles/dia.

Circuito de HCO: Se tomd una corriente de referencia a las condiciones de llegada d
rehervidor de la torre desbutanizadora para smular € intercambiador FL-E-606. Con €l
fin de mantener las condiciones adecuadas para una buena separacion en FL-T-601, se
hace un By-pass a la corriente de HCO controlando la temperatura a la sdida dd
intercambiador con CN3. El cdor transferido en € enfriador FL-E-560 se cdcul6
fijando la temperatura en 389.52 °F para mantener la condicion de retorno a la torre de
353.00 °F. Después de haocer un By-pass controlado por € CN4, la corriente de gasoleo
s divide y € HCO producto se extrae inmediatamente a la sdida dd FL-E-560. El
HCO producto se enfria en & FF-E-561 hasta 160.00 °F (Este nuevo intercambiador
aln no s he puesto en funcionamiento).
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Circuito de Nafta Pesada: Debido a que la corriente de Nafta pesada producto se
toma antes de que d circuito de que € circulante de cima s enfrie, su smulacion se
hizo a partir dd producto de fondos (P-HNAPH) de la torre FF-T-551 llevandolo hasta
108,50 °F. El reflujo circulante debe enfriarse en @ intercambiador F~E-551 haciendo
d By-pass correspondiente para llevar la corriente hasta la temperatura de retorno
requerida en la torre (173,62 °F). Para esto se coloco un equipo (Cns) que controla e
fluyjo que ha de pasr por € intercambiador y se smulé un intercambiador riguroso
(FF-E-551-R16) patiendo de los datos obtenidos en @ smulador HEXTRAN de
SIMSCI.

La seccion de fraccionamiento principad tuvo una rdpida convergencia. Por otro lado, la
seccion de compresion y recuperacion de vapores presentd mas dificultades debido a la
poca informacion con la que se cuenta de esta seccion de la planta  Adicionamente,
presentd problemas de convergencia debido a la gran cantidad de corrientes de reciclo que
involucra @ proceso. Dichos problemas fueron solucionados cargando € archivo de
smulacion con esimaciones inicides de las temperaturas y los flujos molares de vapor en
las etapas de cada una de las torres involucradas en la smulacion'. Los resultados
representaban adecuadamente la redlidad. El reporte de las unidades smuladas se presentan
end anexoll.

7.2 CLASIFICACION DE LA INFORMACION NECESARIA PARA EL ANALISIS
PINCH

De la dmulacion completa de la Unidad descrita en d Capitulo 7.1 fueron extraidos
Unicamente los datos que realmente son necesarios desde @ punto de vidta de la integracion
energéticadel proceso tales como:

7.2.1 Temperauras a las cuales cada corriente de proceso llega y abandona una zona de
recuperacion de calor, (Tg y Ts respectivamente). Estos valores son tomados del
reporte de cada intercambiador de caor en & anexo | y son presentados en las
columnas 3y 4 delaTablal, Anexo C.

7.2.2 Fujos de capacidad caorifica, los cuades son € resultado de un producto entre las
velocidades de flujo y la capacidad cdorifica promedio para cada corriente,
(F*Cp). Egtos son calculados a partir dd cdor transferido en cada intercambiador
de caor que hace pate de la red estudiada (Ver anexo D), y dd cambio de
temperatura que sufre cada corriente que interviene en dicho equipo. El cdculo de
F*Cp para d intercambiador 1 (FF-E-555) en d que se intercambia 78.705

! Losingenieros de soporte técnico de SIMSCI [59] brindaron la asesoria requerida en cuanto alos problemas
de convergencia presentados con el modelo de simulacion.
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MBTU/h, se muestra a continuacion y e rediza a partir de los datos consignados en
el anexo D:

Corriente H7.1 (Slurry de lafraccionadora principd):

F*Cp = 78.705 MBTU /h / (640.00 °F - 399.50 °F)
F*Cp = 78705 MBTU/h / 24050 °F = 327256 BTU/ h °F

En € caso de la corriente C5 (Agua liquida saturada proveniente del tambor de
vapor) no cambia de temperatura a su paso por d intercambiador FF-E-555 pero
experimenta un cambio de fase a 380.48 °F y por lo tanto su cambio entdpico tota
debe corresponder a su caor latente:
AH = m*& (Calculado aT: 380.48 °F)
(7.2)

Sn embargo la aplicacion de la metodologia Pinch requiere especificar los vaores
de la capacidad cdorifica de flujo F*Cp de las corrientes y por lo tanto en corrientes
con cambios de fase diferentes autores [6,23-25,28,31,40] proponen asumir un
cambio de temperatura de un grado (1°F) con d fin de cacular un vaor ficticio de
F*Cp que represente @ mismo cambio entdpico asociado d cambio de fase
(Ecuaciones 7.2y 7.3).

(F*Cp) FicTICIO * (1°F) = m* &
(7.2)

m*| _ DH(Q,,;,, transteri do en €l intercambi ador) (F* c )
DT DT (Diferencia de T° dela corriente) Pl ricricio

(7.3)
Parala corriente C.5 se obtiene:

F*Cp = 78.705MBTU/h / (380.48 °F - 379.48 °F) = 78.705 MBTU/ h °F

Una suposicion adiciond de la metodologia Pinch es que todos los caculos se
redizan a partir de corrientes linedles (corrientes con F*Cp constante) y por lo tanto
habra que aproximar las curvas mediante una serie de tramos rectos. Sin embargo,
eto no es una limitacion seria ya que cuaquier curva se puede goroximar con €
grado de precison que se desee mediante un nimero suficientemente grande de
tramos rectos. Por lo tanto, se caculé € cambio entalpico de cada corriente con €
fin de andizar la variacion en F*Cp con respecto a la Temperatura, pero ninguna de
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las corrientes presentaba una variacion condderable en d intervdo en  cud sufria
el cambio de Temperatura

Cosficientes peliculares de transferencia de calor para cada corriente, [h]: Para
efectuar d andliss Pinch s requiere estimar @ coeficiente pdicular de trandferencia
de cdor para cada corriente, € cud debe incuir la resstencia de la pared y € factor
de obstruccién propio de dicha corriente. La metodologia Pinch propone usar la
Ecuacion 7.4 paralaestimacion del coeficiente total de transferencia de calor.

U =1/ (U/hios+ 1/hos)*

(7.9
Donde:
U: Coeficiente totd de transferenciade calor.
Hios. Coseficiente pdicular de trandferencia de cdor, lado dd tubo (Induye la
obstruccion y laresstenciadel materia del tubo).
Hos. Codficiente pdicular de transferencia de caor, lado de la coraza (Induye la
obstruccion y laresstencia del materia del tubo).

Los coeficientes totales de transferencia de cdor requeridos para cumplir con las
condiciones de proceso deben ser determinados de la ecuacion de Fourier (Ecuacion
7.5) cuando la superficie A es conociday Q y DT son caculados de las condiciones
de proceso.
_ 0

A* DT

D

(7.5)

Cuando la superficie de transferencia no se conoce, € vaor de U puede obtenerse
independientemente de la ecuacion de Fourier mediante los coeficientes de pelicula
Para d andids de la red de intercambio de caor de la URC, se hizo @ cdculo por la
ecuacion de Fourier usando d éreainstalada ya que se trata de unidades exigtentes.

El software de integracion térmica Aspen Pinch® es una herramienta ided para la
determinacion rigurosa de los coeficientes peliculares de transferencia de cdor, y
aunque d software disponible en la refineria de Cartagena, SPRINT, puede hacer
uso de una interfase con ASPEN PROPERTIES PLUS, ECOPETROL no tiene
licencia de ese tipo. Por lo tanto, los coeficientes se determinaron con agoritmos de
cdculo obtenidos de la literatura. En caso td que la integracion térmica de la red
sugiera reubicar una corriente, @ software SPRINT utiliza los coeficientes
estimados previamente para cacular una nueva &ea de trandferencia de cdor, pero
en ningun caso los usa para evauar |os intercambiadores existentes.

! Tomado de Heat Exchanger Network Synthesis, [40]
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Algunos libros' que tratan @ andisis Pinch, recomiendan estimar los coeficientes
utilizando vaores experimentades tabulados en la literatura, basados en la
composicion de las corrientes, la preson y @ didmetro de la tuberia. Otros autores
como Ken [19] acuden a corrdaciones para su edtimacion. Los coeficientes
tabulados se tomaron como primera opcion de cdculo, pero debido a que no eran
representativos del proceso se obviaron, y por lo tanto se estimaron a partir de
agoritmos de cdculo.

La edimacion debe hacerse rigurosamente a partir de las nuevas condiciones de
disefio dd equipo de transferencia de caor, pero como hasta este momento no se ha
efectuado ain la integracion térmica, los coeficientes se hdlan a partir dd
intercambiador de caor donde habituamente pasa la corriente. Estos coeficientes se
basan en la suposicion de que la corriente fijard dgunas caracteristicas de disefio en
e nuevo intercambiador. Luego de efectuada la integracion térmica de la red, s
deben disefiar los equipos propuestos de manera rigurosa. Esto permite recalcular
los coeficientes peliculares de las corrientes involucradas y € area de tranderencia
de cdor de acuerdo a las condiciones de flujo, caor y temperatura de las corrientes.
El software Aspen Pinch® propone € nuevo disefio riguroso d mismo tiempo que
efectlialaintegracion.

El caculo de los codficientes de pelicula se hizo partiendo de vaores conocidos del
coeficiente total de sarvicio y de codficiente tota limpio, Us y Uc. Se procedié
entonces a sdleccionar uno de los dos lados (Tubos o coraza) para efectuar € caculo
de un coeficiente de pdicula “limpio” y luego hdlar d restante de coeficiente tota
limpio. A cada codficiente limpio 2 le suma d factor de obstruccién y se hdla €
codficiente de servicio. Fue necesario guslar una resstencia de pared cdcular €
vaor red de los coeficientes con obstruccion.

La estimacion de los coeficientes por € lado del tubo es mas confidble ya que en ese
punto no existen pérdidas de cdor hacia los drededores de sstema y fue de esta
forma que se hizo. Se sdeccionaron dos agoritmos de caculo (Ver seccidn 7.2.3.1)
partiendo de lainformacion de las especificaciones de los intercambiadores de calor.

Las unidades en las que las condiciones del proceso han cambiado, como es d caso
de los equipos FFE-560, FF-E-551, FL-E-617, FL-E-2601 y FL-E-606, ©
coeficiente requerido se hallé por la ecuacion de Fourier a las nuevas condiciones de
proceso. Ya que en € intercambiador FF-E-551 las condiciones han cambiado
sgnificativamente respecto a los datos de disefio, s hizo su verificacion en d
amulador de Procesos Hextran.

1A User Guie on Process Integration for The Efficient Use of Energy [25 ], Plant Design and Economics for
the Chemical Engineers, [ 27].



7.2.3.1 Algoritmo parad cdculo dd coeficiente de peiculapor € lado de los tubos

Se gplicaron dos dgoritmos para € cdculo de los coeficientes. El primero se usd en
equipos donde fluye agua por los tubos y @ segundo para los demas casos. Para
vapor de agua por los tubos se fijo un vaor de 1500 del coeficiente limpio, tomado

como recomendacion del libro Procesos de Transferencia de Calor [19].

Lainformacion requerida parae caculo eslasiguiente:

Para cada intercambiador:

DE : Diametro externo del tubo, <in >

DI : Diametro interno del tubo, <in>

n : NUmero de pasos del haz de tubos

at: Areadeflujo por tubo aBWG Y DE dd tubo, <in®>
Nt : NUmero de tubos

w : Flujomasico,<Lb/h>

Gt: Vdocidad de flujo masa

Gt: WAt <Lb/sft? >

Rio : Factor de obstruccion parad lado del tubo

Ro : Factor de obstruccion para e lado de lacoraza
T : Temperatura promedio del fluido, °F

Tipo de arreglo ddl intercambiador

Propiedades de |as corrientes:

r: densidad del agua, < Lb/ ft® >

m viscocidad, < cP >

k: conductividad, < Bbtu / h*ft?*°F / ft >
Cp: cdor especifico, < Btu/ Ib*°F >

Adiciondmente se requiere & cdculo de los nimeros adimensiondes de Reynolds y
Prandtl:
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Re=¢ 12 -
é 2,42+
2
(7.6)
Pr = Cp* nr 242
k
(7.7)
Procedimiento de cdculo cuando fluye agua por |os tubos:
Areadeflujo:
s = Nt* a't
144* pn
(7.8)
Velocidad:
-Gt ,<ft/s>
3600* r
(7.9)
Coeficiente limpio, hi:
hi =150* (1+0.011* T) * v * DE %2
(7.10)
Donde T esla Temperatura promedio ddl agua entre laentraday lasdida.
Algoritmo para sustancias diferentes d agua fluyendo por los tubos:
hi =0.36* Re®®* Pr/3* (mf m) ) % * é , paraRe 2000 a 1000000
(7.11)

El cdculo dd codficiente limpio por € lado de la coraza s hizo mediante la
Ecuacion 7.12:
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Uc hio

ho =

(7.12)

De la informacion de disefio de los intercambiadores se tomaron los factores de
obstruccion. La razén para tomar estos vaores es que durante la integracion, los
nuevos intercambiadores propuestos, deberan tener en cuenta  caso mas extremo
de obstruccidon originado por la corriente respectiva en d intercambiador, por lo
tanto, se utilizan las ecuaciones 7.13 y 7.14 paa edimar unos coeficientes
“obgtruidos’ tanto paralos tubos como parala coraza.

(7.13)

(7.14)

A partir de los coeficientes calculados en d punto anterior, se calcula un coeficiente
que incluye obstruccion y su vaor s compara con € coeficiente de servicio. La
resistencia de pared fatante se tiene en cuenta con las Ecuaciones 7.15 y 7.16.

Usi =— ! — (Codficientetotal més obstrucrion)
+
hio,s ho,s
(7.15)
Resgtencia de pared, Re:
1 1 i .
R,=—- —, Us Codficiente de Servicio,
Us Usi
(7.16)

Se asume la mitad de esta resstencia para cada lado y se adiciona a cada coeficiente
parahdlar los coeficientes peliculares con obstruccidn y resistencia de pared.



L os coeficientes para cada corriente y 1os demés datos extraidos estan consignados end
anexo C.



8. ANALISIS DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALOR ACTUAL

El proceso consta de 5 intercambiadores de calor proceso a proceso, 4 intercambiadores con
savicios de cdentamiento y 17 intercambiadores que usan agua como Sarvicio de
enfriamiento, representados en € diagrama de rgilla de la red de intercambio de caor
actual (Figura 8.1). El diagrama representa la red de intercambio de calor ddl proceso de
FCC en la refineria de Cartagena y permite observar facilmente las zonas que presentan
mayores redtricciones para d disefio de un sstema de recuperacion de cdor como se
presentara posteriormente.

En la congtruccion dd diagrama de rdilla se tuvieron en cuenta las reglas enunciadas por
Linnhoff en 1.982 [25]:

> Las corrientes cdientes deben ser dibujadas de izquierda a derecha y las corrientes frias
en sentido contrario, tal como se obsarva en la Figura 8.1.  El aumento de temperatura
se dade derechaaizquierdaen la direccion de las corrientes frias.

» Las corrientes cdientes son dibujadas en la parte superior ded diagrama y las corrientes
friassen laparte inferior.

» Los intercambiadores de cador en los que intervienen sarvicios cdientesl se denotan
con H y son ubicados en d extremo izquierdo de las corrientes frias, mientras se
denotan con C a todos los intercambiadores en los que se emplean servicios frios (Agua
de enfriamiento) y gparecen € extremo derecho sobre corrientes caientes.

> Por ultimo, € intercambio de cdor entre una corriente fria y una caliente se representa
mediante dos circulos unidos mediante una linea verticd y sobre los cudes se indica la
carga cddricatranderida

En € diagrama de rgilla se presentan Unicamente las operaciones con transferencia de caor
descartando las corrientes del proceso que no serén Utiles en la busqueda de la red de
intercambio que conlleve a los minimos costos totaes para ECOPETROL. Las corrientes
seleccionadas son |as presentadas en € anexo C.

La red de intercambiadores de caor inicialmente fue estudiada de los diagramas de flujo de
cada una de las secciones del proceso y pogteriormente se hizo la verificacion en planta por

1 Los intercambiadores que requieren servicios calientes utilizan el vapor generado en |os intercambiadores
FF-E-555 y vapor de media presién suministrado por la Planta de Servicios Industriales (USI) de la refineria
alas condiciones de temperaturay presion que se presentan en el Capitulo 9.



medio de recorridos y seguimiento de liness. Eda verificacion fue importante porque las
condiciones de proceso han cambiado desde la puesta en marcha de la Unidad de Ruptura
Catditica EXXON modelo IV y debido a esto se encontraron modificaciones (basicamente
reubicacion o suditucion de equipos) con relacion a los PFD origindes.  Findmente, €
diagramade rgjillafue vaidado por @ Ingeniero de contacto de la planta

La Unidad de Ruptura Catdlitica no cuenta con un diagrama de flujo completo del proceso
por lo que fue necesario incluir una actividad adiciond d cronograma de actividades y
redizac un PFD completo que incluyera todas las secciones de la planta, que tuviera en
cuenta todas las unidades relacionadas con la red de intercambiadores de cdor y que
contemplara las modificaciones que fueron encontradas en la planta El PFD fue revisado
por @ ingeniero especialista del proceso y puesto a disposicion de los ingenieros del
Departamento de desarrollo Tecnoldgico y persond relacionado con la planta de cracking
caditico. El diagramade flujo del proceso redizado se presentaen € anexo A.

Las cantidades maximas de sarvicios externos de cdentamiento y enfriamiento requeridas
para € proceso pueden ser cdculadas maximizando € uso de dichos servicios asumiendo
gue en la red de intercambio de cdor todas las corrientes cdientes son enfriadas con
servicios frios y que todas las corrientes frias son cdentadas con servicios caientes. Para
esto se suman los cambios entdpicos de todas las corrientes frias (SQc) y de todas las
corrientes cdientes (SQu). El cdculo de los cambios entdpicos a patir de los datos
térmicos ddl diagramade rejilla (Figura 8.1) se muestran en la Tabla 8.1 obteniendo:

Maxima cantidad de servicios calientes requeridos en € proceso:
SQu =308.059 MBTU / h

Maxima cantidad de servicios frios necesarios para d proceso:
SQc=145.610 MBTU / h



Figura 8.1. Diagrama de rgilla para la actud red de intercambio de cdor en d

proceso FCC. Caso basel.
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Tabla 8.1. Cambios entdlpicos de las corrientes andizadas.

CORRIENTES CALIENTES CORRIENTESFRIAS

NOMBRE DH (MBTU/h) NOMBRE DH (MBTU/h)
H.1 43560 C1 12814
H2 50.150 C2 5553
H.3 3.865 C3 3929
H.4 8.362 C4 22157
H5 12814 C5 78.705
H6 9628 C6 9.670
H.7 80.161 C7 9132
H.8 8.846 C8 3650
HO 9475
H.10 11.062
H.11 1557
H.12 1954
H.13 13254
H.14 27,032
H.15 9670
H.16 9517
H.17 6.043
SOn | 308.050 | SQc | 145610

Sin embargo esta consideracion no tiene en cuenta que una corriente cdiente del proceso
puede ser usada para calentar una corriente fria del proceso y de esta forma tanto las cargas
de servicios cdientes como las de sarvicios frios serian menores como reslmente sucede
con 5 de los intercambiadores de cdor de la planta ya que actudmente existe un grado de
integracion  ali (Ver Intercambiadores proceso a proceso, Tabla 1, Anexo D). Sobre €
mismo diagrama de rgillas se puede observar que € consumo de vapor de media presion
(sarvicios cdientes) es de 24.447 MBTU/h que corresponde a vapor requerido para
precdentar la carga a la torre desbutanizadora (Corriente C.3), suplir las necesidades
energéticas de los rehervidores de las torres despojadoras en las secciones de productos
livianos y Amina Il (Corrientes C4.2 y C7) y por Ultimo en € recuperador de amina
(Corriente C.8). De dli se nota que d vapor consumido en la seccién de amina (Corrientes
C.7y C.8) equivale d 52 % dd consumo totd:

(9.132 +3.650) ME;TU
100* =52.28%
24,447 MBTY




El consumo red de vepor de media presén corresponde a la suma de los consumos
parciales en estos equipos como se muestraen la Tabla 8.2.

Tabla 8.2. Requerimientos de vapor de 140 psig en la planta de FCC.

CORRIENTE CONSUMO DE VAPOR DE M.P.
<MBTU/h>
C3 3.929
C4.2 1.736
C7 9.132
C38 3.650
CONSUMO TOTAL 24.447

En generd, los diagramas Temperatura - Entdpia y en especid las curvas compuestas son
muy Utiles para determinar los requerimientos energéticos y d potencia de recuperacion de
caor con respecto a los consumos minimos. Estas curvas se obtienen combinando todas las
corrientes calientes para generar una curva compuesta cdiente que represente @ cambio
entdpico de todas dlas, asi mismo, se pueden reunir todas las corrientes frias para obtener
la curva compuesta fria correspondiente. Las curvas compuestas pueden obtenerse a partir
de los datos térmicos en & anexo C.

Parala generacion de la curva compuesta caiente deben seguirse |os siguientes pasost:

1. Definir intervalos de temperatura, ordenando las temperaturas de entrada y sdida de
cada corriente cdiente (Ver anexo C) en forma ascendente tal como se muestra en la
segunda columna de la Tabla 8.3, omitiendo |os vaores de temperatura repetidos.

2. Sumar todos los valores de F*Cp de las corrientes presentes en cada intervao de
temperatura (OF*Cp, Columna 3, Tabla 8.3). En e caso dd primer intervao de
temperatura (89.73 °F — 94.90 °F) se encuentra presente solo la corriente de descarga del
sstema de compresion (H.10) y por lo tanto F*Cp sera Unicamente @ correspondiente a
eda corriente (225105 BTU/ °F*h), mientras que en € caso dd intervado 3, estan
presentes las corrientesH.1, H.8, H.9, H.10, H.11, H.12 y H.13y entonces.

OF* Cp = (554340 + 30201 + 232458 + 225105 + 129750 + 130267 + 244358) BTU/°F*h

1 Procedimiento tomado de “Heat Exchanger network synthesis’ [40].
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OF*Cp = 1546479 BTU/°F*h

3. Plantear un baance de cdor en cada intervalo de temperatura con € fin de cdcular €
cambio entdpico correspondiente a dicho intervalo. El balance de cdor para cada
intervdo es d modrado en la Ecuacion 8.1 en la quei representa cada intervao de
temperatura.

AH; = AT;* OF*Cp1
(8.1)

4. Cdcular laentapia mediante la Ecuacion 8.2:

Hi = Hi-l + DHi
(8.2
Condicién: Parai =0, H; = 0.

Parad intervao 3:

AHz = (102 °F-100 °F)* 1546479 BTU/°F*h = 3092958 BTU / h
Hs = (3497364 + 3092958) BTU /h = 6590322 BTU / h

5. Grdficar los vaores de entdpia obtenidos en @ paso 4 (Columna 5 de la Tabla 8.3)
contra las temperaturas obtenidas en  paso 1 (Segunda columna).

La curva compuesta fria puede ser obtenida siguiendo los pasos presentados para la
generacion de la curva compuesta caliente con la diferencia de que en € paso 4, H = Qcmin
paa i = 0. Los puntos obtenidos para las curvas compuestas cdiente y fria estén
consignados en las Tablas 8.3 y 8.4 respectivamente.

Sobre la curva compuedta fria de la Tabla 8.4 pueden observarse didtintas filas con vaores
de OF*Cp igudes a 0. Esto indica que ninguna de las corrientes frias se encuentra en ese
intervao de temperatura. Las curvas compuestas son entonces, los diagramas Temperatura:
Entdpia que resultan de combinar diversas corrientes del proceso en intervalos definidos de
temperatura.

1 Lametodologia utilizadatienen en cuenta Uinicamente | os efectos debidos alatemperatura.



Tabla 8.3. Datos parala curva compuesta caiente.

INTERVALO | TEMPERATURA | OF*Cp AH H
(°F) (BTUPF*h) | (BTU/h) (BTU/h)
0 80.73 0 0 0
1 94.90 225105 1163793 1163793
2 100.00 457562 2333571 3497364
3 102.00 1546479 3092958 6500322
4 103.00 1649141 1649141 8230463
5 10850 1745858 9602219 17841682
6 112,00 1767258 6185403 24027085
7 115,00 1690106 5070318 20007403
8 122,00 1550839 10018373 40016276
9 135,66 1586081 21665880 61682156
10 139.76 1353624 5549859 67232015
11 140.80 1128518 1173659 68405674
12 154.24 1439467 19346437 87752111
13 160.00 1195100 6383828 94635030
7 170.75 1203797 12940818 107576757
15 178.58 1210359 9477118 117053875
16 200.00 656020 14051949 131105824
17 200.30 663316 198995 131304819
18 20140 825024 907527 132212346
19 22159 728306 14704518 146016864
20 244,00 745003 16717725 163634589
21 260.10 603396 11163676 174798265
2 289.11 531600 15424327 100222502
23 302.11 510290 6633770 106856362
24 33522 199341 6600213 203456575
25 368.00 72430 2374056 205830831
26 389,52 196333 4235954 210066785
27 302.90 418003 1416199 211482984
28 399.50 388793 2566034 214049018
29 12259 708751 16365061 230414079
0 440,64 477906 8626221 239040300
31 Z71.00 751663 13712519 252752819
2 640.00 327256 55306264 308050083
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Tabla 8.4. Datos paralacurvacompuesta fria

INTERVALO | TEMPERATURA | OF*Cp AH H

(°F) (BTUPF*h) | (BTU/h) (BTU/h)
0 90.13 0 0 186895883
1 11840 135870 3841045 100736928
2 131.00 202851 3680923 194426851
3 180.00 156981 7692069 202118920
4 194.02 0 0 202118920
5 21590 627546 13730706 215849626
6 217.00 844358 929344 216778970
7 23100 769833 10778362 227557332
8 233.98 217312 647590 228204922
9 246,00 0 0 228204922
10 247,00 9132060 9132060 237336982
11 260.10 0 0 237336982
v 300.00 91479 3650012 240986994
13 33522 0 0 240086994
7 36044 374460 12814021 253801015
15 379.48 0 0 253801015
16 38048 78705068 78705068 332506083

Los requerimientos de agua enfriante en cada intercambiador de caor que utiliza servicios
de enfriamiento se muestran en la Tabla 8.5. Sobre € anexo D puede observarse que la
minima aproximacion de temperatura en los intercambiadores de calor es de 20.02 °F para
intercambiadores proceso a proceso encontrada en € intercambiador 1 (FF-E-555), 80 °F
para los intercambiadores que usan vapor (Intercambiador 9, SU-E-5) y 1.73 °F para los
intercambiadores que requieren servicios frios (Intercambiador 18, FL-E-2601).

Las curvas compuestas que representan € proceso de FCC en la Refineria de Cartagena
(Ver Figura 8.2) muestran un DT, de 94.72 °F, una temperatura de Pinch de 426.84 °F, un
consumo actud de savicios de enfriamiento de 186.896 MBTU/h que representa las
pérdidas actudes de cdor hacia € agua enfriante y un consumo de servicios cdientes de

24.447 MBTU/h, € cua concuerda con € reportado en laTabla 8.2.

4?2




Tabla 8.5. Requerimientos de agua de enfriamiento en la planta de FCC.

CURVAS COMPLESTAS DEL FROCESO FCC
ECOFETROL REFINERIADE CARTAGEMA

)

B

TERPERATURA < °F =

1
15 z
. ENTALPiR < METU b =
Figura 8.2. Curvas compuestas




Al igua que en d cdculo de un intercambiador de cdor, € intervado de entapias en € que
la curva cdiente y fria se superponen representa @ cador que actudmente estd siendo
recuperado. Los intervalos de entapia no superpuestos a la izquierda y derecha, son las
necesidades de energia que no se pueden cubrir con las corrientes de proceso y por lo tanto
representan |os requerimientos de calentamiento y enfriamiento respectivamente.

Las necesidades energéticas dependen de la diferencia de temperatura entre la curva
compuesta cdiente y la curva compuesta friaa. S se aumenta esta diferencia (desplazando
la curva fria hacia la derecha), sera necesario gportar més energia, pero por otro lado, d
disponerse de mas diferencia de temperatura para los intercambios de cdor, se necesitaran
intercambiadores de cdor con menor superficie. Igudmente, 9 se disminuye la diferencia
de temperatura actual, se reducira @ consumo energético pero sera necesaria una superficie
de intercambio adiciond1l. Habra entonces que buscar una diferencia de temperatura
Optima, que proporcione un equilibrio entre consumo energético y costo del equiipo.

A 426.96 °F es € vdor de temperatura en la que existe un mayor acercamierto entre la
curva compuesta cdiente y la fria. Este punto se denomina Temperatura de Pinch y es la
temperatura para la cuad existen mayores redricciones en € disefio de un dstema de
recuperacion de calor. El Pinch divide d problema en dos zonas. la primera, un sumidero
de cdor a dta temperatura ubicado sobre € Pinch y en la cud todo d caor necesario debe
ser suplido por vapor de media presion, y la segunda, una fuente de calor a bgja temperatura
Stuada bgjo & Pinch en la que todo @ cador que es necesario remover se transfiere d agua
enfriante. La trandferencia de cdor a través dd punto Pinch, solo es posible en la direccion
que indica la flecha en la Figura 8.2. Lo ided es que € cdor que se trandfiera a través de
€2 punto sea cero ya que cuando se cumple dicha condicion se logran los consumos
energeéticos minimos alas condiciones de proceso.

Los requerimientos energéticos en d proceso también pueden s representados
graficamente mediante un badance de entdpia (Figura 83) en d que S(DH) serd una
condante para € proceso. La primera ley de la termodinamica indica que € caor
disponible por d vapor y las corrientes cdientes del proceso debe ser igud a caor
requerido por las corrientes frias del proceso y € agua de enfriamiento @mo se muestra a
continuacion:

SQu+ Qnu = SQc+ Qcu
(8.3)

1 Sobre las curvas compuestas, la diferencia de Temperatura minima cambia cuando se hace un
desplazamiento horizontal de la curva compuesta fria. Sin embargo, si las curvas llegaran a tocarse en algun
punto, el DT, es nulo y la transmision de calor seria imposible; por lo tanto, deber4 mantenerse una
separacion entre las curvas de por 1o menos algunos grados.
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Figura 8.3. Representacion del consumo energético de la planta.

Reemplazando los valores obtenidos en la Ecuacion 8.3:

308.059 MBTU/h + 24.447 MBTU/h = 145.610 MBTU/h + 186.896 MBTU/h

Edtaley puede ser reordenada de la siguiente forma:

(Quu - Qcu) = (SQc - SQu)
(8.4

Los reguerimientos minimos de servicios externos (Quu Y Qcu respectivamente) que
satisfacen la Ecuacion 8.4 son 162.449 MBTU / h de servicios friosy 0 MBTU / h de
sarvicios cdientes, dando como resultado un potencia de recuperacion de caor de 24.447
MBTU / h (186.896 MBTU / h - 162.449 MBTU / h), lo cua asume que todo € caor puede
ser trandferido de una corriente cdiente a una corriente fria.  Sin embargo, debe verificarse
S e poshle dcanzar dichos consumos minimos mediante la segunda ley de la
termodinamica, la cua establece que € cdor solo puede ser transferido de una temperatura
mas dta a otra mas bga ya que debe exidir una diferencia de temperatura postiva que
provea una adecuada fuerza guia paratransferir d caor entre la corriente friay lacdiente.

El méodo de las curvas compuestas es un méodo grafico y muy practico. Sin embargo, a
tratarse de una planta tan complga y debido a la gran cantidad de corrientes que involucra,
se optd por emplear un méodo numérico directo para € @culo de la méxima recuperacion
posble dd cdor mediante andiss Pinch. El mé&odo empleado fue € Algoritmo de la
Tabla Problema basado en la cascada de minima energia y propuesto por Flower y B.
Linnhoff ddl Indituto de Ciencia y Tecnologia de la Universdad de Manchester (UMIST)



en 1.978. Este mé&odo es smple y f&cil de aplicar tanto en cdculos manuaes como en
programeacion. Para aplicar este dgoritmo deben seguirse los siguientes pasos.

1. Aplicar la regla de cambio de la Figura 84, incrementando todas las temperaturas
inicides y findes de las corrientes frias en (DTmin/2). Todas las temperaturas de las
corrientes cdientes se disminuyen en la misma magnitud. ESo se hace para asegurar la
posibilidad de la transferencia térmica sobre una horizonta del diagrama Temperatura -
Entalpia de la Figura 8.2, ya que, para que la trandferencia de caor sea posible debe
exidir una minima fuerza guia entre corrientes cdientes y frias. Aplicando ege
procedimiento a las corrientes del presente estudio se obtienen los vaores de la Tabla
8.6.

EEGLA DE CAMBIO

Corrientes frias: T R AT o2
Corrientes calientes: T = T - AT 5/ 2

Figura 8.4. Reglade cambio.

2. Dividir d problema en los intervdos de temperatura limitados por las temperaturas
inicides y findes de las corrientes cdientes y frias desplazadas. Estos intervalos se
muestran en la primera columna de la Tabla 8.7. Pogteriormente deben determinarse las
corrientes cdientes y frias presentes en cada intervalo de temperaturas y proceder con €
cdculo de F*Cp.

m

FrC, = éi (A{ 1>)-'

J

(mc,),

n
o
j=1 k=1

(85)

Donde m y n son & nimero de corrientes frias y calientes respectivamente, presentes en
cadaintervalo.

3. Hacer € bdance de entdpia en cada intervao. (Ver Ultima columna, Tabla 8.7) td como
se hizo para la elaboracién de las curvas compuestas (Pasos 3y 4). La columna 2 de la
Tabla 8.8 reporta la cascada de energia para @ caso de estudio haciendo la entapia del
dltimo intervao igud aO.



Tabla 8.6. Temperaturas desplazadas aplicando la“reglade cambio”.

No. T (°F) T°s (°F) T° * (°F) T * (°F)
H.1 17858 100.00 13122 52.64
H.2 302.11 140.80 254.75 93.44
H.3 289.11 10850 24175 6114
H.4 24064 122.00 393.28 74.64
H.5 471.00 368.00 12364 32064
H6.1 42259 38052 375.23 342.16
H6.2 38052 160.00 342.16 11264
H7.1 640.00 399,50 502.64 352.14
H7.2 399.50 200.00 352.14 15264
H.8 392.90 100.00 34554 52.64
H.9 13566 94.90 88.30 4754
H.10 139.76 89.73 92.40 1237
H.11 112.00 100.00 64.64 52.64
H.12 11500 100.00 67.64 52.64
H.13 154.24 100.00 106.88 52.64
H.14.1 33522 221.59 287.86 174.23
H.14.2 22159 170.75 174.23 12339
H.14.3 17075 102.00 12339 54.64
H.15 260.10 200.30 212.74 15294
H.16 201.40 103.00 15404 55.64
H.17 244,00 112.00 196.64 64.64
C.1 335.22 369.44 38258 416.80
C.2 90.13 131.00 13749 178.36
C.J3 215.90 233.08 263.26 281.34
CA.l 194.02 217.00 241.38 264.36
CA2 217.00 231.00 264.36 278.36
C5 37948 380.48 426,84 12784
C.6 11840 180.00 165.76 227.36
C.7 246,00 247.00 293.36 204,36
C8 260.10 300.00 307.46 347.36

Tabla 8.7. Tabla problema

INTERVALO DE AT F*Cp AH
i TEMPERATURA (°F) ( BTUPF*h) (BTU/h)
(°F)
0 4237 0 0 0
1 4754 517 ~225105 ~1163793
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INTERVALO DE AT F*Cp AH
i TEMPERATURA (°F) (BTU/PF*h) (BTU/h)
(°F)

2 52.64 5.10 ~457563 2333571
3 54.64 2.00 -1546479 -3092958
4 55.64 1.00 1649141 -1649141
5 6114 5.50 1745858 -9602219
6 64.64 350 1767258 -6185403
7 67.64 3.00 -1690106 -5070318
8 74.64 7.00 -1559839 -10918873
9 88.30 13.66 -1586082 ~21665880
10 9240 2.10 1353624 -5540858
11 03.44 1.04 1128519 1173660
12 106.88 1344 -1439467 ~19346436
13 112.64 5.76 1195100 -6383828
14 123.39 10.75 1203797 ~12940818
15 13122 783 1210360 9477119
16 137.49 6.27 ~656020 4115410
17 152.64 15.15 ~520150 ~7878556
18 152.94 0.30 527448 ~158234
19 154.04 1.10 ~680154 ~758069
20 165.76 11.72 “592437 -6945317
21 174.23 847 ~435456 -3686875
22 178.36 413 ~453143 -1872976
23 196.64 18.28 -580013 -10765214
24 212.74 16.10 536415 -8636282
25 227.36 14.62 ~374709 5479482
26 24138 14.02 ~531690 7454204
27 241.75 0.37 95856 35150
28 254.75 13.00 117256 1524328
29 263.26 851 428204 3645429
30 264.36 1.10 645516 710068
31 278.36 14.00 570641 7987574
32 281.34 298 17970 53551
33 287.86 6.52 -199342 1299052
34 293.36 550 72430 ~398604
35 294.36 1.00 9059630 9059630
36 307.46 13.10 72430 -948833
37 320.64 13.18 19049 251003
38 34216 2152 -105359 -2267326
39 34554 338 -327515 -1107001
40 347.36 1.82 297314 542003
41 35214 4.78 -388793 -1857148
42 37523 23.00 708751 ~16365061




INTERVALO DE AT F*Cp AH
i TEMPERATURA (°F) (BTUPF*h) (BTU/h)
(°F)
43 382,58 735 ~477907 -3514194
44 303.28 10.70 103447 1106542
45 416.80 2352 77204 -1816003
46 42364 6.84 ~451664 -3087801
47 426.84 3.20 -327256 -1048299
48 427.84 1.00 78377812 78377812
49 502.64 164.80 -327256 -53930709
Tabla 8.8. Cascada de minima energia
CASCADA DE ENERGIA CASCADA DE

i (BTU/h) MINIMA ENERGIA
(BTU/h)
0 162443885 186895988
1 161285092 185732195
2 158951521 183398624
3 155858563 180305666
4 154209422 178656525
5 144607203 169054306
6 138421800 162868903
7 133351482 157798585
8 122432609 146879712
9 100766729 125213832
10 95216871 119663974
11 94043211 118490314
12 74696775 99143878
13 67812947 92260050
14 54872129 79319232
15 45395010 69842113
16 41279600 65726703
17 33401044 57848147
18 33242810 57689913
19 32484741 56931844
20 25539424 49986527
21 21852549 46299652
22 19979573 44426676
23 9214359 33661462
24 578077 25025180
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CASCADA DE ENERGIA CASCADA DE
i (BTU/h) MINIMA ENERGIA
(BTU/h)
25 -4901405 19545698
26 -12355699 12091404
27 -12320549 12126554
28 -10796221 13650882
29 -7150792 17296311
30 -6440724 18006379
31 1546850 25993953
32 1600401 26047504
33 301349 24743452
34 -97255 24349848
35 8962375 33409478
36 8013542 32460645
37 8264545 32711648
38 5997219 30444322
39 4890218 29337321
40 4348125 28795228
41 2490977 26933080
42 -13874084 10573019
43 -17388278 7058825
44 -18494820 5952283
45 -20310913 4136190
46 -23398804 1048299
47 -24447103 0
48 53930709 78377812
49 0 24447103

4. Sin embargo, como los flujos de cdor (Cascada de energia de la Tabla 8.8) no pueden
Ser negativos es necesario adicionar calor hasta que estos flujos sean mayores o igudes a
0. De edta forma se puede condtruir la cascada de minima energia (Columna 3, Tabla
8.8).

En eda cascada de minima energia, se puede observar que en d intervdo 47 de
temperaturas desplazadas la entapia es cero y por lo tanto éste punto corresponde a de
méaxima gproximacion de las Curvas Compuestas (Punto Pinch). El vaor de la temperatura
de Pinch se puede leer directamente en Tabla 8.7 para d intervao 47. Los valores de las
temperaturas de Pinch caiente y fria que serén usados més addante, se obtienen por medio
delas ecuaciones 8.6y 8.7:



To de Anch cdiente. T° Ainch - ATywin /2 = 474.20 °F
(8.6)

T° de Pinch fria. T° Pinch + ATwin/ 2 = 379.72°F
(8.7)

El vaor de la entapia desplazada en la primera fila de la Tabla 8.8, columna 3 es |la energia
gue debe aportarse desde fuentes externas d proceso (Es decir, los consumos minimos de
vapor) y d vaor de la entdpia desplazada en la dltima fila de la Tabla (Columna 3) es la
energia que debe ser retirada por fuentes externas a proceso (Consumos minimos de agua
enfriante). Puede observarse que los vaores de los consumos energéicos minimos y la
temperatura de Pinch coinciden con los determinados gr&ficamente con las Curvas
Compuestas. La Gran Curva Compuedta redizada a partir de los datos de la columna 2
(Tabla8.7) y delacolumna3 (Tabla8.8) se presentaen laFigura 8.5.

GRAN CLIRVA CONPUESTA
URIDAD DE RUPTURA CATALITICA CARTAGEMA

a i i i
] 2 i B B 10
ENTALPIA = METU b= i

Figura 8.5. Gran Curva Compuesta

Sobre la Gran curva Compuesta se puede observar claramente una linea cas horizontad en
la que hay un gran aumento de entdpia sobre un intervalo muy pequefio de temperatura
(Intervalo entre 426.84 °F y 427.84 °F). Dicho intervado proviene de desplazar las
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temperaturas de la corriente C.5 en la Tabla 8.6 y por lo tanto esta linea corresponde a la
region en lacua actudmente se genera vapor en la Unidad de Ruptura catditica.
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9. SELECCION DEL ATyix OPTIMO DEL PROCESO FCC
PARA LA REFINERIA DE CARTAGENA

La diferencia de temperatura minima éptima, es agudla que genere los minimos costos
totdes para la empresa Dicha diferencia debe lograr un equilibrio entre @ consumo
energético dd proceso y la inversén en equipo que genere € estudio de integracion
térmica Por lo tanto, dicho estudio fuera de basarse en fundamentos termodindmicos,
mateméticos y de ingenieria debe incorporar ademas la economia de la compafiia y la
locdizacion de la planta, ya que, aunque €@ proyecto sea econOmicamente rentable y
termodindmicamente factile con @ ATmin sdeccionado, d momento de llevarlo a cabo
deben tenerse en cuenta dgunas redtricciones que impone la empresa como € tiempo de
retorno de la inverson. Debido a la corta vida de la planta de ruptura catditica, € capitd
invertido debe ser recuperado en un tiempo inferior a 1 afio y medio con d fin de obtener
un flujo de cga neto podtivo lo suficientemente grande para generar liquidez y judtificar la
inverson.

La sdeccion dd ATmin puede ser determinado con base en la experiencia obtenida d

redizar estudios de integracién en procesos smilares, tal como sugiere € libro “User Guide
on Process Integration for the Efficient Use of Energy” [25]. No obstante, & vaor optimo
de ATmin para la planta de FCC en la refineria de Cartagena se determind teniendo en
cuenta las condiciones y caracteristicas del proceso en particular, ademés de la informacion
econdmica actudizada conllevando a una adecuada sdeccion del ATmin dptimo. El

procedimiento involucra la busqueda dd ATmin que genere d minimo ¢ osto total
anudizado. A continuacion se describe con més detdle d procedimiento de cdculo
utilizado.

9.1 EVALUACION DEL COSTO TOTAL ANUALIZADO
El costo totd anudizado es una funcion de la diferencia minima de temperatura y
corresponde ala suma de los costos de operacion y |os costos de capital:
CT =CO+ FA*CC
(9.2)
Donde CT corresponde a costo tota anudizado, CO son los costos de operacidn, CC los

costos de capitd y FA es d factor de anudizacion, € cud es estimado mediante la funcion
de costos:



x5 LR . 5
=t (i+1) _0.1228 (1.1228)

= =0.418
(+1)"-1  (1L1228°-1

(9.2)

Los pardmetros i y n de la ecuacion corresponden a la tasa de interés y a tiempo de vida
Uil de la planta respectivamente.  Se consideraron Unicamente 3 afios de vida Util debido a
que la refineria espera en este tiempo @ funcionamiento dd Plan Maestro de Desarrollo
(PMD) y una vez llevado a cabo dicho proyecto serd necesario replantear @ estudio de
integracion térmica propuesto en e presente trabgo ya que con € aumento de la capacidad
de la planta hasta 35.000 barriles dia se hacen modificaciones importantes en equipos y
condiciones de proceso. Se tomé una tasa de interés de 12.28%72 y un tiempo de operacion
anual (TOA) de 8520 h. Dicho vaor se obtuvo de destinar 30 dias de parada de planta para
mantenimiento y reparacion cada tres afios como  sucede normamente. Esta informacion se
resumeen laTabla9.1.

Tabla 9.1. Informacion econdmicanecesaxriaparad andisis Finch.

FUNCION DE COSTOS *(+D)"/ [ (i+D) ™ ]
TASA DE INTERES (%) 12.28
VIDA UTIL DE LA PLANTA (ANOS) 3
TIEMPO DE OPERACION ANUAL 355d / 8520 h

Las condiciones a las cudes estén disponibles los servicios indudtrides requeridos por la
planta (Agua enfriante y vapor) se exponen en la Tabla 9.2. Para efectos de los
intercambiadores que requieren agua de enfriamiento, s supone que exise la suficiente
disponibilidad bajo Ias condiciones que se reportan en dicha Tabla®.

1 El Plan Maestro de Desarrollo (PM D) no considera un estudio estructurado de I ntegracién Térmica.

2 |nformacién suministrada por el Departamento de Planeacion del Negocio. Refineria de Cartagena,
ECOPETROL.

3 No hace parte del alcance del presente trabajo revisar la hidraulica o capacidad de |os sistemas de agua de
las torres de enfriamiento.



Tabla 9.2. Condiciones de suministro delos servicios industriaes.

SERVICIO SUMINISTRO RETORNO
T <°F> P <psig> T <°F> P <psig>
AGUA DE ENFRIAMIENTO 88.00 75 105.00" 40
VAPOR DE MEDIA PRESION 38048 145 -- - -

Los costos promedio de estos servicios para la refineria se reportan en la segunda columna
de la Tabla 9.3%. Sin embargo, los costos deben ser anudizados (Ver Tabla) para redizar €
estudio econdmico en términos de beneficio anua y tiempo de retorno de lainversion.

9.1.1 Estimacion y anualizacion del costo de los servicios: ES necesario estimar los
costos del agua de enfriamiento con respecto a flujo de reposicion de agua clarificada hacia
la Torre de Agua enfriante (TAE 1), d cud a su vez, es funcidn de la cantidad de agua
evaporada como consecuencia de la trandferencia de masa hacia @ are que le srve como
medio de enfriamiento. La Sguiente expresidon [9] permite € cdculo dd flujo de agua (Fr)
gue es necesario reponer en latorre de enfriamiento:

_ 0.85* Fe* DTy, ,, * Ce
1000* (Cc - 1)

(9.3)

Donde, F; es d flujo de circulacion de agua de enfriamiento a través de la TAE |l (En este
caso 24000 gpm), DTrae i es la diferencia de temperatura a las condiciones de retorno y
sdida de agua de enfriamiento de la Torre de enfriamiento. C. es & nimero de ciclos de
concentracion que indican € nimero de veces que € agua de reposicion se concentra en €
sgdema de enfriamiento y en la practica [9] se define como la reacion entre la
concentracion de una especie en d agua de reposicion y la concentracion de la misma
especie en € agua de circulacion. En la torre de agua de enfriamiento de la planta, en la
refineria de Cartagena, se tienen calculados 5 ciclos de concentracion.

! Este valor indica la temperaturaala cual el agua regresa alatorre de enfriamiento después de mezclarse con
el agua proveniente de | os equipos que no hacian parte de la Integracién.

2 Informacién suministrada por el Departamento de Planeacion del Negocio. Refineria de Cartagena,
ECOPETROL.



Reemplazando se obtiene un flujo de reposicion' de:

_ 0.85* 24000* (105°F - 83°F)*5
1000* (5- 1)

Fr

=433.5 gpm

La medicion de DTyag fue de 17°F y se efectla de acuerdo a las condiciones de

temperatura reportadas. DTrag corresponde d 1.7 % de toda € agua que circula través de
la TAE 1l. Este nuevo vaor cdculado para € agua de reposicion proporciona ata
confiabilidad para los cdculos y se trabga con d mayor vador con € fin de tener una
esimacion seguraparad costo dd agua de enfriamiento.

Para d cdculo dd costo dd agua enfriante por unidad de energia se utiliza la sguiente
expresion deducida a partir del balance de energiaparad agua de enfriamiento:

1
Cw* ——
Cew=1+10°* —_TRM
r w pr (DTTAE_[I)

(9.4)

Donde:

Ccw = Costo del agua de enfriamiento en unidades de energia, < $US/ MMBTU >
Cw = Cogto de agua por unidad de volumen (33.71 $ Col / Kgdl). [8]

rw Densdad del agua, 83454 Lb/ KGAL.

Cpw = Cdor especificodel agua. 1.0 BTU / Lb °F.

TRM = Taza Representativadel Mercado, 2960.77 $ Col / $US (Marzo 6 de 2003).

Reemplazando en la Ecuacion 9.4, d costo del Agua enfriante por unidad de Energia es:

33.71%/Kga * L
8345.4Lb/ Kgd *1BTU | LE°F * (105°F - 88°F)

Ccew =0.08025 $US/ MMBTU

L El flujo de Agua de Reposicion parala TAE |1 es la cantidad de agua requerida para remplazar |as pérdidas
debidas a evaporacion y purga. Se estima que por cada 10°F de caida de temperatura a través de latorre, se
evapora aproximadamente 1% de agua de recirculacion. [9].



En d costo dd vapor de media de presion (Aprox.140 psig) por unidad de energia se utiliza
el baance de energiaparad vapor:

Cov=—CY  %1000<US$/ MMBTU >

(I cond + s

(9.5)

Donde:

Ccv = Costo dd vapor de media presion por unidad de energia< $US/ MMBTU >.

Cv = Costo del vapor de media presion por unidad masica (2.89 US$/ KLb [8] )

| cona = Calor decondensacion <BTU/Lb>.

Qsensible = Calor sensible calculado entre latemperaturainicia y latemperaturaalacud
comienza la condensacion.

Por lo tanto € costo dd vapor de media presion por unidad de energia a las condiciones
reportadasenlaTabla9.2, es:

_ 2.89USS$/ KLb
Ccv

= *1000KLh/ Lb = 3.323 US$/ MBTU
(859.341+10.379) BTU/Lb

Tabla 9.3. Costos delos servicios industriaes.

SERVICIO COSTOS DE COSTOS ANUALIZADOS
OPERACION (US$MBTU)
AGUA DE ENFRIAMIENTO 33.71 US$/KGd 0.08025
GASCOMBUSTIBLE = e o 2490
VAPOR 140 PSIG 2.89 USH/KLb 3.320

9.1.2 Evaluacion de los costos de operacion: Los costos de operacion estan representados
en € vgpor de media presidn y d agua de enfriamiento consumida. Incluyendo € tiempo
efectivo de operacion anual (TOA) y d costo anudizado de los servicios, actudmente
(ATmin = 94.72 °F) |os costos de operacion anual son:

CO = [QH * $VAPOR + QC *$AGUA]* TOA
(9.6)
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Reemplazando en la ecuacion 9.6:

MBTU US$ MBTU US$ 0, geog b

CO = %4.447 *3.32 +186.896 *0.08025 —
UH afio

CO = 819304 US$/ afio

9.1.3 Estimacion de los costos de capital: Otro eemento a consderar es lainversén en
equipos que involucre € estudio de Integracion. Las correlaciones de costos de capitd para
un intercambiador de caor suelen tener la forma recomendada por B. Al-Riyami [2] y Hdl
[35,36]:

CC = A +B*(AREA)®
(9.7)

Donde A representa € costo de ingtalacion del intercambiador independiente del &rea de
transferencia de cdor y es un vaor Unico para la zona donde se encuentre ubicada la
empresa. En @ caso de la Refineria de Cartagena € costo que reporta € Departamento de
compras es de 36888 US$ (Afio 2003) e incluye trabgo civil, tuberia, pintura 'y trabgo de
ensamble. La congante B representa € costo ddl intercambiador por unidad de &ea, d cud

depende de los materides de construccion, de la caida de presion en € equipo y € tipo de
intercambiador de calor. El vaor de la congtante “B” para cada intercambiador de cdor

estudiado se encuentra reportada en € Anexo F.

Correlaciones de étte tipo han sido usadas en otros estudios logrando estimaciones de los
costos de los equipos con bastante pecisdn ya que la construccion de los intercambiadores
de caor esta muy estandarizada.

9.1.3.1 Construccion de las curvas compuestas balanceadas: La estimacion dd &ea s
hace a partir de los datos de las curvas compuestas balanceadas y de los intervalos de
entdpia Las curvas compuestas balanceadas representan muy bien € baance entdpico dd
proceso ya que a diferencia de las curvas compuestas, €stas incluyen las corrientes de
sarvicio. El dgoritmo para generar las curvas se muestra a continuacior

1) Inicidmente deben extraerse y ordenarse en forma ascendente las temperaturas de las
corrientes caientes y frias por separado, tal como se hizo en @ primer paso dd

! Esta informacion fue solicitada a INTERNATIONAL INDUSTRIAL CORPORATION, 5215 NW 33
Avenue, Fort Lauderdale, Florida 33309.



procedimiento de las curvas compuestas (Capitulo 8). Iguamente, cacular con €
miso procedimiento (Paso 2) € vaor de OF*Cp en cada intervalo de temperatura. Los
valores de F*Cp para las corrientes de servicio estan incluidos en la Tabla 2 dd anexo C
y son caculados como:

Reemplazando:

(F*Cp) varor

(F*Cp) 120

Qu/(Te- Ts)varor

Qc/(Ts- Te) H2o

(9.8)

(9.9)

(F*Cp ) varor = 24.447 MBTU / °F.h /(1 380.48 °F - 379.48 °F )y apor
( F*Cp ) VAPOR — 24.447 MBTU / h

(F*Cp ) 120 = 186.896 MBTU /°F.h / ( 104.41 °F— 88.00 °F )20

( F*Cp ) H20 — 113.870 MBTU / h

2) Los vaores para AH; y H se calculan por medio de las ecuaciones 1y 2 del Capitulo 8.

Sin embargo, la condicion de que H;

= 0 paai = 0 s£ mantiene tanto para la curva

compuesta baanceada cdiente como para la fria. Los resultados se presentan en las
Tablas 9.4 y 95. Las curvas compuestas baanceadas de la Figura 9.1 se obtienen
graficando la columna de temperatura de estas Tablas en d ge Y, contra la Ultima
columnaend ge X.

Tabla 9.4. Datos parala curva compuesta balanceada caiente.

INTERVALO | TEMPERATURA OF*Cp AH H
(°F) ( BTU/°PF*h) (BTU/h) (BTU/h)
0 89.73 0 0 0
1 94.90 225105 1163793 1163793
2 100.00 457563 2333571 3497364
3 102.00 1546479 3092958 6590322
4 103.00 1649141 1649141 8239463
5 10850 1745858 9602219 17841682
6 112.00 1767258 6185403 24027085
7 115.00 1690106 5070318 29097403
8 122.00 1559839 10918873 40016276
9 135.66 1586082 21665880 61682156
10 139.76 1353624 5549859 67232015
11 140.80 1128519 1173659 68405674
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INTERVALO | TEMPERATURA OF*Cp AH H
(°F) (BTUPF*h) (BTU/h) (BTU/h)
12 154.24 1439467 19346437 87752111
13 160.00 1195109 6883828 94635939
14 170.75 1203797 12940817 107576756
15 178.58 1210360 9477119 117053875
16 200.00 656020 14051949 131105824
17 200.30 663318 198995 131304819
18 201.40 825024 907526 132212345
19 221.59 728307 14704519 146916864
20 244.00 745994 16717725 163634589
21 260.10 693396 11163676 174798265
22 2890.11 531690 15424327 190222592
23 302.11 510290 6633770 196856362
24 335.22 199342 6600213 203456575
25 368.00 72430 2374256 205830831
26 379.00 196838 2165218 207996049
27 380.00 24643941 24643941 232639990
28 389.52 196838 1873898 234513388
29 392.90 41894 1416200 235930088
30 399.50 388793 2566033 238496121
31 422.59 708751 16365061 254861182
32 440.64 477907 8626221 263487403
33 471.00 451664 13712519 277199922
34 640.00 327256 55306264 332506186
Tabla 9.5. Datos parala curva compuesta balanceada fria
INTERVALO | TEMPERATURA OF*Cp AH H
(°F) (BTUPF*h) (BTU/h) (BTU/h)
0 88.00 0 0 0
1 90.13 11389152 24258894 24258894
2 10441 11525022 164577316 188836210
3 11840 135870 1900821 190737031
4 131.00 292851 3689923 194426954
5 180.00 156981 7692069 202119023
6 194.02 0 0 202119023
7 215.90 627546 13730706 215849729
8 217.00 844858 929344 216779073
9 231.00 769883 10778362 227557435




INTERVALO | TEMPERATURA OF*Cp AH H
(°F) ( BTUPF*h) (BTU/h) (BTU/h)
10 233.98 217312 647590 228205025
11 246.00 0 0 228205025
12 247.00 9132060 9132060 237337085
13 260.10 0 0 237337085
14 300.00 91479 3650012 240087097
15 335.22 0 0 240087097
16 369.44 374460 12814021 253301118
17 37948 0 0 253801118
18 380.48 78705068 78705068 332506186
INTEGRACION TERMICA ECOPETROL
LIMEDAD DE RUPTURA CATALITICE CARTAGERA
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Figura 9.1. Curvas Compuestas Balanceadas

9.1.3.2 Determinacion de los intervalos de entalpia y del area minima para la
transferencia de calor: El &ea de trandferencia de caor para una red de minimo consumo
de energia puede ser calculada a partir de las curvas compuestas balanceadas dividiéndolas
en interva os de entapia con € agoritmo sugerido por UDAY V. SHENOY [40]:
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1) La Ultima columna de las Tablas 94 y 9.5 s combinan en una sola columna, omitiendo

2)

3)

los vaores comunes en cada Tabla y luego es ordenada en forma ascendente como se
muestra en la segunda columna de la Tabla 9.6. Los vaores obtenidos forman los
intervalos de entadpia sobre las curvas compuestas balanceadas y corresponden a todos
los puntos de la Figura 9.2 en los que cambia la pendiente de la curva cdiente o fria

Cada uno de los valores de H en la columna 2 de la Tabla 9.6 es comparado con los
vaores de H en la Ultima columna de la Tabla 9.4 y d intervdo de la Tabla 9.4 para
que € vaor de H sea mayor o igud a H; servira como fila de referencia (r) para €
cdculo de Ty en ex intevao. Asi, Ty tomara los vaores determinados por las
Ecuaciones 9.10y 9.11.

Th=T (n (Tabla9.4), S Hyy (Tabla9.4) = H; (Tabla9.6)
0sl OF*CP n = 0.
(9.10)
Tu=T @ —(Hp - Hi )/ OF*Cp (4, paralos demés casos.

(9.11)

Para € céculo de Tc los vaores de H en la Tabla 9.6 son comparados ahora con los
vaoresdeH enlaTabla9.5y se usan las ecuaciones 9.12 y 9.13:

Tc=T () (Tabla9.5), ¢ Hy (Tabla9.5) =H; (Tabla9.6)
0sl OF*CP n = 0.
(9.12)
Te=T ()= (Hq - Hi )/ OF*Cp (), paralos demés casos.

(9.13)

Los vaores de las dos Ultimas columnas de la Tabla 9.6 son obtenidos Smilarmente a
los vaores de OF*Cp en las Tablas 94 y 95. La forma de determinarlos cambia
Unicamente en que para ede casn, e deben tener en cuenta los coeficientes de
trandferencia de cdor individuades propios de cada corriente. El subindice “h” indica
gue los vaores son referidos a corrientes caientes y € subindice “c” a corrientes frias.

Tabla 9.6. Intervaos de entdpia parala determinacion del érea.

INTERVALO H

Mu| Tu |@c| Tc O(F*Cyp/h), | O(F*Cp/h),

(BTU/h)
0 0 T 873 | 1| 8800 0 0
1 1163798 | 2 | 9490 | 2 | 810 | 236083 /7226

2 3497364 | 3 | 10000 | 2 | 8831 4691.00 36722.62
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INTERVALO H; Mu| Tu |[@®c| Tc [ OF*Cph), | OF*Cp/h).
(BTU/h)
3 6590322 4 102.00 2 88.58 14475.94 36722.62
4 8239463 5 103.00 2 88.72 15181.91 36722.62
5 17841682 6 108.50 2 89.57 15729.91 36722.62
6 24027085 7 112.00 2 90.11 15921.67 36722.62
7 24258894 8 112.14 2 90.13 15496.31 36722.62
8 29097403 8 115.00 3 90.55 15496.31 37425.37
9 40016276 9 122.00 3 91.50 14767.91 37425.37
10 61682156 | 10 | 135.66 3 93.38 14969.49 37425.37
11 67232015 | 11 | 139.76 3 93.86 12639.31 37425.37
12 68405674 | 12 | 140.80 3 93.96 10278.48 37425.37
13 87752111 | 13 | 154.24 3 95.64 11925.72 37425.37
14 94635939 | 14 | 160.00 3 96.24 9647.11 37425.37
15 107576756 15 | 170.75 3 97.36 9774.20 37425.37
16 117053875| 16 | 178.58 3 08.18 9673.72 37425.37
17 131105824 ( 17 | 200.00 3 99.40 3884.27 37425.37
18 131304819| 18 | 200.30 3 99.42 4058.87 37425.37
19 132212345| 19 | 201.40 3 99.50 4935.13 37425.37
20 146916864 | 20 | 221.59 3 100.77 4387.13 37425.37
21 163634589 | 21 | 244.00 3 102.22 4665.48 37425.37
22 174798265| 22 | 260.10 3 103.19 4371.25 37425.37
23 188836210| 23 | 286.50 3 104.41 3494.98 37425.37
24 190222592 | 23 | 289.11 4 11461 3494.98 702.75
25 190737031| 24 | 290.12 4 118.40 3303.23 702.75
26 19442694 | 24 | 297.35 5 131.00 3303.23 1401.75
27 196856362 | 24 | 302.11 6 146.48 3303.23 699.00
28 202119023 25 | 32851 6 180.00 1655.99 699.00
29 202119023 25 | 32851 7 194.02 1655.99 0.00
30 203456575| 25 | 335.22 8 196.15 1655.99 4534.62
31 205830831 26 | 368.00 8 199.93 772.14 4534.62
32 207996049 27 | 379.00 8 203.39 2149.40 4534.62
33 215849729 28 | 379.32 8 215.90 45717.03 4534.62
A 216779073 | 28 | 379.36 9 217.00 45717.03 5335.86
35 227557435 28 | 379.79 | 10 | 231.00 45717.03 3922.40
36 228205025 28 | 37982 | 11 | 233.98 45717.03 801.24
37 228205025 28 | 37982 | 12 | 246.00 45717.03 0.00
38 232639990 28 | 380.00 | 13 | 246.49 45717.03 33573.75
39 234513888 29 | 38952 | 13 | 246.69 2149.40 33573.75
40 235930088 30 | 39290 | 13 | 246.85 4670.82 33573.75
41 237337085 31 | 39652 | 13 | 247.00 4401.94 33573.75
42 237337085 31 | 39652 | 14 | 260.10 4401.94 0.00
43 238496121 | 31 | 39950 | 15 | 272.77 4401.94 334.93
44 240987097 32 | 40301 | 15 | 300.00 5992.00 334.93
45 240087097 32 | 40301 | 16 | 335.22 5992.00 0.00




INTERVALO H; Mu| Tu |[@®c| Tc [ OF*Cph), | OF*Cp/h).
(BTU/h)

46 253801118 32 | 42109 | 17 | 369.44 5992.00 1687.21
47 253801118 32 | 421.09 | 18 | 379.48 5992.00 0.00

48 254861182 32 | 42259 | 19 | 379.49 5992.00 521122.08
49 263487403 33 | 44064 | 19 | 379.60 3343.49 521122.08
50 277199922 34 | 47100 | 19 | 379.78 3141.92 521122.08
51 332506186 35 | 64000 | 19 | 380.48 1764.66 521122.08

4) Sobre cada uno de los intervalos de entalpia, se puede plantear un intercambiador
hipotético en contracorriente. Linnhoff [25] y Shenoy [40] proponen una ecuacion en
funcion de los codficientes individudes de transmisén de cdor cuya aea puede
cacularse dd Sguiente modo:

PRI}
DTML,i
(9.14)
El término “Q/ h” para cadaintervao se cacula como:
(Q/h) = O(F*Cplni * (Th,i - Thj-1) + O (F*CpM)c, * (e, - Tej-z)
(9.15)

La diferencia de temperatura media logaritmica se cdcula por medio de la ecuacion
9.16 y los vaores se reportan en la Tabla 9.7. La condiciones parai = 0, son (Q/h) =0y
ATML =0.

(TH,i - TC,i)- (TH,i—l - TC,i—l)
T (1) |
| (TH,i—l B TC,i—1)|

DTy, =

L

(9.16)

Tabla 9.7 Cdculo dd area contracorriente.

INTERVALO O(Q/h) AT A

<Ft’>
1 15957.96 370 4309.18
2 3144836 9.03 3484.51
3 38924.66 1254 3104.71
4 20499.32 13.84 1480.68
5 11747542 16.50 712163
6 75669.74 20.38 371364




INTERVALO O(Q/h) ATy éiz
< Kt

7 2872.85 2195 130.89
8 60075.67 2321 2588.66
9 138332.39 27.37 5073.36
10 274839.09 36.07 7610.01
11 69843.32 44.07 1584.92
12 14500.87 46.37 312.73
13 223105.59 52.50 424957
14 77921.29 61.15 1274.35
15 14709555 68.46 214850
16 106520.45 76.84 1386.24
17 128832.22 90.12 142954
18 1863.86 100.74 1850

19 8375.67 101.39 82.61

20 136326.32 111.09 1227.15
21 158841.22 131.02 1212.36
2 106629.04 14921 714.60
23 137861.87 169.19 814.84
24 16283.86 17827 91.35

25 5990.89 17310 34.61

26 4154777 169.02 245.82
27 26543.68 160.93 164.94
28 67151.84 152.04 441.66
29 0 141.38 0.00

30 2077654 136.77 151.01
31 4246712 15311 277.36
2 39289.22 171.81 228.68
3 71319.73 169.44 42091
34 759347 162.89 46.62

35 74908.61 155.48 481.80
36 3580.04 147.31 24.36

37 0 139.74 0.00

33 24532.33 13367 18353
39 2735166 13812 198.03
40 20993.99 144.44 145.35
41 21102.89 147.78 142.80
42 0 142.87 0.00

43 17366.21 13151 132.05
a4 30179.6 114.46 263.66
45 0 84.18 0.00

46 166070.17 59.36 2797.72
47 0 46.45 0.00

48 15981 4235 377.35
49 117466.03 5155 227879




INTERVALO O(Q/h) ATy A,
<Ft’>
50 186182.04 75.12 2478.40
51 664421.26 160.97 4127.65

5) La suma dd éea de cada uno de los intervaos, corresponde a &ea minima para una
red de intercambiadores en contracorriente.

# Interval g&ie Entalpia

A= A4
(9.17)

Reemplazando en la Ecuacion 9.17 se obtiene un &rea totd de 70817.52 ft°. Mediante este
método se pueden conseguir estimaciones bastante precisas del &ea que tendrd la red de
intercambio y las desviaciones maximas respecto del vaor experimenta dd &ea de la red
suden estar en tormo a 10% [55]. En generd, b expresion para cadcular d area total de la
red es satifactoria para una evauacion econdmica preliminar aunque no garantiza que €
area total sea la minima area de la red. ESto se debe a que por consideraciones de seguridad
y operabilidad, usuamente suden ser necesarios mas intercambiadores de caor que €
nimero minimo. Sin embargo, cabe destacar de esta metodologia la importancia que tiene
el obtener los costos de capitd sin un disefio previo mediante € cdculo de areas minimas
asumiendo intercambiadores de caor en contracorriente verdadera

9.1.3.3 Calculo del niumero minimo de unidades:

El ndmero minimo de unidades de intercambio requerides en € disefio de una red de
maxima recuperacion de caor puede ser calculado por medio de lateoria de Grafos:

le’n’MRC = (Na '1)+(Nb '1)
(9.18)

Donde N, y Ny, son € nimero de corrientes (Incluyendo las de servicio) que se encuentran
ariba y aago dd PRinch respectivamente. Otras corrdaciones pueden encontrarse en
Conceptua Design of Chemical Processes [6], en Pinch Andysis [31] 6 en Heat Exchanger
Network Synthesis [40].

Para un valor de ATmin igua a 94.72 °F que es la condicidn actua de la planta, hay 2
corrientes de proceso ubicadas en la zona arriba del punto Pinch. Estas corrientes son los



fondos de la fraccionadora principa (corriente cdiente H7.1) y € condensado proveniente
el tambor de vapor (corriente fria C.5). Por otro lado son 31 las corrientes de proceso
incluyendo una de agua y otra de vapor de servicio por debgo de €. En un capitulo
posterior s podran observar las implicaciones que conlleva para la refineria @ tener
ubicada |a corriente de vapor de servicio abgjo dd Pinch.

Reemplazando se obtiene:

N oinomre = (2-1) +(31-1)=1+30=31

Egto significa que para tener una red de maxima recuperacion de energia con una diferencia
minima de temperatura de 94.72 °F son necesarias 5 unidades de intercambio de cdor
adiciondes a las 26 (Ve Anexo F) que tiene la planta Sin embargo, € objetivo no es
disefiar la red a este ATmin, sino continuar con la blsgueda ded ATmin éptimo y asi con €
vaor encontrado, redizar d disefio.

Las corrdaciones de costos para un intercambiador smple (Ecuacion 9.7) se pueden aplicar
también para estimar los costos de capitd de toda la red de intercambiadores de caor
teniendo en cuenta € nimero minimo de unidades de la red Npyin,ver La congtante “A”
correspondiente a los costos de instalacion de cada equipo y la constante “C"* de la ley de
costos 9.7 son iguales para todos los intercambiadores y por lo tanto para toda la red. La
congante “B” serd asumida como € vaor promedio de las constantes “B” de todos los
intercambiadores (Anexo F).

CC = Nminmer* (A +B*( At / Nminmer)©)
(9.19)

Los valores de Nmin,mer Y de Ar caculados paraun ATmin de 94.72 °F y los valores de FA,
CO y CC cdculados anteriormente por medio de las ecuaciones 9.2, 9.6 y 9.19
respectivamente, originan unos costos de capitd paralared de:

CC = 31* (36888 +199* (70817.52/ 31)°®') = 4385623 US$/ afio.

En contra de lo que podria suponerse, este método de clculo tan smple proporciona
resultados sorprendentemente precisos para € costo de la red y es recomendado por
numerosos autores [ 25,40,55,58].

! La constante “C" se toma como 0.81, el cual es el valor recomendado por Hall [36] cuando se trata de
intercambiadores de corazay tubo.
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El costo tota anuaizado paraun ATmin de 94.72 °F mediante |a Ecuacion (9.1) es:
CT = 819304 US$/ afo + 0.418 * 4385623 US$/ afio
CT = 2652494 US$/ afo.

Todos los procedimientos anteriores para la edtimacion prdiminar de los costos de
operacion, de cepitd y de los costos totdes caculados para la diferencia de temperatura
actual de la planta, deben repetirse para diferentes vaores de ATmin. El rango seleccionado
fue 1.00 °F — 94.72 °F con una precison en d cdculo de 0.01 °F. El limite supeior s2
establecié teniendo en cuenta que d disefio de la nueva red se debe orientar hacia la
disminucién de energia.  Sobre la Figura 9.2 se presentan graficados los vaores obtenidos
para los costos de operacion (Linea roja), costos de capital (Linea verde) y los costos totales
(Linea azul) y se puede notar que € proceso de Cracking Catditico en la Refineria de
Cartagena corresponde a un “Problema limite’, @ cud es un caso dentro de la metodologia
Pinch que requiere un tratamiento especia. En este caso los requerimientos de vapor de
media preson pueden disminuirse hasta € punto de desaparecer sin necesidad de tener un
ATmin muy pequefio. Sobre la curva de costos de operacion en la Figura 9.2 se puede
observar que por debgo de aproximadamente 41 °F, & costo de los servicios no disminuye
y esto es debido a que por debagjo de este valor no es posible reducir més los consumos de
vapor 0 de agua de enfriamiento y no se obtendran beneficios adicionaes, pero, por encima
de este valor, los costos totales se incrementan debido a la gran influencia que tiene € costo
de la energia en la refineria sobre los costos totales con relacion a los costos de capital. Por
edta razon se toma @ “vaor limite’ de 41.61 °F como & ATmin optimo para & disefio

preliminar de lared de intercambio de calor parala planta
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Figura 9.2. Diagrama de costo total anuaizado

Podria pensarse que los costos de capital deben ser representados por una curva “suave’ sin
cambios bruscos y que sguiera la tendencia de aumentar a medida que se disminuye la
diferencia minima de temperatura. Sin embargo, estos costos son funcion del ndmero
minimo de unidades que debe tener la red a cadaATmin y sufre variaciones “bruscas’
debido a que ésta es una variable discreta. La Figura 9.3 muestra la variacion de Npmn,mer
con ATmin.

Sobre @ diagrama de curvas compuestas de la Figura 9.4 s nota la disminucion de los
consumos energéticos estableciendo unATmin éptimo de 41.61 °F con respecto a la
Stuacion actud (Linea punteada). El consumo de vapor media presion se reduce a cero.
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9.2 METODO INCREMENTAL DE EFICIENCIA DE AREA

Este méodo fue utilizado para verificar s la sdeccion ddd ATmin dptimo para la planta fue
la adecuada. El procedimiento se basa en la eficiencia de &ea que presente la planta con
respecto a &ea minima caculada anteriormente para cadaATmin y tiene como objetivo
lograr unos mayores beneficios paralaempresa

La€ficienciade areaactud “&’ de laplantaes:

7081752 f1> _

a (DT Rhooliioy
100616.00 /72

| =04.720F) =100* 59.34%

El método de eficiencia de area congtante no es gplicable en éste caso, ya que € objetivo es
obtener un eficiencia superior a la actud de 059 y por lo tanto s usa € méodo de
eficiencia incrementd. El hecho de tener equipos sobredimensionados para las condiciones
de proceso actudes sobre todo en la seccion de livianos, estd influyendo sobre la bga
efidencia de &ea que presenta la planta con reacion d ATmin actud. El vaor de

100616.00 ft2, corresponde a la suma del &rea instalada en todos los intercambiadores (Ver
Anexo F).

El &rea extra requerida (AA) en unared MER, puede cacularse por medio de la ecuacion
9.20.

DA(DT

min

) = 4, (OT,

min

) - 70817.52
(9.20)

Los beneficios estimados (USHafio) por la Ecuacion 9.21 son funcién de los consumos

energéticos minimos que a su vez son caculados por  método de la Tabla problema

Be’]élaO( DTmin) = TOA * ($Vapor + $Agua)* [QH 'min (DTmin ?Actual ) - QH min (DTmin )]
(9.21)
Reemplazando para ATmin = ATmin Gptimo se obtiene:

Uss$
MBTU

Beneficio( DT, * 24.447 MBTU/h = 708233 US$H/afio

min

) =8520 1+ (332 + 0.08025)
ano
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Parad cdculo delainversion se utiliza una ecuacion andoga a la Ecuacion 9.19:

Inverson = Ny * A + B*Ng*( AA / Ng)©
(9.22)

Donde Ny Yy Ns representan € ndmero de intercambiadores y corazas extras requeridos en
el nuevo disefio respectivamente:

Nm = AA /AP (9.23)
Ns = AA/APC (9.24)
El tamafio promedio ¢k la coraza de un intercambiador “APC”, se cdcula a partir dd area
indalada y del nUmero de corazas que posee la red actua de intercambio de calor HEN que

en este caso son 46. El tamaio promedio de un intercambiador “API” se calcula como la
relacion entre d &reatota instdaday € nimero total de intercambiadores de calor.

2
APC = 1006167t~ =2187.30 ft* | coraza

46 corazas

(9.25)
2
= 100616.ft = 3869.85 ft* | Intercambiador

26 Intercambi adores

(9.26)

Aplicando un método de recuperacion smple (Ecuacion 9.27), se edima que S logra a
ATmin optimo puede recuperarse la inverson en un tiempo de 3 meses s los ahorros
anuaes son congtantes'y S recuperatodo € potencid estimado inicidmente.

TRI = Inverdén/ Beneficio
(9.27)

Reemplazando:

TRI = 174452 US$/ano / 708233 USPHario » 3 meses

La Figura 95, presenta gréficamente la gplicacion de las Ecuaciones 9.20 a 9.24,
obteniendo unos beneficios de 708233 US$/afio para una red disefiada a ATmin éptimo
(Punto rojo sobre la gréficd) y haciendo una inversén de 708236 US¥Hafo. El tiempo de
retorno del capitd es de 6 meses, s0lo S d disefio find de la red llegara a diminar todas las
restricciones que impone d punto Pinch. El nimero minimo de unidades que debe tener €
nuevo disefio (Ahora caculado a ATmin 6ptimo) son 30 por lo que serd necesario incluir
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como minimo 4 nuevos intercambiadores de cdor. Un méodo dternativo d incrementd
era d de eficiencia de &ea congante (Representado con una linea azul sobre la Figura 9.5)
gue como se menciond anteriormente no es conveniente aplicarlo en la planta de Cartagena.
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— Elcigncia Constants

1
o 0.1 0.2

0.3 04 05 0E oy
BENEFICICS AMIUMALES = MR UISE | afie =

Figura 9.5 Inverson Vs, Bendficio

Los siguientes valores son € resultado de la aplicacion del dgoritmo de la Tabla problema
descrito en € capitulo 8 y del método de eficiencia de &eaincrementa para A T Optimo:

Tabla 9.8 Resumen de |os resultados esperados con un Ty Optimo de 41.61 °F.

ATmin 41.61 °F
Temperatura de Pinch 619.20° F
Temperatura de Pinch cdiente 640.00 °F
Temperatura de Pinch fria 598.39 °F
Consumo de vapor OMBTU/h
Consumo de Agua enfriante 162.449 MBTU /h
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Eficienciade &ea 70.38 %
Areatotd utilizada 73541.03 ft*
NuUmero minimo de Unidades 30
Inversion 174.452 US$H/ano
Beneficios 708.236 US$H/aio
Tiempo de retorno de lainversén 3 meses
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10. IDENTIFICACION DE LAS VIOLACIONES A LAS REGLAS
HEURISTICAS DE LA METODOLOGIA PINCH

Es necesario andizar la red actud de intercambio de cdor con la diferencia de temperatura
actua (94.72 °F) con € fin de identificar la zona del proceso que presente mayores
restricciones a la transferencia de caor. Larepresentacion de la red de intercambio de calor
mediante € diagrama de rgilla mostrado en la Figura 10.1 indica claramente la ubicacion
dd Pinch (474.20 °F para las corrientes cdientes y 379.48 °F para las corrientes frias) y
pemite andizar més fédlmente las implicaciones que conlleva dicha ubicacion en €
proceso. La regla heurigica que dirige toda la metodologia dd disefio de redes de
intercambio de caor enunciada por Linnhoff en 1.989 y la cud es la base de la tecnologia
Pinch es que “No debe transmitirse calor a través del punto Pinch”. Basdndose en la
segunda ley de la termodindmica, solo hay tres formas de tranamitir caor a traves de éste
punto. La primera es por intercambio directo entre una corriente Stuada sobre @ Rinch y
otra Stuada por debgo de Pinch. La segunda haciendo uso de servicios caientes por
debgo dd Pinch y por dltimo retirando calor de la zona sobre € Pinch. S se evitan edtas
tres circungtancias, la red de intercambiadores que se disefie tendra 1os minimos consumos
energéticos.

10.1 ANALISIS SOBRE LA PRIMER REGLA HEURISTICA

La Figura 10.2 muestra Unicamente las corrientes que de dguna manera tienen que ver con
violaciones a dguna de las reglas heurigicas. Al lado izquierdo de la Figura se encuentra
un sumidero de cdor a dta temperatura que se encuentra por encima del punto Pinch y a

lado derecho, separada por la linea verde que indica la ubicacion dd Pinch!, una fuente de
cdor a bga temperatura. Alli se puede observar |a transferencia de cdor en los generadores
de vapor FF-E-555 (Intercambiador #1) entre € durry proveniente de los fondos de la
columna fraccionadora principd (corriente H7.1 por encima de Pinch) y € condensado
proveniente del vapor de vapor (corriente C.5 abgjo del Pinch). En este caso, debido a que
se viola la primera regla en éta region, tanto los consumos de vapor (Qu,min) COMO los de
agua enfriante (Qc,min) pueden reducirse en 24.447 MBTU / h s llegara a diminarse dicho
cdor que s eda trandfiriendo a través dd Pinch, td como se habia determinado
inicidmente en @ cdculo ded potencid de ahorro por d método de las curvas compuestas
(aunque en ese punto, no se especificaba la forma como podia lograrse € ahorro).

! Cabe aclarar que el Pinch es un punto representativo en el diagrama de rejillay en general del andlisis Pinch,
pero en ningun caso es una zona gque pueda ubicarse fisicamente en la planta.
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Figura 10.1. Representacion gréfica de las violaciones a las heuristicas de la metodologia Pinch sobre lared
de intercambio de calor (ATmin = 94.72 °F).
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Figura 10.2.  Resumen de las violaciones alas heuridicas de Pinch (ATmin : 94.72 °F).
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En d intercambiador #1, se trandfiere un cdor igua a 78.705 MBTU / h, dd cud 54.258
MBTU/h se trandfiere entre dos corrientes Stuadas sobre @ Pinch que no originan
incremento aguno en € consumo de sarvicios, Sn embargo, 24.447 MBTU / h se trandfiere
entre una corriente sobre @ Pinch y otra bgo d Pinch violando la regla heurigica en d
intervalo de temperatura entre 399.5 °F y 474.20 °F.

En conclusion, s esta consumiendo un totd de 24.447 MBTU / h por encima dd que
rellmente necesita @ proceso. La representacion gréfica asociada a este problema en la red
de intercambio actua se presenta sobre laFigura 10.3.

CURVAS COMPLUESTAS DEL PROCESO FCC
ECOPETROL REFINERIA DE CARTAGEMA

0~ QH smin
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Figura 10.3. Calor transferido a través del punto Pinch

10.2 ANALISIS SOBRE LA SEGUNDA Y LA TERCERA REGLA HEURISTICA

La region por debgo del Pinch es una fuente neta de energia, la cud es usada para caentar
las corrientes cdientes del proceso 0 agunas veces esta energia puede ser usada para la
generacion de vapor. El resto de energia debe ser retirada mediante € uso de servicios de
enfriamiento también bgjo € Pinch, tal como et sucediendo e todos los intercambiadores
delaplanta
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Los intercambiadores que utilizan vapor (FLE-613, FL-E-615, SU-E-2 y SU-E-5), fueron
incluidos en la Figura 10.2 debido a que aunque la segunda regla heurigica de la
Metodologia Pinch enuncia que “no deben usarse intercambiadores con servicios de
cdentamiento por debgo de Pinch”, éte caso es diferente y Unico, ya que d vapor de
sarvicio de la refineria esta ubicado por debgo del Pinch' contrario a lo generamente
plantea la metodologia

En la Figura 10.4, s puede observar que no existe ninguna violaciéon a las reglas heurigticas
del Pinch cuando se usa una diferencia minima de temperatura de 41.61 °F y por lo tanto es
posible reducir los consumos energéticos tal como seindicaen laTabla 9.8 de capitulo 9.

El objetivo entonces, es resolver todos los cudlos de botdla que presente € proceso
debidos a las violaciones actudes a las reglas heuridticas y orientar la optimizacion de la
red de intercambio de caor a la disminucion de vapor de media presdn consumido en la
Unidad de Ruptura Catditica con € fin de disminuir a su vez d consumo de servicios de
enfriamiento.

1 Ver condiciones de Temperaturadel vapor de servicio, enlaTabla2 del anexo C.
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Figura 10.4. Representacion gréfica de las violaciones alas heuristicas de la metodol ogia Pinch sobre la red de intercambio de calor
con ATmin 6ptimo de 41 °F.

640.00 °F

598.39 °F

H1 178.58 °F 42 cep a0 100.00 °F >
302.11 °F 50 159 ~ N\ 140.80 °F
H2 - CD, —>
E 289.11 °F 3.865 C ) 108.50 °F >
N/
4 099 (L)
&
440 64 °E L N 122.00 °E
— C, >
471.00 °F 368.00 °F
[ H5 | = 2 >
[He s —GD — G oot
IE 640.00 °F Clj 8.705 1 454 Q) 200.00 °F >
E 392.90 °F 2 ala ;Q-'<< 100.00 °F >
135.66 °F 04.90 °F
o B >
H10 139.76 °F 11 260 (Tl ) 89.73 °F >
E 112.00 °F 1 557 2 ) 100.00 °F >
E 115.00 °F 1 954 @ 100.00 °F >
H13 15424 OF 13,254 @ 1w00 OF »
335.22 °F 14.42 7 0sa S 102.00 °F
H14 3 4 <D >
H15 260.10 °F 5. 553 KE)\ 9. 670 200.30 °F >
H16 20140°F e P (& H—10300°F .
A7 244.00 °F 6943 IR 112.00 °F >
N
+—m <> w2t a )
<«—13L00°F SN e WVISE 5
-« 23398°F TP 2A5%0°F _[—c5—
<«—231.00°F é 786 3 194.02 °F o |
< 38048 °F C1)) 14. 421 379 48 °F El
° 9. 670 o
< 180.00 °F 78. 705 @ 118.40 °F El
247.00 °F o182 246.00 °F o |
< 300.00 °F /H\<3 650 260.10 °F =l
< ' = —= { C8 |




11. OPTIMIZACION DE LA RED

Basindose en un andiss sobre d sstema actud de las reglas heurigticas de la tecnologia
Pinch (Capitulo 10) y en las redricciones de proceso edablecidas inicidmente en €
capitulo 6, es posble proponer nuevas dternativas de disefio que involucren un
reordenamiento de las corrientes, adicién y/o modificacion de equipos de transferencia de
caor.

Adiciondmente, € nuevo disefio debe tener en cuenta todas las adternativas que se generan
a partir de la diferencia minima de temperatura 6ptima caculada (94.72 °F) y evauar todas
las comhinaciones o modificaciones posibles de la red de intercambio de caor actud y en
fin todos los cambios topdlogicos que incrementen la recuperacion de energia En édta
etgpa de optimizacion fue usado € software Sprint de UMIST [46], d cud fue de gran
ayuda debido a la complgidad de la planta y a la gran cantidad de opciones que debian ser
evauadas.

El software genera dternaivas siguiendo otra regla heurigtica de la metodologia Pinch para
e disefio de redes, la cud ayuda a identificar los posbles cruces que son factibles
termodinamicamente. Asi entonces, en la zona ubicada por debgo del Pinch se hacen todos
lo cruces posibles entre corrientes que cumplan con la condicidn:

F*Cpn >= F*Cp,c

Donde F*Cp,y Yy F*Cp,c, son los flujos de capacidad cdorifica de las corrientes cdientes y
frias repectivamente.

Por encima del Pinch, sucede lo contrario. S6lo debe hacerse @ cruce entre una corriente
cdiente que tenga un flujo de capacidad cdorifica inferior ad de la corriente fria con la que
va a intercambiar caor. Sn embargo, 9 después de hacer la nueva digtribucion sobre €
diagrama de rdjilla d nimero de corrientes caientes es mayor d nimero de corrientes frias,
debe dividirse una corriente fria en dos corrientes que tengan como puntos inicid y find de
Temperatura, los mismos que la de la corriente origind. El porcentge de divison de flujo
de capacidad caorifica que deba contener cada corriente, sera definido durante € proceso
de optimizacidbn maximizando @ ahorro energético en la red. Los procedimientos son
mostrados en las figuras 11.1 y 11.2, en las cudes Ny y Nc representan € nimero de
corrientes caientes y frias respectivamente. El software evalla cada una de las posbles
distribuciones de la red buscando minimizar los costos que involucre cada modificacion.
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Datos térmicos de
|as corrientes

S S
—>
NQ NO
Dividir unacorriente fria

Crucefactible

Dividir unacorriente
< | cdiente <

Figura 11.1. Algoritmo paraidentificar cruces factibles sobre e Pinch.

Datos térmicos de
|as corrientes

¢ Crn <Cpc”

Dividir unacorriente
' cdiente
— Crucefactible
Dividir una
< ' corriente fria <

Figura 11.2. Algoritmo paraidentificar cruces factibles bgo & Pinch.

Las modificaciones que s andizaon dguieron d dguiente orden: En primer lugar,
aquellos cambios que comprendian un reordenamiento de los intercambiadores de calor
debido a que son los cambios que involucran menor costo para la refineria y técnicamente
es la opcién més sencilla de evauar. En segundo lugar, ® buscd un reordenamiento de las
corrientes en cada intercambiador, o que normamente involucra un andiss de seguridad,
el cua ya no es necesario debido a que con este criterio fueron sdleccionadas las corrientes
en @ capitulo 6 e involucra también cambios sustancides en la metdurgia de los equipos

82



debido a que los materiales del intercambiador pueden no soportar la corrosion o las
condiciones de la nueva corriente. Por Ultimo fueron andizadas todas las dternativas que
proponian la adicion de nuevos equipos de intercambio de calor.

La blsqueda de los cambios topoldgicos y la optimizacion se hizo paso a paso
interactuando con € software para la toma de decisones y andizando en cada punto los
beneficios obtenidos y lainversidn requerida para cada cambio.

El primer paso, fue la blisqueda de todas las opciones de reordenamiento de la red de
intercambiadores, pero d igua que reordenando las corrientes, € software no encontrd
opciones benéficas. Se procedidé entonces con @ andiss de las dternativas que sugerian
introducir un nuevo intercambiador de cdor. En tota fueron 378 las distribuciones de la red
evauadas por € software, de las cudes solo arojé 38 que incrementaban @ ahorro de
energia y se presentan en la Tabla 11.1. cada opcién difiere de las demés en las corrientes
involucradas parala adiciéon ddl nuevo intercambiador.

Tabla 11.1. Alternativas paralaadicion del primer equipo ala
red de intercambio de calor actud.

OPCION AHORRO DE ENERGIA
<MBTU /h>
1 9.132
2 8.724
3 6.691
4 6.691
5 6.691
6 6.691
7 5.347
8 4.955
9 4.712
10 4.636
11 4512
12 3.929
13 3.929
14 3.929
15 3.929
16 3.893
17 3.650
18 3.650
19 3.467
20 2.196
21 1.389




OPCION AHORRO DE ENERGIA
<MBTU/h>
2 1.363
23 1.208
24 1.186
25 1181
26 1130
27 1117
28 0.989
29 0.886
30 0.537
31 0.531
3?2 0.374
R 0.236
A 0.014
35 0.014
36 0.014
37 0.014
38 0.012

Fue sdeccionada la primera opcion debido a que es la que representa mayor ahorro
energético, disminuyendo asi los consumos de vapor a 15.315 MBTU/h y los de agua de
savicio a 177.764 MBTU/h. Esta opcion involucra la adicion de un nuevo intercambiador
para transferencia de cdor entre € reflujo circulante de cima de la fraccionadora principa
(corriente H.2) y la corriente de amina que actudmente es caentada en d rehervidor de la
torre despojadora SU-T-2 (corriente C.7). Lo interesante de edta dternativa es que e utiliza
una de las corrientes “cdientes’ ddl proceso para reemplazar la energia suministrada por €
vapor de media presion en d rehervidor de la torre despojadora SU-T-2, dgjando asi este
intercambiador de servicios caientes fuera de servicio, € cua podria ser Util en otros
proyectos de la refineria que asi lo requieran. Las condiciones hasta las cudes debe
caentarse la corriente C.7 s2 mantienen con la adicion dd nuevo equipo y se logra reducir
en un 37.35 % la energia totd que esta violando las reglas heurigicas de la metodologia
Rinch:

€9.132 0 _ o7 oy,

§24.447H

100*

Aplicando la Ecuacion 9.21 a este caso se obtiene un ahorro de 264555 US$/afo:



Ahorro = 85204* (3.32+0.08025) Us$ _, 9.132 MBIU _ 264555£~$
ano

MBTU h ano

Y d costo de operacion se reduce a la diferencia entre los costos actuales de operacion' y
ahorro obtenido d adicionar € nuevo intercambiador:

US$ 264555 US$ _ 554748 Uss

ano ano ano

Costos de operacion = 819304

De nuevo se evaluaron por medio del software, 78 digtribuciones diferentes para ver s €
reordenamiento de los equipos o0 de las corrientes generaba buenos resultados después del
cambio hecho a la red, pero no fue asi y se recurrié a la adicion de un segundo equipo. Esta
vez fueron 199 los casos andizados, de los cuaes solo 34 dieron resultado. El ahorro de
energia que logra cada una de las opciones se presentan en la Tabla 11.2.

Tabla 11.2. Alternativas paralaadicion dd intercambiador 28
alared deintercambio de caor actual.

OPCION AHORRO DE ENERGIA
<MBTU /h>
1 6.691
2 6.691
3 6.691
4 6.691
5 5.347
6 4.955
7 4.712
8 4512
9 3.929
10 3.929
11 3.929
12 3.929
13 3.650
14 3.650
15 3.467
16 2.718
17 2.718
18 2.245

! Estos costos fueron cal culados previamente en la seccién 9.1.2.



OPCION AHORRO DE ENERGIA
<MBTU/h>
19 2.196
20 1.389
21 1.363
2 1.208
23 1186
24 1181
25 1130
26 1117
27 0.886
28 0.531
29 0.374
30 0.236
31 0.014
32 0.014
33 0.014
34 0.012

Las 4 primeras opciones que se presentan en la Tabla 11.2 presentan iguales beneficios. Las
dos primeras opciones sugieren adicionar un equipo para @ intercambio de cdor entre las
corrientes H.2 (De nuevo € reflujo circulante de cima) y C.4 (Corriente d rehervidor de la
Torre despojadora FL-T-604), mientras que las dos opciones sguientes proponen caentar
la corriente C.4 con la corriente H.6 (Corriente de gasbleo proveniente de la torre de
fraccionamiento). La diferencia entre éstas dos Ultimas opciones radica en que la tercera
sugiere hacer pasar la corriente C.4 primero por d intercambiador nuevo y luego por € FL-
E-614 y la cuata sugiere lo contrario. En cudquiera de las 4 opciones se disminuye €
consumo de agua en uno de los enfriadores en 6.691 MBTU / h. Sdleccionando la primera o
la segunda opcion & consumo bga en € enfriador FF-E-551 desde 41.027 MBTU / h
(Carga cdodrica después de haber adicionado € primer intercambiador de cador) hasta
34.336 MBTU / h. Sin embargo, S se sdecciona la tercera opcion, la carga cddrica de
enfriador FF-E-561 podria reducirse a cero y no ser necesaria la compra de éste equipo que
comprara la refineria en los préximos meses. Ademés, la transferencia de cdor es mas
eficiente ya que se hace pasar la corriente C.4 por zonas cada vez mas cdientes, contrario a
lo que sucede con la cuarta opcion.

Por medio de la adicién de este intercambiador entre las corrientes H.6 y C.4, se obtiene un
ahorro en e costo de los servicios de 193839 US#Hafio y se ha logrado reducir a un 64.72%
laenergiatranderidaatravés dd Pinch.



Las sguientes opciones para la adicion de un nuevo intercambiador se resumen en la Tabla
11.3.

Tabla 11.3. Alternativas paralaadicion del intercambiador 29
alared de intercambio de calor actud.

Opcion 1 Opcidn 2 Opcidén 3 Opcidén 4
Ahorro de Energia 3.929 3.929 3.929 3.650
<MBTU/h>
Consumo de V apor 4.695 4.695 4.695 4974
<MBTU/h>
Consumo de Agua 167.144 167.144 167.144 167.423
<MBTU/h>
Corrientes involucradas H.2/C.3 H.4/C.3 H.8/C.3 H.4/C.8

Se «decciona la opcidn 2 y la adicidon de este nuevo equipo saca de sarvicio d
intercambiador FL-E-615 que usa vapor de sarvicio y a su vez se disminuye € cdor
transferido en los intercambiadores FF-E-553 y FF-E-557 a un punto ta, que uno de éstos
dos intercambiadores podria redizar lafuncion de ambos equipos.

El resumen de todas las dternativas propuestas se reporta en la Tabla 114 y la red
propuesta (Opcion 3) con la adicién de 3 intercambiadores se muestra en la Figura 2 del
Anexo B. En genera, se puede observar que la primera opcién es una buena dternativa
cuando se desea ser “conservador” en cuanto a la inverson en € proyecto. En cuanto a la
segunda opcion, € capita invertido es recuperado ligeramente en més corto tiempo que en
las opciones restantes, sin embargo, es la Ultima opcion la que genera mayores beneficios
econdmicos para la refineria. Esta opcion incluye la adicion de los tres intercambiadores de
cdor mencionados anteriormente, obteniendo una red de intercambio de cdor con un
consumo de vapor de media presién de Bn solo 4.695 MBTU/h con respecto a los 24.447
MBTU/h de energia requeridos actuamente.

Tabla 11.4. Resumen de |as dternativas propuestas

Opcion 1 Opciodn 2 Opcion 3
Area extrarequerida < ft° > 2091.23 2690.98 3033.02
Inverson < USS$ > 134247 206535 265885
Beneficios < US$/ afo > 264555 458394 572218
Tiempo de retorno de lainversiéon 6 55 6
< meses >
NUmero de unidades 1 2 3
Adicionales requeridas
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Opcidén 1 Opcién 2 Opcidén 3
Ahorro de Energia < % > 8.64 14.97 18.69
Consumo de Vapor < MBTU/h > 15.315 8.624 4.695
Consumo de Agua < MBTU/h > 177.764 171.073 167.144




12. MODIFICACIONES AL PROCESO PARA EL AUMENTO EN LA
GENERACION DE VAPOR DE LA UNIDAD

Como se presentaba en la seccidon 5.3 las capas externas del diagrama de “Onion” dependen
de las capas més internas. En esta parte del trabgo se proponen agunas modificaciones a
proceso que £ andizaran y se verificarda S son favorables para € sistema de recuperacion
de calor planteado.

A patir de los dcances de la PFI-E&L-008 (Ver Anexo K) se andiz6 la poshilidad de
precdentar € condensado antes de ingresar a tambor de vapor. Se encontré que la
generacion de vapor aumentaba considerablemente cuando se elevaba la temperatura de
ingreso a tambor y se acercaba a un vaor cercano a su temperatura de ebullicion (380 °F).
Por esta razon se agreg6 esta corriente a caso base (Corriente fria C.9, Anexo C, caso base
I) y s hizo un andiss smilar d caso base origind. A este nuevo caso base se le llamo
“caso base I1” paradiferenciarlo del anterior (Caso base ).

El objetivo de este nuevo caso de integracion fue recacular nuevamente d beneficio para la
refineria de Cartagena que conllevaria d aumento en la generacién de vapor de media
preson (140 psig) producido en la Unidad de Ruptura Catditica, haciendo agunas
modificaciones sobre la propuesta PFI-E&L-008 y aprovechando d méximo € caor
disponible en los productos de la reaccion bgo un nuevo esquema de integracion que fiera
asu vez verificado de acuerdo alas reglas heurigticas del andisis Pinch.

Los beneficios estimados son de 167435 $US / Afio, teniendo en cuenta que son producidas
6800 Lb/h de vapor, cuando & condensado se precdienta mediante este nuevo esquema
desde 170°F hasta una temperatura de 269.61°F. El costo del vapor de media presion para la
refineria es de 2.89 $US/K b trabgjando sobre un tiempo de operacion anua de 8520 hafio.

De edta forma se busca aprovechar d méximo @ caor disponible en las corrientes mas
cdientes de la misma planta, antes de pensa en integracion con otras plantas de la
refineria. Se procedié entonces, a andizar la adicion de los dos nuevos intercambiadores
gue sugeria la propuesta: FF-E-562 y FF-E-554 A/B, mediante un andisis de “Integracion
Pinch”. La nueva informacion de las corrientes, intercambiadores y datos econémicos para
los nuevos equipos requeridos para precalentar € condensado fue consignada en los anexos
C, Dy F “Caso base II”. El diagrama de rgjilla para este nuevo caso base se presenta en la
figural dd anexo B.
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Como se habia mencionado anteriormente, la vida (til de la planta y por lo tanto de
cuaquier proyecto relacionado con ella es de tan sdlo tres afios y por lo tanto, @ proyecto
de la PFI-E&L-008 que se consderaba tan aractivo, no adcanzd a recuperar la inverson en
ex tiempo ya que consderaba la adiciéon de dos nuevos intercambiadores con costo
elevado debido a que los materiales de construccion debian soportar las dtas presiones a las
gue se mangjaba e condensado en esa parte del proceso. La dta presion de descarga de las
bombas FC-P-501 y FC-P-1 que se encargan de llevar d condensado hacia € tambor de
generacion de vapor FF-D-501 es una limitante grande para reutilizar un equipo existente
(220 psg) y por ta razdn los nuevos intercambiadores propuestos en la PFI-E&L-008,
estén diseflados con una presion de 260 psg por € lado de los tubos (Ver hojas de
especificaciones, Anexo H). De acuerdo a esto se consideré la posibilidad de replantear esta
dternativa de integracion reubicando las bombas de condensado con € fin de adecuar dos
de los intercambiadores disponibles en la refineria en reemplazo de los nuevos propuestos
por laPFI.

La presdén méxima que soportan los equipos disponibles en la refineria se reportan en la
Tabla 12.1. De dli se puede observar que la mayor presion de disefio por € lado de los
tubos de los intercambiadores disponibles es 180 psg y debido a que s manga un
condensado a 220 psig se planted la siguiente opcion:

Tabla 12.1. Presiones de disefio para los equipos disponibles.

INTERCAMBIADOR PRESION LADO DE LA CORAZA PRESION LADO DE LOSTUBOS
FL-E-601 200 psig 135 psg
VR-E-2 170 psg 175 psg
VR-E-3 170 pSg 100 psig
VR-E-6 175 psg 180 psg
VR-E-7 180 psig 100 psig

Indluir una nueva bomba en @ sisemal, con una presion de descarga entre 100-130 psig,
preson apropiada para € paso del condensado por los intercambiadores. Estas bombas
llevarian & condensado desde @ tanque de condensado TK-1 hacia los equipos a reutilizar
y a la sdida de estos equipos se reubicarian las antiguas bombas FC-P-501 y FC-P-1 para
que eleven la presion del condensado hasta la requerida en @ tambor de vapor (180 psig).

! Las bombas disponibles son la VR-P-4 A/B, la VR-P-5 A/B, laVR-P-7 A/B y laVR-P-19 A/B de la cua no
esta disponible su hoja de especificaciones. Las especificaciones para las deméas bombas se encuentran
reportadas en el Anexo H.
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Figura 12.1. Esquema de la propuesta presentada.

La flecha roja en la Figura 12.1, indica la nueva ubicacion que se propone para los
intercambiadores y la bomba en color rojo representa la bomba requerida para esta
propuesta y la cud serd sdeccionada de dguna de las disponibles en la refineria Los
intercambiadores de caor deben soportar solo la presién de las nuevas bombas cuya
presion de descarga oscila entre 100-110 psig.

De los intercambiadores disponibles se escogieron preliminamente d VR-E-2 y d VR-E-6
por sus condiciones adecuadas de metdurgia paa € mango de condensado como
origindmente fueron disefiados (en d VR-E-2 por los tubos y VR-E-6 por la coraza). Fue
necesario hacer la verificacion de la capacidad de estos equipos para precdentar
condensado y adaptarse a las condiciones de proceso requeridas teniendo en cuenta que la
caida de presion permitida por las dos corrientes no se excediera. La verificacion fue hecha
en d software HETRAN y debid induirse toda la informacion disponible en las hojas de
especificaciones del intercambiador. Este software calcula més rigurosamente la caida de
presion que € moddo riguroso de intercambiadores de caor de PRO Il. En @ anexo J, se
presentan |os resultados de la smulacion.

Eda nuevo caso base esta compuesto por 27 intercambiadores de caor de los cuales, 24

tienen un &ea inddada y los 3 nuevos son especificados en d programa como unidades
con éarea instalada cero. La red de intercambio de caor para este caso base esta compuesta
por 30 corrientes de proceso. Los datos de disefio de los intercambiadores fueron obtenidos
de las hojas de especificaciones de cada uno de los equipos. Para esto, tuvo que hacerse una
exhaudtiva recopilacion de todas las Data Sheets de los intercambiadores asociados a uno u
otro caso base y esta informacidn fue ordenada y amacenada en hojas de cadculo de Excel

(Ver Anexo H).
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La informacion de entrada requerida por € software de Optimizacion SPRINT son
bésicamente las especificaciones detdladas de las corrientes y los intercambiadores
estudiados, las cuaes se presentan en los Anexos C y D (Caso base Il). Los reportes
obtenidos dd programa SPRINT y la informacién cargada inicidmente se encuentran
consggnados en @ anexo L. En la figura 12.2 s muestran adgunas de las opciones que
presenta € software y a continuacion se da una breve descripcion de la informacion
encontrada en cada reporte del Anexo:

STREAM DATA / STREAM BALANCE REPORT: Datos térmicos de las corrientes
(Anexo Cy D, Caso base I1).

NETWORK DATA REPORT: Reporte de datos de los intercambiadores de la red de
intercambio de calor.

NETWORK COST RETROFIT: Reporte ddl costo de la nueva red de intercambio.
HEAT EXCHANGER FLOW DIAGRAM: Diagrama de flujo de transferencia de cdor.

RESEQUENCE LIST: Intercambiadores que deben s reubicados mediante un
reordenamiento de lared.

REPIPE LIST: Corrientes que deben ser reubicadas como resultado de la optimizacion.

NEW EXCHANGER LIST: Liga de intercambiadores nuevos que deben ser
adicionados.

. Sprint - C:\OPTIMIZACION. NET

Fle Edit Reports Targets Design | MetPinch Optimise Control Tools Help

ICHEREE ~ PrEcnumEs

Display Metwark Finch
Firich Metwark

A 7

Resequence Exchanger
Repipe Exchanger
#dd Mew Exchanger

Select Madification
Yiew Mebwark Modification

Figura 12.2. Opciones para cambios topoldgicos en @ software SPRINT.
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El caso base Il conlleva una inversion inicid de 216011 US$ / afio' debido a que alared se
cargaron los costos estimados de las tres nuevas unidades FFE-561, FF-E-562 y FF-E-554
que tienen un &ea inddada igud a cero. Los consumos energéticos dd caso base s
obtienen dd baance de energia como una funcién de los servicios cdientes y frios y la
informacion s encuentra en los archivos “Streeam Baance Report” y “Network Data
Report” del anexo L. El costo total de los servicios es de 813992 US$ / afio y la fuerza guia
actual delared correspondiente alos servicios consumidos esde 94.78 °F.

El guste de la carga de cador de la red permite reemplazar totdmente d enfriamiento de la
corriente nueva de HCO con d nuevo intercambiador FF-E-561 N, lo que evitaria su
compra como se ha esta previsto en la PFl - HMR — 030. El caor que es necesario retirar es
regjustado con € incremento del cador retirado en @ FFE-560 de 1.994 MBTU/h. Una
consderacion muy importante es que con las nuevas condiciones de proceso, edte
intercambiador puede retirar un calor de 13.845 MMBTU/h por encima dd valor de disefio
alas antiguas condiciones de proceso (9.0 MBTU/h).

La integracion contindia siguiendo € mismo orden que en € caso |. Estas opciones son
denominadas por € software como “Resequence Exchanger”, “Repipe Exchanger” y “Add
New Exchanger”. Se hicieron tres smulaciones con d fin de generar igud nimero de
propuestas de integracion. Los resultados conggtieron en la adicion de tres nuevos equipos
a la red de intercambio de calor, pues en ningin caso hubo “Resequence Exchanger” y
“Repipe Exchanger”. El andiss econdmico de reubicar dos equipos exisentes mas €
beneficio por  aumento en la generacion de vapor se presenta a continuacion de las tres
modificaciones sguientes.

Los archivos de sdida ddl software para la adicién de un nuevo intercambiador de caor, se
encuentranen e Anexo L.

Opciones en “Resequence Lig”: 0de3.

Opcionesen “Repipe Lig”: 0 de 84.

Opciones en “New Exchanger Ligt”: 23 de 296. De las 23 poshilidades se sdecciond la
primera ya que proporciona mayor ahorro de energia (39 %).

La adicion dd nuevo intercambiador de calor propone intercambiar  la corriente cdiente
H.2 (Reflujo circulante de cima FFT-552) y entregar una cantided fija de cdor a la
corriente C.7, (Amina a rehervidor SU-E-2 de la Torre despojadora SU-T-2) antes de
intercambiar calor con agua de enfriamiento en e intercambiador FFE-551 A / B.

! Obtenida de Network Cost Retrofit, Anexo L.



Igudmente la corriente C.7 recibe este nuevo cador antes de ser cdentada con vapor de
media presiéon en € intercambiador No. 9 (SU-E-2). El andisis econdmico se presenta en
los archivos de sdida para € andiss de retrofit 1. A continuacion se muestra d resumen
econdmico para la adquisicion de 4 nuevos intercambiadores, FF-E- 554, FF-E-561, FF-E-
562y e No. 28.

Beneficios anudes 294841 USS$.
Inversién requerida: 388511 USS.
Tiempo deretorno de lainverson: 1.32 afios.

A pesy de que € programa dimind la necesdad de utilizar un intercambiador nuevo, €
FF-E-561 N, no resta su costo dd vaor de inverson inicia, esto se mantiene durante todo
e estudio de integracion.

Ya que en este punto no se consdera aun d bendficio etimado por d aumento en la
generacion de vapor, éste debe restarse dd costo de los dos nuevos intercambiadores para
precaentar condensado. Como los resultados del reporte “Pinch Network”, permiten sacar
de sarvicio d nuevo enfriador de HCO producto, a vaor de inverson reportado debe
retarsde la inversdn inicia reportada en “Network Cost Retrofit” de la corrida del punto b
(Pinch Network, 220,133.00 $US / Afio) y se recdcula € tiempo de retorno de la inversion
para esta nueva condicion.

Tabla 12.2. Resumen Econdmico parad Retrofit No.1. Sin precalentar condensado.
Adicion de un nuevo intercambiador, No. 28.

Beneficios Totales Inversion Total Payback
$US/ Afio $US Afios
294,841 168,378 057

Luego de la adicion de un nuevo intercambiador se corrié nuevamente € programa desde €
resequence y las posibilidades de modificacion fueron:

Opciones en “Resequence List” =0de 3.

Opcionesen “RepipeList” =0 de 87.

Opciones en “New Exchanger List”: 22 de 323. De las 22 poshilidades, las primeras cuatro
proporcionan una ahorro de Energia del 46,89 %. Las cuatro propuestas estan asociadas con
e caentamiento de la corriente fria No. 41 (C4.1 y C.4.2, corriente a rehervidores de la
torre despojadora, FL-T-604).



Se «decciond la primera dternativa debido a las dguientes consderaciones. Las dos
primeras dternativas gprovechan la corriente caiente 3 a la sdida dd intercambiador No.
28 y las otras dos dternaivas (3 y 4), aprovechan cador a ser vertido d agua de
efriamento en € enfriador FF-E-560. De edas cuaro dternativas tienen mayor
perspectiva las dos primeras, pues con la nueva configuracion de la torre fraccionadora
principd FF-T-552 y luego de la parada de planta de la URC 2002 consistente en & cambio
de los datos de orificios 3 d 6y 26 a 29 por los nuevos platos tipo vadvula, ha cambiado d
perfil de temperaturas de la torre, acompafiado de una disminucion en la temperatura sdlida
de la corriente de HCO, que es enfriada en  FFE-560 justo antes de retornar a la torre,
por lo tanto, por un lado no seria tan acertado considerar un calor disponible de un equipo
gue ha venido liberando su carga y por otro lado, este equipo se vuelve idea para disminuir
el cdor de la nueva corriente de HCO producto antes de ewiarse a tanques, pues en d mes
de Abril ha tenido periodos de trabgjo en los que se hecho @ by-pass manteniéndolo fuera
de sarvicio. Ademés, hay que tener en cuenta que seguira mangando la misma corriente de
HCO 'y por lo tanto puede adaptarse més facilmente alas nuevas condiciones de proceso.

Con las condderaciones anteriores son més interesantes las dos primeras dternativas.
Aplicando € principio de los trenes de intercambio de cdor [3], para este caso seria mas
factible que la corriente 3 (H2, Reflujo circulante de cima FFT-552) que hasta este punto
ya ha entregado 9.132 MBTU/h desde una temperatura de 302.11 °F, entregase € caor
disponible antes de que la corriente fria No. 41 pase por d intercambiador FL-E-614. Por
estas dos razones se sdlecciond la modificacion No. 1 que presenta € archivo “New
Exchanger Ligt”, lainformacion de esta modificacion se presentaen latabla 12.3.

Tabla 12.3. Resultados de la modificacion. Adicion de dos nuevos intercambiadores de
caor: e No. 28y & No.29

Modificacion Nuevo Carga Beneficios Costo Servicios
Seleccionada | Intercambiador Pinchada MMBTU /h US $/ Ao % Ahorro
MBtu/ h
1de22 29 7.58 6.69 325323.7 46.9

Los cambios en la red conssten en la adicién de dos nuevos intercambiadores de @or, €
No. 28 (cuya ubicacion se referencio en @ primer retrofit) y € No. 29. los cambios en la red
s pueden observar en € Heat Exchanger Flow Diagram para € segundo Retrofit. La
coriente cdiente 3 (H2, Reflyjo crculante de cima F~T-552) a la sdida dd
intercambiador No. 28 debe entregar ahora un calor de 6.691 MBTU/h a la corriente fria
C.4.1 antes de entrar a FL-E-614 liberando calor aportado por vapor de media presiéon en
e FL-E-613.



Tabla 12.4. Resumen econdmico

En la Tabla 124 s muestra un resumen dd andids econdmico de la adquisicion de 5
nuevos intercambiadores, FF-E- 554, FF-E-561, FF-E- 562, No. 28 y No. 29:

Beneficios Totales Inversién Total Payback
$US/ Afio $US Afios
483,668 590.297 121

Nuevamente en este punto no se conddera aun € beneficio estimado por € aumento en la
generacion de vapor a cud debe restarse d costo de los dos nuevos equipos para
precaentar condensado. Se restan nuevamente los 220,133.00 $US/Afo y se recdcula €

Payback a esa nueva inversén @mo en d retrofit 1. Los resultados se consignan en la tabla
12.5.

Tabla 12.5. Resumen Econémico parad Retrofit No. 2. Sin precaentar condensado.
Adicién de dos nuevos intercambiadores, Nos. 28 y 29.

Beneficios Totales Inversion Total Payback
$US/ Afio $US Afios
488,668 370,164 0.76

Retrofit 3. Adicidn de tres nuevos intercambiadores de caor, (Nos. 28, 29 y 30).
Los archivos de salida se encuentran en € anexo L, retrofit 3.

Nuevamente s hizo la optimizacion contemplando la dternativa de adicionar otro
intercambiador adiciond a los dos que ya se han edtablecido en la nueva red. Se hizo
iguadmente “resequence’ y “repipe’. Las posibilidades de modificacion son:

Opciones en “Resequence Lig” =0de 2.

Opciones en “Repipe List” =0 de 88.

Opciones en “New Exchanger Lig”: 16 de 356, de estas 16 poshilidades se selecciond la
tercera que proporciona un ahorro de energia de 51.84 %. La informacion de edta
modificacion se presentaen latabla 12.6.



Las razones para elegir esta modificacion son las sguientes:

Las sais primeras modificaciones para este retrofit generan los beneficios mas dtos. En
todas se propone aportar caor a la corriente fria 39 (C3, carga a la torre desbutanizadora
FL-T-601 ). El cdor disponible por la corriente 3 (H2, Reflujo circulante de cima FF-T-
552) a la sdida ded nuevo intercambiador 28 y antes de pasar por € 29 es
goroximadamente de 34 MBTU/h ya que incluyendo las Ultimas modificaciones, eta
corriente ya ha aportado en tota 15.822 MBTU / h. De acuerdo a la PFI-E&L-009 se
requiere gportar a esta corriente unos 28 MBTU/h para obtener beneficios precaentando
agua desminerdizada, y esto es ided porque no s debe llevar d limite una corriente
cdiente dentro de un proceso que ha venido cambiando las condiciones de operacidn
luego de agunas modificaciones durante la parada de la Unidad de ruptura catditica
También debe haber flexibilidad en cuanto a los cambios de carga a la unidad de ruptura
catalitica, desde 27000 Bbl/dia, pasando por € caso base de integracién a 29000 Bbl/dia
hasta unos 30000 Bbl/dia, segin estimaciones de los ingenieros especidistas del
proceso de cracking del departamento de desarrollo tecnoldgico de la Refineria de
Cartagena. Ademas se esta tocando un tema muy delicado como es la integracion entre
plantas, pues & agua desminerdizada es una corriente de proceso de la planta de
sarvicios indudrides, por lo tanto los cambios en las condiciones de una unidad afectan
la otra luego de la integracion térmica, de ahi la flexibilidad que % debe tener en ciertas
corrientes de proceso. Dando un gemplo claro para este caso, es preferible dgar una
determinada cantidad de corriente H.2 intercambiando cdor en d FFE-551 B con agua
de enfriamiento, pues este intercambiador ha sdo comprado con la misma concepcion
de servir de “colchon” a proceso, ademas las condiciones de control de la unidad no
son las mgores en este momento, ya que € proceso de automatizacion de esta unidad
tan complga, apenas edta iniciando en la Refineria Por esta razon se descarté la
primera modificacion.

En d caso de descatar la segunda dternativa se tuvo en cuenta que se trataba
nuevamente de retirar calor dd circuito de HCO y las razones para no tener en cuenta
esta modificacion se sustentaron en € retrofit No.2.

Las cuaro propuestas restantes presentan iguales beneficios y se sdecciond la
dternativa No. 3. De todas maneras, se recomienda efectuar integracion a partir de otras
modificaciones como |as planteadas en cada una de las corridas.

Tabla 12.6. Resultados de la modificacion. Adicion de tres nuevos intercambiadores
Nos. 28, 29y 30.

Modificacion Nuevo Carga Bendficio Costo %
Seleccionada | Intercambiador | Caliente Fria Pinchada Servicios Ahorro
MBtu/ h S $US/ Afio
MMBTU / h
3del6 30 Corr. 18 Corr. 39 3.65 3.93 211499.7 51841

97



El nuevo intercambiador adicionado, No. 30, se puede observar en € Heat Exchanger
Flow Diagram para € tercer Retrofit, en € cua debe intercambiar la corriente caliente 18
(H.8, Nafta Pesada, Aceite Pobre, a Torre Esponja FL-T-602 ) con la corriente fria 39, (C.3,
carga a la torre Desbutanizadora). Aqui € programa busca los beneficios a entregar caor
de la corriente cdiente H.8 en & nuevo equipo antes de pasar por € intercambiador No. 18,
FL-E-609, enfriador de aceite pobre a Torre Esponja. Iguamente la corriente fria pasa por
e nuevo intercambiador antes de cdentarse en @ FL-E-615, & cador necesario se
reemplaza totamente en esta modificacion. En d diagrama de flujo se presenta en linea
discontinua € intercambiador FL-E-615, indicando que sde de servicio a estas nuevas
condiciones de integracion.

En latabla12.7 se presenta el resumen econdmico del tercer retrofit.

Tabla 12.7. Resumen Econdmico parae Retrofit No.3. Adquisicion de 6 nuevos
intercambiadores, FF-E- 554, FF-E-561, FF-E- 562 y los Nos. 28, 29 y 30.

Beneficios Totales Inversién Total Payback
$US/ Afio $US Afios
602,492 812534 135

Como los resultados de “Pinch Network” permiten sacar de servicio € nuevo enfriador de
HCO producto; d vdor de inversén reportado en la tabla 12.8 se redta la inverson iniciad
reportada en & Network Cost Retrofit de la corrida del Pinch Network, 220,133.00
$USaMo y serecaculad Payback aesanuevainverson.

Tabla 12.8. Resumen Econdmico parad Retrofit No.3. Sin precaentar condensado.
Adicién de tres nuevos intercambiadores. Nos. 28, 29y 30

Beneficios Totales Inversion Total Payback
$US/ Afio $US Afios
602,492 592,401 0.98

Los archivos de salida se encuentran en @ anexo L: Optimizacion

Findmente se efectud la corrida de optimizacion de la nueva red compuesta por 30
intercambiadores de caor con los siguientes resultados:



Tabla 12.9. Resumen Econdmico para la optimizacion de la nueva Red. Adicion de s@s.
nuevos intercambiadores. FF-E- 554, FF-E-561, FF-E- 562, Nos. 28, 29y 30

Beneficios Totales Inversién Total Payback
$US/ Afio $US Afos
602,492 620,066 1.03

No se considera aun € beneficio del aumento en la generacion de vapor. Los resultados de
lared optimizada Sin generacion de vapor, se presentaen latabla 12.11.

Tabla 12.10 Resumen Econdmico, optimizacion de la nueva Red. Adicion de tres nuevos
intercambiadores. Nos. 28, 29 y 30 sin aumento en la Generacion de vapor.

Beneficios Totales Inversién Total Payback
$US/ Afio $US Afios
602,492 399,933 0.66

12.1 SINTESIS DE BENEFICIOS DE LA INTEGRACION

Lasintesis de los beneficios de la adicion de nuevos intercambiadores, Sn aumento en la
generacion de vapor se presenta a continuacion:

TABLA 12.11. Beneficios econdmicos Sin generacion de vapor.

OPCION DE DISENO | BENEFICIOS | INVERSION | TIEMPO DE RETORNO
$US/ANO $US Afios
1 204,841 168,378 0.57
2 488,668 370,164 0.76
3 602,492 592,401 0.98
Optimizacion 602,492 399,933 0.66

A los beneficios de las dternativas de la tabla 12.12 se suman los beneficios por € aumento
en la generacion de vapor (167435 $US / Afo) y se recacula d tiempo de retorno de la
inverson.



La informacidn de los beneficios por  aumento en la generacion de vapor considerando la
reubicacién de dos intercambiadores existentes se presenta a continuacion:

TABLA 12.12. Beneficios con generacion de vapor.

OPCION DE DISENO | BENEFICIOS | INVERSION | TIEMPO DE RETORNO
$US /ANO $US ANOS
1 462,276 168,378 0.36
2 656,123 370,164 0.56
3 769,927 592,401 0.77
Optimizacion 769,927 399,933 0.52

El andisis dd aumento en la generacion de vapor se presentaen € capitulo de andisis de
resultados.
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13. ANALISIS DE FUERZA GUIA

13.1 ANALISIS PARA LOS INTERCAMBIADORES DE LA RED DE
INTERCAMBIO DE CALOR

El andliss de la fuerza guia es una haramienta utilizada para evduar la eficiencia de &ea
de los intercambiadores de calor en una red y ubicar adecuadamente pargjas de corrientes
dentro de la red de manera que hagan uso correcto de la fuerzas guias de temperatura
disponible.

Se basa en @ hecho de que € &rea de transferencia de caor de la red puede ser minimizada
cuando las pagas de intercambio de cdor se ubican veticamente en las curvas
compuestas, [25]. Las pargas verticdes utilizan la fuerza guia de temperaura més
eficientemente, 1o que conlleva a una disminucion en d &ea de tranderencia Un cruce de
una parga de intercambio de caor 0 una parga no vertica, incrementa las fuerzas guias
para la pargia y reduce € &ea de intercambio de cdor, pero d mismo tiempo un cruce de
pargas reduce las fuerzas guias disponibles para otro intercambiador en la red, esto
concluye con una mayor &ea globa comparada con una red de intercambio de caor
formada por paregjas verticaes de intercambio de calor.

Exigen diferentes versones de la gréfica de fuerza guia DT — Tc, DT —= Ty, y Th — Tg,
cudquier verson puede s utilizada par d mismo andiss En ese andiss se utilizd la
gréficaDT — T, por su utilizacion més comin en € andiss de lafuerza guia

En generd, los diagramas DT — Tc¢ (Figuras 13.1, 13.2 y 13.3) son gréficas que muestran la
diferencia de temperatura entre la curva compuesta cdiente y la curva compuesta fria
contrala temperatura de la curva compuesta fria.

Para encontrar € &ea Target previamente establecida, las pargjas de corrientes deben ser
ubicadas de td forma que la gréfica DT — T¢ dd intercambiador coincida o se acerque a la
lineaa DTy actud de la gréfica DT — T¢ obtenida de las curvas compuestas. Para esto cada
intercambiador es graficado mediante las diferencias de temperatura entre sus corrientes
cdientes y frias. Los vdores de Temperatura de cada intercambiador con los cuaes fueron

hechas | as gréficas se encuentran en @ anexo D.
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Esta comparacion indica también en que direccion las pargjas ma ubicadas en una red de
intercambio de cdor exigente utilizan més dta 0 mas bga fuerza guia que la disoonible y
deben ser corregidas para meorar todalared.

Para resolver estos cuellos de botdla se debe hacer una reestructuracion de la red de
intercambio de calor.

= INTERCAMBIADORES PROCESO A PROCESO

En la Figura 13.1, se muestra la gréfica de DT vs. Tc. para los intercambiadores de proceso
de la red de intercambio de calor del caso I. Los intercambiadores FL-E-614 y FL-E-606
presentan mayor desviacion con respecto a la curva DT, de la red actua, curva de color
negro.

AMNALISIS DE FUERZA GLIA
INTERCANMBIADDRES FROCESD A PROCESD
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Figura. 13.1. Andissde fuerza guia para intercambiadores de proceso
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= INTERCAMBIADORES CON SERVICIOS DE VAPOR

En la Figura 13.2, se muedtra la gréfica de DT vs. T para los intercambiadores con servicio
de vapor de la red de intercambio de cdor del caso |. El intercambiador de calor SU-E-5 es
el que presenta mayor desviacion con respecto a la curva DTy, actud, (curva de color
rojo), paralos casos | y |1 andlizados.

AMAELISIE DE FLERZA GLAA
INTERCAMBIADORES COH SERVICKS DEVAFPOR
— FLERI3
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- i o
- i i
100 -
=i -
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Te € "F>

Figura. 13.2. Andiss de fuerza guia paraintercambiadores con servicios de vapor.

= INTERCAMBIADORES CON SERVICIOS DE ENFRIAMIENTO

Findmente en la Figura 13.3, se muestra la gr&fica de DT vs. Tc para los intercambiadores
gue utilizan aguade laTAE Il como servicio de enfriamiento.

Los intercambiadores que hacen ma uso de la fuerza guia de temperatura son: FF-E-554,
FL-E-609, FF-E-561, FF-E-551 FF-E-552 y FF-E-556.
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El intercambiador de calor FF-E-556 es € que presenta mayor desviacion con respecto ala
curva DT yin actud, (curvade color rojo en lafigura 13.3).

ARALIZIS DE FUERZS GLAX
HTERCAMBLDDRES COM SERVICIOS DE ENFRIAMIENTOD
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Figura. 13.3. Andiss defuerza guia paraintercambiadores con servicios de enfriamiento.

13.2  ANALISIS PARA MEZCLA DE CORRIENTES NO ISOTERMICAS

Mezclar dos 6 més corrientes a diferentes temperaturas reduce las fuerzas de empuje
necesarias para la trandferencia de caor, 1o que se reflga directamente en @ area utilizada
para la trandferencia de cdor de un intercambiador que recibe una corriente de este tipo y
por lo tanto las mezclas actlian como unidades de transferencia.

Hasta donde sea posible y econémicamente viable se deben evitar las mezclas a diferentes
temperaturas. Las temperaturas de dos corrientes que se mezclan antes de llegar a un
enfriador deberian igualarse, gprovechando @ calor de la corriente mas cdiente para
cederlo a una corriente fria de proceso, esto liberaria cdor que es enviado a agua de
enfriamiento y parddamente disminuiria los consumos de sarvicios. Hasta este punto se
hace una disminucion no sdlo en los requerimientos energéticos, sno dd &ea a ser
utilizada en una unidad exigente. Aunque pueden encontrarse también beneficios
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reorganizando las corrientes hacia mezclas isotérmicas, debe evduarse la viabilidad
econdmica de ingadar una nueva Unidad de Transferencia o de llevar la corriente cdiente a
reemplazar un servicio caiente (Vapor de media presion).

Para la red de intercambio de cdor sdeccionada se andizaron tres casos de mezclas no
isotérmicas:

13.2.1 MEZCLAS DE CORRIENTES NO ISOTERMICAS A LA ENTRADA DEL
INTERCAMBIADOR FL-E-2601: La descarga de la segunda etapa del compresor FL-C-
2601 recibe las dguientes corrientes. Condensado dd tambor de succion Interetgpas, flujo
de fondos de la Absorbedora primaria FL-T-2603 y Flujo de Cima de la Despojadora FL-T-
604. El esquema de esta mezcla con los vaores de las variables asociadas se presentaen la
Figura13.4.

Un esquema favorable para esta mezcla consste en entregar la corriente que viene de la
despojadora a 130.8°F* hasta 107 °F (Temperatura de la corriente A-BOTTOM, fondos FF-
T-2603), agportando este caor en otro lugar de proceso para que se acerque a las
condiciones de mezcla de la segunda etapa dedl compresor con la corriente de condensado,
consderando una nueva condicion de entrada de 107°F hacia € FL-E-2601. Asi, seria
menor € cador que ha de ser retirado en dicho equipo disminuyendo € uso de agua de
enfriamiento mediante & gprovechamiento dd cdor de la corriente de la despojadora

ANALISIS DE LA MINIMA FUERZA GUILA
PARA EL CONDENSADOR FL-E-2601A/B
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CALORK DE PROYCESO: 012 MBTU /R

Figura 13.4. Andiss de fuerza guia paramezclas no isotérmicas.

! Tomado de lasimulacién de la seccién de livianos, Anexo .
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En € archivo de sdida dd modelo de PRO Il (Anexo |), se presenta € caor liberado (0.19
MBTU/h) que representa 5300 US$/afio utilizando & costo estimado del vapor de media
presion del capitulo 9.

13.2.2 MEZCLA DE CORRIENTES NO ISOTERMICAS A LA ENTRADA DEL
INTERCAMBIADOR FL-E-617: A la descarga de la segunda etapa del compresor se
unen dos corrientes de proceso, € Spillback de la segunda etapa dd compresor, |os gases
de PST 204y VRD 2y d aguade lavado.

En este caso se puede andizar € calor que e liberaria s la corriente Spillback se entrega a
una temperatura menor ala que se muestraen € modelo de PRO 11, (196.48 Vs. 184 °F).

13.2.3 MEZCLA DE CORRIENTES NO ISOTERMICAS A LA ENTRADA DEL
INTERCAMBIADOR FF-E-556: A la corriente de gases de Cima de la fraccionadora FF-
T-552 se une d Spillback de la primera etapa del compresor y agua de lavado.

Se recomienda un estudio més detallado para esta corriente.
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14. ANALISIS DE RESULTADOS

La unidad de enfriamiento FFE-551 A/B actud, es un conjunto de dos intercambiadores de
caor de coraza y tubos, tipo AES, diseflados y operados para operar en serie pero con las
facilidades para operar con un solo intercambiador.

Edste intercambiador opera actudmente a condiciones muy diferentes a las de disefio. Por lo
tanto, se hizo su smulacion tanto en HEXTRAN como en PRO |l con d fin de hdlar los
coeficientes totdes, limpios y de savicio a caga en € prograna paa las nuevas
condiciones de proceso, también era necesario verificar que € equipo trandfiriera calor por
encima de 25900 MBTU / h para una sola coraza como esta etipulado en su hoja de
especificaciones (Anexo H). De las corridas a las condiciones de proceso se puede decir
que d equipo enfria la corriente de reflujo superior de la FF-T-551 desde 302 °F hasta 137 -
140 °F transfiriendo un calor de 50 MMBTU/h.

Como se requiere que € reflujo retorne a la torre a 173 °F debe hacerse un by-pass. La
smulacién se verificd para una coraza que es la configuracion de operacion normd y para
el caso de utilizar |as dos corazas, como esta fijado en lainformacion de disefio.

Hay dStuaciones en las que no se hace “By-pass’ del FF-E-551, y en estos casos se
incrementa la temperatura de sdida del agua de enfriamiento por encima de las condiciones
de disefio, lo que puede ocasionar corrosion en € intercambiador. ESto se demuestra no
0lo en la informacion de disefio sno en € mismo moddo smulado en Hextran a las
condiciones de proceso de la unidad.

El intercambiador se smul6 en PRO Il (Smulacion de la Torre fraccionadota) y en
HEXTRAN como un intercambiador riguroso independiente. Actuamente, drve de
consultaparael andisis de proceso (Ver reportes del smulador HEXTRAN, Anexo J).

A continuacion, se describe d andiss de la propuesta de ingaar un nuevo rehervidor en la
torre SU-T-2 (Torre despojadora de amina) que reemplace € vapor de media presion por
corrientes calientes de proceso.

El dguiente paso era veificar la didribucion en planta para la ubicacion dd nuevo
intercambiador, pero luego de revison dd Plot plant, no s encontrd un lugar diponible en
la seccion de amina Il en @ primer nivel. En la segunda plataforma de la unidad podria
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exigir un espacio S es retirado € enfriador de gases agrios SU-E-6, que desde antes de la
parada de la URC no presta servicio a la planta de Amina. Otro lugar apropiado para ubicar
un intercambiador esténdar (16 ft de longitud), puede ser en @ lugar donde esté4 ubicado €
intercambiador FL-E-615, pues a su lado hay espacio disponible. Este, seria un lugar ided
de ubicacién ya que estd en un punto equidistante entre las dos corrientes de integracion
propuestas en esta modificacion aunque implique hacer un andiss més detdlado de los
costos de la tuberia requerida. Este andisis es importante debido a que las estimaciones
inicides pudieran verse modificadas en adguna proporcion con la necesdad de indcluir
tuberia adiciona a la condderada como promedio en los costos de ingtdacion de la ley de
costos para cada unidad de transferencia de calor en lared.

Exigen implicaciones de seguridad en la utilizacion de una corriente de hidrocarburo a ser
intercambiada con una corriente de amina en € evento de que una rotura en € equipo y
posterior contaminacion puede tragr problemas no solo a la seccion de amina Il sno a la
planta de azufre que se carga con corrientes de esta seccion, ademas € vapor utilizado en €
rehervidor es e producido en la seccion de polimerizacion de la unidad.

La reaccion de polimerizacion es exotérmica, y en su primera etgpa los reactores NP-R-1/6
gprovechan este caor para generar vapor. Estos equipos presentan fugas y normamente d
vapor generado esta contaminado por lo que no puede ser enviado d cabezd de media
preson de la refineria. La no utilizacion en amina 0 su reduccion como se plantea en esta
dternativa implica establecer una disposicion segura para esta sustancia, 1o cud seria muy
costoso. Una meor dternativa es utilizar este servicio como vapor de despojo en la seccion
de reaccion de la URC, pues no exige limitacion dguna para utilizarse dli y de esta forma
se veriareflgado d beneficio en ladisminucidn del consumo de vapor M.P.

La dternativa de utilizar d cdor disponible de los FFE-551 A 6 B actuamente vertido a
agua de enfriamiento complementa € estudio de la PFI-E & L-009. La temperatura de
sdlida de la Nafta pesada en d FF-E-551 A, usando agua desminerdizada como medio de
enfriamiento es superior a la temperatura especificada para retorno a la torre FF-T-552. Por
lo tanto se requiere operar también @ FFE-551 B con agua de enfriamiento para lograr la
temperaturade 173 °F.

El cdor intercambiado en @ FFE-551 actuamente es de unos 52 MBTU/h. El FF-E-551
(A) trandferiria 27.900 MBTU/h d agua desminerdizada. El cdor resante (24.100
MBTU/h), que segun las necesidades de & propuesta optimizada con generacion de vapor
s digribuirian de la dguiente forma 9.132 MBTU/h como rehervidor a la torre
despojadora de amina SU-T-2, y 6.690 MBTU/h como reflujo de fondos a la torre
despojadora FL-T-604. El programa gusta durante la etgpa de optimizacion, € caor
requerido por € FL-E-613 (7.740 MBTU/h), sacando completamente de servicio edta
unidad. Por lo tanto € caor aportado por la corriente de reflujo superior es de 16.900
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MBTU/h . La temperatura de retorno dd reflujo a la brre se controla con € by-pass dado
que & equipo trabga a condiciones diferentes a las de disefio. El caor que no sea retirado
dd reflujo cdiente se deberd gustar para mantener una temperatura de retorno a la torre
FF-T-552 previamente establecida.

Patiendo de las condiciones establecidas en la PFl No. 8, en la que se incluyen dos
intercambiadores nuevos, FF-E-562 (Precalentamiento de Condensado con LCO) vy  FF
E-554 A/B (Precdentamiento de Condensado con SLURRY), se planted la opcidén de
aumentar la generacion de vapor de 140 psig en la unidad de ruptura cataitica dentro de las
dternativas de integracion del caso Il. Por esta razon se incluyd la corriente de condensado
con los nuevos intercambiadores fijando en € programa de integracion la condicion de
equipos a adicionar; con esto buscO la poshilidad de inclinar los resultados de la
integracion hacia la necesidad de precalentar condensado.

La integracion gir0 hacia otras propuestas ya mencionadas, pero se adiciond a edas
propuestas € aumento en la generacion de vapor reutilizando dos equipos disponibles bagjo
las nuevas condiciones de proceso de andisis de integracion caso base 1.

Se andizaron los intercambiadores VR-E-2 y VR-E-6 por sus condiciones adecuadas para
e mango de condensado y porque la preson de disefio (175 psg para @ lado de
condensado) es muy superior a las condiciones de preson requeridas. Se efectuaron
corridas en d smulador Hextran de los equipos VR-E-2 a las condiciones dd FF-E-554
A/B nuevo y dd VR-E-6 alas condiciones dd nuevo FFE-562 (Anexo J). Las hojas de
especificaciones para todas esta unidades se presentan en € anexo H. y en la Tabla 14.1 s
presenta un resumen de los resultados de la smulacion.

Tabla 14.1. Resultados delasmulacion delosequposVR-E-2y VR-E-6.

EQUIPO
VARIABLE
VR-E-2 (FF-E-554 A/B) VR-E-6 (FF-E-562)
T° del lado condensado < °F >
(Entrada/ Sdlida) 170/ 243.7 (Tubos) 170/ 259.7 (Coraza)
Temperatura (ent. / sal.) del

lado flLido cdiente 379.41223.9 (Coraza) 441/ 227.4 (Tubos)
Caida de presion
(Coraza/ Tubos) 0.24/0.17 0.51/2.85
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Las caidas de preson son muy bgas y para d caso dd Surry es un factor critico para €
ensuciamiento del equipo. Seria factible cambiar las condiciones de flujo o invertir € flujo
de fluido cdiente entre los dos intercambiadores y luego andizar la poshilidad de hacer
cambios en los intercambiadores, tales como adicion de mas bafles para aumentar la caida
de presién dd lado de la coraza. Iguamente debe recdcularse € aumento en la generacidn
de vapor bgo las condiciones de temperatura de sdida de condensado para los dos
intercambiadores.

Tentativamente se redujo € espaciado de los bafles a la mitad para los dos equipos. Se
requiere andizar mas detdladamente las implicaciones mecanicas y de proceso de esta
modificacion. Los nuevos resultados de la smulacion dd moddo se presentan a
continuacion (Detdlesen & Anexo J)

Tabla 14.2. Cambios sobre lasmulacion de los equipos VR-E-2y VR-E-6.

EQUIPO
VARIABLE
VR-E-2 (FF-E-554 A/B) VR-E-6 (FF-E-562)
T° del lado condensado < °F >
(Entrada/ Sdlida) 170/ 245.4 (Tubos) 170/ 259.7 (Coraza)
Temperatura (ent./ sd.) del

lado flLido caliente 379.4/ 220.1 (Coraza) 441/ 226.9 (Tubos)
Caidade presion
(Coraza/ Tubos) 0.82/0.17 1.42/2.85

Se conddera la posbilidad de disefiar un nuevo haz de tubos para € intercambiador VR-E-
2 y con dlo hacer la re-evaduacion de los beneficios de la propuesta de aumento en la
generacion de vapor.

14.1 ANALISIS AMBIENTAL

La reduccion de los consumos energéticos implica automéicamente menor emisién de
contaminantes formados durante la combustion de SO, y SOx (responsables de la “lluvia
acida’), reduccion de CO, emitido (principd causante dd cambio diméatico en nuestro
planeta a través dd “efecto invernadero”) y reduccion de los éxidos de nitrogeno, NOX,
precursores junto con los carbonos organicos volédiles dd Ozono de las capas inferiores
(ozono troposférico, smog) problema enorme para la sdud, sobre todo a nivel pulmonar y
para las cosechas cuando se tiene presencia de concentracion muy ata de ozono.
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La estimacion dd NOy vertido a la amésfera es funcion de la energia utilizada como vepor
de media presion, ya que para su produccion ha sido necesario un proceso de combustion
en las caderas de la unidad de servicios industrides. Por cada 10° KJ se producen 0.13 kg
de NOx [3].

Lared de intercambio de caor utiliza 24.447 MBTU/h de servicios caientes equivaentes
a

kJ . 0.13Kg(NOx) , 8520h

NO, = 2444TMBTU | h*
95*10'MBTU |h  10°KJ lafio

= 28568Kg / ario

Anudmente s producen 28.6 tondladas de NOx en la refineria solo por concepto de
sarvicios caientes en la unidad de ruptura catditica, Sn contar con € generado en la
produccion de vapor de media presion utilizado como vapor de despojo, del vapor de baa
preson para otros servicios y dd vapor de dta preson utilizado para accionar las turbinas
del soplador principa y € compresor de gases himedos.

Por otro lado estén los contaminantes generados durante € proceso de regeneracion dd
cadizedor. Se vieten a la amédera sn control aguno en la corriente de gases de
chimeneade lacimade Regenerador.

Es posble disminuir la generacion anuad de NOx grecias a la integracion térmica de la
unidad. El bendficio de implementar la propuesta optimizada incluyendo generacion de
vgpor disminuye los consumos de sarvicios cdientes en 20.8 MBTU/h, por lo tanto la
generacion de NOy haciala amosfera se reduce en aproximadamente 24 tonel adas por afo:

1KJ , 0.13kg(NOx) , 852~Oh = 24250Kg | ario

9.5*10" MBTU I h 10°KJ lano

NOx =20.8MBTU | h*

S tenemos en cuenta d aumento en la generacion de vapor como una disminucion en la
generacion de NOy, la produccion en la unidad de Cracking es “limpia’ d no emplearse un
sstema de combugtion como se hace en la planta de servicios industrides. EI NOx que se
dga de producir debido a vapor de nedia presdn que se propone generar en la unidad de
ruptura catalitica es de unas 7 toneladas d afio:

13K
NOx = 680022+ 0 g7 MBTU .« 1KLb 18J x 0-13Kg(NO,) , 8520h
h KLb  1000Lb 95*107MBTU/h  10°KJ afio

NOx = 6897Kg | aiio
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14.2 ANALISIS DE LA TORRE DE AGUA ENFRIANTE TAE II

La empresa Aguas de Cartagena provee de agua cruda a la refineria para sus diferentes
necesidades. El agua que utilizan los sstemas de agua de enfriamiento de la refineria TAE |
y TAE Il se daifica previamente en la Unidad de Servicios Indudridles, USl. La torre de
agua de enfriamiento, TAE Il, es un dstema de recirculacion abierto a la amdsfera en
donde € cdor es removido ddl agua por un proceso de evaporacion logrado por la
tranderencia de masa de agua cdiente (en forma de vapor) a una corriente de are. Su
funcion principad es remover d cdor de las corrientes cdientes de la URC que durante
proceso no han agportado ese cdor a aguna otra necesdad de la planta. En edta torre
también s efectlia un tratamiento quimico del agua con d fin de controlar la formacion de
depdstos de tipo incrustante y/o ensuciante, controlar la corrosén y controlar €
crecimiento microbiologico. Luego de que € agua ha efectuado € intercambio de caor con
las corrientes calientes ddl proceso, retorna a la TAE Il con € fin de ser enfriada y tratada
para utilizarse nuevamente en & enfriamiento.

El andiss de las condiciones de proceso es importante en d andiss Pinch ya que una
integracion térmica parte de la premisa de que las condiciones de proceso de la red
sedleccionada son Optimas;, es por esto que se especifican las dtuaciones en las cuaes
agunas variables de proceso no s mantienen en sus pardmetros normaes de operacion. Lo
que resulta de esto es una combinacion de sugerencias pardéeas d estudio de integracion,
que sarviran como multiplicadores de la experiencia y generadores de recomendaciones,
tanto para estaintegracion térmica como para otros estudios de este tipo.

En esta seccidn se andizan los enfriadores asociados a la Torre de Agua de Enfriamiento de
acuerdo a las condiciones de flujo y temperatura dd agua de enfriamiento que va por los
tubos y se andizan los efectos que tienen las condiciones de proceso sobre la transferencia
decdor.

14.2.1 Criterios Generales:

Cuando d agua se mueve a bgja velocidad a través de los tubos, @ lodo y lalama que
resultan a través de la lama que resultan de la accion microbiana se adhieren a los tubos
y saian arastrados s hubiera dta turbulenciaa Como una préctica comin deben
evitarse velocidades menores de 3 ft/s para una operacion continua

Otro factor de congderable importancia es la deposicion de incrustacion minera.
Cuando d agua con un contenido promedio de mingdes y are s lleva a una
temperatura en exceso de los 120 °F, se encuentra que @ movimiento de los tubos se
hace excesvo y por esta razon deben evitarse temperaturas del agua a la sdida mayores
por encimade este vaor.
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La corrosion, tendencia que tienen los metdes a reaccionar con € medio que los rodea
para convertirse en una forma mas estable que es la de Oxido, se favorece por un
aumento en la temperatura ya que cada incremento en la temperatura de 10 °C (18 °F)
duplica la velocidad de cas todas las reacciones quimicas. Asi pues, un aumento en la
temperatura aumenta la tasa de corroson, ya que la reaccion catédica ocurre mas
rapido.

En generd, la corrosidon se incrementa d aumentar la velocidad ddl agua. Exigten otras
causas de corrosion que no se consideran en este andisis.

La dteracion de la temperatura también puede ocasionar incrustaciones. Al aumentar la
temperatura del agua, la solubilidad de las especies formadoras de incrustaciones
disminuye, precipitando y dando lugar aincrustaciones.

Las bgas velocidades de flujo de agua (menor de 2 ft/s) en tubos de intercambiadores
pueden incrementar |a tendencia alaformacidn de incrustaciones.

14.2.2 Analisis de flujos y temperaturas: La diferencia entre los dos casos es la adicion
de un nuevo intercambiador en € caso |l (FF-E-554 A/B N) para enfriar la corriente de
Slurry con condensado y por condguiente la desgparicion para € caso | dd antiguo
enfriador de Surry enfriador FFE-554.

La temperatura de sdlida del agua de enfriamiento para € enfriador FFE-554, es bastante
critica (122 °F, Tabla 14.3) por lo que es factible que en ese equipo se acelere @ proceso
corrosivo. Otro equipo que puede estar propenso a dafios de este tipo es e SU-E-3 A/B en
e cud latemperatura de sdidadel agua de enfriamiento es 117.3 °F.

En ambos enfriadores la temperaiura de sdida dd agua de enfriamiento ha superado las
condiciones de sdida fijadas en las hojas de especificaciones, 110 °F.

Edta temperatura tan dta en @ caso dd FFE-554 estd asociada a un flujo ddl agua de
enfriamiento muy bgjo de 42822 Lb/h contra 129400 Lb/h de disefio (Tabla 14.4). Como
ede equipo manga durry, un fluido dtamente viscoso, es factible un tgponamiento de
equipo por estas condiciones anormaes de desempefio. Ademas es factible que se formen
incrustaciones por bgo flujo.

Los intercambiadores FF-E-552 y SU-E-4 estdn mangjando flujo por encima de los datos de
disefio. También puede generar o incrementar la corroson en estos equipos por € aumento
en lavelocidad de flujo.
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Tabla 14.3. Temperaturas TAE II.

INTERCAMBIADOR Temperatura de salida (°F)
FF-E-551 111.28
FF-E-552 100.19
FF-E-553 95.21
FF-E-554 122.00
FF-E-557 106.72
FF-E-560 108.41

FF-E-561 N 104.00
FL-E-2601 96.79
FL-E-604 102.73
FL-E-605 100.30
FL-E-609 112.80
FL-E-617 102.64
FL-E-618 99.02
FL-E-619 99.98
SU-E-3 117.26
SU-E-4 101.25

Tabla 14.4. Flujos TAE II.

INTERCAMBIADOR Flujo actual (Lb/h) Flujo de diseiio (Lb/h)
FF-E-551 2154597 2160000
FF-E-552 317068 263000
FF-E-553 144738 709700
FF-E-554 42822 129400
FF-E-557 53600 685800
FF-E-560 374033 375000

FF-E-561 N 124629 130000
FL-E-2601 1281229 1373146
FL-E-604 899795 1636300
FL-E-605 573822 582050
FL-E-609 356688 375450
FL-E-617 647199 648893
FL-E-618 141289 153658
FL-E-619 163106 197584
SU-E-3 325255 478305
SU-E-4 523995 314932
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15. CONCLUSIONES

Exige un gran potencial de integracion térmica en la planta de cracking catditico de la
Refineria de Cartagena. Td como se esperaba, de todas las aternativas presentadas, las
redes propuestas representan altos beneficios para la refineria, y @ caso base Il en
paticular los beneficios se estiman en 770,000 $US / afio incluyendo la generacion de
6800 Lb/h de vapor y la reduccidn en los consumos energéticos representados en agua y
vapor de media presion, con una inverson de 400,000 $US y un tiempo de retorno de la
inverson de 6 meses, lo cud resulta ided en cuanto a la corta vida (til de la planta, Sin
embargo deben tenerse en cuenta posteriormente los tramites de aprobacion, ingenieria
de detalle, licitaciones y gecucion, entre otros.

La dternativa correspondiente d resulta muy dractiva. Presenta beneficios por $US
460,000 / ANO y una inverson de 168,000 ddlares recuperable en 4 meses. La
dternativa condste en la adicion de un nuevo intercambiador de cdor, que utiliza la
corriente caiente de reflujo superior a la sdida de la torre fraccionadora principa FF-T-
552 a 302 °F para precaentar la corriente de amina a rehervidor de la torre despojadora,
SU-T-2 en 1 °F, que representa la mayoria de caor latente de la corriente necesario para
efectuar la separacion en & torre SU-T-2. Eda modificacion reemplaza completamente
e rehervidor de Amina SU-E-2, pues la corriente caiente ya mencionada reemplaza los
9.132 MBTU / h aportados actuadmente por vapor de media de presiéon. Este calor
equivae aunas 8.0 KLb/h de vapor de media presion.

Al tratar las mezclas no isotérmicas como unidades de transferencia, se puede
edtablecer un principio de mezcla de corrientes bgo d mismo criterio de los trenes de
intercambio de caor como es @ caso de las corrientes que se van a ser calentadas en un
proceso determinado.

La smulacion completa de la seccion de recuperacion de livianos representa
adecuadamente la operacion norma de la planta y srve actudmente de soporte a los

ingenieros de proceso en la refineria para verificar las condiciones de proceso de la
unided.

Se completdé la smulacion de la Torre fraccionadora para € caso base de 29000
barriled/dia, en lo referente a los productos, la generacion de vapor, los circuitos
superior 'y medio y la primera etgpa de compresion. Algunos intercambiadores se
smularon rigurosamente.
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* * *
1


Se redizaron corridas de smulacion en Hextran para € intercambiador FF-E-551 B y
paa d nuevo equipo FFE-551 A modificado con diferentes flujos de agua
desminerdizada y a las nuevas condiciones de la corriente de reflujo superior de la
torre T-552 durante la Ultima etapa de estimacion de beneficios de la PFI-E&L-009,
anexo K.

La metodologia Pinch suministra herramientas (tiles para la generacion de diversas
dternativas, disefio y evaduacion de cada una de dlas. Se redizaron recomendaciones
adiciondes con d fin de reducir ain més, los costos operativos de la unidad de ruptura
cataitica

Ademés de la energia que presenta violaciones a las reglas de Pinch en los
intercambiadores de la red, es posible optimizar € &ea de transferencia de caor por
medio dd andissdelagréicaDT — Tc.

La smulacion del caso Il precdentado € condensado antes de su ingreso a tambor de
vapor no mostro violaciones a las reglas heuristicas del Pinch, en cuanto a las corrientes
asociadas con € aumento en la generacion de vapor de media presion.

Como se esgperaba, de todas las dternativas presentadas, las redes optimizadas
representan atos beneficios para la refineria estimados hasta en 770,000 $US / afio con
inversones de 400,000 $US y un tiempo de retorno de la inverson de 6 meses. Esto
resultaided paralacondicion limite del proyecto de tres afios de vida Util de la planta.

Al tratar las mezclas no isotérmicas como unidades de transferencia, se puede
establecer un principio de mezcla de corrientes bgo € mismo criterio de los trenes de
intercambio de cdor , “Corrientes més frias con corrientes més frias’ y “Corrientes més
cdientes con corrientes mas cdientes’, como es € caso de las corrientes que se van a
ser calentadas en un proceso determinado.

Ademés dd potencid de ahorro de energia de las violaciones Pinch encontradas en los
intercambiadores de la Red, es posible optimizar € &ea de transferencia de caor por
medio dd andiss de lagréfica DT — T¢. Edte andlisis no eda incluido en @ software de
Integracion Térmica Sprint.
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Los intercambiadores de cador que hacen ma uso de la fuerza guia de temperatura en la
red de intercambio para los casos 1y 2 son: FL-E-614, FL-E-606 y FF-E-556. La re-
edtructuracion de la red de intercambio de calor deberia incluir ademas de la reubicacion
de los intercambiadores que violan la reglas de Finch, la de los intercambiadores que
hacen md uso de la fueza guia disponible principdmente los Sguientes
intercambiadores. FL-E-606, SU-E-5, FF-E-554, FL-E-609, FF-E-561, FF-E-551 y FF-
E-552.

Antes de redizazar la integracion térmica entre las corrientes de diferentes plantas, debe
comenzarse por optimizar € consumo energético en cada unidad y luego disponer de las
corrientes cdientes y frias que no hayan sido incluidas en laintegracion inicid.

Otros gportes adicionales de este trabgjo de grado ala Refineria de Cartagena son:

. Recopilacion de la informacion de especificaciones de equipos y organizacion en hojas
de clculo excd paa disposicion dd persond de ingenieros. El materid recopilado
consgte de la informacién de datos de proceso y especificaciones mecanicas de los
intercambiadores de lared, de |los equipos disponibles y de otras unidades de la URC.

. Simulacion completa de la seccién de recuperacion de livianos. Materia de soporte a
los ingenieros de proceso, para verificar las condiciones de proceso de la unidad.

. Modificacion de la asmulacién de la Torre fraccionadora para € caso base de 29000
barriles/dia.

. Planteamiento de diferentes dternativas y recomendaciones adiciondes para reducir los
costos operativos de la unidad de ruptura catalitica.

. Presentacion de un informe de la Stuacion de los intercambiadores relacionados con la

Torre de Agua Enfriante 11, a solicitud de ingenieros de proceso dd Departamento de
Desarrollo Tecnologico de larefineria
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16. RECOMENDACIONES

» Se sugiere redizar un andiss detdlado dd aumento en la generacién de vapor en la
URC con la reutilizacion de los intercambiadores VR-E-2 y VR-E-6, bgo € esquema
propuesto en este estudio de integracion.

»  Se recomienda efectuar un estudio de la necesidad red dd intercambiador de cdor SU-
E-3 A/B de la seccidn de amina Il y un andiss de su posble reubicacion dentro del
esquema de proceso de la unidad. Este intercambiador opera a condiciones bastante
diferentes a su disefio origind (Flujo de operacion igua a 325,000 Ib/h Vs. 478,000 de
disefio y una Temperatura de 117 °F Vs. 110 °Fde disefio, ver Anexo J). Un estudio
detdlado permitiria andizar la viabilidad de utilizar solo una coraza de las dos
dispuestas para un mismo servicio y disponer de la otra para una necesdad dentro del
mismo esquema propuesto por d andiss Pinch. Las dmulaciones dd anexo J, son
hechas bgjo las sguientes condiciones:

Datos de disefio: 1 coraza, A.

Datos de disefio: 2 corazas en serie, Ay B.
Datos de planta: 1 coraza, A.

Datos de planta: 2 corazas, A.

ocp oo

» Efectuar un estudio detalado de reordenamiento de las corrientes de mezcla hacia los
intercambiadores FL-E-2601, FL-E-617 y FF-E-556. El andids de la fuerza guia en
mezclas de proceso no isotérmicas permite proponer nuevos esgquemas de proceso que
implican modificaciones smples y los beneficios ademés de econdmicos son de carécter
operativo, pues flexibiliza una operacion cuando se desea sacar de funcionamiento
alguna coraza en un equipo de transferencia de caor.

= Se requiere gudar las condiciones de operacion de los enfriadores FF-E-554, FF-E-552
y SU-E-3 A/B, para evitar los problemas de corrosion y formacion de incrustaciones,
pues dichos problemas no solo afectarian las unidades mencionadas Sno que pueden
originar una parada de planta prematura e inesperada.

= Con d fin de efectuar un buen control de temperatura, de flujos y presiones en los
enfriadores de la TAE 1l es muy importante tener a disposicién una smulacion de la red
de agua enfriante en la unidad, pues la informacion de carga y productos es insuficiente
y ademéds son muy pocos los medidores en la planta y los que exisen no muestran
buenos resultados.
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» Deben sr smulados aquellos intercambiadores que sufren cambios en las condiciones
de proceso luego de la integracion, con d fin de verificar su adaptacion a las nuevas
condiciones y su gporte energético en la nueva red. Diferentes software a SPRINT como
Aspen Pinch, tienen la posbilidad de verificar rigurosamente d sarvicio que cumple €
nuevo intercambiador de caor a patir de la informacion contenida en las hojas de
especificaciones y |os datos geométricos.

= Se propone hacer una smulacion contemplando € estudio de integracion de la PFI—
E&L-009 con € fin de hacer una combinacion de las propuestas de acuerdo a las
consderaciones dd andlisis Pinch y los aspectos de operacion y controlabilidad del
proceso. Entre las razones para no haber hecho este andliss fue que @ flujo de agua
desminerdlizada a ser precdentado no se ha definido completamente. Ademés, €
proceso de obtencidn de informacion de otra unidad asi como € estudio de otro proceso
necesario para poder plantear dternativas, demandaba tiempo no disponible en este
trabgo. Sin embargo, la corrida de integracion permite dar una mirada a las posibles
restricciones que dede las reglas heuristicas del Pinch se originan en cudquier estudio
de integracion con otras plantas de la refineria, pues contempla todas las corrientes
termodinamicamente factibles para intercambiar calor con otras que asi |o requieran.

Los resultados indican que no hay violaciones a las reglas dd RFinch ya que a las
condiciones de proceso para € agua desminerdizada (Anexo K, PFl - E&L — 009),
tanto la corriente H.2 como la de agua se encuentran ubicadas por debgo del punto
Pinchy por lo tanto latranferencia de cdor es vaida.

= Exigeun gran potencia de ahorro energético y de disminucion de la contaminacion
aimodgéricaen la Unidad de Ruptura Catalitica en la corriente de los gases de cima del
regenerador de catalizador gastado. Debido a que la corriente se vierte alaamosferaa
1281.4 °F se sugiere plantear una aternativa aprovechando € gran contenido calorico
dela corriente, consistente en generacion de vapor de ata presidn requerido en equipos
del mismo proceso como & soplador principal de aire d regenerador y en € compresor
de gas himedo de la planta de gas.
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