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RESUMEN

En la actualidad Petroperu esta abocada en modernizar y ampliar la capacidad de
produccién de sus refinerias que posee en operacion en el pais, con la finalidad de
cubrir satisfactoriamente los requerimientos de la demanda del mercado nacional
que atiende, asi como reducir los problemas técnicos de sus procesos
productivos. Ubicandonos dentro de esta politica presentamos el presente estudio
técnico-econémico, que plantea una posibilidad de mejorar el fraccionamiento de
la unidad de destilacion primaria de la Refineria Conchan mediante la
implementacién de una Torre Pre-Flash.

La implementacion de una Torre Pre-Flash, permitira resolver el problema actual
de inundacién en la columna de destilacibn primaria dado que la fraccion
vaporizada en la Torre Pre-Flash no retornara a la columna; de esta manera se
reduce el congestionamiento de flujos en los platos superiores a la zona de
alimentacion. Asimismo, permite importantes mejoras adicionales, tales como: la
reduccién del consumo de combustible en los homos de proceso y el incremento
de la capacidad de procesamiento de crudo de los 12 000 BPSD actuales
(considerando una alimentacién de 100% de crudo Oriente Ecuatoriano, esta
carga esta limitada por la inundacioén de la columna de destilacién primaria) hasta
los 15 000 BPSD.

Para determinar la magnitud de la ampliacion fue necesario establecer una
evaluacién técnica del esquema actual de procesamiento de la refineria. Esta
evaluacidon se realizé no $6lo en la columna de destilacidn primaria, sino también
incluyé el sistema de transporte de crudo, los trenes de intercambio de calor y el
calentamiento en 10s hofmos de procesos.
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Luego de la evaluacion técnica del esquema actual se definié el nuevo esquema
de refinacién considerando la implementacion de una Torre Pre-Flash. Se realiz6
el diserio de la nueva Torre Pre-Flash, asi como de los equipos complementarios
requeridos por el proceso para implementar esta nueva unidad.

Como altemativa técnica a la instalacion de |la Torre Pre-Flash se evalué su
reemplazo con un recipiente Pre-Flash, obteniéndose como resultado que esta
alternativa no representaba una buena solucién al problema actual de inundaciéon
en la unidad de destilacion primaria.

La evaluacion econémica se efectud en base a la diferencia de la utilidad neta de
los dos esquemas en estudio: el actual esquema procesando 12 000 BPSD y el
esquema considerando la Torre Pre-Flash procesando 15 000 BPSOD, tomando
como crudo de proceso para ambos al crudo mezcla (50% crudo Oriente
Ecuatoriano y 50 % crudo Loreto). Los resultados obtenidos demuestran la
viabilidad econ6mica del esquema propuesto al obtenerse una variacion positiva
de MUS$ 116,9.

La rentabilidad del proyecto fue evaluada por medio de la tasa intema de retomo
(TIR), el valor actual neto (VAN) y el periodo de recupero de la inversion, siendo
estos de 19,45%, MUS$ 1102,54 y 4,5 afios, respectivamente, lo cual indica que el
proyecto resulta atractivo desde los puntos de vista técnico y econémico.



. INTRODUCCION

El presente estudio involucra un total de dieciseis capitulos divididos en
secciones, asi como apéndices en los cuales se incluye informacion
complementaria al cuerpo de la tesis.

En el Resumen, primer capitulo, se hace una descripcidn concisa y
autocontenida respecto del problema abordado asi como el procedimiento
empleado para su resolucion, los resultados obtenidos y las conclusiones
finales. En la Introduccién, segundo capitulo, se hace un compendio de los
capitulos y temas que se abordaran en la presente tesis; mientras que en el
tercer capitulo denominado Justificacion y Procedimiento Desarrollado se
realiza una explicacion general del método empleado para definir y evaluar la
mejor alternativa de solucién al problema de inundacién que la unidad de
destilacién primaria de la refineria Conchan presenta bajo el actual esquema
de procesamiento.

Los conceptos y pfincipios relacionados con el fraccionamiento del petrdleo
son descritos en el cuarto capitulo denominado Marco teérico. En el quinto
capitulo se describe brevemente el esquema actual de procesamiento de crudo
en la Refineria Conchan; mientras que en los capitulos seis y siete se muestra
la caracterizacion de los crudos suministrados a la unidad de destilacién
primaria asi como los productos obtenidos de esta, respectivamente.

En el capitulo ocho se encuentra la data técnica de los principales equipos de
la unidad de destilacién primaria de la Refineria Conchan. Cabe sefialar que la
data técnica mostrada en este capitulo fue la Gnica que se encontraba
disponible durante la etapa de recoleccion de informacion; parte de esta data
fue obtenida del Manual de la Unidad Operaciones de la refineria.

El capitulo nueve esta dedicado a la evaluacion técnica del esquema actual de
procesamiento de la refineria. Esta evaluacién abarca los procesos de
transporte de crudo, precalentamiento en intercambiadores de calor,
calientamiento en hornos y performance de la columna de destilacién



atmosférica (estimacion de los rendimientos de productos, balances de materia
y energia, muestras de los perfiles térmico y de flujos al interior de la columna
asl como la inundacién presentada etapa por etapa).

El capitulo diez muestra la evaluacién técnica de la propuesta para resolver los
problemas de inundacién en la columna de destilacién atmosférica, esto es, la
implementacién de una torte Pre-Flash. Este capitulo incluye el disefio de la
nueva torre, asi como de los equipos requeridos por el proceso para
implementar la unidad Pre Flash. En el capitulo once se muestra la evaluacién
técnica realizada al nuevo esquema propuesto considerando un incremento de
carga a 15 000 BPSD. El capitulo doce esta basado en la evaluacién técnica
de una alternativa adicional para reducir Ja inundacién en la columna primaria
consistente en la implementacion de un Recipiente-Flash.

La evaluacién econémica, que se presenta en el capitulo trece, incluye el
célculo del monto de la inversion, el tiempo de retorno y el valor neto actual
calculado para los préximos diez afos.

En el capitulo catorce se presentan las conclusiones y recomendaciones
resultado del estudio realizado en los capitulos anteriores.

E) capitulo quince es un compendio de la bibliografia consultada, mientras que
en el capitulo dieciseis se encuentran los apéndices correspondientes.



il. JUSTIFICACION Y PROCEDIMIENTO DESARROLLADO

El presente estudio tiene por objetivo mejorar el fraccionamiento de la unidad
de destilacién primaria de la Refineria Conchan mediante la implementacién de
nuevos equipos, demostrando que dicha inversion es econémicamente viable
asl como los beneficios adicionales derivados de esta propuesta de mejora
técnica del actual proceso productivo.

Actualmente la Refineria Conchan procesa normalmente una carga de 8 000 a
12 000 BPSD de crudo mezcla (aproximadamente 50% de crudo Loreto y 50%
de crudo Oriente Ecuatoriano alcanzando los 20 - 21° API), realizando el
fraccionamiento primario a través de una columna de destilacién atmosférica
cuya capacidad de procesamiento hasta el afio 1 994 fue de maximo 6 700
BPSD. Durante el aho 1987 luego de mejoras realizadas en los homos, trenes
de intercambio de calor y bombas de proceso, pudo incrementarse hasta 12
000 BPSD.

Como consecuencia del incremento de carga se han presentado serios
problemas de inundacibn en la columna de destilacion primaria,
particularmente en las zonas de reflujo de diesel y tope de la columna debido a
la existencia de una mayor afluencia de hidrocarburos vaporizados vy liquidos
en estas zonas, incrementando la calda de presion respecto al disefio original
de la columna. Estos problemas de inundacién reducen la efiencia del
fraccionamiento y hacen practicamente imposible incrementar carga a mas de
12 000 BPSD.

Para otorgar una solucion técnica al problema de inundacion en la columnna de
destilacién atmosférica en el presente estudio se propone la implementacién de
una Torre Pre-Flash, demostrando su viabilidad tanto en el aspecto técnico
como en el econdmico.

El primer paso fue realizar la evaluacién técnica correspondiente al esquema
actual de procesamiento de la Refineria Conchan, incluyendo ademas de la
destilacion atmosférica, todos aquellos procesos que resultan fundamentales



para realizar el acondicionamiento del crudo antes de su fraccionamiento
(transporte de crudo, intercambio de calor, calentamiento en hornos), de esta
manera se pudo obtener un diagndstico preciso de la performance actual de
los equipos involucrados en dichas operaciones unitarias. Dada la complejidad
de los calculos requeridos para evaluar la performance de una columna de
destilacion primaria, se ha recurrido al empleo del software de procesos PRO 2
version 7.0 debido a que es el simulador adquirido por la Cia. Petr6leos del
Perd S.A. para este tipo de estudios. Las evaluaciones de las pérdidas de
carga durante el transporte de crudo, precalentamiento de crudo en los
intercambiadores de calor, calentamiento en los homos de procesos y otros
estudios complementarios, han sido desarrolladas en hojas de célculo
especialmente preparadas para el presente estudio.

Como se menciond anteriormente el suministro mas comun procesado en la
unidad de destilacion primaria es un crudo mezcla; sin embargo para el
desarrollo de este estudio se ha definido evaluar la perfomance de los equipos
considerando un suministro independiente de cada uno de estos crudos; el
mas pesado (crudo loreto 18,9° APl) y el mas liviano (crudo Oriente
Ecuatoriano 23,8° API). El criterio técnico para realizar esta evaluacion
independiente se basa en que ambos crudos representan escenarios criticos
diferentes; asi por ejemplo el crudo Loreto al ser el mas pesado genera las
mayores caidas de presién en el proceso de transporte de crudo desde las
bombas de carga hasta la unidad de destilacion primaria; de otro lado, el crudo
Oriente Ecuatoriano al ser el mas liviano, produce una mayor inundacion al
interior de la columna atmosférica debido a la generacién de tasas mas altas
de flujos de hidrocarburos vaporizados y liquidos en los platos superiores a la
zona de carga.

El segundo paso, luego de realizar la evaluacion técnica del esquema actual de
procesamiento, fue definir el nuevo esquema de procesamiento considerando
la implementacioén de una torre Pre-Flash como alternativa para la eliminacién
del problema de inundacién en la columna de destilacion atmosférica. El
desarrollo de esta propuesta requirié un nuevo analisis de los demas procesos
de acondicionamiento de crudo; determinandose la necesidad de nuevos



equipos complementarios para el funcionamiento de la nueva unidad Pre-
Flash, previa a la columna primaria.

El disefio de esta torre fue realizado de acuerdo a los lineamientos de la
multinacional firma de ingenierfa UOP, los cuales estan basados en el
procedimiento de calculo desarrollado por Glitsch, reconocido fabricante de
equipos para las industrias del petréleo y la petroquimica. Se eligié la UOP
debido a que es uno de los principales referentes en la industria para el disefio
de equipos, asimismo dicha informacion era la mas actualizada y completa que
se tuvo disponible en la Unidad de Ingenieria de la Refineria Conchan.

La implementacién de la torre Pre-Flash ademas de reducir el problema de
inundacién en la columna de destilacién atmosférica, permite la reducciéon del
consumo de combustible en los hornos asf como el incremento de carga hasta
aproximadamente 15 000 BPSD, lo cual le da un valor agregado adicional
considerablemente significativo, en especial desde el punto de vista econémico
pues dicho incremento de carga reduce los costos unitarios de procesamiento
de crudo. Por este motivo, al comparar la implementacién de la Torre Pre-Flash
respecto a otra potencial alternativa como |0 es la implementacién de un
Recipiente Flash para lograr la reduccion de la inundacién en la columna de
destilacion atmosférica; la torre constituye una solucion técnica ampliamente
superior.

Debido a que se definié que la alternativa técnicamente mas apropiada para
mejorar el esquema de fraccionamiento de la Refineria Conchan es |a
implementacién de una Torre Pre-Flash, se ha desarrollado la evaluacién
econémica correspondiente determinandose finalmente el tiempo de retorno de
la inversién y el valor actual neto estimado para los préximos 10 anos.



3.1

iit. MARCO TEORICO

PETROLEO CRUDO

3.1.1 Descripcion.-

El petrélec crudo es una mezcla liquida compleja de productos

fundamentalmente constituidos por hidrocarburos que abarcan
un amplio rango de puntos de ebullicion y son extraidos de

lechos geologicos continentales o marinos.

La calidad tipica de un petréleo crudo es la siguiente:

Una parte mayoritaria > 99% consiste en una mezcla de
hidrocarburos de todo tipo, entre los cuales se debe contar
con los compuestos que incluyen heteroatomos, de los
cuales el mas importante es el azufre, que puede llegar a
alcanzar, como tal, proporciones entre el 1 y el 3% en peso.

Salvo casos excepcionales, una parte minoritaria < 1%
consistente en agua, proveniente del pozo o de las
limpiezas en los buques-tanque. Esta fase acuosa suele
presentarse emulsionada en la fase organica y lleva en
disolucién las sales minerales existentes, entre las cuales
las mas importantes son NaCl, Cl,Mg.,y Cl,Ca,

Una parte minima aprox. 0,1% que incluye gases
incondensables, tales como CH,, C.Hg y SH..

3.1.2 Caractenzacion.-

El valor de un crudo depende de los rendimientos que pueda

ofrecer en productos comerciales tras su fraccionamiento y de

los costos que origine la eliminacion de las impurezas presentes



en el mismo, tales como azufre, sales minerales y contenido de
metales.

Con el fin de determinar la calidad de los diversos petroleos
crudos, es necesario el conocimiento de sus caracteristicas
fisicoquimicas, ya que estas seran las que condicionaran su
tratamiento inicial. Los conceptos de estas caracteristicas
globales son definidos a continuacion:

a. Densidad.

Otorga una cierta idea de la proporcion de productos ligeros,
es decir de alto valor comercial, presentes en la mezcla de
hidrocarburos. Se suele expresar en grados API, cuya
relacion con la gravedad especifica (SPGR), es:

APlgp = 1415 - 1315 )]
SPGR *go

Es decir, a mayor valor APl comrresponde una menor
densidad.

b. Residuo de carboén.

Brinda una idea de la tendencia a formar coque 0 depdsitos
carbonosos en el curso de una combustion incompleta del
fuel oil obtenido por destilacion del petroleo crudo. En la
mayoria de los casos, los crudos con menores valores de
residuo de carbdn son los de mayor valor.

c. Contenido de azufre.
Indica la necesidad de desulfuracion de destilados, asi como

la calidad de los productos residuales. El término “acido” se
utiiza para nominar aquellos crudos con alto contenido de



azufre y por lo tanto requiere de un procesamiento especial.
No existe una linea de divisién clara entre crudos dulces y
acidos aunque frecuentemente se utiliza al 0,5% de
contenido de azufre como criterio.

Se expresa como porcentaje en peso o en partes por millén.

Contenido de nitrégeno.

Los compuestos de nitrégeno organico causan severo
envenenamiento a los catalizadores utilizados en el
procesamiento del crudo. Si el contenido de nitrégeno es
superior al 0,25% en peso, el crudo requerird un
procesamiento especial para su remocion.

Presion de vapor Reid.

Otorga una cierta idea de la proporcién de hidrocarburos
ligeros y consecuentemente, de Ila necesidad de
implementar una unidad de estabilizacién de naftas.

Se suele expresar en psig.

Contenido de agua y sedimentos.

Es un indicador de las necesidades de deshidratacién y
problemas de ensuciamiento en los sistemas de tratamiento
y precalentamiento del petréleo crudo. Se denomina BS & W
y se expresa como porcentaje en volumen.

Contenido de sales.
Da idea de la necesidad de desalade y de los problemas de

corrosion asociados. Se suele expresar en PPTB, es decir,
en libras por mil barriles.



3.2

h. Viscosidad cinemética.

Este parametro proporciona una idea del grado de dificultad
que se podria tener para el transporte del petréleo crudo a
través de tuberias u oleoductos. Mayores valores de
viscosidad cinematica significaran mayores caidas de
presion a través del ducto y consecuentemente un
requerimiento mayor de energia para su transporte.

Se suele expresar en centistokes a dos temperaturas.

i. Punto de escummiento.

Este parametro, al igual que la viscosidad cinematica, es
empleado para resolver problemas asociados al transporte
del petréleo crudo. El punto de escurrimiento es la
temperatura mas baja expresada como muiltiplo de 3°C, ala
cual se observa fluir la muestra de crudo cuando es enfriada
bajo condiciones de ensayo.

J.  Curva TBP (True Boiling Point).

Es una herramienta de trabajo muy apreciada debido a que
proporciona una indicacion precisa de la cantidad
(rendimiento) de los productos presentes en el petroleo
crudo.

CARACTERISTICAS DEL PROCESO DE FRACCIONAMIENTO

Por considerarla una informacion basica para el desarrollo del presente
estudio se ha considerado anotar las caracteristicas del proceso de
destilacion.



3.2.1

Destilacion.-

La destilacion permite la separacion, 0 segun la aceptacion
generalizada, el fraccionamiento de los componentes de una
mezcla, en funcidbn de sus temperaturas de ebullicion,
aprovechando las diferencias de las volatilidades de los mismos.
La sencillez del procedimiento y su precio relativamente maddico
la convierten en una operacién basica en los procesos de
refinacién en la industria del petréleo.

El proceso consiste en vaporizar los hidrocarburos del crudo y
luego condensarlos en cortes definidos, modificando
fundamentalmente {a temperatura a lo largo de la columna de
fraccionamiento.

La vaporizacién o fase vapor se produce en la zona de carga de
la columna de fraccionamiento, en dicha zona se disminuye la
presion del sistema produciéndose el flash de la carga,
obteniéndose la vaporizacién definitiva.

La fase liquida se produce como resultado de la accion de los
reflujos externos e internos en la torre de destilacion. Los
reflujos externos son corrientes liquidas de hidrocarburos que se
enfrian por intercambio con crudo o fluidos refrigerantes. La
funcién u objetivo principal de estos es eliminar o disipar en
forma controlada la energia de los hidrocarburos vaporizados
que ascienden a lo largo de la columna, de esta manera se
enfria y condensa la carga vaporizada en cortes o fracciones de
hidrocarburos especificos, obteniéndose los productos
correspondientes.

La columna de destilacion primaria posee bandejas o platos
donde se produce el equilibrio entre los vapores ascendentes y
los liquidos descendentes. En puntos o alturas exactamente
calculadas existen platos colectores desde los que se extraen
los productos destilados. La columna de destilacién primaria
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opera con prestones ligeramente superiores a la presion
atmosfeérica (10 332 kg/m?).

Curvas de Destilacién TBP y ASTM.-

Todas ellas consisten esencialmente en curvas de vaporizacion.
El equipo y condiciones de proceso son los factores que
determinan las diferencias entre ellas y se encuentran
debidamente normalizadas.

a. Curva de Destilacion TBP

Su mismo nombre, True Boiling Point, indica su significado.
Es la curva que representa los puntos de ebullicién
verdaderos. Esta buena aproximacion a la realidad se
consigue mediante la destilacion de la mezcla en una
columna de relleno con un elevado nimero de platos
tedricos y con altas relaciones de reflujo.

Como en el caso de las demas curvas, {a TBP se representa
graficamente como % recuperado frente a temperatura, por
lo que previamente hay que evaluar las pérdidas.

La norma empleada para la realizacidn de este ensayo es la
ASTM D2829.

b. Curva de Destilacion ASTM

Se conoce como tal el resultado de la aplicacion del método
ASTM D86, Este estandar es aplicable a la destilacion a
presion atmosférica. En el caso de fracciones mas pesadas
se emplea el estandar ASTM D1160. Entre ambas existe
una correlacion de conversion.

Esta curva se caracteriza por ser menos realista que la TBP,
vya que se efectta en una columna sin platos (el
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fraccionamiento se realiza con el reflujo generado por la
condensacion de vapores en el cuello de un matraz); sin
embargo constituye una destilacién rapida que otorga una
idea aproximada del rango de ebullicién del petrdleo crudo y
sus fracciones.

3.2.3 Punto de corte

3.2.4

Se define como punto de corte la temperatura a ia que, sobre la
curva TBP, se obtiene el rendimiento deseado de un
determinado producto.

Es decir si se pretende obtener un 50% de destilado, y este
rendimiento corresponde sobre la curva TBP de la alimentacion
a una temperatura de 90°C, se dira que €l punto de corte
deseado es 90°C.

Por supuesto el establecer un punto de corte no implica en
absoluto ningun grado de calidad en los productos. Este grado
de calidad vendra definido por el fraccionamiento.

Calidad del fraccionamiento

La calidad del fraccionamiento es la que condiciona la mayor o
menor presencia de componentes ligeros en &l residuo y de
pesados en el destilado. Por tanto para el analisis de la
operacion de una columna se pueden establecer en principio
tres posibles formas de definir la calidad del fraccionamiento:

a. La composicién de los dos productos es conocida

Una columna depropanizadora de GLP es un ejemplo de
este tipo. La calidad del fraccionamiento vendra facilmente
definida por la concentracion de (iC4 + nC,) en el destilado
y/o de C3 en el residuo, segun los fines que se persigan.



b. Sélo la concentracién de uno de los dos productos es
conocida

Una columna estabilizadora de naftas es un buen ejemplo
de este tipo de fraccionamiento. Para estos casos, la forma
de caracterizacion mas usual es aquella que da la
concentracion de (iCs + nCs) en el destilado y/o por la
concentracion de (iC4 + nC,) en el residuo, segun los fines
que se persigan. Dada la complejidad de la composicién del
residuo, la practica usual aconseja la introduccion
permanente de un ensayo normalizado que, aunque no
pueda ser directamente comrelacionado, dé una idea clara de
la calidad del producto. Concretamente, en este caso se
utiliza el ensayo de Presién de Vapor Reld.

¢. No se conoce ninguna de las composiciones

Es el caso correspondiente a una columna de destilacion
atmosférica de petréleo crudo. Para estos casos y dada la
complejidad de la composicion de los productos, es
absolutamente necesario disponer de un ensayo
normalizado que represente la calidad de ambos productos
simultaneamente. Esta condicién la cumplen las curvas de
destilacién. Debido a la complejidad de la realizacion de la
curva TBP y a la falta de representatividad de otras curvas
como la EFV, se ha escogido la curva ASTM que une a su
facil realizacion (ya automatizada) una representatividad
suficientemente buena de la calidad del producto analizado.

3.2.5 Definicion de GAP y QVERLAP

Se define como GAP la diferencia entre las temperaturas del 5%
de la curva ASTM del residuo y la del 95% del destilado.
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Cuando el valor de esta diferencia resulta negativo se aplica la
denominaciéon de OVERLARP.

La razén de haber escogido los puntos del 5 y el 95%, cuando
en principio deberian ser mas representativas el inicial y € final,
radica en que la fiabilidad de la determinacion de estos dos
puntos es muy baja.

Significado fisico del GAP y OVERLAP

Una diferencia de temperaturas positiva o GAP, significa un
buen fraccionamiento entre los productos en la operacion real
de la columna, en términos generales. Una diferencia de
temperatura negativa u OVERLAP significa contraniamente un
mal fraccionamiento.

Sin embargo no se debe olvidar que para el diseiio de la
columna se especifica una calidad determinada en los
productos, pudiendo darse el caso entonces de que el GAP
obtenido en la realidad sea inferior al de disefio, con lo que a
pesar de tener valor positivo representaria un mal
fraccionamiento y habria que investigar las causas.

QOverflash

El overflash consiste en la vaporizacion de una fraccion mayot
de crudo que l|a requerida por el balance de masa, con la
finalidad de asegurar que una cantidad adecuada de reflujo esté
disponible en los platos ubicados entre la zona de expansion y
el plato de extraccion de producto mas cercano. El overflash es
medido como porcentaje en volumen de crudo de alimentacion a
la columna.

£l valor de overflash para ser considerado en el disefio deberia
ser entre 0,2% a 5% en volumen, sin embargo un valor
ampliamente recomendado es de 2%.



Figura 1. FRACCIONAMIENTO OPTIMO (GAP)
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3.2.8 Fraccionamiento maximo y optimo. Consideraciones econdmicas

a.

Fraccionamiento maximo

Es el que corresponde a una linea de corte totalmente plana.
Este fraccionamiento perfecto es inalcanzable en la practica,
de forma que para una columna, carga y productos dados, el
fraccionamiento maximo real sera aquel que permita las
mayores relaciones de reflujo y revaporizacion sin provocar

problemas de inundacion o secado de platos.

Fraccionamiento optimo

El fraccionamiento optimo es siempre el minimo que permite
cumplir con las especificaciones de los productos.

Esta aseveracion se basa en consideraciones econdmicas
simples. Cualquier incremento de las relaciones de reflujo
y/o de revaporizacion lleva consigo un incremento en el
consumo energético y por tanto un gasto extra.

Este gasto extra repercutirad 16gicamente sobre el costo de
los productos, tendiendo a minimizar el margen de beneficio.
Sobre {a calidad del fraccionamiento influirdn dos variables
intimamente relacionadas: {a presion del sistema y el estado
de ensuciamiento del equipo. Ambas variables deberan
tender al minimo posible.

Para el caso de la presion {a forma de reducirla es mediante
sofisticados sistemas de control. La rentabilidad de
instalacién de los mismos debera calcularse en funcion del
ahorro energético conseguido.

Para el caso del ensuciamiento del equipo (platos, bajantes,
etc.), al igual que para problemas mecanicos (rotura de
platos, etc.), la forma de eliminarlo es mediante parada de la

planta y limpieza mecanica.
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ACONDICIONAMIENTO Y FRACCIONAMIENTO DEL CRUDO

3.3.17

Descripcion

Las unidades de acondicionamiento y fraccionamiento de crudo
se componen fundamentalmente de las siguientes:

a. Tren de precalentamiento

Se trata de un conjunto de intercambiadores de calor,
dispuestos en serie, en donde la carga se precalienta,
recuperando el calor de las corrientes de los productos
calientes salientes de la columna de destilacion que se
dirigen al almacenamiento u otras unidades de proceso.

Desaladora

Es un equipo de decantacion electrostatica donde se elimina
(parcialmente) el agua y las sales presentes en el crudo.
Usualmente se encuentra intercalado en el tren de
precalentamiento.

Homo de carga

Su funcién es elevar la condicién térmica de la carga hasta
aportar el calor requerido por el proceso de destilacion.

Pre-destilacion: Recipiente Flash

Su funcién es despuntar el crudo de sus componentes mas
livianos de forma que el horno de carga quede desahogado
obteniéndose como resultado un ahorro en su capacidad de
disefio y por tanto un ahorro en el consumo energético. El
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Recipiente Pre-Flash, a diferencia de ja Torre Pre-Flash, no
posee elementos internos para el fraccionamiento, por lo
que solo permite una separacién subita de los componentes
mas ligeros del crudo de flos mas pesados. Los
componentes ligeros son inyectados en la corriente de salida
del horno para constituir la carga a la torre de destilacion
principal 0 también pueden ser introducidos en forma
independiente algunas etapas por encima de fa zona de
vaporizacion de la columna principal, de manera que se
descongestiona dicha zona (se reduce ia inundacién) y se
efectia una mejor distribucion de 1a carga térmica en la
columna.

Pre-dastilacion: Tomre Pre-Flash

Generaimente es empleada cuando se procesan crudos con
cantidades importantes de hidrocarburos ligeros, agua o
compuestos sulfurados corrosivos. El crudo precalentado a
aproximadamente 250°C saliente de los trenes de
intercambio de calor, se introduce en la Torre Pre-Flash, fa
cual trabaja usuaimente bajo una presion de 2,5 a 5 kg/cm?.

Por la cabeza se obtiene gas y una gasolina ligera, mientras

que el crudo despuntado, obtenido por el fondo de {a torre,

se envia al horno y, a posteriormente a topping, donde se
realizara el fraccionamiento para la extracciéon de gasolina
pesada, kerosene, diesel y crudo reducido.

El interés principal de esta Torre Pre-Flash reside en los

siguientes hechos:

- Los compuestos sulfurados corrosivos (SH: ¥y
mercaptanos) volatiles se eliminan por la cabeza de la
Torre Pre-Flash, por 1o cual esta se proyectara de una
aleacion de acero especial, mientras que ia torre principal
podra ser construida con acero ordinario.



- Al eliminar los elementos ligeros, se puede reducir la
potencia del homo, ya que estos elementos vaporizados
en el horno poseen un mal coeficiente de transferencia de
calor. De esta manera lka carga a homo se puede
disminuir faciimente en un 10%. Del mismo modo, la
remocion de los elementos ligeros en la Torre Pre-Flash
permite reducir la inundacion en las zonas con mayor
congestion de vapores y liquidos de la columna de
destilacion principal.

- La presencia de agua en el petréleo crudo, a pesar de
todas las decantaciones preliminares, penudica la marcha
normal de la operacion, pudiendo provocar explosiones en
el horno por vaporizaciones subitas, llegando a provocar
el arrastre de los platos en la columna principal. Con una
Torre Pre-Flash, la mayor parte del agua se elimina
directamente por la cabeza de la torre y de esta manera
se evita dafiar la operacién normal de la torre principal.

- La unica desventaja que se puede imputar a la
implementacién de una Torre Pre-Flash es el aumento de
la temperatura a la salida del homo requerido para
mantener la misma relacion de vaporizacion del crudo en
la torre principal. Este aumento que puede llegar a ser de
5°C se limita facilmente inyectando vapor de agua para
disminuir la presion parcial de los hidrocarburos.

Destilacién atmosférica

Son los equipos donde se realiza el verdadero proceso de
separacion. Corresponde a un conjunto de equipos que
incluyen [a Columna de destilacion atmosférica,
comunmente denominada columna de destilacion primaria o
“Topping”, los Strippers laterales y los sistemas de reflujo,
constituidos por los condensadores y acumuladores
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necesarios. La columna de destilacién atmosférica dispone
de tres o cuatro extracciones laterales, reflujo de cabeza y
uno 0 mas reflujos circulantes.

g. Unidad de destilacion al vacio
Su finalidad es destilar en condiciones de vacio el residuo de
la columna atmosférica, con e fin de maximizar la
produccion de gasdleo pesado, el cual podra ser destinado

como carga a la unidad de cracking catalitico.

3.3.2 Esquema actual de una Unidad de fraccionamiento de crudo

El esquema de una unidad de fraccionamiento de crudo debe
responder al marco energético actual, es decir, baja oferta y
altos precios de los petrdleos crudos, precios exorbitantes de la
energia y tendencia acelerada a la baja en el consumo del fuel-
oil. Por lo tanto, los actuales esquemas tipicos son disefiados
con la finalidad de reducir los consumos energéticos y optimizar
la extraccion de destilados de aito valor agregado del crudo.

En la figura 3 se muestra dicho esquema de destilacion.

3.4 VARIABLES DE OPERACION

3.4.1 Vanables de operacién

Las variables de operacién mas importantes en una columna de
destilacién de crudo son la presién y las gradientes de
temperaturas a lo largo de ella, asi como también los caudales
de alimentacion y los productos salientes.

En principio se debe suponer una carga de composicién quimica
constante a la columna, eliminando asi los efectos por
variaciones en el caudal de alimentacion.



Figura 3. ESQUEMA TiPICO DE DESTILACION DEL CRUDO
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Una vez definido el caudal y la calidad de la carga, los caudales
de los productos salientes seran funciéon de los cortes TBP que
se desean obtener para cada uno.

La variacion de alguno 6 algunos de ellos lleva a efectos
complejos en donde se interrelacionan los balances de materia y
energia.

a. Presion

La presion de operacion de la columna depende de la
existente en el acumulador de reflujo frio. Esta es igual a la
tension de vapor del liquido que se encuentra en el
acumulador. Por tratarse de dos productos inmiscibles,
hidrocarburos y agua, sera:

P = (P vapor de HC (cabeza de columna) + P vapor ge H20) T (2)

Recorriendo el circuito del flujo de crudo hacia la columna,
se deberd ir sumando las pérdidas de carga
correspondientes a cada elemento mecanico, de forma que
la presiéon en la zona de expansién de la columna (zona
flash) sera igual a la presion del acumulador mas todas las
pérdidas de carga del circuito dentro de la columna. Es
decir, la presion de operacién de la columna depende, en

orden de importancia, de:

Temperatura alcanzada en el acumulador de reflujo.
‘Caudal de vapores en la columna y corte de cabeza.

b. Temperatura de cabeza de la columna

Es igual a la temperatura de rocio de los vapores que
abandonan la cabeza de la columna.
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c. Temperaturas de fraccionamiento

Otorgan una idea de la calidad del producto separado,
correspondiendo a la temperatura de burbuja del mismo bajo
su presién parcial.

A presién fija, una mayor temperatura indicara un producto
mas pesado y viceversa. No hay que olvidar, sin embargo, la
accion posterior del stripping.

d. Temperatura de la alimentacion

A presion fija, proporciona una idea del porcentaje de
vaporizado. El porcentaje de vaporizado de la alimentaciéon
sera, en principio, del mismo orden que la suma de
extracciones superiores, de ahi su importancia. A presion
fija, aumenta el porcentaje de vaporizado al aumentar la
temperatura. A temperatura fija, aumenta el porcentaje de
vaporizado al disminuir la presién parcial de los
hidrocarburos.

€. Temperatura de fondo

Se trata siempre de la temperatura de burbuja del liquido
efluente a su presién parcial. En principio es inferior a la
temperatura de alimentacion en el caso de la columna
atmosférica, ya que el fondo de esta se comporta como un

stripper.
3.4.2 Los strippers laterales y el fondo de la columna

Con el fin de poder cumplir las especificaciones de
inflamabilidad de los productos comerciales, es necesario
someter a las extracciones laterales de la columna a un proceso
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de destilacion por arrastre con vapor, que retire los
componentes ligeros. En el caso del fondo de la columna, este
arrastre con vapor cumple un doble cometido como veremos
mas adelante. E! principio de estos procesos es la
revaporizacion parcial,

a. Strippers laterales

Son pequenas columnas de destilacion anexas a la columna
principal, que reciben como alimentacién el producto de los
cortes laterales de dicha columna. Tienen un ingreso de
vapor de agua por el fondo que arrastra los componentes
ligeros Nevandolos hacia arriba y haciéndolos retornar a la
columna atmosférica en un plato superior. Cuando en el
proceso de stripping no se utiliza vapor de agua se aplica el
stripping por reboiler, el cual permite obtener un producto
seco.

b. Fondo de la columna afmosférica

Se trata en esencia de un stripper. De la operacion del
mismo depende el reflujo interno en la zona comprendida
entre la alimentacion y la tercera extraccion, tal como se
muestra en la figura 4.

El reflyjo interno citado se suele denominar “overflash” (OF)
debido a que, en efecto, se trata del excedente de
vaporizado no extraido de la columna.

Para una alimentacion determinada (Za, Pa, Ta), los vapores
ascendentes estaran constituidos por los propios de la
alimentaciéon, Va, mas los revaporizados por la accion del
vapor de stripping, SS, sobre el liquido procedente de la
alimentacion, La. Este revaporizado se denomina “Strip-out”,
SO.
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De esta forma se puede establecer la ecuacién:
OF = V5, + SO - X E 3)
Donde:

2. E = Total de materia extraida por encima de la zona de
vaporizacion.

Todos los términos se suelen expresar en porcentaje
volumétrico sobre la alimentacion a la columna.

Eficacia del stripping con vapor

Aunque en principio podria pensarse que la relacion entre
vaporizado y la inyecciéon de vapor de stripping deberia
corresponder a la ecuacion de una recta, experimentaimente
ha quedado claramente demostrado que describe una curva
de tipo semiparabdlico, como se muestra esquematicamente
en la figura 5.

Esta curva tiende, a partir de determinados valores de X a
convertirse en una paralela al eje de las abscisas.

La relacion “X” se expresa como kilogramos de vapor por
metro clbico de liquido efluente del stripper. En el caso del
fondo de la columna atmosférica, se trata del Residuo
Atmosférico.

Para cada tipo de alimentacion al stripper existe una curva
distinta, conservando siempre la misma tendencia basica.
De ahi que se pueda afirmar la inoperancia de sobrepasar
determinados limites en !a inyeccion de vapor de stripping.
Para los stripper laterales, el valor éptimo de la inyeccion
sera el minimo que consiga !a inflamabilidad deseada. Este
valor suele situarse entre 6 y 12 kg/m®.
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En el caso del fondo de la columna atmosférica, el 6ptimo
sera aquel que dé lugar al reflujo interno, “overflash”,
suficiente para conseguir el maximo agotamiento.
Légicamente este valor debera encontrarse en la zona
definida como “Optimo de operacion”. De hecho la inyeccion
al fondo suele situarse entre 12 y 24 kg/m?, siendo el limite
maximo de la zona optima de operacion del orden de 30
kg/m®.

En diseno los stripper generaimente presentan una relacion
de 24 kg/m°.

Cabe destacar, por ultimo, que la accion del stripping se
refleja de forma directamente proporcional a la
revaporizacion sobre la temperatura del 5% de la curva
ASTM del producto efluente, relacionada a su vez con el
punto de inflamacién de dicho corte.

Figura 5. EFICACIA DEL STRIPPING
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3.4.3 Reflujos externos

Se les denomina también reflujos circulantes y tienen la finalidad
de mejorar la performance energética a distintos niveles de la
columna, desahogando la zona de cabeza; pues de no existir
estos reflujos externos, seria necesario contar con un reflujo
interno  suficientemente grande como para retirar calor y
condensar los vapores de cabeza de columna, lo que a su vez
significaria traficos enormes de liquidos y vapores en dicha
zona, requiriendo un disefio de diametro creciente para la
msma.

Lz instalacién de este tipo de reflujos exige la instalacion de
platos suplementarios en la columna.

a. Reflujo de cabeza

Generalmente consiste en el liquido procedente del
acumulador de reflujo caliente.

El esquema ideal en términos termodinamicos es aquel en
que el reflujo se encuentra a una temperatura inferior en un
infinitésimo a ia del plato de recepcion del mismo, ya que de
esta manera no se produciran  condensaciones
indiscriminadas, mejorando por tanto el fraccionamiento.

l.a temperatura de este reflujo debera ser por tanto la
correspondiente al punto de rocio de la gasolina atmosférica.
Para las condiciones habituales se sitGa alrededor de 130°C,
no existiendo por tanto riesgos de presencia de agua en el
refiujo.

Una vez fijada la temperatura, el caudal viene controlado por
fa temperatura de cabeza de ta columna que a su vez serq
funcidon del calor efiminado anteriormente por el reflujo
circulante.
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b. Reflujos circulantes de 2° y 3° extracciones

Gran parte del producto liquido procedente de los platos de
salida de la 2° y 3° extracciones de la columna es desviado,
antes del stripping, y utilizado para ceder calor en varios
intercambiadores, para retornar después a la columna sobre
platos situados por encima de los respectivos platos de
extraccion.

El efecto de estos dos circuitos de reflujo circulante es
eliminar calor de la columna en diferentes zonas de ésia, de
modo que se aproveche al maximo la recuperacion de calor
a nivel térmico elevado, disminuyendo al minimo el reflujo de
cabeza de menor nivel térmico y menos optimizado
energéticamente.

Los platos situados entre el retomo y la extraccion de este
reflujo se denominan de “intercambio de calor’ y su poder de
fraccionamiento es practicamente nulo dado que el reflujo en
su retomo penetra en la columna a una temperatura muy
inferior a la de la zona, dando lugar con esto a una
condensacién brusca e indiscriminada de los vapores
ascendentes (“reflujo inducido™).

Como resumen podemos decir que el reflujo 6ptimo es aquel
que a lo largo de la columna permita el maximo poder de
fraccionamiento y a su vez la mayor cantidad posible de
calor de alto nivel térmico recuperado en el exterior de la
columna mediante los reflujos circulantes.



IV. DESCRIPCION DEL ESQUEMA DE FRACCIONAMIENTO DE LA
REFINERIA CONCHAN

Carga a la Unidad de Destilacion Primaria

La carga tipica de operacion de la unidad de destilacion primaria (UDP),
dependiendo de los programas de produccion de la Refineria, varia entre 8 000
a 12 000 BPSD.

Usualmente, parte de la carga a UDP pasa a través de la Desaladora
electrostatica (entre 2 500 y 4 000 BPSD), siendo previamente bombeada por
la P-21 6 P-22 y precalentada en intercambiadores de crudo versus residuo
atmosférico, hasta 85°C aprox. En la Desaladora se disminuye el valor de
%BS&W de aprox. 0,1% a 0,01% 6 menos.

Las corrientes de crudo desalado y crudo proveniente directamente de tanques
de almacenamiento se mezclan antes de ingresar a las bombas de carga P-1 y
P-1B, las cuales impulsaran el crudo hasta 26 kg/em? aprox., presion necesaria
para vencer las caidas de presion por tas tuberias, intercambiadores de calor y
hornos de procesos antes de llegar a la columna de destitacion primaria C-1.
{.as bombas de carga son puestas en paralelo empleando la P-1 para el
circuito N° 1 de crudo y la P-1B para el circuito N° 2 (pueden intercambiarse tas
bombas). Los circuitos N° 1 y N° 2 consisten en una red de tuberias empleadas
para el transporte de crudo desde la zona de tanques de almacenamiento
hasta el homo F-1 de la UDP, pasando a través de los trenes de intercambio
de calor.

Circuitos de precailentamiento de crudo
a. Circuito N° 1

El crudo que pasa a través de este circuito intercambia calor con los
productos salientes de la UDP ingresando secuenciaimente por los tubos
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de los intercambiadores E-1 y/o E-1A (crudo versus vapores de gasolinas
de UDP), E-2 (crudo versus kerosene), E-3 (crudo versus diesel), E-3A y E-
4 (crudo versus reflujo de diesel), E-5 y E-5A (crudo versus crudo
reducido).

El crudo incrementa su temperatura desde los 23,8 — 37,8°C en que se
alimenta desde los tanques de almacenamiento hasta aproximadamente
230°C en que se junta con el circuito N° 2 e ingresa en |la zona convectiva
del homo F-1 y eventualmente en paralelo a la zona convectiva del horno
F-2 (esto altimo dependiendo del nivel de carga que se esté procesando).

b. Circuifo N° 2

El crudo que pasa a través de este circuito intercambia calor con los
productos de la Unidad de Destilacion al Vacio (UDV) ingresando por los
intercambiadores E-1B (crudo versus vapores de gasolina de la UDP), E-
35D y E-35C (crudo versus residuo de UDV), E-33A (crudo versus gasdleo
liviano de UDV), E-33B (crudo versus gaséleo pesado de UDV) y
finalimente E-35B y E-35A (crudo versus residuo de UDV).

El crudo incrementa su temperatura desde los 23,8 — 37,8°C hasta
aproximadamente 240°C.

Hornos de procesos

El crudo precalentado en los circuitos de intercambio de calor ingresa en la
zona convectiva del horno F-1 a una temperatura y presién aproximadas de
235°C y 14 kg/cm? respectivamente, donde intercambia calor con los gases de
chimenea del homo incrementando su temperatura hasta 270 -~ 295°C.
Cuando se procesa mas de 11 000 BPSD de crudo, se divide la carga y se
hace pasar aproximadamente un 50% por la zona convectiva del hormo F-1 y el
otro 50% por la zona convectiva del horno F-2. Luego ambas corrientes se
unen para ingresar a la zona radiante del horno F-1, en donde se incrementa la
temperatura del crudo hasta alcanzar 320 — 350°C. Esta calidad térmica del
crudo permitird la vaporizacién del gaséleo y componentes mas ligeros de la
carga al ingresar a la zona flash de la columna de destilacién C-1.
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Columna de destilacién C-1

El crudo que sale del horno F-1 parcialmente vaporizado (aproximadamente 40
- 50% en volumen) ingresa a la zona flash localizada entre los platos 5 y 6 de
la columna de destilacién primaria C-1. En este punto los componentes ligeros
ascenderan como vapores en la columna en contracorriente con los reflujos
interno y externo, manteniéndose el equilibrio vapor-liquido en cada plato de la
torre, de manera tal que el vapor que sale de cada plato es mas rico en
componentes ligeros que el vapor que entra; lograndose asi que |los vapores se
enriquezcan de componentes livianos conforme ascienden a los platos
superiores. De manera similar el liquido se va enriqueciendo en componentes
pesados conforme desciende a los platos inferiores de la columna.

Gasolina

Los vapores procedentes de la parte superior de la columna C-1 son
condensados en los intercambiadores E-1, E-1A, E-1B, y en el aerorefrigerante
E-6 y son recibidos en el acumulador de reflujo V-1, donde se produce la
decantacién del agua que se inyecté como vapor de stripping. Una parte de la
gasolina condensada es bombeada con la P-3 y/o P-3B hacia el sistema de
tratamiento caustico, mientras que la otra parte es enviada nuevamente a la
columna como reflujo de tope. La gasolina que retorna como reflujo a la
columna tiene una temperatura entre 50 y 85°C. La fase vapor del acumulador
V-1 pasa por el aerorefrigerante E-15 donde disminuye su temperatura y
condensa, acumulandose luego dicho condensado en el recipiente V-2. Esta
gasolina liviana es bombeada con la P-4B para unirse con la gasolina de V-1
antes del sistema de tratamiento caustico. La presién de cabeza de columna es
controlada regulando el flujo de salida de los gases incondensables del
acumulador V-2, la presién en este punto es de 1,2 a 1,8 kg/cm?® aprox.

Solvente MC

Es extraido por el plato N° 26 de la columna C-1. Toda la produccién de
solvente va al stripper C-5, ingresando por la parte superior de éste. En el
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stripper &l producto entra en contacto con el vapor despojante sobrecalentado
que ingresa por el fondo y en cada plato va siendo desorbido de los
componentes mas ligeros, los cuales ascienden hacia la parte superior del
stripper y salen por la linea de vapores hacia la columna C-1 donde ingresan a
la altura del plato N° 27.

El Solvente desorbido que va bajando por los platos sale como producto por el
fondo mediante la bomba P-5 hacia el aerorefrigerante E-8 y luego hacia su
correspondiente sistema de tratamiento caustico.

Kerosene

Es extraido por el plato N° 20 de la columna C-1. Toda la produccién de
kerosene va al stripper C-2 ingresando por la parte superior. En el stripper el
kerosene entra en contacto con el vapor despojante sobrecalentado que
ingresa por el fondo y en cada plato va siendo desorbido de los componentes
ligeros que ascienden hacia la parte superior del stripper, saliendo por la linea
de vapores del stripper hacia la columna donde ingresa a la aitura del plato 21.
El kerosene desorbido sale como producto por el fondo mediante la bomba P-
7B hacia su enfriamiento, primero en el intercambiador E-2 para ceder calor al
crudo que precalienta en el circuito N° 1 y luego en el aerorefrigerante E-9 que
disminuye la temperatura del kerosene antes de ser enviado a tanques de
almacenamiento.

Diesel

Es extraido por el plato N° 12 de la columna C-1; una parte de la produccién de
diesel es retorada a la columna como reflujo recirculante a la altura del plato
N° 14, siendo previamente enfriada por los intercambiadores E-3A y E-4; Ia
produccién de diesel restante va al stripper C-3. En el stripper entra en
contacto con el vapor despojante sobrecalentado que ingresa por el fondo y en
cada plato va siendo desorbido de los componentes mas livianos, los cuales
ascienden hacia la parte superior del stripper y salen por la linea de vapores
hacia el plato N° 13 de la columna C-1.
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El diesel desorbido es bombeado por la P-10 hacia el intercambiador E-3,
luego pasa por el aerorefrigerante E-10, decantador y filtro de sal, para
finalmente ser enviado a tanques de almacenamiento.

Crudo reducido

Es extraido por el fondo de la columna C-1 mediante las bombas P-9, P-9A 6
P-9B, pasando luego por los intercambiadores de calor E-5 y E-5A donde cede
calor al crudo del circuito N° 1; finalmente es calentado en el homo F-2 antes
de su ingreso a la columna de destilacion al vacio C-6.



Figura 6, ESQUEMA DE DESTILACION PRIMARIA DE LA REFINERIA CONCHAN (CARGAS DE CRUDO DE 12 000 BPSD)
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V. CARACTERIZACION DE LOS CRUDOS SUMINISTRADOS A LAS

5.1 CRUDO LORETO

Gravedad, °API:

Azufre total, %peso:

18,9
1,24

Factor de caracterizacion K: 11,6
Viscosidad cinematica, cSt: 191,5 @ 37,8°C
Viscosidad cinemética, cSt: 98,07 @ 50,0°C

UNIDADES DE FRACCIONAMIENTO

Cuadro 1. TRUE BOILING POINT (TBP), CRUDO LORETO

Rango Temp.

Destilado

Destil. acumulado

°C; 1,033 kglcm? %Vol %Vol Gravedad, "AP
P.1—93,33 433 433 71,3
93,33 — 148,89 453 8,86 56.5
148,89 — 176,67 3,74 12,60 47.9
176,67 — 204,44 2.79 15,39 417
204,44 - 260 7.70 23,00 34,7
260 — 287,78 3,64 26,73 30,3
287,78 — 343,33 10,19 36,92 27.2
343,33 — 371,11 5,02 41,94 23,2
371,11 — 426,67 6.99 48,93 20,2
426,67 — 482,22 11,20 60,13 18,6
48222 — 551,57 10,35 70,48 16.1
561,57+ 29,48 99,96 202

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan




-36 -

Andlisis de componentes livianos:

Etano 0 %Vol
Propano 0.05 %Vol
Isobutano 0,08 %Vol
n-Butano 0,19 %Vol
Isopentano 0,31 %Vol
n-Pentano 0,38 % Vol
Hexanos 1.15 %Vol
C7+ 97,84 %\Vol
Total 100 %Vol

Figura 7. TBP CRUDO LORETO
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5.2 CRUDO ORIENTE ECUATORIANO

Gravedad, °API: 23,6
Azufre total, %peso: 1,58
Factor de caracterizacion K: No disponible
Viscosidad cinemética, cSt: No disponible
Viscosidad cinematica, cSt: No disponible

Cuadro 2. TRUE BOILING POINT (TBP), CRUDO ORIENTE ECUATORIANO

. Destil.

oé :ingg;' fggmg D?,Z{'}g'do acl;rg\\l;cl’?do Gravedad, °API
P.1—93,33 4,74 474 755
93,33 - 148,89 6,3 11,04 56,8
148,89 — 176,67 3,53 14,57 49,4
176,67 — 204,44 3,97 18,54 43,7
204,44 - 260 7,73 26,27 38,1
260 — 287,78 428 30,55 33,2
287,78 — 343,33 94 39,95 31,3
343,33 - 371,11 446 44 41 26,8
371,11 — 426,67 6,93 51,34 23,6
426,67 — 482,22 9,13 60,47 21,3

482,22 - 551,57 10,32 70,79 18

551,57+ 28,22 99,01 2,8

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan

Analisis de componentes livianos:

Etanc 0 %Vol
Propanc 0,24 %\Vol
Isobutano 0,16 %Vol

n-Butano 0,58 %Vol



Figura 8. TBP CRUDO ORIENTE ECUATORIANO
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VI. CARACTERIZACION DE LOS PRODUCTOS DE DESTILACION

PRIMARIA
Gasolina Primaria
Gravedad APL: 50 - 60
Presién de vapor Reid: 8,0-85
Destilacion, °C (ASTM D86):
Punto inicial: 38
10% Vol. recuperado: 60
50% Vol. recuperado: 105
90% Vol. recuperado: 156
Punto final: 193
Solvente MC
Gravedad API: 47 aprox.
Destilacién, °C (ASTM D86):
Punto inicial: 110
10% Vol. recuperado: 165
50% Vol. recuperado: 180
90% Vol. recuperado: 200
Punto final: 215
Kerosene
Gravedad API: 41

Punto de inflamacion, °C: 46
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Destilacion, °C (ASTM D86):

10% Vol. recuperado: 178
Punto final: 282
Diesel

Gravedad API: 345
Punto de inflamacion, °C: 60
Destilacion, °C (ASTM D86}

90% Vol. recuperado: 347
Viscosidad a 40°C, cSt: 3,2

Crudo Reducido*

Gravedad API: 13 aprox.
Punto de inflamacion, °C: 135
Viscosidad a 50°C, cSt: 165

* Liquido obtenido del fondo de la columna de destilacion primaria que

constituye la carga a la unidad de destilacion al vacio



VIl. DATA TECNICA DE LOS PRINCIPALES EQUIPOS DE LA UNIDAD DE
DESTILACION PRIMARIA

7.1 Bombas de procesos

Bombas P-21 y P-22

Funcién: Booster de bombas de carga P-1 y/o P-1B
Marca: Blackmer

Tipo: Bomba rotatoria
Potencia: 50 HP

Presion descarga: 105 psig

Caudal: 525 gpm
Velocidad: 155 RPM

Bomba P-1

Funcién: Crudo a planta
Marca: Byron Jackson
Tipo: Bomba centrifuga
Potencia: 100 HP

Presiéon descarga: 365 psig

Caudal: 151 gpm
Velocidad: 3 550 RPM
Bomba P-1B

Funcion: Crudo a planta
Marca: Byron Jackson
Tipo: Bomba centrifuga
Potencia: 150 HP



Presioén descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-3

Funcién:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presién descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-3B

Funcién:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presién descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-4B

Funcién;
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presién descarga:

Caudal:
Velocidad:
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410 psig
321 gpm
3 550 RPM

Gasolina de acumulador V-1 a tanques y reflujo

Byron Jackson
Bomba centrifuga
15 HP

90 psig

150 gpm

3 600 RPM

Gasolina de acumulador V-1 a tanques y reflujo

Byron Jackson
Bomba centrifuga
30 HP

146,5 psig

160 gpm

3 540 RPM

Gasolina de acumulador V-2 a tanques
Goulds Pump

Bomba centrifuga

15 HP

150 psig

20 gpm

3 540 RPM



Bomba P-5

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presion descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-7B

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presién descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-8

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presion descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-8A

Funcion:
Marca:
Tipo:
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Solvente MC a tanques

Byron Jackson
Bomba centrifuga
5HP

100 psig

9 gpm

3 485 RPM

Kerosene atanques

Goulds Pump
Bomba centrifuga
30 HP

238 psig

50 gpm

3 540 RPM

Diesel a reflujo
Byron Jackson
Bomba centrifuga
10 HP

85 psig

113 gpm

3 550 RPM

Diesel a reflujo (suplente de P-8)

Byron Jackson
Bomba centrifuga



Potencia:

Presion descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-10

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presion descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bombas P-9 y P-SA

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presidon descarga:

Caudal:
Velocidad:

Bomba P-9B

Funcion:
Marca:
Tipo:
Potencia:

Presion descarga:

Caudal;
Velocidad:
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10 HP

85 psig
113 gpm

3 5650 RPM

Diesel a tanques
Goulds Pump
Bomba centrifuga
30 HP

208 psig

170 gpm

3 550 RPM

Crudo reducido a unidad de destilacion al vacio

Byron Jackson
Bomba centrifuga
40 HP

110 psig

68 gpm

3 550 RPM

Crudo reducido a unidad de destilacion al vacio

Byron Jackson
Bomba centrifuga
100 HP

346 psig

185 gpm

3 570 RPM



7.2 Intercambiadores de calor
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Cuadro 3. INTERCAMBIADORES DEL CIRCUITO N°1 (CRUDO VS.
PRODUCTOS DE DESTILACION PRIMARIA)

Tipo de fluido N° Area

TAG

CASCO TUBOS tubos | m’

E-1 Vapores de gasolina Crudo circuito 1 128 60,9
E-1A | Vapores de gasolina Crudo circuito 1 156 75,9
E-2 Kerosene Crudo circuito 1 6 72,7
E-3 Diesel Crudo circuito 1 8 37.5
E-3A Reflujo Diesel Crudo circuito 1 72 342
E-4 Reflujo Diesel Crudo circuito 1 156 74,0
E-5 Crudo reducido Crudo circuito 1 52 49,8
E-5A Crudo reducido Crudo circuito 1 52 49,8

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan

Sélo los intercambiadores E-2 y E-3 son del tipo de tubos concéntricos.
Asimismo, dichos tubos son del tipo aletados, ello extiende su area de

transferencia de calor.

Cuadro 4. INTERCAMBIADORES DEL CIRCUITO N°2 (CRUDO VS.
PRODUCTOS DE DESTILACION AL VACIO)

Tipo de fluido N° Area

TAG 2
CASCO TUBOS tubos m
E-1B Vapores de gasolina Crudo circuito 2 156 75,9
Gasdleo liviano de -
E-33A vacio Crudo circuito 2 100 47.5
E-33g | Gasoleo pesado de Crudo circuito 2 100 | 47.5
vacio

E-35A Crudo circuito 2 Residuo de vacio 162 771
E-358 Crudo circuito 2 Residuo de vacio 162 771
E-35C Crudo circuito 2 Residuo de vacio 240 113.8
E-35D Crudo circuito 2 Residuo de vacio 240 113,8

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan
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L.a carga total a UDP normalmente es distribuida en 40% en volumen por
el circuito N° 1 y 60% en volumen por el circuito N° 2, debido a que los
intercambiadores de éste ultimo poseen mayores areas de transferencia

de calor).

Aerorefrigerantes

Son equipos que permiten el enfriamiento de las corrientes de proceso
empleando como elemento refrigerante al aire del medio ambiente. Estos
equipos pueden ser empleados para enfriar 1os vapores de los topes de
las columnas, las corrientes liquidas que constituyen fos reflujos extemos
de tope e intermedios y los productos de la destilacion.

Dentro del alcance del presente estudio s6lo se considerara a los
aerorefrigerantes E-6 y E-9 (enfriamiento de valores de gasolina para el
reflujo de tope), debido a su participacién directa en el mantenimiento del
balance térmico de la columna de destilacion C-1. Estos enfriadores
atmosféricos son de tiro forzado (cuentan con un ventilador que es
accionado por motor eléctrico). El diametro de los tubos es de 1 pulgada,
espesor 14 BWG y longitud de 20 pies.

La distribucién actual de aerorefrigerantes y sus caracteristicas
principales de diseffo se muestran en el siguiente cuadro:

Cuadro 5. CARACTERISTICAS DE LOS AEROREFRIGERANTES E-6 Y E-9

TAG | Producto

N° Tubos / Duty, Area lisa, | Area extendida
cuerpos / pasospMMkjoules/dial m? (inc. aletas), m?

Vapores
E-6 gasolina 142/1/2 126,9 69,2 1105,5
Gasolina de
E-9 reflujo 74/1/8 27,9 35,4 5416

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan



7.4 Hornos de procesos
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Homo de Destilacién Primaria F-1

Tipo:

Duty de disefio:

Namero de tubos:
Diametro y long. de tubos:
Material de los tubos:
Cambios de flujos en:
Agente atomizante:
Damper:

Soplado de hollin:

Combustible empleado:

Homo cilindrico vertical c¢on zona
convectiva

12,3 MMKjoules/h (sin zaona convectiva)

40 (zona radiante)

4 %" OD, 24 pies de longitud

Aleacion 5 Cr—% Mo

H-Bends y L-Bends

Vapaor saturado de 7 kg/cm?

01 en la salida de gases de chimenea

Un tubo soplador de hollin, usa vapor de
14 kg/cm?®. Para limpieza de tubos de la
zona convectiva

Petroleo industrial de 300 cSt a 50°C
atomizado con vapor de 7 kg/cm?.

Condiciones tipicas de operacién:

- Temperatura de entrada a zona convectiva: 226 - 240°C
- Temperatura de salida de zona convectiva: 270 - 290°C
- Temperatura de salida de zona radiante: 320 - 350°C
- Temperatura de piel de tubos zona radiante: 670°C

- Temperatura de salida de gases de chimenea: 550°C

Homo de Destilacion al Vacio F-2

Tipo:

Duty de disefio:

Nimero de tubos:
Diametro y long. de tubos:
Material de los tubos:

Horno cilindrico vertical con 2zona
convectiva

12,6 MMkjoules/h

40 (zona radiante)

4 % OD, 24 pies de longitud

Aleacién 5 Cr—%2 Mo
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Cambios de flujos en:
Agente atomizante:
Damper:

Soplado de hollin:

Combustible empleado:

Zona conv. (capac. disefo):
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H-Bends y L-Bends

Vapor saturado de 7 kg/cm?

01 instalado en la salida de gases de
chimenea

Un tubo soplador de hollin, usa vapor de
14 kg/cm?. Para limpieza de tubos de la
zona convectiva

Petroleo industrial de 300 ¢St a 50°C
atomizado con vapor de 7 kg/cm?.

8 000 BPSD 6 1 272 m°/dia

Condiciones tipicas de operacion:

Temperatura de entrada a zona convectiva: 226 — 240°C
Temperatura de salida de zona convectiva: 270 — 290°C
Temperatura de salida de zona radiante: 320 - 350°C

Temperatura de piel de tubos zona radiante: 670°C

Temperatura de salida de gases de chimenea: 510°C

Columna de Destilacién Primaria

Caracteristicas principales de la columna C-1

Altura total:
Diametro interno:
Espesor nominal, pulg:

Nomero de platos:
Presion de disefio:
Temp. de diseno, °C:

Namero de copas:

Tipos de copas:

77 pies (23,5 m)

5 pies (1,52 m)

516" (0,008 m) en la zona de rectificacion
3/8” (0,0095 m) en la zona de stripping

27 en la zona de rectificacion

5 en la zona de stripping (fondos)

3,5 kg/cm?

330°C

86 copas / plato en la zona de rectificacion
13 copas / plato en la zona de stripping
Copas de burbujeo de 4” diametro (0,10 m)



Figura 9. COLUMNA DE DESTILACION PRIMARIA
DE LA REFINERIA CONCHAN (C-1)
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8.1

Vii. DESCRIPCION DE LOS PARAMETROS DE OPERACION Y
RENDIMIENTOS DE PRODUCTOS DEL PROCESQO ACTUAL DE
FRACCIONAMIENTO DE CRUDOQ

Anilisis de pérdidas de carga en el transporte de crudo desde las
bombas de carga hasta los trenes de intercambio de calor

Tal como se menciond en el capitulo V, las bombas P-1 y P-1B impulsan
la carga a UDP, transporténdola a través de los circuitos N° 1 (40% de la
carga) y N° 2 (60% de la carga) desde la zona de tanques de
almacenamiento hasta el ingreso a los primeros intercambiadores de
calor (de crudo versus gasolina).

Este tramo de tuberias es critico para el analisis de caida de presion
debido a que el crudo se encuentra a bajas temperaturas (entre 75°F 6
23,8°C y 100°F 6 37,8°C) y por ende su viscosidad y densidad son
mayores que en los tramos correspondientes a los trenes de intercambio
de calor.

Estas evaluaciones seran realizadas considerando una carga de 12 000
BPSD con crudo Loreto (18,9°APl) a dos temperaturas, 23,9°C
(temperatura del crudo cuando no estd en servicio la Desaladora
electrostatica, la cual se encuentra ubicada entre la descarga de las
bombas booster y ia succion de las bombas de carga) y 37,8°C
(temperatura aproximada alcanzada cuando la Desaladora se encuentra
€n Servicio).

Esta evaluacién sera desarrollada sélo para el crudo Loreto debido a que
por sus propiedades fisicas (posee mayor viscosidad y densidad que el
crudo Oriente Ecuatoriano), generara las mayores pérdidas de carga en
los circuitos de tuberias para un mismo caudal de alimentacidon a la
unidad de destilacién primaria.
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Datos de ingreso:

En el cuadro 6 se resumen las dimensiones de los sistemas de tuberias y
accesorios que conforman Jos circuitos de transporte de crudo 1 y 2:

Cuadro 6. TUBERIAS Y ACCESORIOS DE LOS CIRCUITOS 1Y 2

CIRCUITO 1 CIRCUITO 2
Diametro intermo de tuberia 0,102m 0,102 m
Longitud total de tubenia (Planta de Procesos) I, 4m 3597 m
Valvulas y accesonios de tuberia
Valvulas compuerta (totalmente abierta) © 6
Vialvulas de retencion (oscilacion convencional) 1 1
T flujo transversal recto 3 2
T flujo ransversal ramificado 7 7
Codo convencional 90° 19 26
Codo convencional 45° 0 2

Fuente: Manual de operaciones Refineria Conchan

Cuadro 7. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO 1

Temp = 23,9°C Temp = 37,8°C
Velocidad (m/s) 1,075 1,075
Densidad (kg/m°) 935,222 926,167
Viscosidad dinamica (kg/m x s) 0,00497 0,00376
Viscosidad cinematica (cSt) 229,57 191,85
Nre 20 694,27 27 089,00
Rugaosidad (m) 0,000046 0,000046
h (pérdidas prim) {m) 26,35 22,02
h (pérdidas secund) (m) 1,61 1,61
h (pérdidas total) (m) 27,96 23,63
h {(pérdidas total) {kg/cm2) 2,62 2,19

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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Cuadro 8. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO 2

Temp = 23,9°C Temp = 37,8°C

Velocidad (m/s) 1613 1,613
Densidad (kg/m°) 935,222 926,167
Viscosidad dinamica (kg/m x s) 0.00497 0.00376
Viscosidad cinematica (cSt) 229.57 191.85
NRe 31041.40 40 633.50
Rugosidad (m) 0.000046 0.000046
h (pérdidas prim) (m) 41.58 34.78

h (pérdidas secund) (m) 4.27 4.27

h (pérdidas total) (m) 45.85 39.05

h (pérdidas total) (kg/icm2) 4.29 3.62

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis

Observaciones:

- La férmula empleada para el calculo de la velocidad fue la siguiente:

Donde:

V=Q/A

V = velocidad del crudo al interior de la tuberia

Q = caudal de crudo

A = area transversal de la tuberia

@

- La formula empleada para el calculo del Numero de Reynolds fue la

siguiente:
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Nre=pxVxD/{w (B)
Donde:

p = densidad del crudo
D = diametro de la tuberia

p = viscosidad del crudo

- El factor de rugosidad corresponde al acero comercial.

- Las pérdidas de carga primarias y secundarias fueron calculadas
empleando la ecuacién de Darcy-Weisbach:

2
L VvV ©)

he = f —
D 9

Donde:

f = factor de friccion de Fanning

L = longitud de la tuberia

D = diametro de la tuberia

V = velocidad del fluido al interior de la tuberia

g = constante de aceleracion de la gravedad (9,81 m/s?)

Andlisis de pérdidas de carga en los trenes de intercambio de calor

Para este calculo se ha considerado un caudal de crudo Loreto de 12 000
BPSD (0,0221 m’/s), que ingresa a los trenes de intercambio de calor de
gasolina versus crudo a 23,9°C (esta temperatura inicial representa el
escenario mas critico para el transporte de crudo a través de los
intercambiadores de calor ya que presenta altos valores de viscosidad y
densidad, los cuales generan mayores caidas de presion respecto a
temperaturas iniciales mayores).

Los resultados de los calculos efectuados para determinar la pérdida de
carga se muestran en los siguientes cuadros:



Cuadro 9. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 1

) . Lado Tubos,
T|p° de fIUIdO Dens V$‘C oc T D[am Area L V to h

TAG crudo { crudo 6MP I Ntubos [ Tubos | o | M9 VS| NRe | f ,

kaim® | (kgim®s) promedio m (m*) {(m) | (m/s) {kg/om®)
CASCO TUBOS (kgm®) | (kg/m*s) | ey | sal, )

E-1 szzgii:e Crudo circuito 1| 9271 | 0,00385 | 24 | 49 36 128 |o02e6| 609 | 61 | 07 | 4772 | 0010 | 0186

E-1A V:':g’j::e Crudocircuito 1 | 9122 | 000253 | 49 | 70 60 156 |oozes| 759 | 61 | 06 | 5863 | 0009 | o010

E-2 Kerosene | Crudocircuito 1 | 899.4 |o0.00184] 70 | 86 78 6 loozes| 727 | 61 | 79 |103331| 0004 | 431

E-3 Diesel Crudo circuito 1 | 8886 |0.00145| 86 | 105 g5 8 |ooa0s| 375 | 61 | 34 |s4456]| 0005 028

E-3A | Reflujo Diesel | Crudo circuito 1| 8768 |0,00114| 105 [ 126 | 115 72 {00206| 342 | 61 | 22 45164 0005 | 1.4

E-4 | Reflujo Diesel | Crudo circuito 1 | 860,8 {0,00085 | 126 | 159 | 143 156 (00266 740 | 61 | 1,0 |27446| 0006 | 032

ES { Crudo reducido | Crudo circuito 1 | 839.6 | 000062 | 159 | 190 | 175 52 |oo2es| 498 | 61 | 1.2 |44039] 0005 | 017

E-SA | Crudo reducido | Crudocikcuito1| 8163 | 0,00046 | 190 | 220 205 52 0,0266| 49,8 6.1 1,2 | 57713 ] 0,005 0,15

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis




Cuadro 10. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N°2

TAG e oo v e N tubos | Tubos | 2 rea | tong |Veloc.| oo | ¢ | N

CASCO Tusos | Kerm) Jkam®s) | en | o |promedio m | ™™ 09 o)
E-1B V;';::’[;:" Crudo circuito 2 | 9275 000397 | 24 | 43 | 33 156 [00266| 759 | 61 | 09 | 5699 | 0009 | 023
E-33A Gas‘f"i‘;"go‘a“° 9€| crudo cireuito 2 | 850,9 [000073 | 150 | 161 | 155 | 100 [o0266| 475 | 61 | 14 |44351 |0005 | 035
308 | $25Cle0 PEsado | g circuito 2 | 8409 000083 | 161 | 177 | 169 | 100 [o0266| 475 | 61 | 14 50791 | 0005 | 033
E-35A | Crudocircuito 2 |Residuo de vacio| 798,1 |0.00038 - - - 162 |0,0266| 77.1 6,1 - - - 0,44
E-35B | Crudo circuito 2 |Residuo de vacio| 822,33 |0,00048 - - - 162 |0,0266 | 77.1 6,1 - - - 043
E-35C | Crudo circuto 2 [Residuo de vacio| 8698 |o00100! - | - . 20 |oo2es|1138| 61 | - . - | oa4
E-35D | Crudo circuito 2 |[Residuo de vacio] 903,2 |0,00203 - - - 240 [0,0266| 1138 | 6.1 - - - 0,33

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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Observaciones:

- Las formulas empleadas para el calculo de la velocidad, Numero de
Reynolds y pérdidas de carga al interior de los tubos de los
intercambiadores de calor fueron las mismas que se emplearon en el
analisis del item 8.1 del presente informe.

- La viscosidad y densidad indicadas en (0s cuadros anteriores
corresponden a la temperatura media del crudo al interior de cada
intercambiador de calor.

- Para el caso del célculo de las pérdidas de carga en el lado casco de
los intercambiadores de calor E-35A, E-35B, E-35C y E-350D se empled
la siguiente ecuacién empirica:

. 0,326 L )
&P = SpGr W) — D

Donde:

Sp. Gr. = gravedad especifica del fluido
W = caudal masico (Ib/h)/1 000

L = longitud del casco (pies)

D = diametro intemo del casco (pulgadas)
P = espacio entre baffles (pulgadas)

AP = caida de presién (psi).

Andlisis del sistema de intercambio de calor de crudo versus
productos del proceso

Para este analisis se ha considerado una carga de 12 000 BPSD (0,0221
m®s) de crudos Loreto (18,9°API) y Oriente Ecuatoriano (23,6°APl). Los
resultados del analisis se muestran en los siguientes cuadros:



Cuadro 11. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 1 (CRUDO LORETO)

| [E-1 [Eaa |2 Jles  [esn  Jes [es _ [esa
[DATOS DEL NTERCAMBIADOR DE CALOR
[Numero de tubos: 128 156} G| 8 72| 156 52| 52
{Dismetra intemo de los tubos (m): 0,0268 0,0266 00266] 00408; 00266 00266 0.0268] 0.0266
[Longitud de los lubos (m): 8,1 8.1 6,1 6.1 6,1 6,1 8,1 6,1
Area de fransferencia (m’): £0.,9) 75,9 72,7 37,5 32| 740 49,8 49,8
DATOS DEL PROCESO:
Fluido (tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Caudo Crudo Crudo
Vaporesde| Vaporesde . Refluj Refiu u
‘Fluido {casco): gg:olina g::olina Kerosene Diesel Dies;? Diesej? rgl?:cdi?lo re(;ru;:o
[Fiujo crudo (kars) 83 83| 82 8.3 82 8,3 83 8.3
{Ftujo producto (ka/s) 2.1 24 14 1 12 22 156 156
Temperalura de ingreso tybos (°C): 24 49 70 86 105 126 159] 190|
Tomperatura de satida tubos (°C): 49 70 86 105 126 159 190l 220
Tomperstura de ingreso casco (°C): 128] 128 185 257 272 272 318 332
Temperalura de salida casco (°C): 119] 120] 114 193 162 168} 304 318
Temperatura promedio lado tubos (°C): 38} 60 78 g5 115 143 175 205
Temperalura promedio lado casco (°C): 123| 124| 149 225 212 220 3 325
[LMTD (°C): 87 8d] 67 128 &8 71 136 120|
[R: 0,34 0,38 457 3,41 5.59 3,14 0,44 046
$: 0,24 0,27 0,14 0,11 0,13 0,23 0,19 0,21
[Factor de Corretcion Ft: 1,00] 0,99 0,96 0,99 0,94 0,87 1,00| 1,00
PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
i T kg/m3 (crudo): 927.1] 912.2| Bﬂgi_l 888.6] 8768| 860 8398] _ 816.3)
T, kjoulesikg x °C (crudo): 1,74] 1,84 1,91 1,95 2.0% 2,12 2,23 235
T ¥g/m3 (producto): 5,214 _5.214] 717,6| 719, 719, 7193 8173 8287
Calor especifico @ T kjoules/kg x °C (producto): . 240l 258 288 258] 287 2.7
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO ¥ COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transterido, Q (kjoules/s): 363 326 248| 3os| 361/ 583| 567 585
Coef. De Transf. Globai {kjoulesfs x m2 x °C); 0069 0,067 00s3| o064] o120 0127] ogs4] o098

Fuente: Calculos desamrollados para la presente tesis



Cuadro 12. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2 (CRUDO LORETQ)

E-1B E-33A E338 E-35A |e-3s8 |e-3sc E-35D
DATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
Ndmero de tubos: 156 100 100 162 162 240 240
Didmetrointemo de 1os tubos (mi: 00266 0,0266 0 .0266 0,0266 00266 0,0266 0,0266
Longitud de los tubos (m): 61 61 6,1 8,1 6,1 6.1 6,1
Area de transferencia (m?): 75,9 475 47,5 77.1 771 113,8 113,8
DATOS DEL PROCESO:
Fiuido (fubos): Crudo Crudo Crudo Residuo de | Residuo de | Residuo de | Residuo de

vacio vaclo vacio vaclo

Fluido (casc0): V;:::;i:" Gaﬁe\::’votano Gasg‘:sa‘z?:a“ Crudo Crudo Crudo Crudo
Fluio crudo {ka/s) 124 12,4 12,4 12,4 12,4 12,4 12,4
Fluio producto (ka/s) 24 65 20 113 113 11,3 11,3
Temperatura de ingreso tubos {°C): 24 150 161 345 314 281 236
Termperatura de salida tubos (°C). 43 161 177 314 281 236 188
Tempergtura de ingreso casco {*C): 135 198 279 212 177! 100 43
Temperatura de salida casco (°C): 120 180 195 245 212 150 100
Temparatura promedio lado tubos {°C): 33 156 169 329 297 258 212
Temperatura promedio lado ¢asco (°C): 127 189 237 229 195 125 72
LMTO {°Cy: 94 33 62 101 103 133 140
R: 0,78 1,64 523 107 1,06 1.11 119
S: 0,17 0,23 0,14 0,23 0,24 0,25 0,25
Factor de Correcsion Ft: 0,89 097 gg?l 098 0,98 0.98 0,98
PROPEDADES DE LOS FLUDOS
Densidad @ T ka/m3 (crudo): 9275 8509 840,9 7981 8223 8698 $03,2
Calor espac!ficc_@ T, kjouiesfkg_) x °C (crudo): 1,73 2,20 2,22 2,42 2,33 2,08 1,88
Densidad @ T ke/md3 (producto): 5214 7193 780,0 8200 8400 8600 890.0
Calor especilico @ T, kjoules/kg x °C (producto}: . 2,58 2,68 2,85 2,72 2,55 2,47
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSE:
Calor_transferido, Q (kioules/s): 412 864 448 887 1013] 1295 1337
Codf, De Transt. Global (Koulesls x m2 x °C}: 0,058 0,186 0,164 0,128 0,130 0,087 0,086

Fuente: Caleutos desarrollados para |a presente tesis




Cuadro 13. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 1 (CRUDO ORIENTE ECUATORIANO)

{ X =N le-2 le-3 |e-aa = les lesa
{DATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
[Nmero de tubos: 128 156) 6 8 72| 156 5] 52
IDiametro intemo de los tubos (mi: 0,0266 0,0266] 0,0266 0,0408 0,0266] 00266 0.0266]  0,0266
[Longitud de los tubos (m): 6,1 6,1 6,1 6,1 6.1 6.1 6.1 6,1
Area de transferencia (ir): 0.9 75.9 72,7 375 342 740 498 498!
DATOS DEL PROCESO:
ﬂFiJidn {tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo
. Va de Vapares de . Refiuj Reflyjo Crudo Crudo
ﬂi‘"‘“ (casco): pesciina gasolina Kerosene Diesel Dsel | Disse | roducido | reducdo
IFwjo crdo (kais) 8,1 8,1 8.1 81 8,1 8.1 8.1 8,1
{Fiujo products (ka/s) 24 28 15 22 12 2,3 141] 141
Temperature de ingreso lubos (°C): 24 51 73 90 109 131 164 195
[Termperatura de salida tubos (°C): 51 73 80 109 131 164 195 224
Temperatura de ingreso casco (°C): 145 145 190 261 274 274 37 332
Temperatura de salida casco (°C): 129] 127 118 203 160 175 302 317
Termperalura psomedio ledo 1ubos (°C): 37 62 81 99 120 147 179 210
Temperalura promedio lado casco (°C): 137 136 154 232 217 225 309 325
{LMTD (C): 100, 74 69| 131 89 72 130 115
R: 0,50 0,79 4,38 2,93 5,31 300 0,50 052
ls: 022 0,24 0,14 0,12 0,13 023 0,20 0,21
IFactor de Correceion Ft cﬁi 0,99 095 0,99 0,94 0,88 1,00 099
PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
Densidad @ T ks (crudo): 898,3] 8821 869,9 858,3 844 6| 825,8 8035 7811
Calor esperifico @ T. kioules/ka x °C (orudo): 1,79 188 195 202 2.1 g! 222 233 243
[Censidad & T ka/m3 {producto): 5214 5214 7178 7193 719.3 719, 8173 828,7
Calor aspecifico @ T, kioules/kg x °C {producto): o o 2,40 258 2,58] 2,58 2,65 2,67
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferido, @ {kioules/s): 384) 341 261 321) 366 892 584 567
Coef. De Transt. Global {kioules/s x m2 x °C): 0,064] 0,061 0,054 0,066] 0,127 0,126 0091 0100

Fuente: Céalculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 14, CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2 (CRUO ORIENTE ECUATORIANO)

[ [e18 |e.334 | le-35A [e-3s8 lessc [e3sp
|DM'OS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
Niimers de tubos: 156] 100} 100 162 162 240 240
IDiémetro inerno de los tubos (m): 0,0266 0,02661 0,0266] 0,0266] 0.0266 0,0266] 0,0266]
Longitud de los tubos (m); 6,1 £ 1]_ 6,1 € 1 §,1 6,1 €1
Aroa do transferencia {m’): 75.5) 4?,5[ 475 771 77.1 113,8 113 8]
IDATOS DEL PROCESO:
IFIuido {lubos): Crudo Cnude Crudo JResiduc de vaclojResiduo de vaclelResiduo de vaclol Residuo de vacly
lfluido {casco): v;?,:::ii:e Gasdd:e:agrgano Gas::::at?osado Crudo Crudo Crudo Crude
|E1sjo crudo (kgss) 12,1 12,4 12,1 12,1 12,1 12,1 12,1
|Flujo producte {kafs) 2.8 65 2,0] 9.7 9,7 $.7 __ 97
Tomperatura de ingrase tubos (°C). 24 142 155 345 310 272 224
Temperatura de salida tubos (°C): 44 155 172 310 272 224 174
Temparatura de ingreso ¢asco {°C): 145 198] 278 207 172 95 44
Tomparatura de salida casco {(°C): 120 177I 181 240 207 142 95
Temperatura promedio lado tubos (°C): 34 149] 164 327, 291 248 199
Temparatura promedio lado casce (°C): 132 138] 235 224 190 1 191 69
|LMTD (°C): 99 39 65 104| 101 1291 130
I!L 125 1,61 5.20) 0,93] 0,93 098] 1,04
$: 0,18] 0,23 014 0.26' 0.27 0,27 0,27
|factor de Correccidn Ft 0,99 0.87 0,83 0.98] 0.98 0.98 0.87
|PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
Densidad @ T ka/m3 (crudo): $00.2 824.4 814.4 768,3) 766,8 844,6] 877,0
Calor especlficc @ T, Ijoules/kg x °C (crudo): 1,77 2,23) 2,281 2,48' 2,36] 2,11 1,91
Densidad @ T ka/m3 (produch): 5,214 71 9.3| 780,0] 829,0' 840.0 860 0 890.0
Calor especifico @ T, kioules/q x °C (producto): - 2.58] 2,68 2,85 2,72 2,55 2,47
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO ¥ COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferido, Q {kloules/s): 426 348) 469 987 998| 1201 1182
Cosf. D¢ Transf. Global {kloules/s x m2 x °C): 0,057 0,194| 0,162 0,126} 0.131[ 0,084 0,082

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis



8.4

-61 -

Observaciones:

- El calor transferido en cada uno de los intercambiadores de calor fue
calculado mediante la siguiente formula:

Q = (W (C) (AT (8)
Donde:
W = caudal masico (kg/s)

C = calor especifico del crudo (kjoules/°C x kg)

AT = temperatura de salida — temperatura de entrada al intercambiador

- El coeficiente global de transferencia de calor fue calculado mediante la
siguiente formula:

U = Q 9)
(LMTD) (A)

Donde:

U = coeficiente global de transferencia de calor
LMTD = diferencia de temperatura media logaritmica

A = area de transferencia de calor

- Las temperaturas de salida de crudo de los intercambiadores de calor
E-5A (circuito de intercambio N° 1) y E-35A (circuito de intercambio N°
2) seran considerados datos de ingreso para el anaélisis del
calentamiento en Hornos.

Analisis del calentamiento de crudo en (os Hornos de procesos

Cuando se procesa altas cargas en la UDP (superiores a los 11 000
BPSD) el crudo precalentado en los trenes de intercambio de calor N° 1 y
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N°2 es dividido en dos caorrientes, la primera de ellas pasa por la zona
convectiva del Horno F-1, mientras que la otra parte pasa por la zona
convectiva del Horno F-2. Luego, ambas caorrientes se unen para pasar
por la zona radianie del Horno F-1 donde finaimente el crudo alcanzara la
temperatura requerida para su ingreso a la columna de destilacion
primaria C-1.

El esquema de calentamiento de crudo puede ser apreciado graficamente
en la Figura 6.

En el cuadro 15 se muestra los resultados del analisis del calentamiento
del crudo en los hornos de procesos F-1 y F-2.

Observaciones;

- El consumo de combustible para el Horno F-1 fue calculado de la
siguiente manera:

Consumo =  Duty calculado z. convectiva y z. radiante (10)

(P. C. ). del combustible x Eficiencia térmica)
Donde:
P.C.\.: Poder calorifico inferior

- El consumo de combustible para el Horno F-2 fue calculado de la
siguiente manera:

consumo = (Duty calculado z. convectiva) / 33% (11)

(P. C. 1. del combustible x Eficiencia térmica)

El factor “33%" corresponde a la proporcidon porcentual del calor
entregado en la zona convectiva respecto al calor total entregado en el
horno.



Cuadro 15. CALENTAMIENTO DEL CRUDO EN LOS HORNOS DE
PROCESOF-1Y F-2

CRUDO LORETO | CRUDO ORIENTE
ECUATCRIANO

ZONA CONVECTIVA HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 9,75 9,46
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,49 2,52
Temperatura de ingreso, °C 235 235
Temperatura de salida, °C 290 290
Duty calculado, kjoules/s 1335 1313
Duty maximo de disefio, kjoules/s 1674 1674
Caida de presion (disefio), kg/cm* 2,3 2,3
ZONA CONVECTIVA HORNO F-2
Flujo de crudo (kg/s) 11,00 10,67
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,49 2,52
Temperatura de ingreso, °C 235 235
Temperatura de salida, °C 290 290
Duty calculado, kjoules/s 1506 1481
Duty maximo de disefio, kjoules/s 1729 1729
Caida de presién (disefio), kg/cm* 2,7 2,7
ZONA RADIANTE HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 20,75 20,13
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 264 2,67
Temperatura de ingreso, °C 290 290
Temperatura de salida, °C 342 342
Duty calculado, kjoules/s 2 849 2799
Duty maximo de disefo, kjoules/s 3399 3399
Caida de presion (disefio), kg/cm® 22 22
COMBUSTIBLE (Petréleo Industriat N°6)
Poder calorifico inferior del 39 621 859 39 521 859
combustible, kjoules/m®
ggfr;sumo de combustible en F-1, 0,000151 0,000149
Cg;\su mo de combustible en F-2, 0,000165 0,000162
gﬁcsi,encia térmica ambos homos, % 70 70

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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8.5 Parametros de operacién de la columna de destilacion primaria

Con 1a finalidad de evaluar la performance del fraccionamiento actual
empleando el simulador de procesos PRO 2, fue necesario recopilar
informacién historica y definir las condiciones de operacion mas
representativas de la unidad de destilacion primaria considerando el
procesamiento de los crudos Loreto y Oriente Ecuatoriano a 12 000
BPSD 6 1 907,8 std. m*/dia.

A continuacion se muestran los parametros operativos mas relevanies
referidos al esquema actual de procesamiento de 1a Refineria Conchan:

Crudo: Loreto (18,9°API)

Tipo de operacion: Gasolina primaria (Existen otros tipos de
operacibn menos  frecuentes como
Solvente 1 y Solvente 3, dependiendo de
los productos que se deseen obtener).

Temperaturas:

ingreso a C-1; 340°C
Tope de C-1: 128°C

Plato 26 (Solvente): 178°C
Plato 19 (Kerosene): 208°C
Plato 11 (Diesel): 272°C
Presiones:

Zona de vaporizacion: 2,01 kg/em?
Tope de C-1: 1,90 kg/em?

Vapor despojante: 2495 kg/h



Reflujo de tope:
Relacion de reflujo:
Temperatura:
Caudal:

Reflujo intermedio (diesel):

Temperatura:
Caudal:

Rendimientos estimados:

Gasolina primaria =
Solvente =
Kerosene =

Diesel =

Crudo reducido =

Crudo:

Tipo de operacion:

Temperaturas:

Ingreso a C-1:

Tope de C-1:

Plato 26 (Solvente):
Plato 19 (Kerosene):
Platoc 11 (Diesel):

Presiones:

Zona de vaporizacion:

Tope de C-1:

- 65

3:1 en volumen (reflujo/ destilado)
89°C
650 std. m°/dia

160°C
330 std. m*/dia

178 std. m°/ dia
40 std. m*/ dia
148 std. m’/ dia
180 std. m*/dia

1 357 std. m*/dia

Oriente Ecuatoriano (23,6°API)

Gasolina primaria

340°C
144°C
185°C
210°C
272°C

2,16 kglcm?
2,04 kgfcm?



8.6

Vapor despojante:

Reflujo de tope:

Relacion de reflujo:
Temperatura:
Caudal:

Reflujo intermedio (diesel):

Temperatura:
Caudal:

Rendimientos estimados:

Gasolina primaria =
Solvente =
Kerosene =

Diesel =

Crudo reducido =

249,5 kg/h

2,75:1 en volumen (reflujo/ destilado)
93°C
670 std. m*/dia

170°C
360 std. m°/dia

222 std. m%/ dia
40 std. m®/ dia
157 std. m%/ dia
212 std. m% dia

1 268 std. m*/ dia

Andlisis de la operacién actual de la columna de destilaciéon primaria
procesando crudo Loreto a 12 000 BPSD

Para realizar el andlisis de la operacion actual de la columna de
destilacion primaria fue necesario desarrollar simulaciones del proceso,
las cuales fueron ajustadas tomando en consideracidn la informacion de
entrada que se describird a continuacion, con el objeto de reproducir con
la mayor precision posible los resultados obtenidos en la operaciéon real
en planta:

- Caracterizacion del crudo (curvas TBP descritas en el capitulo V). A
partir de esta caracterizacion el simulador de procesos genera los
pseudo-componentes, cuyas propiedades termodinamicas determinan
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los calculos de transferencia de masa y calor en la columna, asi como
las propiedades de las corrientes intermedias y productos.

- Ecuaciones termodinamicas. Se ha empleado la correlacion de
Grayson-Streed, la cual es recomendada por el proveedor del software
para la simulacion de columnas de destilacion atmosférica de crudo.
Esta correlacion se basa en las ecuaciones desarrolladas por Chao-
Seader, pero incluyen correcciones que hacen que sea considerada
mas exacta. Estas correlaciones son ampliamente recomendadas para
temperaturas no mayores a los 538°C y presiones menores a los 70
kg/cm?.

- Las condiciones de operacién empleadas para la simulaciéon fueron
definidas en el item 8.5 del presente informe.

- Numero de etapas. Como es usual en este tipo de estimaciones, se ha

considerado un factor de eficiencia de 70% para todas las etapas de la
columna C-1, de manera que en la simulaciébn se han definido 24
etapas tebricas correspondientes a los 32 platos reales de la columna
mas el condensador de tope (33 x 0,7 = 24). Del mismo modo, los
cortes laterales y reflujos han sido distribuidos de manera que
mantengan la relacion teérica mencionada.
Para realizar el calculo de la inundacién y caida de presion en la
columna también se han colocado en el simulador las caracteristicas
fisicas y mecénicas de la columna C-1 (diametro de la columna,
espesor y material de los platos, nimero y espesor de las copas de
burbujeo, entre otros datos).

Los resultados de la evaluacion de la operacion actual de la columna de
destilacion primaria son mostrados en los cuadros 16, 17, 18 y 19, asi
como en las figuras 10y 11.



Cuadro 16. OPERACION ACTUAL COLUMNA DE DESTILACION PRIMARIA, CRUDO LORETO

Unidades | Cargaa UDP | Incondensables Gasolina Solvente Kerosene Diesel Crudo reducido

Estado fisico Mixto Vapor Liquida Liquida Liquida Liquida Liguida
Total Flujo mésico kg/dia 17932288 28612 123 786,2 32356,2 124 828,4 159572,0 1350383,0
Total Flujo vol. estandar  [m*/dia 19078 41 178,0 38,7 148,8 180,8 13570
Temperatura °C 3399 778 84,1 1273 1853 256,5 3316
Presién ka/om? 28 1,1 1M1 2,4 24 24 20
Fraccidn molar de liquido 0.6 0,0 1.0 1.0 1.0 1,0 1,0
Peso molecular 2830 629| 1011 13,7 1851 2125 438,4
Factor K 11,4 123 12,6 11,3 11,3 13 11,3

TBP a 760 mm Hg (LV) °C

1% 80,3 393 4438 98,4 1123 167,2 2213
5% 103 3 18,4 713 1330 159,0 2206 3044
10%| 157.§ 54,6 745 1535 166,6 234,4 3336
30% 308,7 81,1 873 160,2 189,4 2620 4348
50%{ 4337 843 1014 1675 208,7 284,7 508,1
70% 548,0 10186 1243 175,5 2257 3081 5958
S0%| 735,6 106,1 1471 1909 246 1 336,8 8135
S5%| 882,3 107,2 1631 1981 25681 3488 8294
98% 9378 108,1 165,7 216,2 2672 3677 8376

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 17. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS,
CRUDO LORETO

Columna C-1

. Flujos nelos
Etapa  Temp.  Presibn I e Vapor Alim ejnlaclén Producto Calor transfer.
C kalem? kg-mol/dia MM klidia
1 89,0 1,41 45227 2018,3 (V+L+A) .232,1717
2 127.6 1,90] 48716 65410 308.7 (V)
3 1451 1.90] 4s007 65812
4 162.3 1,91 44674 62103
5 172.9 1,92| as105 61771
6 178,6 193] 40858 62201 373.0 L)
7 1831 193] 39633 6178.4
8 1885 1.94| 37214 6o04s9 336.4 (V)
3 196.4 1,95 34448 s4a675
1 207.5 1.95] 21155  s1910 996.0 (L)
1 2218 198] 19196 48577
12 232,2 1,96] 17788 46618
13 240,1 1970 15957 as210
14 248.6 197 40156 43379 277.0 (V) -80,0816
13985 (L Reflujo)
15 260,9 198] 39988 50823
15 272.1 1,981 12838 50655 907.3 (L)
13985 {L Reflujo)
17 2915 199 10120 46563
18 304,5 2,00 7859 43844
19 3150 2.01 3088 41583
20 334.8 2.01| 3367.0 776.3 61206
2904.9 (V)
32167 (L)
21 334.4 2,02 33057 618.8
22 3341 2,03 32629 557.5
23 3336 204 32110 514,7
24 3316 2,04 462.8 3324 (V) 3 080,5 (L)
Stripper C-3
. Flujos nelos
Etapa  Temp. Presion | oido  Vapor Alimentacion Producto Cator transfer.
c kg/em’ kg-mai/dia MM kJ/dia
125 269,0 2,39 868,0 907.3 (1) 277,0 (V)
226 266,6 2,40 841,3 2378
27 263,6 2,42 812.3 211.1
4728 256.5 2,43 162,0 120,9 (v} 751.1 (L)
Stripper C-2
P Flujos netos — e
Etapa  Temp. P Liguido  Vapor Alimentacion Producto Calos er.
C katem? kg-molidia MM KkJ/dia
1429 202,5 2,39 9461 996,0 (L) 336.4 (V)
230 198,5 2,40 209,3 286,6
3131 193,9 2,42 872.7 249.8
4132 185,3 2,43 213.2 145.0 (V) 804,6 {L}
Stripper C-§
. Flujos nelos
Etapa  Temp. Presion |  quide  Vapor Alimentacion Producto Calor transfer.
c — kg-moldia MM kJ/dia
1433 160,7 2,39 321,0 3730 (L} 308.7 (V)
2434 149,4 2,40 205.5 256,7
a5 139.6 2,42 276.6 231,2
4136 127.3 2,43 212.3 181.3 (V) 245.6 (L)

Fuente: Resultados simulacion de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 7




Cuadro 18. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA, CRUDO LORETO

Balances de matesia y energia
Desde  Hocia  Flujomolar  Flujo de energia
Tipo Cormiente Fase Etapa Etapa kg-mol/dia WM kividia
ingreso Retomo vapor C-5 Vapor 2 308,7 19,1
Ingreso Retomo vapor C-2 Vapor 8 3364 26,2
Ingreso Retomo vapor C-3 Vagpor 14 2770 295
ingreso Carga a UDP Mixto 20 612086 1440,
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 3324 16,6
Salida Gases V1 Vapor 1 9605 48,
Satida Gasolina V1 Liquido 1 754,9 15,2
|Salida AguaVv1 Agua 1 028 20
Salida Ext. Solvente Liquido 6 3730 18,2
Salida Ext. Kefosene Uiquido 10 996,0 66,
Salida Ext. Diesel Liquido 16 807,3 109
Salida Salida Cr. Reducido Liquido 24 30805 960,3
IRetino de calor por refiujos intermedio y de tope 3123
STRIPPER C-3
Ingreso Ext. Diesel Liquido p-3 907,3 109,
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 1209 60
Salida Retomo vapor C-3 Vapor = 2770 29,
Salida Diesel a tanques Liquido 28 7511 86,5
STRIPPER C-2
Ingreso Ext. Kerosene Liguido 29 9960 664
Ingreso Vapor despojante Vapor 32 1450 7,
Satida Retomo vapor C-2 Vapor 29 364 26,
satida Kerosene a tanques Liquido R 8046 47.4
STRIPPER C-5
Ingreso Ext. Solvente Liquido 3 3730 182
Ingreso Vapor despojante Vapor G 1813 g1
Salida Retomo vapor C-5 Vagpor 3 3087 191
Salida Solvente a tanques Liquido 53 2456 82
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 00

EBALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas)

!

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 10. PERFIL DE TEMPERATURAS, CRUDO LORETO
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Cuadro 19. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF),

CRUDO LORETO

Diametro Columna | Factor de inundacion | Caida de presion
Etapa m FF kgﬂn’
2 1,52 939 0,007
3 1,52 87,2 0,006
4 1.52 89,1 0,007
S 152 91,5 0.007|
6 152 92,0 0,007
7 1,52 88,9 0.007
8 152 86,1 0,007
9 152 79.2 o.oosl
19 152 75.9] 0,006
1 1,52 69,2 0,006
12 152 67, 0,006)
13 1,52 65, 0.005
14 1,52 100,1 0,007
15 1,52 99,1 0,007
16 152 92,9 0,007
17 1,52 716 0,006,
18 1,52 67, o.oosL
19, 1,52 55.3 0,005
20 152 29,2 0.007
21 152 27,7 0,009
73 1,52 265 0,
23 152 251 o.q
24 1,52 221 0,007,

Analisis de los resultados:

2 000 BPSD, PRO 2 V7

- Segun el cuadro 17, el calor que debe ser retirado para el reflujo de
tope es de 232,17 MM kjoule/dia. De acuerdo al analisis realizado en el
item 8.3, los intercambiadores de calor E-1, E-1A y E-18 retiran un total

de 95,8 MMkjoules/dia; mientras que en el item 7.3 del presente

informe se indico que por diseio los aerorefrigerantes E-6 y E-9 tienen

la capacidad de retirar calor hasta 1269 MMkjoules/dia y 27,9

MMkjoules/dia respectivamente. La suma de estas tasas disponibles de

remocion de energia es de 250,5 MMkjoules/dia; valor que supera a la

tasa de energia que se requiere retirar del

proceso (232,17

MMKjoules/dia), lo cual demuestra que este analisis es consistente.
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- Los balances de materia y energia mostrados en el cuadro 18 cierran
con diferencias menores a 0,0 kg-mol/dia y 0,0 MMKjoules/dia
respectivamente.

- El perfil de temperaturas mostrado en la figura 10 es consistente, la
mayor temperatura se alcanza en la zona de vaporizacion (etapa 20) y
decrece en la medida que asciende a través de la columna. De la
misma manera decrece en la zona de stripping de la columna (etapas
21 a 24) sin embargo este decremento es menos acentuado y se debe
principaimente al contacto del crudo reducido que desciende por la
zona de fondos de la columna con el vapor despojante que se
encuentra a menor temperatura.

- El perfil de flujos de la figura 11 muestra que la mayor tasa de flujos de
vapor y liquido se encuentra en las zonas de reflujo de diesel (etapas
14, 15 y 16) y reflujo de tope (etapas de 1 a 5); por ello en el cuadro 19
se observa que el factor de inundacion es significativamente elevado en
estas etapas; lo cual indica la existencia de problemas de inundaciéon en
la columna. Estos altos valores de inundacion indican que no es posible
realizar un fraccionamiento optimo a cargas superiores a la
anteriormente evaluada.

8.7 Analisis de la operacién actual de la columna de destilacién primaria
procesando COE a 12 000 BPSD

La evaluacion del esquema actual de fraccionamiento de COE en la
columna C-1 ha sido realizada tomando en cuenta las consideraciones
anteriormente citadas para el caso del analisis de la operacion actual de
la columna de destilacion primaria procesando crudo Loreto.

En las siguientes paginas se muestran los resultados del analisis de la
operacion actual de la columna de destilaciéon C-1 procesando COE a
12 000 BPSD.



Cuadro 20. OPERACION ACTUAL COLUMNA DE DESTILACION PRIMARIA, COE

Unidades | Carga a UDP | Incondensables Gasolina Solvente Kerosene Diesel r:ir:c::o
Estado fisico Mixto Vapor Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida
Total Flujo mésico kg/dia 17389173 78153 156 711,9 309313 128 401,8 1838356 12323220
Total Flujo volumétrico midia 1 907,8] 1.1 2218 38,8 157,2 2139 12662
Temperatura °C 3399 78,1 85, 130,1 187.9) 2582 3326
Presion kgfem® 2,9 1,1 1,1 24 24| 2,4& 2,
Fraccién molar de liquido 05 00 10 10 1, 1,0| 1,
Peso molecular 286.d 61 ,j 1044 137,86 158,6 2190 470,
Factor K 11,7 12, 12, 1186 11,6 11,6 1,
TBP a 760 mm Hg (LV)  |°C
1% 84,0 -42,1 37.6 1115 116,0 164,84 222,2
5% 88,2 2.7 71 ,8| 138,6 160,5 2174 3066
10% 1401 32, 75,5 149,8 169,59 233.4] 3397
30% 2842 80, 90,4| 1633 190,3r 2627 4416
50% 416,1 94,0 108,3 1724 2055 2837 5234
70% 546,0 112,2 1297 1824 2211 305,9 6014
90% 733,3 132,4] 153,3] 196,4 2417 336,6 826 4
95% 8799 137.5 161,9 206,1 2523 350,2 934,8
98%]) 936,4 1415 171 ,51 217,95 2657 3727 936.4[

Fuente: Resuitados simulacion de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 21. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS, COE

Columna C-t

Flujos netos
Etapa Temp. Prasion Trauido  Vapor ~ATe ’: cion Producto Calor transfer.
C kgfcm’ kg-mol#dia MM kJidia
1 93,3 1,41 45548 2 346,6 (V+L+4) -249,6174
2 1441 2,041 51642 69501.4 318,8 (V)
3 162, 1 2,05 51237 71919
4 173,2 205 51269 71513
5 179,9 2.06 5071.1 71545
6 85,0 2,07 45875 70988 362.5 (L)
7 1902 2,08] 44201 69776
8 195.9 208] 41936 68102 3713 (v}
9 203,11 2,09 3 966,0 62123
10 211.8 2,10 26263 59847 10359 (L)
11 2228 2,10 23883 56810
12 2323 2 21844 54430
13 2407 2,12 19378 52391
14 2500 2,12 4 389,4 49925 307,5 (v} -81,1458
1446.6 (L Reflujc)
15 261,9 213] 43205 56901
16 2733 214 13746 56302 1026.0 (L)
1 446.,6 (L Reflujo)
17 2931 2,14 10418 5147,8
18 306.6 2,45 7730 4 8150
19 3174 2.16 2755 45462
20 3357 2,16 28814 7452 6 061,6
33035 (V)
2758,1 (L)}
21 335.3 2,47 28229 5930
22 335.0 2,18 27829 §34,5
23 3345 2,18 27358 4945
24 332,6 2.19) 447 3 332,4 {(V} 2 6208 (L)
Stripper C-3
. Fiujos netos
Etapa  Temp. P Liquido Vapor Alimentacién Producto Calor transfer.
C kgtem? kg-mol/dia MM fciidia
125 269,9 2.39 972.8 1026.1 (L) 307.5 (V)
2/26 2676 2,40 940,9 2542
27 2647 2,42 907,9 2223
4128 258,2 2,43 189,3 120,9 (V) 839,4 {L)
Stripper C-2
Flujos netos
Etapa  Temp. Prosién Liquido  Vapor Alimentacién Producto Calor transfer.
C kglemt® kg-mol/dia MM kiidia
1129 2055 2,39 967,1 10359 (L) 371,3 (V}
2/30 201.1 2,40 5243 302,58
331 196,3 2,42 883.4 2597
4132 187,6 2,43 2188 145,0 {V) 809.6 (L)
Stripper C-§
. Flujos netos
Etapa Temp. Presién Liquido  Vapor Alimentacion Producto Calor transfer.
C kgfom? kg-mol/dia MM kidia
133 165.1 2,39 302.5 3624 (L) 319.0 (V}
24 153.0 2,40 275.3 259.%
3135 1427 2,42 25567 2318
4136 130,2 2,43 212,2 1813 (V) 2248 (L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 22. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA, COE

lBN.ANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas)

Balances de materia y energia
Desde Hacia Flujo nwlar  Flujo de energia
Tipo Comiente Fase Etapa Etapa kg-molidia MM kJ/dia
Ingreso Retomo vapor C-& Vapor 2 3190 20,4
Ingreso Retomo vapor C-2 Vapor 8 3713 305
Ingresc Retomo vapor C-3 Vapor 14 3075 346
Ingreso Carga a UDP Mixto 20 6061,7 14542
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 3324 16,6
Salida Gases V1 Vapor 1 1540,7 779
Salida Gasolina V1 Liquide 1 806,0 17,5
Salida Agua Vi Agua 1 0,0
Salida Ext. Solvente Liquido 6 362,5 196
Salida Ext Kerosene Liquido 10 10359 74.1
Salida Ext. Diesel Liquide 16 1026,1 132,0
Salida Salida Cr. Reducido Liquido 24 2620,7 904,5,
|Retiro de calor por reflujos intenmedio y de tope 3308
STRIPPER C-3
ingreso Ext. Diesel Liquido 25 10261 132,0
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 1209 6,
Salida Retomo vapor C-3 Vapor 25 3075 34,
Salida Diesel a tanques Liquido 28 8394 103,
STRIPPER C-2
Ingreso Ext Kerosene Liquido 29 10359 741
Ingreso Vapor despojante Vapor 32 145,0 7.3
Salida Retorno vapor C-2 Vapor 29 3713 305
Salida Kerosene a tanques Liquido 32 8096 50.9|
STRIPPER C5
ingreso Ext. Solvente Liquido 33 362,5 19%
Ingreso Vapor despojante Vapor 36 181,3 9,1
Salida Retomo vapor C-& Vapor a3 3190 20,4
Salida Solvente a tanques Liquide 36 2248 8,2
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0
0,0

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 12. PERFIL DE TEMPERATURA, COE
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Cuadro 23. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF), COE

Vapos Liquido Vcarga | Diametro Colunwia | Factor de imndacion| Caida de presion
Etapa 3 3
m'rs wis wis m FF _kglcmz
2 1,48300 0.01093 0,14600 152 1052 0,007
K 143800 0,011 01 1,52 104, 0,007
4| 1.45400| 0,01177| 0,14600 152 107 .:| 0,007
5| 1,45300 0,019 0,147 1,52 1085 0,007
GF 1,43900 0.01188] 0,14600' 1,52 1078 0,007
7 1,41800 0,01087 0,14400 152 1042 0,007
8| 1,38800 0,01062 0,14100! 1,52 1017 0,007
-] 1,27900 0,01040 0,13200 1,52 849 0,007
10 1,23900 0,01003| 012800 1,52 916 0,007
11 1,20800 0,00691 0.12500 1,52 82,9 0,006
12 1,18000 0,00663 0,12200 152 80,5 0,006
13 1,14400 0,00614 0,11700 152 769 0,006|
14 1,39600 001473 0,14600 1,52 15,2 0,008
15 1,33200 0,01510, 0,14200 1,52 131 0,008
16 1,26300 0,01416 0,13400 152 105,1 0.007
17 1,21000 0.00424| 0,12600| 152 784 0.006
18 1,16600 0,00338| 0,12000 152 726 0.006
19| 1,08300 0,00130 0,10400 152 597 0,005
20 0,16100 0,01916 0,01200| 152 27,2 0,006
21 0,14500 0,01893 0,01000| 152 257 0,008
22 0,13400 0,01877 0,00900| 1,52 247 0,008
23 0,12000 0,01857| 0,00800 1,52 233 0,008
24 0,06200 0,01804| 0,00200 1,52 206 0,007

Fuente: Resultados simulacion de proceso a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

Analisis de los resultados:

- Segun el cuadro 21, el calor que debe ser retirado para el reflujo de

tope es de 251,71 MM Kjoules/dia. De acuerdo al andlisis realizado en

el item 8.3, los intercambiadores de calor E-1. E-1A y E-1B retiran un

total de 101,1 MMkjoules/dia; mientras que en el item 7.3 del presente

informe se indicé que por disefto los aerorefrigerantes E-6 y E-9 tienen

la capacidad de retirar calor en 1269 MMkjoules/dia y 279

MMkjoules/dia respectivamente. La suma de estas tasas disponibles de

remocion de energia es de 255,7 MMkjoules/dia; valor que supera a la

tasa de energia que se

MMKjoules/dia).

requiere retirar del

proceso (251,71
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- Aligual que para €l andlisis con crudo Loreto, los balances de materia y
energia mostrados en el cuadro 22 cierran con diferencias menores a
0,0 kg-moldia y 0,0 MMKjoules/dia respectivamente.

- En el perfil de temperaturas mostrado en la figura 12 se observa que ia
mayor temperatura se alcanza en la zona de vaporizacion (etapa 20) y
decrece en la medida que asciende a través de la columna. Del mismo
modo decrece en la zona de stripping de la columna (etapas 21 a 24)
sin embargo este decremento es menos acentuado y se debe
principalmente al contacto del crudo reducido que desciende por la
zona de fondos de la columna con el vapor despojante que se
encuentra a menor temperatura.

- Los factores de inundacion son significativamente altos entre las etapas
tedricas 1 a 5 (tope de columna) y de 14 a 16 (zona de reflujo de
diesel); debido a la mayor afluencia de hidrocarburos vaporizados y
liquidos (ver figura 13); por ello no seria posible procesar cargas
superiores a la carga en evaluacion (12 000 BPSD).

- Para mejorar el fraccionamiento en la columna de destilacion primaria
es necesarnio aliviar la carga de vapores y liquidos en las zonas criticas
de la columna donde la inundacién es mayor (reflujos de diesel y tope);
por ello se hace necesaria la implementacién de una torre Pre-Flash
que, como se verd en el préximo capitulo, reducira significativamente
los problemas de inundacién y adicionalmente permitird un incrementao
en la capacidad de procesamiento de crudo en la columna de
destilacién primaria.



IX. DESARROLLO DE INGENIERIA BASICA DEL PROCESO CON PRE-
FLASH

9.1 Esquema de refinacién incluyendo la implementacion de la Torre
Pre-Flash

De acuerdo a lo observado en el capitulo anterior, para mejorar el
fraccionamiento y procesar cargas mayores a 12 000 BPSD de crudo
Loreto y/o crudo Oriente Ecuatoriano, es necesario superar los problemas
de inundacion que se presentan en las zonas de tope y reflujo de diesel
de la columna C-1.

La alternativa técnica que se desarrollara en el presente capitulo para
mejorar €l fraccionamiento e incrementar carga en UDP consiste en la
implementacién de una torre Pre-Flash, la cual cumplira la funcion de
separar los componentes mas ligeros (vapores de gasolina) de los
componentes mas pesados, de manera que sélo Ia fraccion pesada pase
a través de los homos e ingrese a la columna de destilacién C-1,
aliviando la congestion de vapores en la zona media y tope y reduciendo
la inundacion en la columna. La torre Pre-Flash al poseer un reflujo de
tope, permite separar gasolina en especificacion, de manera que esta
podra ser enviada directamente al pool de gasolina primaria o solvente 1
dependiendo del tipo de operacion que se realice.

Una ventaja adicional para la implementacion de la torre Pre-Flash es
que al eliminar los componentes ligeros en la carga a la columna de
destilacion primaria, se incrementa la eficiencia de absorcion de calor en
el homo, ya que estos componentes, vaporizados en dicho equipo,
disminuyen la tasa de transferencia de calor (generan un bajo coeficiente
de transferencia).

En la figura 14 se muestra el esquema propuesto de destilacion primaria
incluyendo la implementacién de una torre Pre-Flash.



Figura 14. ESQUEMA DE DESTILACION PRIMARIA DE LA REFINERIA CONCHAN CONSIDERANDO LA
IMPLEMENTACION DE UNA TORRE PRE-FLASH
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9.2 Diseiio de Ia Torre Pre-Flash

El disefio de una columna de destilacion multicomponente es sumamente
complejo, por ello numerosas y reconocidas firmas de ingenieria y
empresas dedicadas a la venta de equipos para la industria del petroleo
han desarrollado diversas metodologias basadas en ecuaciones
empiricas, las cuales han sido probadas y mejoradas de acuerdo a la
tecnologia disponible y a su propia experiencia.

Para efectos del disefio de la torre Pre-Flash se seguiran los lineamientos
recomendados por la UOP, los cuales se encuentran basados en las
ecuaciones desarrolladas por la firma Glitsch, reconocida proveedora de
equipos y articulos para la industria de la refinaciéon del petroleo.

Numero de etapas

El numero de etapas minimo de la torre Pre-Flash puede ser calculado
mediante la ecuacion de Fenske. Para aplicar esta ecuacion es necesario
designar dos componentes clave de la mezcla multicomponente, ios
cuales se requiere separar en las corrientes de tope y fondos de la torre,
alcanzando concentraciones que el disefiador considere adecuadas para
tos propdsitos de la destilacion.

Para este caso, se considerara los pseudocomponentes NBP 195 (punto
de ebullicion de 195°C a presidn atmosférica) y NBP 227 (punto de
ebullicion de 227°C a presion atmosférica). El propdsito de la destilacion
en el Pre-Flash sera obtener gasolina dentro de especificacién, por ello
para lograr un punto final no mayor a 192°C es necesario tener la menor
concentracion posible de NBP 227. El pseudocomponente NBP 195
deberia tener una concentracion mayor dado que se encuentra
practicamente en el limite de la especificacion de la gasolina.

La ecuacion de Fenske es la siguiente:

n=In{rp/rg)/In{x) (12)
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Donde:

o= {Xeoo/ Xep)

= (Xas/ Xeps)

D = destilado

B = fondos

Xi = moles (0 moles-h) del componente i

cl = componente liviano clave

cp = componente pesado clave

o = volatilidad relativa = Ky / K¢,

K = constante de equilibrio (obtenido de Nomografias, Apéndices 1y 2)

Esta evaluacion fue desarrollada para los crudos Loreto y Oriente
Ecuatoriano, obteniendo los siguientes resultados:

Cuadro 24. NOMERO DE ETAPAS, CRUDO LORETO

kg-molidia
TOPE FONDOS
NBP 195 7.2 156,2
NBP 227 0,3 2107
fo = 26,04 Toflg = ECR b
o= 0,74 n (ry !/ fe)= 3,56

Voiatiidad relativa:
Condiciones: T = 186,8°C (368 °F) y P = 2,04 kgicm2 (29 psia), temperatura y prasion estmadas para Pre-Flash

PESO MOLEC K
NBP 195 150,65 0.38
NBP 227 172,4 022
a= 1.62
In(a)= : 048
Nro. platos tedricos = 7.4 = 8

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 25. NOMERO DE ETAPAS, COE

__kgoolidia
TOPE FONDOS
NBP 196 92 216
NBP 227 02 1950
= 4288 Rig= 37,72
= 1,14 In(rof gy 363

Votatidad refativa:
Candicones T= 187,2°C (369 F) y P = 2,04 kgfcni2 {28 psia), temparafura y presion estimexts para Pre-Flash

PESOMOLEC K
NEP 195 150.5 036
27 172.4 0,22
a= 162
in{e)= 0,48
Nro. platos tedsicos = 75 = 8

Fuente: Resultados simulacion de procesoc considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

De acuerdo a lo indicado en los cuadros 24 y 25, el niomero minimo de
etapas tedricas calculado para ambos crudos es de 8 (haciendo una
aproximacion al entero superior). La primera de estas etapas
correspondera al condensador de tope, por lo que las 7 etapas restanties
corresponderan a los platos de la torre Pre-Flash.

Plato de alimentaciéon

Segun Nelson, es recomendable que exista una separacion de 4 platos
entre la zona de expansion y los fondos de una columna de destilacion de
crudo.

Sin embargo, para evaluar con un mayor nivel de detalle el plato de
ingreso, se simuld los rendimientos de la Torre Pre-Flash considerando
diferentes niveles para la zona de expansion.

Los resultados de esta evaluacion se encuentran en los siguientes
cuadros:



Cuadro 26. CASO | - ALIMENTACION EN EL PLATO 7, CRUDO LORETO

Nombre de ja comiente Campa a Tomeg Vapor despojanted  Gasolina | icondensabies | Agua decantada | Fondos de Tome
Estado fisico Vapor Liquido Liquido ua Liquido
FIUJo Masico total, kg/dia 1 'mf 90 767 3 413| 1646 169853
Caudal a cond, estand, m'/dia 1,14 128,0 4,99 165 1774,
[Temperalra, *C 170,134 8247 30,00 64,58 2287,
Presion, kg/em? 8,06} 1,12 112 112 2,
Fraccién molar de liquido 0,00 1,00 1.00 1,00 1,00}
|Peso molecular 18.0:] 104,48 97,23 18,01 327,37
Factor K 87 12,44 12,71 876 11,37
TBP a 760 mm Hg {%Vol), °C
1% 39,34 -30 89|wa 97.08
5% 71,54 32,63|n7a 165,0
10% 75.16 70.15|n/a 212,27
0% 89,61 83,25 nja 333,65
50% 108.46 96.34|nia 452,01
70% 134,17 118.91|nia 561,9
90% 162,92 143,29n/a 7522
95% 17494 149,39|n/a 893,
98% 192,00 167 43n/a 937 6!

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

Cuadro 27. CASO Il - ALIMENTACION EN EL PLATO 6, CRUDO LORETO

Nomixe de b comiente
Estago fiso
Fhujo masico Tola), kg/dia

Caudal a cond. estand, m¥dia

Temperattwa, *C
Presion, kgieny?
Fraccién molar de iqQuido
Peso molecular L . 876
Factor K 11,42 8.7 12,45 1271 iy 13
TBP a 760 mm Hg (% Vo)), °C
1% 40.44| -20.80|n/a 97 40
5% 71,52 34,03|n/a 167,70
10% 75,00 70,37|va 214.1]
30% 89.34] 83,39|nia 334,53
50% 107,63 96,41|n/a 452,69
70% 133,02 118,91|n/a 562,47
90% 161,32 143.19n‘a 75289
95% 173,72 149,22|n/a 894,11
96 % 152,00 166.12|nfa 937 .60

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacién de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2V7



Cuadro 28. CASO I - ALIMENTACION EN EL PLATO §, CRUDO LORETO

Nombre de b cortiente Carga a Tore| Vapor despojante} Gasolina | ncondansables | Agua decantada
Estado fisico Mixta Vapor Liquido
Flujo masico total, kg/dia 1793 ti 92921 1524
Caudal 3 cona. estang, m’/dla 1907, 11 1318 153
Temperatura, °C 2341 170.1 82,12 58,90|
|Presion. igem® 3,52 8, 1,12 1,12
Fraccidon mosar de liquido 0, 0.0 1,00 1,00
Peso molecular 292! 18.01 103,51| 18,0t
|Facior K 11,42 8.7 12,48 8,78
TBP a 760 mm Hg (%Vol), °C
1% 90,334n/a 3992
5% 103.26in/a 7 _Aal
0% 157.594n/a 74,91
0% 308.704nva 88,83
0% 433,65]n/a 106,15
70% 548,01)n/a 131,01
90% 73557 va 158,20
95% 882.31nza 171.40
S8% 937.6041va 192,00

Torre Pre-Flash, PRO 2 V7

Cuadro 29. CASO IV - ALIMENTACION EN EL PLATO 4, CRUDO LORETO

Nombee de la comente Catga a Tome | Vapor despojante
Estado fisico Mixta Vapor
Fujo masicototal, kg/dia 1793 229 1134
Caudal a cond. estand, m¥fdla 1907.8 1.1
Temperatura, °C 234.14J 170,13
Presion, kglem® 3.52 8.0
Fraccion molar de liquido 0,95] 0.00
Peso molecular 292,98 18,01
Faclor K 11,42 8.7
TBP a 760 mm Hg (%Vol), °C
1% 90,33|n/a
5% 103.26n/a
10% 157,59 nsa
30% 308,70]n/a
50% 433,65|wva
70% 548,01|n/a
90% 735,57|n/a
95% 88231|nva
98% 937.60]n/a

Gasolina | Incondensables | Agua decantada | Fondos de Toere
Liquido Liguido Agua Ligquido
88 962 4 053] 1 504 1699 843
127,0 593 1.51 1774.5
81,60 30,00 60,12 22591)
1,92 1,12 1.12] 2,08
1,00 $.00 1.00] 1,00
102,46 97.04 18.01 327,52
12,54 12,72 8,76 11,349
38,02 -29,08{n/a 97.69
71,28 33.41|n/a 167,31
74,62 70.22|n/a 212,18
88,00 83.13|n/a 333,64
103,73 96.04|n/a 452,08
127,82 116,58]va 5671,
151,90 138,84|nia 752,23
165,95 144 40| va 8936
192,00] 148,85{n/a 937,60

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 v7
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Cuadro 30. DETERMINACION DEL PLATO DE INGRESO, CRUDO LORETO

CASO | fcason Jcasom CASO IV

Ptato de alimentacion 4
Etapas de Separacion entre Z.Expansion y Fondos |
Rate de alimentacion (std. m’/dia) 1907, 1907, 1907,
Termp. De ingreso (°C) 234,1 234,1 234,1
Rate Destilado + Ligeros (std. m*/dfa) 138 138,0| 132,9
Rate Residual de fondo (std. m’/dia) 1769, 1 769,45 1 774,54[
% Separacidn 7.23 7.23% 6.97%
P.I. Gasolina ligera 40, 3992 38,02
Agua decantada (std. m/dia) 15 1,53 1,51

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

De acuerdo al Cuadro N° 30, los resultados del Caso Il son los mas

favorables considerando que se obtiene el rendimiento mas alto de

separacion (7,23%), el punto inicial de la gasolina es el mas alto

(40,44°C, segun la especificacién del producto debe ser mayor a 38°C) y

el caudal de decantacion de agua es superior a los casos Il y V.

Cuadro 31, CASO | - ALIMENTACION EN EL PLATO 7, COE

Nombye de la coriiente Carga a Torre | Vapor despofantel  Gasolina | Incondensables | Agua decantada | Fendos de Tome
Mixta Liguido Ligudo (k] Liquido
1 ?38917' 1179 111402 7 262 1707 ] 26
1907.8| 11 157.0 10,67 1.71 17398
234,39 170,1 82,17 30,00 45,64 227,67
3.52 8.0 1.12] 1.12] 1.12 2,185
0.91 0, 1,00 1.00 1.00 1,00
286.87 18,01 105,57 9511 18.01 330,50
11,71 8,7 12,45 12,73 B.76] 11,6
TBP a 760 mm Hg (%Vol), °C
1% 2611 -42,07|n/a 96,94
5% 71,67 1.64|nva 160,4
10% 75.51 47.42|wva 199.7
30% 90.86| 81,73|n/a 321,24
50% 110,03 95,60|w/a 447,14
70% 132,90 116,52|nva 362,77
90% 161,85 139.26|n/a 754,46
95% 175,18, ‘144,95 wa 894,21
98% il QZQ 164.63|n/a 936,42

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacién de
Tomre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 v7



Cuadro 32. CASO Il - ALIMENTACION EN EL PLATO 6, COE

Nombre de 1a cortiente Carga a Toe | Vapor despojante]  Gasolina | Incondensables | Agua decantada | Fondos de Torre
Estado fisico Mixta Vapor Liquido Liquido A Liquido
Flujo masico total, kgidia 1738917 1179 114 003 7 656 1623 1616815
Caudal 2 cond. estana, m/dia 1907.8 1.1 1610 1125 162 17351
Temperatura, *C 234,39 1701 82,02 30,00 42,10 226,94
Presion. kg/em® 352 8, 1,12 112 1,12 2,15
Fraccién motar de liquido 0.91 0, 1.00 100 1,00 1,00
Peso motecular 286.87 18,01 105,13 95.16 18,01 331,85
Factor K nn 8,76 12,46 12.74 8,76 11,65
TBP a 760 mn HY (%Vol), *°C
1% 83.97|n/a 26,19 -42,07|va 97,39
5% 98,19|n/a 7161 2.94|n/a 163,96
0% 140,07{n/a 75.39 50.16|wva 201,31
30% 284,23jvVa 90.48 81.78|va 322,33
0% 416,12|nva 109,11 95,59 wa 447,85
70% 545,96|n/a 13166 116.42|n/a 363,21
90% 733,25|/a 159,83 139,07|va 755,07
95% 879,87 |va 173,53 144.73|nva £94 60
98% 936,42|n/a 192,00 162.81|va 936,42

Fuente: Resultados simulacidn de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

Cuadro 33. CASO Il - ALIMENTACION EN EL PLATO 5, COE

Nombse de 1a corriente Carga a Tomre | Vapor despojante]  Gasolina | Incondensables | AQua decantada | Fondos d¢ Tome
|Es:aoo 1i5lco Mixta Va Liqudo Agqua Liquido

FILJO MASICO 1otal, Kg/dia 1736017 T L‘z 955 1582 '?‘m‘a‘ea

Caudal a cond. estand, m'/dia 1907.8 1.18 159.0 11,70 1.58 17367

Temperatura, *C 234,39 170.13 81,72 30,00 40,29 225,96

Presién, kgrenr 3,52 8,06 1,12 1,12 112 2,15

FFracc!fsn molar de liquido 091 0.00 1.00 1,00 1,00 1,00

Peso molecular 286,87 18.01 104,40 95,12 18.01 331,57

[Factork 11,79 8,76 12,49 1274 8.76 11,668

TBP a 760 mm Hg (%V0l). °C

1% 83.97|n/a 25,63 -42,07|n/a 97,62

5% 98,19|n/2 7151 3.92|nia 164,34

10% 140,07 |n/a 75,18 51.89|rva 200,79

30% 284,23|va 89.84 81,77|nva 321,99

50% 416,12|n/a 107,58 95.49|rva 44761

70% 845,96|rva 129,69 116,15|n/a 563,06

90% 733,25|n7a 156,39 138,72|nva 754,87

95% 879,87ln/a 170.55 144,36|n/a 894,47

98% 936.42|nva 192.00 160.02n/a 936,42

Fuente: Resultados simulacidon de proceso considerando implementacién de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7
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Cuadro 34. CASO IV - ALIMENTACION EN EL PLATO 4, COE

Nombre de la corrlente Catga a Yorre{ Vapor despojanke  Gasolna | Incondeasables | Agua decantada | Fondaos de Torre
Estado fisico Miia Vapor Liguido Liguido _Agua Liguida
Flup masico toral. kgdia 9738917 1179 105 183 8024 1562 1625 328
Caudal a cond. estand. m¥dla 1907.8 1,18 150.0 1182 1.56) 17456
Temperatura, °C 234.39 170.13 81.14 30.00 40.98 223,39
Prasion, kglcm’ 3,52 8,06 12 1,12 112 2,15
Fraccidn molar de liquido 081 0,00 1.00 100 1.00 1.00
Peso molecular 286.87 18,00 10317 94,86 18,01 329,26
Factor K 11,71 8,76 12,54 12,75 8.76) 11,68
TBP a 760 mm Mg (~evol), °C
1% 83,97|n/a 23,26 -42.07|rva 97,76
5% 98,13|n/a 71,33 3.55|afa 161,67
10% 140,07Jn/a 74,82 49.82|a/a 197,81
30% 284.23|n/a 88,77, 81.56|n/a 320,07
50% 418,92Infa 105,03 95,17 |nsa 446,21
70% 545.96|n/2 126,52 116.55|rva 562,21
0% 733.25|nia 148,98 138.06(0/a 753,69
95% 879,87|n/a 163.81 143,69|n/a 893,71
98% 936,42|n/ 192,00 156.18[nva 93642

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

Cuadro 35. DETERMINACION DEL PLATO DE INGRESO, COE

CASC | ICASC I} CASO IH CASO IV
Plato de alimentacion 7 6 S 4
Etapas de Separacion entre 2.Expansion y Fondos 1 2 3 4
Rate de alimentacién (std. m*/dia) 1907, 1907.8 1907.8 1907.8
Temp. De ingrese (*C) 234.:' 234, 234.4] 2344
Rate Destilado + Ligeros (std. m¥dia) 167.7] 172, 170,7 1618
Rate Residual de fondo (std. m*/dia) 1739,64] 17351 1736,73] 1745,64
% Separacién 8,79% 9,03% 8,95% 8,48%
P.. Gasolinaligera 26,11 26,1 25,63 2326
Agua decantada (std. m*/dia) 1,71 1, 1,58 1.56)

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

Segun los resultados con COE detallados en el Cuadro N° 35, el Caso |

nuevamente es el mas favorable, considerando los criterios mencionados

anteriormente en la evaluacion para crudo Loreto,
Por lo tanto el plato tedrico de ingreso a la Torre Pre-Flash sera el nro. 6,

y considerando una eficiencia de platos de 70% (valor narmalmente
empleado para estimaciones de este tipo) se tendria una separacion real
de 2/0,7 = 3 platos entre la Zona de expansion y los fondos de |a torre.
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Dimensionamiento de la Torre Pre-Flash, porcentaje de inundacién y
caidas de presién al interior de la columna

En primer lugar es necesario definir los flujos netos de liquido y vapor en
las etapas correspondientes a las zonas de tope y fondos de |a columna.
Si los flujos de liquido y vapor en la zona de tope son superiores a los de
la zona de fondos, sera necesario considerar un diametro mayor en la
zona de tope, de la misma manera debera procederse en caso sea la
zona de fondos la de mayor trafico de flujos.

El detalle de los calculos desarrollados se encuentra anotado en el
Apéndice 3,

a. Velocidad de diseiio de la bajante.-

El procedimiento empleado por Glitsch para establecer el area de la

bajante esta basado en una “velocidad de diseno” calculada mediante
las siguientes ecuaciones:

1ra: VDgsg = 250 x Factor del Sistema (13)
2da: VDgs = 41 X (D = Dy)®® x Factor del Sistema (14)
3ra: VDge = 7,5 X (TS)?® x (D — Dv)°® x Factor del Sistema (15)
Donde:

Vgsg = Velocidad de disefio, gpm/pie’
TS = Espacio entre platos, pulgadas
D. = Densidad del liquido, libras/pie®
Dv = Densidad del vapor, libras/pie®

E) valor mas bajo de los obtenidos mediante las ecuaciones N° 13, 14
y 15 debera ser considerado como la velocidad de disefio. De acuerdo
a Glitsch, para sistemas de formaciéon moderada de espuma como en
el presente caso se considera un factor de 0,85,
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b. Factor de capacidad de vapor (CAF).-

En la figura del Apéndice 4 se muestran los factores de capacidad de
Glitsch segun el espaciamiento entre platos y el valor de la densidad
del vapor. El valor de CAF, obtenido del Apéndice 4 debe ser
multiplicado por el factor del sistema (0,85) para obtener el valor
corregido de CAF considerando la formacion de espuma.

CAF = CAF; x Factor del sistema (16)

c. Estimacion inicial del diametro de la columna.-

La carga de vapor (Vcarga) es determinada mediante la siguiente
ecuacion:

Vcarga = CFS x ( Dy / (D, — Dy ) )%° (17)

Donde:
CFS = Caudal de vapor, pie®/s

De la figura mostrada en el Apéndice 5 se puede obtener el diametro
inicial de la columna a partir del valor calculado de Vcarga y al caudal
de liquido (gpm). Asimismo se puede definir si sera de paso simple,
doble o triple.

Longitud de paso de flujo (preliminar). Es necesario establecer un
valor aproximado de la longitud de paso de flujo para poder calcular el
diametro minimo de la columna.

FPL=9xDx NP (18)

Donde:

FPL = Longitud de paso de flujo, pulgadas
D = Diametro de la columna, pies

NP = namero de pasos
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Area efectiva minima. E area efectiva minima esta en funcion de las
cargas de liquido y vapor, propiedades del sistema, porcentaje o
factor de inundacién y de la longitud de paso de flujo.

AAM - Vcarga + GPM x FPL / 13 000 (19
CAF x FF

Donde:

GPM = caudal de liquido

AAM = drea efectiva minima, pies®
FF = factor de inundacién, fraccién.

Area minima de la bajante. El area minima de la bajante estd en
funcién del caudal de liquido, la velocidad de disefio de la bajante y
del factor de inundacion.

ADM = GPM / (VD X FF) (20)

Donde:
ADM = area minima de la bajante

Si el resuttado de esta ecuacion fuera menor al 11% del area efectiva,
entonces el area minima de la bajante se obtendra multiplicando por 2
dicho resultado.

. Area de 1a columna.

El area transversal aproximada de 1a columna sera el valor mas bajo
obtenido mediante las siguientes ecuaciones:

ra: ATM = AAM + 2 x ADM 21
2da: ATM = (Vcarga)/ (0,78 x CAF x FF) (22)
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Donde:
ATM = Area transversal aproximada de la columna, pie?

El correspondiente diametro de la columna sera obtenido mediante la
siguiente ecuacion

D = (ATM/ 0,7854)°° (23)

No se consideraran decimales, el resultado debera redondearse al

valor superior.
El area transversal de la columna considerando el diametro

redondeado se obtendra mediante la siguiente ecuacion:
AT = 0,7854 x D? (24)

El area total de la bajante sera calculado mediante la siguiente
ecuacion:

AD = AT x ADM/ATM (25)

Donde:
AD = Area total de la bajante, pie®

Usualmente el area de la bajante no debe ser menor al 10% del area
transversal de la columna. Sin embargo si la carga de liquido es baja,
es posible que el area de la bajante sea menor al 10% del area
transversal de la columna.

El ancho de la bajante (H) y la longitud del vertedero (L) seran
calculadas empleando la tabla mostrada en el Apéndice 6, a partir de
la relacion AD/AT.

La altura del vertedero recomendada por Glitsch para la mayoria de
aplicaciones incluyendo el diseiio de una columna de destilacion
atmosférica es de 2 pulgadas.
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La longitud de paso de flujo para una columna con configuracién de
platos de paso simple se calculara mediante la siguiente ecuacion:

FPL=12xD-(2xH) (26)
El area efectiva (AA) se calculara mediante la siguiente formula:

AA = AT -2 x (AD) 27)

Porcentaje de inundacion

Luego de haber determinado el area efectiva, el porcentaje de
inundacion sera calculado mediante la siguiente ecuacién;

% inundacién = (Vcarga + GPM x FPL/13 000) / (AA + CAF) (28)

Caida de presion

La caida de presion esta en funciéon de los caudales de vapor y
liquide, numero, tipo, densidad del metal y espesor de las valvulas,
asi como la altura y la longitud del vertedero. A bajos caudales de
vapor, las valvulas se encontraran parcialmente abiertas y la caida de
presion sera proporcional al peso de la valvula, es decir, sera
independiente al caudal de vapor. Cuando las tasas de flujo de vapor
sean lo suficientemente altas como para abrir totalmente las valvulas,
entonces la caida de presion sera proporcional al cuadrado de la
velocidad de vapor a través de los orificios.

El primer paso para calcular la caida de presion sera determinar el
namero de valvulas por plato. Segun Glitsch se debera estimar de 12
a 14 valvulas por cada pie cuadrado del area efectiva del plato. El tipo
de valvula que se empleara para el presente estudio sera el V-1
(recomendado por Glitsch para todo tipo de aplicaciones, incluyendo
columnas de destilacion atmosférica de crudo).
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El area de paso de vapor o darea hueca se determinara mediante la
siguiente ecuacion:

An = (Numero de valvulas) / 78,5 (29)

Mientras que la velocidad del paso de vapor a través de dicha area
hueca sera:

VH =CFS/ AH (30)

Donde:
Ax = area hueca
Vh = paso de vapor por area hueca

Las caidas de presion por el paso de vapor (plato seco) cuando las
unidades V-1 se encuentran parcialmente y totalmente abiertas, se
determinaran mediante el grafico mostrado en el Apéndice 7 a partir
de! valor calculado de V,? x Dy / D.. Se elegird el valor mas alto
obtenido.

La caida de presion total estara dada por la siguiente ecuacion:

AP = APvapor+04 x (GPM/L)2/3+0,4xH (31)

Donde:

AP = caida de presion total, pulgadas de liquido
H = altura del vertedero

L = longitud del vertedero

A continuacion se mostrara un cuadro con el resumen de los
resultados obtenidos al aplicar el procedimiento de calculo de acuerdo
a las recomendaciones de la firma Glitsch para el disefio de la Torre
Pre-Flash, considerando una carga de 12000 BPSD para los crudos
Loreto y COE.



Cuadro 36. RESULTADOS DEL DIMENSIONAMIENTO DE

LA TORRE PRE-FLASH
Crudo Loreto Oriente Ecuatoriano
Caudal, BPSD 12 000 12 000
Zona de tope
Didmetro, m 0,91 0,91
Area total de la columna, m? 0,66 0,66
Area total de la bajante, m’ 0,04 0,04
Ancho de |la bajante, m 0,10 0,11
Longitud del vertedero, m 0,56 0,59
Altura del vertedero, m 0,05 0,05
Longitud de paso de flujo, m 0,72 0,70
Area efectiva, m’ 0,58 0,57
% inundacién 51,7 68,4
Calda de presion (por plato) 0,004 0,006
Zona de fondos
Diametro, m 1,22 1,22
Area total de la columna, m’ 1,17 1,17
Area total de la bajante, m’ 0,26 0,24
Ancho de la bajante, m 0,33 0,31
Longitud del vertedero, m 1,08 1,06
Altura del vertedero, m 0,05 0,05
Longitud de paso de flujo, m 0,56 0,60
Area efectiva, m’ 0,66 0,70
% inundacion 55,6 62,8
Caida de presion (por plato) 0,007 0,008

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis

Observaciones:

Los resultados mostrados en el Cuadro 36 para el dimensionamiento de

ja Torre Pre-Flash considerando el procesamiento de los crudos Loreto y

Oriente Ecuatoriano son similares. En el siguiente item se definiran las

dimensiones de dicho equipo, tomando como base los resultados antes

mencionados.
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Dimensiones de la Torre Pre-Flash

Luego de haber completado los célculos comrespondientes se ha
considerado el siguiente dimensionamiento para la Torre Pre-Flash:

Numero de etapas tedricas = 8 (etapas reales = 8/0,7 = 12)
Espaciamiento entre platos = 24 pulgadas (0,61 m)

Tapas de tope y fondo de forma eliptica; ratio 1:2 respecto a los
diametros de la torre.

Altura estimada de latorre= 9,0 m

Plato tedrico de alimentacion = N° 6 (contando desde arriba hacia abajo
de la torre e incluyendo al condensador de tope)

La Inyeccion de vapor despojante debera estar debajo del dltimo plato de
la zona de stripping (fondos) de la tofre.

Zona de Tope (platos tedricos 2 al 5):

Diametro = 3 pies (0,92 m)

Area de la bajante = 0,46 pie? (0,045 m?)

Area efectiva = 6,15 pie® (0,57 m?)

Ancho de la bajante = 4 pulgadas (0,11 m)

Longitud del vertedero = 23 pulgadas (0,59 m)

Altura del vertedero = 2 pulgadas (0,05 m)

Longitud de paso de flujo = 28 pulgadas (0,70 m)

Tipo de bandeja = Glitsch Ballast Trays V-1

Espesor de bandeja = 0,134 pulgadas & gage 10 (0,0034 m)
Tipo de valvulas = V-1

Namero de valvulas por plato = 74

Espaciamiento entre valvulas = 3 pulgadas aprox.

Espesor de valvulas = 0,060 pulgadas ¢ gage 16 (0,00152 m)

Zona de Fondos (platos tedricos 6 al 8):
Diametro =4 pies (1,22 m)
Area de la bajante = 2,75 pie? (0,26 m°%)
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Area efectiva = 7,07 pie? (0,65 m?)

Ancho de la bajante = 13 pulgadas (0,32 m)

Longitud del vertedero = 43 pulgadas (1,08 m)

Altura del vertedero = 2 pulgadas (0,05 m)

Longitud de paso de flujo = 22 pulgadas (0,58 m)

Tipo de bandeja = Glitsch Ballast Trays V-1

Espesor de bandeja = 0,134 pulgadas 6 gage 10 (0,0034 m)
Tipo de valvulas = V-1

Nuamero de valvulas por plato = 85

Espaciamiento entre valvulas = 3 pulgadas aprox.

Espesor de valvulas = 0,060 pulgadas 6 gage 16 (0,00152 m)

Observaciones:

1. El material del plato superior (incluyendo las valvulas
correspondientes) y condensador de la Torre Pre-Flash debera ser de
acero inoxidable, de manera que pueda resistir la corrosion producida
por accidn de agentes acidos como el cloruro de sodio, magnesio y
calcio. Se deberd implementar la dosificacion de un inhibidor de
corrosiéon como aminas filmicas y neutralizantes.

2. El material de las demas etapas y el cuerpo cilindrico de la Torre
podra ser de acero al carbono.

Andlisis del nuevo esquema de procesamiento incluyendo la torre
Pre-Flash procesando crudo Loreto a 12 000 BPSD.

En la siguiente pagina se muestran los resultados del analisis de nuevo
esquema de procesamiento incluyendo la implementacion de la torre Pre-
Flash, para una carga de crudo Loreto de 12 000 BPSD.

Las consideraciones tomadas para la realizacion de este analisis son las
mismas que se tomaron para los analisis mostrados en los items 8.6 y 8.7
de la presente tesis.



Cuadro 37. RESULTADO DEL ANALISIS DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESAMIENTO, CRUDO LORETO

Unidades calr:g':si'e‘ Gas::ia":hp'e' Gasl‘:’"ai:: I"é’;'_'l)("’d Solvente | Kerosene | Diesel r::lr::i:o
Estado fisico Mixto Liquida Liguida Liguida Liguida Liquida Liquida
Total Flujo mésico kg/dia 17932288 933833 133916,1 156769,7| 1234846| 190436,2| 13220378
Total Flujo vol. estandar  |m/dia 1907,8 132,0 189,3 19,3 1471 2153 13257
Temperatura °C 2341 82,4} 83,4 149,0 193,3 265, 3275
Presion kglem? 35 1,1 11 2,4 24 2.3 17
Fracciéon molar de liquido 0,95 1,0 1,0 1.0 1,0' 1, 1,0]
Peso molecular 293,0 104,1 104,0 132,0] 155,86 215,9 446,4
Factor K 114 12,5 12,5 11,3 11,3} 1, 13
TBP a 760 mm Hg (LV) °C
1% 90,3} 40,4| 47.9| 98,4 1147 157, 230,2
5% 1033 71,5 71,7 133,9 158,0] 214,1 307,8]
10%: 1576 75,1 752 153, 166,4 2308 3371
30% 308,7 89,3 89,4{ 160,(1:] 189,0 262, 41,3
50% 4337 1076/ 107.5 167,24 ZOB,SJ 290, 5135
70% 548,0 133,0 132,5 175,1 2262 3170 598,5
90% 7356 161,3 159,3} 190,00 247,91 349, 818,7
95% 8823 1737 170,9 198, 2566 364,6 932,1
98% 937,6 192,0 188,1 215,2' 2716 393, 937,6

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacidn de Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 38. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
TORRE PRE-FLASH, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Jorse Pre-Flash
Flujos hetos . .
Etapa  Vemp. Preslon tooaie  vapor Allmentacion Producto SMOrTARSe

(] kgcm’ kg-molidia MM kJt/dia .

1 824 1,12 7093 799 V) «77,7608
8967 (L)
49,5 (Agua)

2 1446 2,04 7380 17352
3 1644 2.05 6466 17618
4 177.6 205 5458 16725
5 190,7 2,06 251,0 157117
6 2283 2.07 53727 1276.8 6120.6
7 2289 2.07 52849 2780
8 228,2 2,08 190.2 62,9 (V) 5157.7 (L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso PRO 2 V7

Cuadro 39. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA TORRE PRE-
FLASH, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Balances de materia y energia - Torre Pre-Flash

esde Hacla Flujo molar _ Flujo de energia

TIpo Corrlente Fase Etapa Etapa kg-moldia MM kJ/dia
Ingreso Carga a Tofre Flash Mixto 6 61206 8785
Ingreso Vapor despojante Vapor 8 63,0 3.1
Sallda Gases Ingcendensables Vapor 1 79.7 39
Sallda Gasolima Léquido 1 8967 16,7
Sallda Agua decantada Agua 1 49,5 03
Sallda Fondos de Torme Liquide 8 51577 782,9
Retiro de calor por reflujo de tope 77.8
BALANCE MOLAR TOTAL (Salldas - Entradas) 0.0

BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulacién de proceso PRO 2 V7

Cuadro 40. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA
TORRE PRE-FLASH, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Vapor Liquido Vcarga |Dldmatro Columna| Factor de Inundacion|Caida de prasién
Etapa 3 3 3 2
m°is mis m'/s m FF kgicm

2 0,34900 0,00155 0,03400 0,81 &§28 0,004
3 0,34100 0,00145 0,03300 Q,81 80,8| 0,004
4 0,32900 0,00129 0,03100 Q,81 48,4 0,004
5 0,29300 0,00065 0,02600 0,91 43,4 Q0,004
6 0,27800 0,02441 0,02300 1,22 83,4 0,007
7 0,04400 0,02417 0,00300 1,22 28,0 0,007
8 0,01200 0,02383 0,00000 1,22 28,1 Q0,007

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7




Figura 15. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA TORRE PRE-FLASH,

CRUDO LORETO
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Figura 16. PERFIL DE FLUJOS EN LA TORRE PRE-FLASH, CRUDO

LORETO
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Cuadro 41. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
COLUMNA C-1, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Columna C-1
Flujos netos
Btapa  Temp. Prositn Liguldo Vapor Alimantacion “Producto Galor transfer.
c kglen kg-mokidia MM kJsdia
1 86,9 127 27279 934,9 (V+L+A} -149,3601
2 125,8 155 28202 3662,8 57,2 (V)
3 1478 1,55 27412 3698,0
4 1633 1,56 28151 36189
L] 1705 1,56 28434 36928
(3 1744 1,57 26652 37211 1464 {L)
7 1782 1,57 25859 36894
8 1834 1,58 2 437.9 36100 164,0 (V)
9 1918 1,58 22654 32981
10 2039 1.59 11831 312586 8771 (L)
" 218,7 1,59 10803 29204
172 2298 1,60 10016 28176
13 237,2 1,60 8787 27389
14 246,3 1,60 3 469,7 26160 127,9 (V) -80,5476
1565,3 (L Reflujo}
15 2590 1,61 35172 35138
16 2716 1,62 6348 35613 9496 (L)
1 565,3 (L Reflujo)
17 2981 1,682 4446 31937
18 3113 1,63 3049 30036
1% 320,2 1,83 104.4 2863,8
20 3317 1,64 33047 800.1 §157.7
1763.2 (V)
33844 (L)
21 331.0 1,64 32259 706,0
22 330,5 1.65 31701 6272
23 329.8 1,66 31054 571.4
24 327.5 1,67 508.,7 362.6 (V) 2961,3 (L)
Stripper C-3
Jujos netos
Etapa  Temp. Presién Liquide  Vapor Nlmclnucién “Preducto Salor trénafer.
c ka/em? - kg-mol/dia MM kJidia
1125 2718 2,39 952,7 949.6 (L) 127.9 (V)
2128 271,0 2,40 942.8 1310
327 269.7 2,42 9273 1211
|_4i28_ 265,6 2,43 1056 80,4 (V) 8821 (L)
Stripper C-2
Flujos netos
Btapa Temp. Presion Liquide Vapor Aﬁnfntaclén Productc Calor transfer.
c kg/cm? kg-rol/dia MM kJ/dia
| 1729 203.9 2,39 877.8 8771 (1) 164.0 (V)
2130 202.2 2.40 864,0 164,7
331 189,6 2,42 843.8 150,98
4132 193.3 2.43 130.7 80.6 (V) 793.7 (L}
Stripper C5
: Flujos netos
Etapa  Temp. Presién Liquido  Vapor Al-In:Intacién Praducte Calor transfer.
c kglem? kg-mol/dia MM kd/dig
1/33 169,9 2,38 1413 146,4 (L) 57.2 (V)
2134 164.9 2,40 136.1 52,1
kT2 1) 155,1 242 1304 46,9
4136 1490 2,43 41,2 30.2 (V) 119,4 (L.}

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacian de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 42. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA COLUMNA C-1,
CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Balances de materia y energia - Columna C-1
Desde Hacla Flujo molar  Flujo de energla
Tipo Corriante Fase Etapa Etapa kg-molidia MM kd/dia
Ingreso Retorno vapor C-8 Vapor 2 57,2 3,84
Ingreso Ratorno vapor €.-2 Vapor 8 164,0 12,7
Ingreso Retorno vapor C-3 Vapor 14 127.9 13,7
Ingreso Carga a UDP Mixto 20 5157,7 1304,0)
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 362,6 18,1
Salida Gases V1 Vapor 1 92,7 4,6
Salida Gasollna v1 Liquido 1 379,2 7.5
Salida Agua V1 Agua 1 4631 3,0
Salida Ext. Solvente Liquido 6 146 .4 7.0
Salida Ext. Kerosene Liquido 10 877.1 58,0
Salida Ext. Diesel Liquido 16 949.6 118,4
Salida Salida Cr. Reduclido Liquido 24 2961,3 924,0
Reatiro de calor por reflujos intermedlo y de tope 2299
STRIPPER C-3
Ingreso Ext. Diesel Liquido 25 849,6 118,4
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 60,4 3,0
Salida Retornoe vapor C-3 Vapor 25 127,9 13,7
lida Diesel a tanques Liquida 28 882,1 107,7

STRIPPER C-2
Ingreso Ext. Kerosene Liquido 29 877,14 58,0
Ingreso Vapor despojante Vapor 32 80,6 4,0+
Salida Retorno vapor -2 Vapar 29 164,0 12,7
Salida Kerosene a tanques Liquido 32 7937 49,3

TRIPPER C.S
Ingreso Ext. Sofvente Liquido 33 146.4 7.0
Ingreso Vapor despojante Vapor 36 30,2 1,5
Salida Retorno vapor C-§ Vapor 33 57,2 3,8
Salida Solvente a tanques Liquida 36 119,4 4,7
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0
BALANGE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacién de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 17. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA COLUMNA C-1,
CRUDO LORETO
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Cuadro 43. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA

COLUMNA C-1, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

Etapa Vapor Liquido Vearga |Didametro Columna| Factor de inundacién [Caida de presion
m/s m'/s m/s m FF kgfem?

2 0,96000 0,00565 0,08000 1,52 53,2 0,005
3 0,95400 0,00576 0,08000 1,52 53,2 0,005
4 0,98500 0,00610 0,08300 152 65,8 0,005
S 0,99800 0,00628 0,08500 1,52 671 0.005
6 0.99500 0.00629 0,08400 1,52 671 0,005
7 0,88200 0,00589 0,08400 1.52 55,8¢ 0,005
8 0,95800 0,00571 0.08100 1,52 54,2 0,005
9 0.88300 0,00554 0.07600 1,52 50,6 0.005
10 0,85100 0.00535 0,07300 1,52 48,8 0,005
11 0,83600 0,00302 0,07200 152 445 0,004
12 0,82300 0.00293¢ 0,07100 1,52 438 0,004
13 0,79900 0,00268 0.06900 1.52 41,9 0,004
14 113000 001122 0,10000 1,52 75,9 0,006}
15 1,12500 0,01177 0,10200 1,52 78,0 0,006
16 1,05800 0,01115 0,09500 1,52 726 0,006
17 1,01800 0,00179 0.09100 1.52 52,9 0,005
18 0,98600 0.00131 0.08600 1.52 49,6 0,004
19 0,93800 0,00048 0,07900 152 44,0 0,004
20 0,25100 0.02015 0,01700 1,52 31,8 0,007
21 0,22200 0.01985 0,01400 1,52 295 0,009
22 0,20100 0,01963 0.01200 152 279 0,009
23 0,17800 0,01938 0,01000 1,52 259 0,008
24| 008900] 001876 000300 1,52 227] 0,007

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash, PRO 2 V7

Analisis de los resultados:

- En el cuadro 37 se observa que en el nuevo esquema de

procesamiento que incluye la implementacion de |a torre Pre-Flash, se
incrementa considerablemente la produccion de diesel, respecto a la
produccion obtenida en el esquema actual de refinacion (ver cuadro
16). Posteriormente, en el item 9.5, se mostrara un cuadro comparativo
indicando el valor porcentual de este incremento.

Segin el cuadro 38, el calor que debe ser retirado para el reflujo de
tope de la torre Pre-Flash es de 77,76 MM kjoule/dia; por ello seréd
necesario implementar intercambiadores de calor y un aerorefrigerante
que permitan la remocion de dicha tasa de calor requerida por el
proceso.
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- Los balances de materia y energia tanto de la torre Pre-Flash (cuadro
39) como de la columna C-1 (cuadro 42) cierran con diferencias
menores a 0,0 kg-mol/dia y 0,0 MMKjoules/dia respectivamente.

- El perfil de temperatura en la torre Pre-Flash mostrado en la figura 15
es similar al perfil de la columna C-1 mostrado en la figura 17,
basicamente se alcanza la mayor temperatura en la zona de
vaporizacién, disminuyendo progresivamente en la medida gque se
avanza a los plates superiores; asimismo se aprecia un decremento de
la temperatura en la zona de stripping de ambas columnas por contacto
del crudo despuntado o reducido con el vapor despojante que asciende
desde la zona de fondos.

- El perfil de flujos al interior de la tore Pre-Flash, mostrado en la figura
16, indica que en los platos inferiores a la zona de vaporizacion existe
un mayor flujo de liquidos y un menor flujo de vapores, mientras que en
la zona de tope es fundamentalmente lo inverso, es decir existe una
mayor presencia de vapores respecto al flujo de liquidos.

- De acuerdo al cuadro 40, los factores de inundacion en la torre Pre-
Flash son muy bajos, por lo tanto se tiene la capacidad de procesar
cargas mayores a los 12 000 BPSD.

- Con la implementacion de la torre Pre-Flash, los factores de inundacién
en la columna C-1 se reducen considerablemente (cuadro 43) lo que
conlleva a una mejor eficiencia del fraccionamiento.

- La reduccion de los factores de inundaciéon en las zonas de tope y
reflujo intermedio podra hacer factible el incremento de la capacidad de
procesamiento de crudo Loreto a cargas superiores a los 12 000 BPSD
an la columna de destilacion atmosférica.

Andlisis del nuevo esquema de fraccionamiento incluyendo la Torre
Pre-Flash procesando COE a 12 000 BPSD.

En la siguiente pagina se muestran los resultados del analisis de nuevo
esquema de fraccionamiento incluyendo la implementacion de la Torre
Pre-Flash, procesando COE a 12 000 BPSD.



Cuadro 44. RESULTADO DEL ANALISIS DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESAMIENTO, COE A 12 000 BPSD

Unidades Ca'r:?:s:re- Gasz::isahPre- ‘:a:;l:;: Iog:) Solvente | Kerosene Diesel ':'r::i:o
Estado fisico Mixto Liquida Liquida Liquida Liquida Lfquida Liquida
Total Flujo mésico kg/dia 17389173 114 003,31 1633185 12741,5] 113110,5] 2364823 1205285,5
Total Flujo vol. esténdar  |m°/dia 1907,8 161,0 229,8 16,0 139,1 2756 12356
Temperatura °C 2344 82,0 83,1 147,3| 187,0 2655 3264
Presion kglom?® KR 1,1 1,1 24 2,4 24 18
Fraccién molar de liquido 0,81 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1.0
Peso molecular 286,9 105,1 105,7 1351 164,7 2165 4797
Factor K 11,7 12,5 12,4 11,6} 11,6] 11, 116
TBP a 760 mm Hg (LV) °C
1%] 84,0 262 36,6 105,3] 123,8} 140,8 2382
5% 88,2 716 71,9 126,5 156,2 2006 3102
10%, 140,1 75,4 75,8 1478 165,9 2184 3434
30% 2842 90,5 91,4 158,3 184,8 2548 4487
50% 416,1 109, 1106 1679 199,1 28086 529,0
70% 546,0 131,7 132, 176.8 213, 308,7 604,5
90%| 733, 159, 158, 191, 235, 3493 8316
95% 879, 173, 170,6 198, 242, 3671 936 .4
98% 936, 192,0 188,3 213 4 260,8 400,7 936,4

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRC 2 V7



Cuadro 45. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
TORRE PRE-FLASH, COE A 12000 BPSD

Tolfe Pra-Flash
Flujos natos
EBtapa Temp. Presién LTanide Vaper A"m:m“'é“ Producte Calar transfer.
o3 kgn:mz kg-malidia MM KkJidla
1 82,0 1,12 928,2 149,86 (V) -88,0791
1084,4 (L)
20,9 (Agua)

2 147.5 2.11 1010,2 21832

3 166,2 2,12 9046 22651

4 178,8 2,12 7855 21596

s 190.9 2,13 398,0 20405

¢ 228.3 2,44 51122 16529 60616

? 2217 2,44 s0114 305,5

8 226.9 2.48 204,7 65,5 (V) 4 872,1 (L)

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 46. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA TORRE PRE-

FLASH, COE A 12 000 BPSD
Balances de materia y energia - Torre Pre-Flash
Desde Hacha Flujo molar _ Flujo de energia

Tipo Corrienta Fase Stapa Etapa kg-mol/dia MM kJidia
Ingreso Carga a Torre Flash Mixte 6 6 061,7 a88.7
Ingrase Vapor daspojante Vaper 8 68,5 33
Salida Gases incondensahles Vapor 1 149,6 7.2
Salida Gasolina Liguido 1 1084,4 20,3
Salida Agua decantada Agua 1 20,9 0,1
Salida Fondos de Torra Liguido 8 48722 766,2
Retire de calor por raflujo de tope 98.1
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 47. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA
TORRE PRE-FLASH, COE A 12 000 BPSD

Vapor Liquide | Vcarga |[Diadmetro Columna |Factor de inundacion| Caida de presidn
Etapa s ’ 2 2
m°/s m’ls m°fis m FF kgfem

2 0,43400 0,00219 0,04400 0,91 68.3 Q,006

3 0,42500 0,00209 ©,04300 0,91 66,5 0,006

4 0,41200 0,00192 0.04100 0,91 63.8 Q,005

S 0.36500 0,00105 0.03400 0.91 52,2 0,004

6 0,34200 0.02414 ©,02900 1.22 61,9 0,007

7 0,04500 0,02386 0,00400 1,22 28,1 0,007

8 0,01300 0,02347 0.00000 1,22 25,6 0,007

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7




Figura 19. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA TORRE PRE-FLASH, COE
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Figura 20. PERFIL DE FLUJOS EN LA TORRE PRE-FLASH, COE
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Cuadro 48. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
COLUMNA C-1, COE A 12 000 BPSD

Columna C-1
Flujos netog
Etapa  Temp. Presién Liquide  VYapor Allmantaclén Producto hbaand bt
c kafom? kg-molfdia MM kJ/dia
1 89,8 1,27] 26528 1041,5 (VALtA) -152.9944
2 140,7 1,89 30551 36943 54,9 (V)
3 158,0 160 31038 40417
4 167.5 170 31322 ao0s0s
s 1729 170 31098 41188
8 1772 1,71 29207 40962 1215 (L
7 181,8 1.71] 28459 40378
e 187,3 1,72 27211 39540 223,68 (V)
9 194,85 1,72 26075 36056
10 203,2 1,73 15930 34920 854,7 (L)
1 214.4 1,73 14734 33322
12 2235 1,74 13634 32127
12 2317 1,7a] 11985 31027
14 2423 175] 37963 29387 771 (V) -81,9154
1514,7 {L Reflujo)
15 254.7 1,75] 37804 39428
15 2685 1,76 602,6 3927,9 11360 (L)
1 514,7 (L Reflujo)
17 300,0 1,76 363,7 34007
18 314,9 1,77 2294 3161,8
19 323,0 1,77 705 30275
20 3309 1,78 28558 997.1 48721
1871,5 (V)
30006 (L)
21 330.2 178] 277118 761,8
22 329,6 1.7 27140 6975
23 328,9 180 26494 640,0
24 3264 1,81 575,4 438,5 (V) 2512,6 (1)
Stripper C-3
Flujos netos
Blapa  Temp. Presion o Vapor AINTeMAcion Producto Galor transfer.
C om? kg-mol/dia MM kJid(a
3 769.0 2.39| 11468 11360 (U ERE)
2178 268,7 2,40 11413 are
327 268,1 2,42 11308 82,4
ar28 2655 2.43 717 333 (V) 10922 (1)
Stripper C-2
Flujos netos
Bapa  Temp. Preslon e Vapor M-h2Maclén Producto Calor transfer.
i C mﬁ kg-molidia MM kJid(a
129 01,2 2,39 8388 8547 (L) 2236 (V)
2130 1984 2,40 8168 2077
n 194,7 2,42 7894 185,7
4732 1870 .2_1.1_3.‘ 158,3 99,9 (V) 7311 (H
stl'wel’ﬁc-ﬁ
ujos natos
Gtapa  Temp. Presion [uide  Vapor Alimentacién Producto Calor transfer.
| (o] I(g_fc_:zn’ kg-mol/dia MM kJidia
133 170,5 ,39 1148 121,5 (L) 54,9 (V)
2134 1645 2,40 1098.4 48,2
3735 158,0 2,42 104,1 42,8
436 1473 2.43 375 27,8 (V) 94,3 (L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacién de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 49. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA COLUMNA C-1,

COE A 12000 BPSD
Balances de materia y energia - Columna C-1
Desde Hacla Flujo molar  Fhyjo de energia
Tipo Corriente Fase Etapa Etapa kg-molidia MM kJ/dia
Ingreso Retomo vapor C-§ Vapor 2 54,9 3.7
Ingresc Retomo vapor C-2 Vapor 8 223,6 17,7
Ingreso Retomo vapor C-38 Vapor 14 771 8,8
Ingresc Carga auDP Mixto 20 48722 12816
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 4385 21.9
Salida Gases Vi Vapor 1 380,2 19,
Salida Gasolina V1 Liquido 1 2952 6,2
Salida Agua V1 Agua 1 366.,1 25
Salida Ext. Solvente Liquido 6 1215 6,2
Salida Ext. Kerosene Liquido 10 854,7 575
Salida Ext. Diesel Liquido 16 1136,0 145,0
Salida Salida Cr. Reducido Liquido 24 25126 862,3|
Retiro de calor por reflujos Intermedio y de tope 2349
STRIPPER C3
Ingreso Ext. Diesel Liquido 25 1 136,0 145,0J
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 33,3 1,7
Salida Retorno vapor C-3 Vapor 25 771 88
Salida Diesel a tanques Liquido 28 1092,2 137.9
STRIPPER C-2
Ingreso Ext. Kerosane Liquido 29 854,7 575
Ingreso Vapor despojante Vapor 3z 89,9 5,0
Sallda Retomo vapor C-2 Vapor 29 2236 17.7
Salida Kerosene a tanques Liquido 32 7311 44, 8|
STRIPPERCS
Ingresc Ext. Schente Liquido 33 121,85 6,2
Inareso Vapor despojante Vapor 36 27.8 14
Salida Retorne vapor C-5 Vapor 33 549 37
Sallda Scivente a tanques Liquido 36 943 39
BALANCE MOLAR TOTAL (Salldas - Entradas) 0,0
BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salldas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simuiacién de proceso considerando implementacién de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 21. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA COLUMNA C-1, COE
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Figura 22. PEFIL DE FLUJOS EN LA COLUMNA C-1, COE
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Cuadro 50. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA
COLUMNA C-1, COE A 12 000 BPSD

Et Vapor Liquido | Vcarga |Didmetro ColumnajFactor de inundacién| Caida de presién
apa 3 3 3 2
m°/s m'/s m'/s m FF kgicm j'
2] 097900} 0,00645 0.086001 1,52 58,4 0,005
3 0,99400 0,00685) 0,08900| 1.52 60,6 0,005
4 1,00900 0,00710 0,09100] 1,52 62,4 0,005
1,01000 0,00719 0,091004 1,52 62,9 0,005
6| 1,00300{ 000719 0,09100] 1,52 62,7 0,008]
7 0,99100 0,00686 0,09000 1,52 61,6 0,005
8 0,87300 0,00674 0,08900| 1,52 60,8 0,005
9' 089900] 000668 0,08300) 1,52 57.0 0,008
10 0,87700 0,00655 0,08100 1,52 55,7 0,005
" D.BSBDO, 0,00417| 0,08000 1,52 50,9 0,005
12 0,84200 0,00403|] 0,07800 1,52 49,7 0,004
13 0,81300 0,00370) 0,07500 1,52 47,3 0,004
14 1,13000 0,01261 0,10800 1,52 83,8 0,00
15 1,12900 0,01306 0,10900 1,52 85,7 0,006
16 1,03700 0,01202 0,09900 1,52 77,0 0,006
17 0,89000 0,00158 0,09300; 152 53,9 0,004
18 0,96200] 0,00108| 0,08800 1,52 50,6 0,004
19 0,92700] D,00036 0,08200 1,52 57,9 0,004
20f 0,25600 0,01897( 0,01800| 1,52 31,0 0,
21 0,22700 0,01863 0,01500 1,52 28.6| 0,009
22 0,20800 0,0183% 0,01300 1,82 27,0 0,009
23 0,18600 0,01811 0,01100, 1,52 249 0,008
24 0.10000 0,01748| __ 0,00300 1,52 215 0,007

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 12 000 BPSD, PRO 2 V7

Analisis de los resultados:

- Al igual que en la evaluacion para el crudo Loreto, la implementacién de
la tore Pre-Flash incrementa la produccién de diesel (cuadro 44),
respecto al esquema actual de procesamiento de COE (cuadro 19).

- Los balances de materia y energia, perfiles de temperatura y flujo tanto
en la torre Pre-Flash come en la columna C-1 muestran una tendencia
similar a la mostrada en la evaluacién para crudo Loreto.

- De acuerdo al cuadro 50, luego de la implementacion de la torre Pre-
Flash, los factores de inundacion en la columna C-1 son
considerablemente menores a los factores obtenidos en el esquema
actual.
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9.5 Analisis de Rendimiento de considerando la

implementacién de la Torre Pre-Flash respecto del esquema actual

productos

de fraccionamiento.

En los siguientes cuadros se resumen los resultados de la

implementacién de la Tomre Pre-Flash respecto a los rendimientos

actuales del fraccionamiente con crudos Loreto y COE:

Cuadro $1. RENDIMIENTOS CON CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

CRUDO LORETO
A. Esquema actual B. Esquema con Pre-Flash (B - 2];3"&")?:100%
Caudal de alimentacién {std m®/dia) 1907,8 1807.8 0,0%
Producelén de gasolina (std m*/dta) 1780 1893 6.3%
Produccién de solvente (std m¥/dla) 39.7 18.3 -51,3%
Produccién de kerosene (std m®/dla) 148,8 1471 1.1%
Produccion de disssl (std m®/dla) 180.9 215.3 19,0%
Caudal de crudo reducido (std m¥/dla) 13570 1325,7 -2.3%
Rendimiento de destiados 28,7% 28.9% 4,3%
% de inundacion en zona de tope 92.0% 571% -37.9%
% de Inundacién en Zona de diese! 100.1% 78.0% 22.1%

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 52. RENDIMIENTOS CON COE A 12 000 BPSD

CRUDO ORIENTE ECUATORIANO
A. Esquema actua!l | B. Esquema con Pre-Flash @ - 2‘;:';“)?:‘0“
Caudal de alimentacién {std m*/dia) 1907.8 1907.8 0.0%
Produccion de gasolina (std m>zdla) 221.8 229.8 3.6%
Produccién de solvents (std m*/dia) 33,8 16.0 -58,7%
Produccién de kerosene (std m*/dla) 157,2 139.1 11,5%
Produccién de dissel (std misdia) 2139 275.6 23,8%
Caudal de crudo reduckdo (std m*dia) 12686,2 12356 -2.4%
Rendimiento de destiados 33.1% 34,6% 4,6%
% de inundacién en zona de tope 108.5% 62.9% -42,0%
% de Inundacion en zona de diesel 115,2% 85.7% v25,6%

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7
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Basicamente, desde el punto de vista de la performance del

fraccionamiento, se obtienen las siguientes mejoras:

- Se incrementa significativamente la produccion de diesel.
- En general, se incrementa la produccion de destilados y por ende, se

reduce la carga de crudo reducido a la Unidad de destilacién al vacio.

- Se reduce significativamente la inundacién en la zona de tope y reflujo
intermedio de |la columna de destilacién primaria. Este decremento de la
inundacién permite que la capacidad de fraccionamiento de la columna

mejore y sea posible procesar cargas mayores a 12 000 BPSD. En el

capitulo X! se evaluara el nuevo esquema de fraccionamiento de la

columna de destilacion primaria considerando el procesamiento de
crudos Loretoy COE a 15 000 BPSD.

9.6 Anilisis de capacidad de la Planta considerando la implementacién
de la Torre Pre-Flash: pérdidas de carga, precalentamiento en
intercambiadores de calor y calentamiento de crudo en Homos.

9.6.1

9.6.2

Pérdidas de carga en el transporte de crudo desde las bombas de
carga hasta los trenes de intercambio de calor

No se han considerado modificaciones en el esquema de
transporte de crudo respecto al actual; por ello se mantienen las
mismas pérdidas de carga que las obtenidas en el item 8.1 del
presente informe.

Pérdidas de ca T intercambio de calor

Empleando el mismo criterio que el indicado en el item 8.2 del
presente informe, se considerara este analisis sélo para el crudo
Loreto dado que es el que genera mayores caidas de presion
respecto al COE. Respecto al analisis mostrado en el item 8.2, en
la evaluacion que se mostrara a continuacién se han considerado
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modificaciones en las cormrientes de proceso, las cuales
corresponden a las nuevas condiciones de proceso generadas por
la implementacion de la torre Pre-Flash. Estas nuevas condiciones
han generado la necesidad de implementar dos intercambiadores
de calor y un aerorefrigerante adicionales para el enfriamiento de
los vapores de gasolina de |a torre Pre-Flash. Los
intercambiadores proveeran el servicio de transferir calor de la
corriente caliente de los vapores de gasolina hacia el crudo frio
que pasa a través del tren de intercambio N° 2. El disefio de estos
nuevos equipos sera descrito en el item 9.7 del presente informe.
La adicién de nuevas comientes y consecuentemente de nuevos
intercambiadores en el proceso, ha requerido una redistribucion
de dichos equipos de manera que la nueva distribucién que sera
empleada en los analisis posteriores sera la indicada en el cuadro
53. Los resultados de los calculos efectuados para determinar la
pérdida de carga se muestran en los cuadros 54 y 55.

Cuadro §3. REDISTRIBUCION DE TRENES DE INTERCAMBIO

Tren de intercambio N° 1 Tren de intercambio N° 2
E-1: Vapores de gasolina Nuevo intercambiador: Vapores de
de C-1 gasolina de Torre Pre-Flash

E-1A: Vapores de gasolina Nuevo intercambiador. Vapores de
de C-1 gasolina de Torre Pre-Flash

E-1B: Vapores de gasolina E-35A: Residual de vacio

E-2: Kerosene (a tanques) E-35B: Residual de vacio

E-3: Diesel (a tanques) E-33A: Gaséleo liviano de vacio
E-3A: Diesel (reflujo) E-33B: Gasodleo pesado de vacio
E-4: Diesel (reflujo) E-35C: Residual de vacio

E-5: Crudo reducido E-35D: Residual de vacio

E-5A: Crudo reducido -

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis



Cuadro 54. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 1 A 12 000 BPSD

Tipo de fluido

Lado Tubos, °C

Dens Visc Diam. Area | Long | Vel
TAG crudo | crudo N° tubos | Tubos (;2) {‘:n)g (;s}' NRe | f |hikglom2)
CASCO Tugos | komd) [ kgm's)| g | gy | Temp (m)
premedio
E-1 Vap°_'esgjgas°"“a’ Crudo circuito 1 | 9286 | 000404| 24 | 44 34 128 |oo2e6| 609 61 | 07 | 4555 | 0010| 0,16
E-1A "apm"sg.‘:gas"""a Crudo cireuito 1| 9170 | 0.00289 | 44 | &1 52 156 |00266| 759 | 61 | o6 | 5160 [0009| 011
E-1B Vap“"sgjgas"”“a' Crudo cireuito 1] 9062 |o000218] 61 | 77 | 69 156 {00266| 759 | 61 | 06 | 6759 | 000s| 0.0
E-2 Kerosene Crudo circuito 1 § 8966 | 0,00173| 77 92 84 6 0,0266) 72,7 | 641 7.9 |108557| 0,004 4,75
E-3 Diesel Crudo circuito 1 | 8852 |0,00134] @2 | 112 | 102 8 |o00408| 375 61 | 34 |91043}0005| o087
E3A | RefljoDiesel | Crudo cirouito 1] 871,7 | 0,00103| 112 | 134 | 123 72 |o0266 342 6.1 | 22 |496¢5|0005| 1,37
E-4 | RefujoDiesel | Crudocircutto1] 8540 |000077| 134 | 167 | 150 156 |o026] 740 | 61 | 1.0 |30058{0006| o032
ES Crudo reducido | Crudo circuite1|{ 8330 | 0,00056| 167 | 195 181 52 0,0266| 49,8 | 6,1 12 |48376| 0,005 0,16
E-5A | Crudo reducido | Grudo circuito 1| 8130 |o000045( 195 | 223 | 208 52 |oozee| 498 | 61 | 12 |s8756|0005| o018

Fuente: Célculos desarrollados para la presente tesis




Cuadro 55. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2 A 12 000 BPSD

Tipo de fluido Dens Vise Lado Tubos, °C Diam. area | Lone | veios
TAG crudo crudo N° tubos | Tubos (m2) (rn}g (@ o's). NRe f |h(kg/em2)
CASCO Tugos | kM3t ke | e | san | Promedio (m)
INTERC. 1 Vam'::;ags;”'m Crudo cirevito 2| 9306 | 0,00431] 24 | 38 3 156 |o02e6| 759 | 61 | 09 | 5266 | 0000| 024
INTERG. 2| V#PO® %2 9303} crugo crouto 2| 9222 [0,0033| 38 | 50 | 4 156 loozes| 759 | 6,1 | 09 | 6755 |o009| o022
E-33A Gm‘i‘;g‘l’:‘m de | erudo cireuito 2| 8467 | 0.00068| 156 | 168 | 161 100 |o02e6| 475 | 61 | 1,4 |47378|0005| o034
X b 'e;’a":i:a“ det ~udo circuito 2| 8385 | 0,00081] 166 | 181 173 100 foo2es| 475 | 61 | 14 |52304|0005] 033
E35A | Crudo circuito 2 Re:':;z 9% 1 7009 |000037| - . . 162 |oozes| 771 | 81 1 - . - 0,44
E-358 | Crudo circuito 2 Re:':;‘; 9 | g203 |oo00da] - . - 162 |oozes| 771 61 | - . . 0,43
E-35¢ | Crudo circuito 2 Re::';‘; 4 | ge65 [o000004| - . . 240 |oozes| 1138] 61 | - . . 0,34
. Residuo de
E-35D | Crudo circuito 2 e 9004 |oo0o189| - . . 240 Joozes| 1138 61 | - . . 0,33

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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Andlisis de los resultados:

La caida de presion total desde la descarga de las bombas P-1y
P-1B, es la siguiente:

Circuito 1:

- Caida de presion en tuberias desde las bombas de carga hasta
el ingreso a los intercambiadores de calor de vapores de
gasolina vs. crudo = 2,62 kg/cm?’.

- Caida de presion al pasar por los intercambiadores = 7,99
kglem?.

- Pérdidas por tubertas y accesorios en el tren de intercambio =
0,80 kg/em? (valor estimado en 10% de la caida de presion
calculada para el paso por los intercambiadores)

Caida de presion total = 11,41 kg/em?
Circuito 2:

- Caida de presion en tuberias desde las bombas de carga hasta
el ingreso a los intercambiadores de calor de vapores de
gasolina vs. crudo = 4,29 kg/cm?®.

- Caida de presion al pasar por los intercambiadores = 2,68
kg/em?,

- Pérdidas por tuberias y accesorios en el tren de intercambio =
0,27 kg/em? (valor estimado en 10% de la caida de presion
calculada para el paso por los intercambiadores)

Caida de presion total = 7,24 kg/cm?

Dado que la presion de descarga de las bombas P-1 (365 psig 6
25,7 kg/em? segin disefo) y P-1B (410 psig 6 28,8 kg/cm? segun



9.6.3
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disefo) superan largamente el requerimiento de caida de presién
determinado en esta evaluacién, no sera necesario implementar
nuevas bombas de carga; las bombas P-1 y P-1B podran
mantener su servicio actual.

Para optimizar la performance de las bombas seria recomendable
evaluar, mediante un estudio técnico-econémico especializado, |a
posibilidad de implementar variadores de velocidad en los motores
de estas bombas y asi hacer un uso mas eficiente de 1a energia
disponible.

Andlisis del sistema de intercambio de calor de crudo versus

productos del proceso

Los resultados del analisis del sistema de intercambio de calor,
con la implementacion de la Torre Pre-Flash, se muestran
detalladamente en los cuadros 56, 57, 58 y 59. Para el desarrollo
de esta evaluacion se empled el mismo procedimiento de calculo
que el indicado en el item 8.3 del presente informe, considerando
adicionalmente los nuevos intercambiadores sefialados en el
punto anterior (9.6.2).

Analisis de los resultados:

- Dado que en el nuevo esquema con Pre-Flash el intercambiador
E-18 se mantendra en el tren de intercambio N° 1, se consigue
incrementar la temperatura final del crudo a la salida del tren en
3°C mas respecto al esquema actual.

- De igual manera, debido a la implementacién de los dos nuevos
intercambiadores de calor en el tren de intercambio N° 2; se ha
incrementado la temperatura del crudo a la salida de este tren
de intercambio hasta en 4°C respecto al esquema actual.



Cuadro 56. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N°t, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

E-1 |E1A le18 [E-2 E-3 [E-3A [E4 |35 E-5A
DATOS DEL NTERCAMBIADOR DE CALOR
{NUnero de tubos: 128 156 156 6. 8| 72 156 52 52
Didmetro intemo de los tubos {m): 0,0266, 0,0266 0.0266 0,0266 0.0408 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266.
Longitud de los tubos {m): 6.1 6,1 6,1 6,1 6,1 6.1 6.1 6,1 X
Area de transferencia (m’); 60,9 759 75,9 72,7 375 3421 74,0 498 49,8
DATOS DEL PROCESO:
Fluido {tubos): Cudo | Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Qudo Crudo
. . Vapores de Vapores de | Vapores de ] Refluj Refluj Crudo Crudo
Fluklo {casco): qocoina | gosolina | gesaina | Ketosene | Diesel | TR DD | o | reducio
Flyio crudo fays) 8,3 83 8.3 83 8.3 8.3 8,3 8.3 8,3
Fluio producio (afs) 1.2 1,4 1,4 1,4 2,2 1, 25 15,3 15,3
Temperatura de ingreso tubos {°C). 24 44| 61 77 92 112] 134 167 195
Temperatura de salida tubos (°C): a4 61 77 92 112 134) 167 195 223
Temperatura de ingreso caseo (*C): 126 126 126 193 266 27 272 314| 328
Temperatwra de salida casco {°C):; 83} 95 107 121 208] 166 181 301 314
Temperatura promedio tado tubos (°C): 34] 5% 69 84 102 123 150 181 209
Temperatura promedio ado casco {°C). 104} 110 116 157 237 219 226 307 321
LMTD {°C): 700 58 48 69 134 89 72 126 111
R: 2,18} 1,76 1,21 4,65 2,88 4,92 2,76 047 0,48
S: 0.19] 0,21 0,24 0,13 0,12 0,13 0,24 0,19 0,21
Factor de Qorrecaion Ft: 0,97¢ 0.97 0,98] 0,9 0.99 0.95| 0,89 1,00 0,99
[PROPIEDADES DE LOS £LUIDOS
Densidad @ T kg/m3 {crudo): 928, 917,0 906,2 896,6 885,2) 871,7, 854,0 833,0 813,0
[Calor especifico @ T, Mouless X °C (ciudo); 1,7 1,81 1,87 192 1,98 2,07 2,16 2.26 236
Densidad @ T lgy/m3 {producto): 5,214 5,214 5,214 717.6 7193 719.3 719,3 817.3 828,7
Calor especifico @ T, KoulesAg X °C (producto): 4 R| - 2.41 2,60 2,58 2,58 2,65 2,70
ICALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF: =
Calor transferido, G {kioulas/s): 282 264) 241 247 a30| 681 591 537} 551
Coef. De Transt. Globat (kioules/s x 2 x *G): 0,06 0,062} 0,068 0,051 0,066 0,123] 0,124 0, s 0,100

Fuente: Calcutos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 57. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2, CRUDO LORETO A 12 000 BPSD

ENTERC.1 |INTERC.2 fE33A _ {€-338  JE36A  |e3s8  Je-35¢  [E-35D
DATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
[nvimero de tubos: 156 156} 100} 100 1 % 162 240] 240
Diametro interno de los lubos (m): 0,0266]  0,0266] 0,0266} 0,0266 0,026 0,0266 0,0266) 0,0266
Longitud de los fubos (m): 6.1 GJ;{ 6.1] 6,1 8.1 6.1 6.1 6,1
[Area de transferencia {m"): 75,9 75, 47 5} 475 771 771 1138 113,8
DATOS DEL PROCESO:
[Fido @ubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Residuo de Residu_o de | Residuo de Residu_o de
vacio vacio vacio vacio
Gasdleo | Gasoleo
Fluido (casco): Vapores de | Vapores de | ot | pesadode | Crudo Crudo Crudo Crudo
gasolina gasolina vacio vaco
[Flujo crudo {kgis) 12,4 12,4 12,4| 12,4 12 124 12,4 12,4
Flujo producto (kg/s) 1.9 1] 65 2.0 11, 11.3] 11, 113}
[Temperalura de ingreso tubos (C): 24] 38| 156 166] 3451 314 280 235)
Temperatura de salida fubos (°C): 38] 50 166 181 314] 280 235) 187
Ten®eratura de ingreso casco (*C): 145 145 198 279 216 181 106} 50
emperatura de salida casco (°C) 82 95| 182 198} 249 216 156] 106]
Tewperatura promedio kado tubos (°C): 3 44 161 173) 329{ 297 258} 211|
Temperalura promedio lado casco (°C): 113] 120 190] 239 233 199 131] 78]
{70 ¢°C) 80, 74 29] 59 97 98] 126) 133
(R: 457 3,97 1,64] 5,26 1,06 1,08] 110 1,17
Is: 0,11 0.12 0,23 0,14 0,24] 0,25] 0,26| 0,26]
{Factor de Correccion Ft: 0,98 0,98 0,971 0,93] 0,98] 0,98] 0,98] 0,97
|PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
Deusidad @ T kg/m3 (crudo): 930,6] 9222 8467 8385 794 9] 8203} 866,5] 900,41
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C (crudo): 1,72 1,77 2,21 2,23 2,43 2,34 2,09] 191
'Densidad @ T kg/m3 (pfoducto): 5214 5,211 719,3| 780,0 8200 840,0 860,0 8900
Calor especifico @ T, kloules/kg x °C {producto): - 258] ___ 2,68 2,85 2.72L 255 2,47]
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
ICalor transterido, Q (kjoules/s): 2931 2754 261} 431] 998} 1018} 1s08] 1827
|Coet. De Transt. Global {kjoulesis x m2 x *C): 0,049} 0,050} 0,183} 0,164] 0,187} 0,137l 0,083| 0,090

Fuente: Célculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 58. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N°1, COE A 12 000 BPSD

[E1 [E-1A le1e [e2 [e-3 [E3a [E-4 [es [E8A

DATOS DEL INTERCANBIADOR DE CALOR

NUmero de tubos: 128 156 156 6 8 72 156 52 52
Diametro interno de los tubos (m): 0,0266 0,0266) 0,0266 0,0266 0,0408 0,0266 0,0266! 0,0266 0,0266
Longitud de los tubos {m): 6.1 6.1 6,1 6,1 6.1 6.1 6,1 6.1 X
Area de transferencia (M): 60,9 75,9 759 72,7 37.5 34,2 74,0 49,8 498
DATOS DEL PROCESO:

Fluido (tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo

. Vapores de | Vapores de | Vapores de . Reflyj Refiuyj Crudo Crudo
Fluido {casco): g::olina gap:olina gap:olim Ketosene | Diesel Dies\glJ DieselT teducido | reducido
Fluj crudo (kass) 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1
Flujo producto {ka/s) 12 1.4l 1,4 1,3 2,7 1.3 _25 14,0 14 0
Temperatura de ingreso tubos {*C): 24| 45 64] 79, 93 113 134 166 195
emperatura de salida tubos (*°C): 45 64 79, 93 113 134 166 195 2241

Temperatura de ingreso ¢asco (*C}: 141 141 141 187 266 268 268 311 326
Temperatura de salida casco (°C). 94 99 110) 117 219 162 177 296 311
Tempertatura promedio lado tubos (°C); 34 54 71 86 103, 124 150 181 209
[Temperatura promedio [ado casco (°C): 117 120 125 152 24_21_ 215 223 304 319
LMTD (°C). 82 65 54| 62, 139 84 69 123 109
R 2,22 2,21 2,01 5,04, 2,33 5,07 2,84 0,51 053
S: 0,18 0,20! 0,20 0,13 0,12 0,14 0,24 0,20 0,22
Factor de Correccién Ft: 0,98 0,97 0,97) 0,95 0,99 0.94 0,88 4.00 0.9
{PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS

Densidad @T kg/m3 {crudo): 899,6 886,6 8757 866,7 855,0 8419 823,8 802,7 7811
Calor especifico @ T, Koules/kg x C (crudo): 1,77 1,85 1,9 1,97 204 2,14 2,23 234 243
Densidad @ T kg3 (producto): 5,214 5.214] 5_2& 717,6 7193 7193 719.3 8173 828,7
Calor especifico @ T, ouleska x “C (producto): - A 4 2,40 2,58 258 2,58 285 267
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:

Calor_transferido, Q (oulesfs): 299 281 23¢ 220 330 382 573l 546 884
ICoef, De Transt. Globat (kjoulesis x m2 x °C): 0,061 0,059 0,060 0,081} 0,084) 0,134 0,128l 008 0,104}

Fuente: Célculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 59. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2, COE A12 000 BPSD

iINTERC. 1 [INTERC.2 [E-33A |e-228 |e.2sa [E-2s8 |e-3sc [e.3sp
DATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
Numero de tubos: 156 156 100 100 162 162 240 240
Didmetreinterno de los tubos (m): 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 00266
Longitud de los tubos (m): 6,1 6,1 6,1 6,1 6,1 6,1 6,1 6,1
Area de transferencia (m’): 759 75,9 47,5 47 5 771 77,1 113,8 1138
DATOS DEL PROCESO:
Fluido {tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Residuo de | Residuo de | Residuo de | Residuo de
vacio vaclo vaclo vaclo
Gasdleo Gasdleo
Fluido (casco): V;ZZ;T;:'B V;z::;:e fiviano de | pesadode | Crudo Crudo Crudo Crudo
vaclo vaclo
Fluio crudo (kass) 12,1 12,1 12,1 12,1 12,1 12,1 12,1 12,1
Fluib producte (kg/s) 1,3 1,3 6,5 2,0 9,7 97 9,7 87
Temperatura de ingreso tubos (°C): 24 38 147 188 345 310 274 225
Temperatura de salida tubos (°C): 38 50 159 175 310 274 225 176
Temperatura de ingreso ¢asco (°C): 148 148 198 279 209 175 101 50
Temperatura de salida casco (°C): 82 95 178 183 242 209 147 101
Temperatura promedio 3do tubos (*C). 3 44 183 167 328 292 250 201
Temperatura promedio lado casco (*C): 115 121 189 236 226 192 124 75
LMTD (*C): 81 76 35 63 102 100 125 125
R: 4,75 4,20 1,62 5,25 0,93 0,93 0,97 1,03
S: 0,11 0,11 0,23 0,14 0,26 0,27 028 0.28
Factor de Correccién Ft: 0,98 0,98 0,97 0,93 0,98 0,98 098 0,97
PROPIEDADES DE LOSFLUIDOS
Densidad @ 7 kg/m3 (crudo): 9022 893.7 8217 8120 7685 7938 8419 8738
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C {crudo): 1,76 1,81 2,24 230 2,48 236 2,13 1,93
Densidad @ T kg/m3 (producto): 5214 5,214 7183 780,0 820,0 8400 860,0 £90,0
Calor especlfico @ T, kjoules/kg x °C (producto): - - 2,58 2,68 2,85 2.72 2,55 2,47
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferide, Q (kjoulss/s): 283 274 314 456 966 $69 1203 1175
Coef. Da Transf. Global (kjoulas/s x m2 x °C): 0,048 0,051 0,194 0,164 0,126 0,129 0,086 0,085

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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9.6.4 Calentamiento de crudo en los Hornos de procesos

Los resultados del analisis del calientamiento de crudo para el
esquema con Torre Pre-Flash se muestran en el cuadro 60.

Analisis de los resultados:

- La temperatura del crudo despuntado que ingresa a las zonas
convectivas de los homos F-1 y F-2 es menor respecto a la
temperatura de ingreso del esquema actual (item IX.4 del
presente informe) debido a que la carga a estos hormas es el
liquido de los fondos de la Torre Pre-Flash, cuya temperatura es
menor a la temperatura alcanzada a la salida de los trenes de
intercambio (que es la misma temperatura del crudo en la 2zona
de expansion de dicha torre).

- La temperatura del crudo a la salida de la zona radiante del
homo F-1 (aprox. 336°C) es menor a la temperatura indicada en
el esquema actual (340°C de acuerdo al item IX4 de este
informe) debido a que al disminuir la presiéon en la columna C-1
por efecto de la eliminacién de los hidrocarburos mas ligeros
extraidos por el tope de la Torre Pre-Flash, se requiere de una
temperatura menor para lograr optimizar el fraccionamiento.
Asimismo, la inyeccién de vapor de agua despojante en la
columna disminuye la presion parcial de los hidrocarburas y
favorece el fraccionamiento bajo las condiciones indicadas.

-En los cuadros 61 y 62 se resume el efecto de |a
implementacion de la Torre Pre-Flash respecto al esquema
actual de operacion. En estos cuadros se puede apreciar que el
requerimiento de energia asi como el consumo de combustible
se reducen significativamente con la implementacion de la Torre
Pre-Flash. La mejora economica derivada de esta optimizacién
del proceso sera evaluada en el capitulo Xlll del presente
informe.



Cuadro 60. HORNOS DE PROCESOS

CRUDO

LORETO COE
ZONA CONVECTIVA HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 9,22 8,80
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,51 2,54
Temperatura de ingreso, °C 232 232
Temperatura de salida, °C 287 287
Duty calculado, kjoules/s 1274 1226
Duty maximo de diseno, kjoules/s 1674 1674
Caida de presion (disefio), kg/cm?® 23 23
ZONA CONVECTIVA HORNO F-2
Flujo de crudo (kg/s) 10,40 9,92
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,51 2,54
Temperatura de ingreso, °C 232 232
Temperatura de salida, °C 287 287
Duty calculado, kjoules/s 1437 1383
Duty maximo de disefio, kjoules/s 1729 1729
Caida de presion (disefio), kg/em? 2,7 2,7
ZONA RADIANTE HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 19,62 18,71
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,65 268
Temperatura de ingreso, °C 287 287
Temperatura de salida, °C 337 337
Duty calculado, kjoules/s 2601 2509
Duty maximo de disefo, kjoules/s 3399 3399
Caida de presion (disefio), kg/cm?’ 22 2,2
COMBUSTIBLE (Petréleo Industrial N°6)
E:gi:j‘s’f}mﬁmg}fs'}% del 39521859 39521859
Consumo de combustible en F-1, m%/s 0,000136 0,000131
Consumo de combustible en F-2, m®/s 0,000153 0,000147
Eficiencia térmica ambos homos, % 72 72

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis




Cuadro 61. CALENTAMIENTO DE CRUDO EN LOS HORNOS DE
PROCESOS EN ESQUEMA ACTUAL Y CON TORRE PRE-FLASH, CRUDO
LORETO A 12 000 BPSD

CRUDO LORETO

A Esquoma acus) B Estuema con Pref | Difrencia
Zona Convectiva F-1 (kjoulss/s} 1335 1274 -4.6%
Zona Convectiva F-2 (kjoules’s) 1506 1437 -4,6%
Zona Radiante F-1 (kjoulss/s) 2849 2601 -8.7%
Consumo de combustible F-1 (m%s) 0,000151 0,000136 -10,0%
Consumo de combustble F-2 (m’/s) 0,000165 0,000153 -7.2%
Zona Convectiva F-1 (MM kjoules/dia) 115 110 -4,6%
Zona Convectiva F-2 (MM kjoules/dia) 130 124 -4,6%
Zona Radiante F-1 (MM kjoules/dia} 246 225 -8,7%
Consumo de combustible F-1 (m¥dia) 13,07 11.77 -10.0%
Consumo de combustibles F-2 (m¥dia) 14,25 13,22 7.2%
Consumo ds combustible total {(m>/dia) 27,32 24,99 +8,5%

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

Cuadro 62. CALENTAMIENTO DE CRUDO EN LOS HORNOS DE
PROCESOS EN ESQUEMA ACTUAL Y CON TORRE PRE-FLASH, COE A

12 000 BPSD

CRUDO ORIENTE ECUATORIANO

A. Esquema actual B. Esqu:ma con Pre Diferencia
lash (B -A) ! (A) x100%
Zona Convectiva F-1 (kjoulss/s) 133 1226 -6,6%
Zona Convectiva F-2 (kjoules/s) 1481 1383 -6,6%
2Zona Radiante F-1 (kjoules/s) 2798 2508 -10,4%
Consumo de combustible F-1 (m?s) 0,000148 0,000131 “11.7%
Consumo de combustible F+2 (m®s) 0,000162 0,000147 -9,2%
Zona Convectiva F-1 (MM kjoules/dia) 113 106 6,6%
Zona Convectiva F-2 (MM kjoulss/d(a) 128 19 £6,6%
Zona Radiante F-1 (MM kjoules/dia) 242 217 -10,4%
Consumo de combustible F-1 (m®/dfa) 12,84 11,34 11,7%
Consumo de combustible F-2 (m/dla) 14,01 12,72 -9.2%
Consumo de combustible total (m*/dia) 26,88 24,07 +10,4%

Fuente: resumen elaborado para la presente tesis
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Diseio de equipos adicionales

Debido a la implementacion de la Torre Pre-Flash y a la consecuente
generacion de nuevas corrientes de proceso, se ha considerado
implementar en forma adicional otros equipos necesarios para mantener
el funcionamiento normal del nuevo esquema de fraccionamiento:

- Dos intercambiadores de carcasa-tubo para la transferencia de calor
entre los vapores de gasolina que salen del tope de la Torre Pre-Flash y
el crudo frio del tren de intercambio N° 1.

- Un aerorefigerante para el enfriamiento del liquido (gasolina) empleado
como reflujo de tope de la Torre Pre-Flash.

- Dos bombas centrifugas para el bombeo de los liquidos de fondo de la
Torre Pre-Flash hacia los hornos de proceso y columna de destilacion
C-1.

- Un acumulador de tope (recipiente horizontal, con salida de gases
incondensables por el tope, salida de hidrocarburos liquidos por rebose
y salida de agua por una piema colectora ubicada en el fondo del
recipiente).

- Una bomba para el reflujo de gasolina a la Torre Pre-Flash y despacho
de gasolina al pool correspondiente, pasando previamente por el
sistema de tratamiento caustico.

- Finaimente, la implementacion de la Torre Pre-Flash requerira de
instrumentos de medicion y control, inyeccion de inhibidor anticorrosivo
para la proteccion del sistema de tope de la columna, servicios de
electricidad, vapor de agua saturada a 100 psig (como vapor
despojante) y sistemas de drenajes.

9.7.1 Nuevos intercambiadores de calor

Se ha considerado emplear el mismo disefio de que los
intercambiadores E-1A y E-1B para los nuevos intercambiadores
de calor. El criterio técnico para elegir estos intercambiadores esta
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sustentado en la disponibilidad de energia de transferencia que
permitirian aprovechar del proceso (aprox. 25 MM kjoules/dia por
cada una de las unidades en el nuevo esquema de
fraccionamiento con Pre-Flash), asi como en el know how que se
tiene respecto a estos intercambiadores ya que fueron adecuados
y anadidos al proceso actual de refinacion de Conchan en la
segunda parte de la década de 1990; se abriria inclusive la
posibilidad de fabricar los intercambiadores con alguna firma
nacional de construccion de metal mecanica.

Las caracteristicas basicas de estos intercambiadores son las
siguientes:

Lado casco:

- Longitud = 19,4 pies aprox.

- Diametro externo = 20 pulgadas

- Espesor = 0,375 pulgadas

- Numero de pasos = 1

- Material del casco: Acero SA-285-C

Lado tubos:

- Longitud = 240 pulgadas.

- Nomero de tubos = 156

- Espesor de los tubos = 0,083 pulgadas

- Ndmero de pasos =6

- Area de transferencia = 817 pies2

- Material: Acero SA-179 (tubos), SA-212-B (placa portatubos),
SA-285-C (cabezal flotante), SA-7 (bafles).

Nuevo aerorefrigerante

El proceso requiere de un aerorefigerante que permita retirar 50
MMkjoules/dia. Se considerara un margen en exceso de 33% de
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duty de enfriamiento, es decir, 68 MMkjoules/dia en total de
manera que permita el incremento de carga a 15 000 BPSD (25%
mas respecto a la carga limite actual de 12 000 BPSD) a la Torre
Pre-Flash en caso se requiera procesar dicho nivel de carga en
futuras operaciones.

De acuerdo a los lineamientos indicados en la bibliografia
consultada (2), las caracteristicas basicas de dicho
aerorefrigerante serian las siguientes:

Calor a retirar: 68 MM kjoules/dia

Filuido: Mezcla de vapores de gasolina /
gasolina liquida

Carga: 220 860 kg/dia

Diferencial de temperatura: 40°C (lado gasdlina) y 22°C (aire)
aprox.

Coeficiente de Transf.: 60 BTU/ ( h x pie? x °F ) 6 14 700
kjoules/ ( dia x m® x °C )

Area de transferencia: 423 pie? = 39,3 m¥’ (superficie lisa)

Numero de filas de tubos: 4

Longitud de los tubos: 12 pies (3,66 m)

Diametro de ios tubos: 1 pulgada (0,0254 m)

Distribucion de ios tubos: Trianguiar, distancia entre ejes de
tubos de 2 2 pulgadas

Aletas: 5/8 pulgadas (0,016 m), de
aluminio 10 aletas/pulg tubo liso

Ancho de |a unidad: 8 pies (2,44 m)

Numero de ventiladores: 1

Potencia del motor: 10 hp aprox. (7,46 kilovatios).

Material del cabezal: Acero A214

Material de los tubos: Acero A214, 14 BWG

Presidn de disefo: 75 psig (5,3 kg/cm?)

Temperatura de disefio: 180°C
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Adicionalmente, para el diseio especializado de las
caracteristicas del aerorefrigerante, se debera considerar la
implementacion de un variador de velocidad que permita
mantener una alta eficiencia en la entrega de energia del motor.

Nuevas bombas para el liquido de fondo de Torre

Se ha considerado disefiar dos bombas (una de ellas en stand by
mientras la otra se encuentre en servicio para asegurar la
continuidad de la operacion); con idénticas caracteristicas, las
cuales se indican a continuacion:

Tipo de bomba: Centrifuga

Presion de succién: 2 kg/cm?

Incremento de presion: 10 kg/em?

Head: 320 pies (97,5 m)

Caudal de bombeo: 2 400 std. m*/dia

Material de la bomba: Acero al carbono A216-WCB
Motor: Eléctrico (corriente trifasica)
Potencia requerida: 42 HP

Caracteristicas del fluido;

Temperatura: 230°C

Presion de vapor: 0,08 kg/cm?

Densidad @ T: 825 kg/m’

Viscosidad @ T: 0,4 cP @230°C (0,0004 kg/mxs)

Las caracteristicas de estas bombas pemmitiran el bombeo del
liquido del fondo de la Tomre Pre-Flash para cargas inclusive
superiores a los 15 000 BPSD (25% mas de la carga en
evaluacion). Se debera considerar la implementacion de un
variador de velocidad que permita optimizar el consumo de
energia en el motor.
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Nuevo acumulador de tope

De igual forma que para el disefio de la Torre Pre-Flash, se ha
considerado hacer el diseiio del nuevoe acumulador de tope segiin
los lineamientos indicados por la UOP. La data requerida y las
ecuaciones que se mostraran se encuentran desarrolladas en
unidades inglesas, sin embargo, para fines ilustrativos, los
resultados mas relevantes seran presentados también en
unidades del Sistema Internacional.

1. En primer lugar se ha ordenado la siguiente informacion
correspondiente a las corrientes de tope de la Torre Pre-Flash.
Para el diseiio del acumulador se ha considerado una carga
de 12 000 BPSD de crudo Oriente Ecuatoriano {(con un
margen en exceso de 0,25%). Sélo se ha evaluado este crudo
debido a que se obtiene una mayor produccion y reflujo de
gasolina respecto del crudo Loreto):

Cuadro 63. CORRIENTES DE TOPE DE TORRE PRE- FLASH

Hidrocarburo -
Vapor liquido Agua liquida

Flujo, Ib/h 1 250 24 000 $00
Flujo, f'/s 2,31 0,16 0,0022
Flujo, gal/min F 60,96 0,83
Densidad, Ib/ft® 0,15 40,9 62,3
Viscosidad, cP 0,0074 (0,26 0,34
Viscosidad, Ib/pie x s (x 10") | 0,000005 0,000175 0,000228

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

2. Se seleccioné el ratio longitud/diametro (L/D). De acuerdo a la
UOP es recomendable elegir un ratio de 3 debido a que
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resulta en un disefio mas economico. Por ello se ha
considerado que L/D = 3.

Se definid el tiempo de residencia () mas adecuado de
acuerdo a las propiedades fisicoquimicas de las corrientes que
se requieren separar. UOP recomienda que para un separador
horizontal con una salida de vapor y dos fases liquidas, el
tiempo de residencia sea de 10 minutos. Por lo tanto, t = 600s.

Se definié el nivel normal de liquido (NLL) al interior del
separador. UOP recomienda que el nivel normal se encuentre
al 50% por lo tanto NLL = 0,5.

Se determiné el diametro del separador. Se tiene 4 métodos
desarrollados para calcular el diametro:

5.1 Considerando el volumen del liquido y la geometria
cilindrica del separador:

Vv = V/F = (Q. x t)/F (32)
D = (4V\/37)"® = 4,38 pies....(Resultado 1)

Donde:

F = Fraccion de llenado de liquido (50% del separador)
V. = Volumen de liquido al interior del separador

Vv = Volumen del separador

Q. = Caudal de liquido = (0,16 + 0,0008) ft¥/s

t = tiempo de residencia (600 s)

D = diametro del separador, pies

5.2 Considerando la separacién de liquido de la fase vapor:

D =
g0.7‘l X DPL‘L‘M X (PL_ pv)oln

Qo X p 2 x ut® :l 33)
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Donde:

Qcy = Caudal de vapor, pie3/s

pv = Densidad del vapor, |b/pie3

p. = Densidad del liquido, |b/pie3

wy = Viscosidad del vapor, Ib/(pie x s)

g = constante de aceleracion de la gravedad, 32,2 pie/s2
DPL = Diametro de particula de liquido (segun UOP se
asume 0,00082 pies).

El resultado de aplicar esta ecuacion es el siguiente:
D = 0,86 pies....(Resultado 2)

5.3 Considerando la separacion del vapor de |a fase liquida:

a5

D =018 QX W 4)
g X Dev® X (pL—pv)

Donde:
Q, = Caudal de liquido, gpm

. = Viscosidad del liquido, Ib/(pie x s)
Dey = Diametro de particula de vapor (segun UOP se
asume 0,00057 pies)

El resultado de aplicar esta ecuacion es el siguiente:
D = 0,91 pies....(Resultado 3)

5.4 Considerando la separacion liquido-liquido:

05

QL X M
D = 0,18 35
[9 X Ded® x (PHL = P :I (39)
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Donde:

m = Viscosidad del liquido mas liviano, Ib/(pie x s)

prL = Densidad del liquido mas pesado, Ib/pie®

pr. = Densidad del liquido mas liviano, Ib/pie®

Dpn = Diametro de particula del liquido mas pesado (segun
UOP, 0,00041 pies)

El resultado de aplicar esta ecuacién es el siguiente:
D = 1,74 pies....(Resultado 4)

5.5 Se considero el valor mas alto de los cuatro anteriormente
calculados:

D = 4,38 pies 4,5 pies = 1,37 m

El diametro de la bota de acumulacion de agua del separador
fue obtenidoc mediante la aplicacion de las siguientes
ecuaciones (se eligié el valor mas alto).

05

QeHL X ML
Ec.1 p,, = 2,71 (36)
- |:9 x De® X (pa— pu) :I

05

A 4 X Qo X t
748 x W x L @D

Ec.2 Do

Donde:

QgL = Caudal del liquido mas pesado, gpm

pn = Viscosidad del liquido mas pesado, Ib/(pie x s)

Dp. = Diametro de particula del liquido mas liviano (seguan
UOP: 0,00041 pies)

t = tiempo de residencia (10 minutos)
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L = longitud de la bota de acumulacion (por recomendacion de
UOP se asume 3,5 pies 6 1,07 m)

Resolviendo estas ecuaciones:

Ec.1: D = 3,5 pulgadas
Ec.2: D = 9,4 pulgadas

El diametro de la bota del separador es:
DoL = 9,4 pulgadas = 10 pulgadas =0,254 m
Graficamente el disefio del acumulador de tope es el

siguiente:

Figura 23. DISENO DEL ACUMULADOR DE TOPE

- 42 m N
07 miaprox 05D , 0 7[miaprox 05D
1T 28 m 1
14m
i
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Consideraciones adicionales para el disefio del separador:

Temperatura de disefflo: 150° C

Presion de diseio: 3,5 kg/icm2
Material: Acero al carbono A216
Nueva bomba para el reflujo acho de gasolina de Pre-Fla

Las caracteristicas de la bomba se indican a continuacién;

Tipo de bomba; Centrifuga

NPSHR: 50m

Incremento de presién: 7 kg/em?

Head: 320 pies (97.2 m)

Caudal de bombeo: 300 std. m*/dia (aprox. 55 gpm)
Material de la bomba: Acero al carbono A216-WCB
Motor: Eléctrico (corriente trifasica)
Potencia requerida: 6,8 HP

Caracteristicas del fluido:

Temperatura: 60°C

Presion de vapor: 0,7 kg/cm?

Densidad @ T: 720 kg/m’

Viscosidad. 0,2cP @ 80°C (0,0002kg/mxs)

Se consideré un margen de 25% respecto al caudal de trabajo, de
manera que la bomba podria ser empleada para cargas
superiores a los 12 000 BPSD. Se debera considerar en el diseio
especializado de esta bomba, la implementacion de un variador
de velocidad que permita optimizar el consumo de energia en el
motor.

De ofro lado, las actuales bombas P-3 y P-3B poseen
caracteristicas de disefio que les permitirian brindar el servicio de
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bombeo de la gasolina de la Torre Pre-Flash, por lo que es
recomendable que en el disefio de tuberias se considere conectar
la salida de gasolina de la Torre Pre-Flash con dichas bombas. De
igual manera, las caracteristicas de la nueva bomba le permitirian
brindar el servicio de bombeo de la gasolina producida en la
columna C-1, por lo que también se recomienda que esta bomba
sea conectada a la salida de gasolina de dicha columna. Con este
arreglo, se podran altemar las bombas de gasolina y se facilitara
la disponibilidad de las mismas para su mantenimiento preventivo,
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X. EVALUACION DEL PROCESO CON TORRE PRE-FLASH A
15 000 BPSD

Andlisis del nuevo esquema de fraccionamiento incluyendo la
Torre Pre-Flash procesando crudo Loreto a 15 000 BPSD

La implementacion de la torre Pre-Flash ademas de reducir el problema
de inundacion en la columna de destilacion atmosférica, permite el
incremento de carga hasta aproximadamente 15 000 BPSD, lo cual le
da un valor agregado considerablemente significativo, dado que
Petroperu tendria a su disposicion esta capacidad adicional de
procesamiento para cuando se requiera operar a maxima carga por
paros programados de la Refineria de Talara para el mantenimiento de
sus unidades.

En los cuadros 64 al 70 se muestran los resultados del analisis del
nuevo esquema de fraccionamiento procesando crudo Loreto a 15 000
BPSD.

Anadlisis de los resultados:

No se presentan problemas de inundacion en la torre Pre-Flash
para el nivel de carga evaluado.

En la columna C-1, los factores de inundacion obtenidos para
15 000 BPSD se incrementan aproximadamente en 19,5% (zona de
tope de columna) y 14,2% (zona de reflujo de diesel) respecto a los
calculados para 12 000 BPSD. Este incremento en el porcentaje de
inundacioén incide en una peérdida de eficiencia en el fraccionamiento
de crudo a este nivel de carga (15 000 BPSD) respecto a los
resultados obtenidos a 12 000 BPSD. En el cuadro de rendimientos
del item 10.3 del presente informe se mostraran dichas variaciones.



Cuadro 64. RESULTADO DEL ANALISIS DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESAMIENTO, CRUDO LORETO 15 000 BPSD

Unidades Ca;?: s:re- f ;f;':;: (g :f::;z: ?2:; Solvente | Kerosene Diesel re%t';: o
|Estado fisico Mixto Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida
Total Flujo masico kg/dia 22415368 990118 178311,8] 152656 140008,1] 217 861,6| 16846444
Total Flujo vol. estandar  |m/dia 2384.,8 140,0| 250,9 18,7 167,0 2464 1693,8
Temperatura °C 2247 822 83,2 1513 194,8 265,8 324,68
[Presisn kglem? 35 11 11 24 24 2,4 1,8
[Fraccién molar de fiquido 0,98 1,0| 1,0 1,0 1,0 1,0 1.0|
Peso molecular 293,0] 1041 104,7 133,3 155,1 215,0 436,2
FactorK 11,4 12,5 12,4 113 11,3 11,3 11,3}
TBP a 760 mm Hg (LV) °C

1% 90,3 38,3 48,7 88,4 107,3 150,4 21581

5% 103,3 71,6 71,8 1518 1594 2117 2954
10% 157,68 75,0 754 154,86 166,9 229,0L 3282
30% 308,7 89,2 90,1 162,1 188,7 260,7 435,1
50% 433,7 107,3 109,4 169,7 207,5 288,2 508,4
70% 548,0 132,7 1349 177.4 224,8 316,7 596,0
90% 735,68 161,4 161,5 192,6 2456 351,89 8138
95% 8823 174,95 172,2 200,7 2551 3684 9296
98% 937,6i 196,0] 1886 216,5 2684 4028 937,6

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacion de Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD, PRO 2 V7



Cuadro 65. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
TORRE PRE-FLASH, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

Tome Pre-Flash
Flujos netos
Etapa  Temp. Presién Liquido  Vapor Allmentacién Producto Calor transfor.
C kgfgm"‘ _kg-molidla MM kJidia
A1 82,2 1,12 611,1 97,3 (V) -75,8995
951,5 (L)
50,3 (A}
2 1445 2,04 616,4 17101
3 163,5 2,05 5306 17155
4 175,7 2,05 438,6 16297
-] 187.5 2,06 188,2 186377
8 220,7 2.07 6 8495 12873 7 650.7
7 2204 2.07 6 760,1 297.8
8 219,8 2,08 208,4 62.9 (V) 6614,6 (L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 66. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA TORRE PRE-
FLASH, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

Balances de materia y energia - Totre Pre-Flash
Desde Hacla Flujo motar  Flujo de energia
Tipe Corriente Fagse Etapa Etapa kg-molidia MM kJidia
Ingreso barga a Torre Ftash Mixio 6 7 650,7 10416
|ingreso Vapor despofante Vapor 8 63,0 31
Salida Gasas incondensables Vapor 1 973 4,7
Salida Gasolina Liquido 1 951,5 17,7
Salida Agua decantada Agua 1 50,3 03
Sallda Forxios de Torre Liquido 8 66146 846,1
Retiro de calor por refluje de tope 75,8
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas ~ Entradas) 0,0
BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 67. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA
TORRE PRE-FLASH, CRUDO LORETO 15 000 BPSD

Etapa Vapor Liquido [ Vcarga | Didmetro Columna| Factor de inundacion { Caida de presion
m’ls m's ms m FF kgfcm®
2 0,34000| 0,001301 . 0,03300 0N §0,7 0,004|
3 0,33100 0.00118 0,03200 oNn 48,7 0,004
4 0,32100| 0,001 0,03000 oNn 463 0,004
5 0,29100 0,00048 0,02600 091 42,7 0,004
6| 0,27900| 0,03058 0,02300 1,22 69,6 0,008
7 0,04700 0,03035 0,00400 1,22 34.5[ 0,007
8 0,01200 0,02996 0.00000 1,22 32,6 0,007

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7



Figura 24. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA TORRE PRE-FLASH,
CRUDO LORETO

Temperatura, °C
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Figura 25. PERFIL DE FLUJOS EN LA TORRE PRE- FLASH,

CRUDO LORETO
Flujo de Vapor, kg-mol/dia
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Cuadro 68. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
COLUMNA C-1

ColumnaC-1

Flujos netos

Etapa  Temp. Presion 1o e Vapor Alnentacion Producto Cafor tr
C l<gk:l‘l1z kg-mol/dia MM kJ/dia
1 89,7 1,27 2976,2 1 2643 (v+L+A) -164,1057
2 1449 1,69 33860 42404 61,0 (V)
3 164,3 169 34802 45893
4 1733 1,70 35433 46835
5 177,5 1,70 35329 474686
6 180,6 1,71 33285 47361 145,3 {L)
7 1841 1,72 32250 46770
3 189,0 1,72 3 048,9 4573,5 205.2 {V)
9 196,7 173 2847.6 41923
10 207 .4 1.73 15839 39909 1019,0 {L)
11 2215 1,74 14467 3746,2
12 231,2 1.74 1340,7 36090
17 238,86 1.75 1177.5 3503,0
14 2477 1,750 37954 33398 1453 (V) -80,8788
1574,7 {L Reflujo)
15 259,86 1,76 37789 42377
16 272,0 1,77 597.3 42211 1098,2 {L)
15747 {L Reflujo)
17 2999 1,77 358.3 37124
13 3133 1.78 218,0 34735
19 3209 1,78 693 313332
20 328,0 1,79] 42537 964,0 6614,6
2 220,5 (v}
43941 (L}
21 327.5 1,79 41670 754,2
22 3271 1,80 41047 667.6
23 326,6 1,81 40313 6053
24 324,6 1,82 531,9 362.6 (V) 3862,0 (L)
Stripper C-2
. Flujos netos
Eaapa Vemp. Presion Liquido Vapor Alimejnhcién Producto Galor ransfer-
Cc kgicm® kg-mo¥dia MM kJida
1129 2065 239 10100 10191 (L) 205,2 (V)
2{30 204,4 2,40 989,2 196,1
3131 2004 2,42 962,5 1753
4j32 194,8 2,43 148.6 88.8 (V) 902,7 (L)
Steipper C-3
Flujos netos
Etapa  Temp. Presion Liquido  Vapor Alimentacién Producto Gator wansfer.
C kgrem? ka-mot/dia MM k.idia
425 271,9 2391 10963 1098.2 (L) 145,3 (V)
2i26 2710 2,40 10827 143,4
327 269,7 2,42 1064,0 129,9
4i28 265.8 2,43 1111 60,4 (V) 10133 (L)
Strippers C-5
. Flujos netos
Etapa  Temp.  Presion o Vapor Nlme]ntaclén Producta Calor transter.
c kglcm’ kg-molidia MM kJidia
133 1741 2,39 137.8 1453 (L) 61.0 {V)
2134 168,2 2.40 131,86 53,5
R TAE 161,8 2,42 1255 473
4}36 151.3 2,43 413 30,2 (V) 1145 {L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 15 000 BPSD, PRO 2 V7




Cuadro 69. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA COLUMNA C-1,
CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

Balances de materia y energia - Columna C-1
Desde  Hacta  Flujomolar  Fhyjo de energia

Tipo Corriente Fase Etapa Etapa Kkg-moWdia MM kWdia
Ingreso Retomo vapor C-5 Vapor 2 61,1
Ingreso Retorno vapors C-2 Vapor 8 205,2
Ingreso Retorno vapor C-3 Vapor 14 1453
Ingreso Carga a UDP Mixto 20 66146
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 362,6
alida Gases V1 Vapor 1 854,7
Salida Gasollna V1 Liquido 1 3722
Salida Agua vt Agua 1 374
Salida Ext. Solvente Liquido 8 1453
alida Ext. Kerosene Liquido 10 1019,1
Salida Ext. Dlasel Liquido 16 10982
alida Salida Cr, Reducido Liquido 24 3862,0
Retiro de calor por reflujos intermedio y de tope
STRIPPER C3
ingreso Ext. Diesel Liquido 25 1098,2
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 604
Sallda Retomo vapor C<3 Vapor 25 1453
Salida Diesel a tanques Liquido 28 10133
STRWPPER C-2
Ingreso Ext. Kerosene Liquido 29 10191 68,5
ingreso Vapor degpojante Vapor 32 88,8 4.4
alida Retorno vapor C-2 Vapor 29 205,2 16,5
Sallda Kerosene a tanques Liquido 32 902,7 56,4
STRWPPER C-S
ngreso Ext. Solvente Liquido 33 1453 7.3|
Ingreso Vapor despojante Vapor 36 30,2 15
Sakda Retorno vapor C-5 Vapor 33 61,1 41
SaNda Solvente a tanques Liguido 36 1145 4,7
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 0.0
BALANCE DE ENERGIA TOTAL {Saldas - Entradas) o,ol

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 26. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA COLUMNA C-1,
CRUDO LORETO
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Figura 27. PERFIL DE FLUJOS EN LA COLUMNA C-1,
CRUDO LORETO
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Cuadro 70. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF} EN LA

COLUMNA C-1, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

Etaps Vapor Liquido Vcarga | Didémetro Columna | Factor de inundacion § Caida de presion
mis ms m¥s m FF kgicm?

2| 1.12500f 0,00707| 0,09900 1,52 67,2 0,005
3 1,15000 0,00756 0,10200 1,52 70,4 Q9,006
4 1,17200f 0,00785 0,10500 1.52 72,3 0,006
5 1,17300 0,00793 0,10500 1,52 72,7 0,006
6 1,18400 0,00790 0,10500 1.52 72,3 0,006
7 1,14700 0,00746 0,10300 1,52 70,6 0,006
8 1,12000 0,00724 0,10100 1,62 68,7 0,006
9 1,03500 0,00702 0,09400 1,52 64,1 0,005
10 0,99800 0,00878 0,09100 1,52 61,8 4,005
1 0,87800 0,00402 0,08900 1,52 56,1 0,005
12 0,96100 0,003%80 0,08800 1,52 55.0 0.005
13 0,83100 0,00356 0,08500 152 52,6 0,005
14f 1,24200| ©,01219| 0,11600 1,52 87,8 0,006
15 1,21800 0,01257 0,11500 1,52 88,3 Q0,006
16 1,12800 0,01153 0,10500 1,52 79,7 Q0,006
17] 1,08100{ ©0,00146| 0,09900 1,52 57,0 0,005
18 1,05200 0,00096 0,09400 152 53,4 0,004
19§ 1,01900] 0,00033} 0,08800 1,52 62,2 0,004
20 0,24400 0,02551 0,01700 1.52 38,2 0,007
21 0,21500 0,02519 0,01500 152 35,6 9,010
22[ 0,19400| 0,02496{ 0,01300 1,52 33,8 0,010
23 0,17000 0,02487 0,01000 1,52 3156 0,009
24 0,08200 0,02397 0,00300 1,52 27,7 0,008

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

10.2 Analisis del nuevo esquema de fraccionamiento incluyendo la

Torre Pre-Flash procesando COE a 15 000 BPSD

En los cuadros 71 al 77 se muestran los resultados del analisis del
nuevo esquema de fraccionamiento procesando COE a 15 000 BPSD.

Andlisis de los resultados:

- No hay inundacién en la torre Pre-Flash para este nivel de carga.

- En la columna C-1, los factores de inundacion obtenidos para 15 000
BPSD son aproximadamente 22,9% (tope de columna) y 20,8%
(reflujo de diesel) superiores a los calculados para 12 000 BPSD. Este
incremento en la inundacién incide en una pérdida de eficiencia en el
fraccionamiento de crudo a este nivel de carga respecto a los
resultados obtenidos a 12 000 BPSD. En el cuadro de rendimientos
del item 10.3 del presente informe se mostraran dichas variaciones.



Cuadro 71. RESULTADOS DEL ANALISIS DEL NUEVO ESQUEMA DE PROCESAMIENTO, COE A 15 000 BPSD

Unidades Ca;?: sl;re- Gas; g‘;: PreIGas::lali,?éa_l-. ;P *1 solvente Kerosene Diesel r e%':;: o
Estado fisico Mixto Liquida Liguida Liquida Liquida Liquida Liquida
Total Flujo mésico kg/dia 21736475 1256912 207 716,4 12428,4| 1294859 278034,6] 15353434
Total Flujo vol. estandar  |m®dia 23848 177.5 2916 15,6 159,4 3248 16779
Temperatura °C 226,2 82,0 83,9 149,5 1888 2650 3245
Presion kg/em? 35 1,1 1,1 2,4 2,4 2,4 1,9
Fraceion molar de liquide 0,94 1.0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Peso molecular 286,9 105,2 106,2 136,58 153,8 2136 4694
Factor K 11,7 12,5 12,4 11,6 11,6 11,6 11,6
TBP a 760 mm Hg (LV) °C
1% 84,0 25,6 389 106,2 116,3 1272 2227
5% 98,2 716 72,0 1355 156,0 196,6 2997
10% 140,1 754 76,0 149,3 165,8 215,85 3344
30% 2842 90,4 91,9 161,2 184,1 250,9 4425
50% 416,1 109,1 11,7 170,4 1977 277,0 5241
70% 546,0 131,3r 1343 178,9 211,2 305,7 601,7
90% 7333 160,8 160,4 1933 2318 3475 8271
95% 879,9 175,2 172,1 2014 2407 365,9 935,1
98% 936,4 196,0 189,7 2138 255,0] 4006 9364

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD, PRO 2 V7




Cuadro 72. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
TORRE PRE-FLASH, COE A 15 000 BPSD

Etapa  Temp. Presitn e Vapor Alimentacion Producto Calor transfer.
c kgiem? kg-moaiidta MM kJidia
1 82.0 112] 8358 196,0 (V) 99,0365
11948 (L)
8.6 (A)
2 147.9 211|  sess 22353
3 165.9 212] 7871 22890
4 1773 212] 6737 21885
s 188,1 23| 3228 20731
) 221,1 214| 5087 17220 75771
7 2206 214] 64017 3291
8 219.9 2,15 224,1 65,5 (V) 6243,1 (L)

Fuente: Resuitados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 73. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA TORRE PRE-

FLASH, COE A 15 000 BPSD
Desde Hacia Flujo molar ?Iujo de snergia

Tipo

Ingreso 0
Ingraso Vapor despojante Vapor 8 65,5 33
Sallda Gases incondensables Vapor 1 196,0 9.4
Salida Gasolina Liguido 1 119438 22,4
Salida Agua decantada Agua 1 8.6 0.1
Salida Fondos de Torre Liguido 8 62431 9324
{Retiro de calor por raflujo de tope 99,0
LBALANOE MOLAR TOTAL {Salidas - Entradas) 0,0

BALANCE DE ENERGIA TOTAL {Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resuitados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadro 74. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA
TORRE PRE-FLASH, COE A 15000 BPSD

Etapa Vapor Liquido Vcarga |Diametro Cotumna| Factor de inundacién | Caida de presién
m’s m’/s m’ls m FF __kg/om?
2| 043900 o0.00193] 0.04400 0,81 68,3 0,006
3 0,42900 0,00183 0,04300| 0,91 66,3 0,006
a| 041600 000185 004100 0.1 63,6 0,005
S 0,37500 0,00085 0,03500 o, 62,8 0,004
6| 0.35800 0,03024 0,03100 1.22 69,6 0,008
7| o0.04s00] 002905 000400 1,22 34,5 0,007
8 0,01300 0.02952 0,00000| 1,22 32,0 0,007

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7




Figura 28. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA TORRE PRE-FLASH, COE
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Figura 29. PERFIL DE FLUJOS EN LA TORRE PRE-FLASH, COE
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Cuadro 75. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN LA
COLUMNA C-1, COE A 15 000 BPSD

Columna C-1

Flujos netos
Etapa  Temp. Presién I uio  Vapor Alimentacion Producto Calortransfer.
%] kgicm? kg-rol/dfa MM k.J/dia
1 96,8 1,27] 32615 13209 (V+L+A) -176,9838
2 151,8 1,76] 39426 45825 573 (V)
3 166.6 1,76] 40342 52062
4 173,9 1,77 4049,4 52979
5 1783 1,78] 40084 53131
) 182,2 1,78] 38130 S272.1 1206 (L)
7 186.4 1.79] 371241 51972
8 1913 1,80] 35668 50964 2475 (V)
9 197.7 1,80 34304 47035
10 205,4 1,81 22506 45672 989,2 {L)
1 215.1 1,81 20949 437686
12 2237 1821 19446 42208
19 2318 1.82] 17157 40706
14 2425 183 44265 38418 706 (V) -823447
1 605,2 (L Reflujo)
15 253 8 1.84] 43238 48766
16 267.4 1,84 6888 47739 1344,4 (L)
1605,2 (L Refiujo)
7 2989 1.85 3948 40885
18 3137 1,85 2409 37945
19 321.3 1,86 71,5 36406
20 328,2 186 36645 10522 62431
24180 (V)
38241 (L)
21 3278 187 35716 8212
22 3272 1,88] 35066 7282
23 326.6 1,89 34327 663,2
24 324.% 1,90) 589 4 427.4 (V) 3 2708 (L)
Stripper C-3
Flujos netos
Etapa  Temp. Presidn Liquido  Vapor Alimentacion Producto Calorfransrer.
C kglem’ kg-mol/dia MM kJ/dia
1125 268,0 2,39 13576 13444 (L) 70.6 (V)
a2 2677 2401 13519 83,9
3127 267.2 2,421 13407 78.1
4728 265,0 2.43) 67.0 27,8 (v} 1301,5 (L}
Stripper C-2
. Flujos netos R R
Stopa  Temp. F Liquido Vapor Alimeatacion Producto Calort
e kglom? kg-mol/dia MM kJidia
1729 2029 2,39 965,8 989.2 (L) 2475 (V)
2730 2000 2,40 939.0 2241
31 196.4 2,42 907.4 197,2
4732 183.8 2,43 163,7 99.9 (V) 841.6 (L}
Stripper C-6
o Flujos netas e
Etapa Temp. F Liquido vapor Allmentacldn Producto Catartr -
o] kﬂmz kg-molidia MM kldia
1733 174,0 2,3 1122 120,6 (L} §7.3 (V)
2134 167.4 2,40 106.3 48,9
s 160,5 2.42 1008 43,0
4138 1495 2.43 37.5 27.8 (v} 91,0 (L}

Fuente: Resultados simulacién de proceso a 15 000 BPSD, PRO 2 V7




Cuadro 76. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN LA COLUMNA C-1,
COE A 15 000 BPSD

Balances de materia y energia - ColumnaC-1
Desde Hacia Flujo molar  Flujo de energia

Tipo Corriente Fase Etapa Etapa kg-molidia MM kJidia
Ingreso Retorno vapor C.8 Vapor 2 §7.3 3.9{
Ingreso Retorno vapos C-2 Vapor 8 2475 20,2
Ingreso Retorno vapor C-3 Vapor 14 7086 8,2
Ingreso Carga a UDP Mixto 20 62431 1 600.1
Ingreso Vapor despojante Vapoe 24 4274 21.4I
Sallda Gases V1 Vapor 1 10313 53,1
Salida Gasolina V1 Liquido 1 2897 6,7
Sallda Aguawvi Agua 1 0,0
Salida Ext. Solvente Liquido 6 120.6 6.4
Salida Ext. Kerosene Liquido 10 9389,2 67.1
Salida Ext. Diesel Liquido 16 13444 168,8
Sallda Sallda Cr. Reducido Liquido 24 32708 10923
|Retiro de calor por reflujos intermedio y de tope 2593
STRIPPER C-3

Ingreso Ext. Diesel Liquido 25 13444 1638
Ingreso Vapor despojante Vapor 28 27,8 14
Salida Retorno vapor C-3 Vapos 25 70,6 8,2
Salida Diesel a tanques Liquido 28 13015 1620
STRIPPER C-2

Ingreso Ext. Kerosene Liquido 29 989,2 67.11
Ingreso Vapor despojante Vapor 32 99,9 50
Salida Retorno vapor C-2 Vapor 29 247.5 20,2
Salida Kerosene a tanques Liquido 32 8416 519
STRIPPERC-S

Ingreso Ext. Solvente Liquido 33 120,6 6,4|
Ingreso Vapor despojante Vapos 36 278 14
Salida Retorno vapor C-8 Vapos N 573 3,9
Sallda Solvente a tanques Liquido 36 1.0 3.9
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD, PRO 2 V7



Figura 30. PERFIL DE TEMPERATURAS EN LA COLUMNA C-1, COE
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Figura 31. PERFIL DE FLUJOS EN LA COLUMNA C-1, COE
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Cuadro 77. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN LA

COLUMNA C-1, COE A 15 000 BPSD

Etapa Vapor Liguido Vcarga |Diametro Columna | Factor de inundacion [ Caida de presion
ms m’fs m'ls m__ FF kglem? ,

2 1,22400 0.0085'?' 0,11200 1,52 78,6 0,006
3| 124500 o0,00911| 0,11600 1,52 81,8 0.006
4 1,25600 0,00935 0,11800 1,52 83,6 0,006
s| 1,2s300] 0,00942| 0,11800 1,52 83,7 0,006
6 1,24200 0,00941 0,11700 152 83,3 0,006
7 1,22700 0,00906 0,11600 1,52 82,0 0,006
8 1,20500 0,00892 0,11400 1,52 80,6 0,006
9| 1.12400] 0,00884| 0,10800 1,52 76,4 0,006
10 1,09600 0,00867 0,106 152 747 0.006
1]  1,07300 o.oosssi 0,10400 1,52 68,1 0,005
12 1,04900 0,00569 0,10200 1,52 66,51 0,005
13 1,01000 0,00525 0,09700 1,52 63,1 0,005
14 1,32000 0,01454 0,13000 1,52 108,2 0,007
15}  1,30200] 0,01477] 0,12900 1,52 1034 0.007
16| 1,18400f 001331 0,11600 1,52 81,0 0,006
17 1.12800] o0,00171] o0,10800 1,52 629 0,005
18] 108700] o0,00113] 0,10300 1,52 58,9 0,005
19 1.062004 0,00036 0,09700 1.52 68.1 0,004]
20 025400 0,02400 0,01800) 1,52 373 0,007
21 0,22500] 0.023641 0,01600 1,52 34,6 0,01
22 0,20400 0,02337 0,01300 1,52 32,7 0,009
23t o, 13000! 0,02307{  0,01100 1,52 30,3 0,009
24 0,09300 0,02235 0.00300 1,52 26,2 0.008

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD, PRO 2 V7

10.3 Anaélisis de Rendimiento de productos

En los cuadros 78 y 79 se resumen los resultados de la implementacion
de la Torre Pre-Flash a 15 000 y 12 000 BPSD respecto a los
rendimientos del fraccionamiento actual con crudos Loreto y COE:

Basicamente, desde el punto de vista de la performance del
fraccionamiento, se obtienen las siguientes mejoras:

- En general, se-incrementa la producciéon de destilados y por ende, se
reduce la carga de crudo reducido a la Unidad de destilacién al vacio.

- En el nuevo esquema con la Tomre Pre-Flash implementada se
pueden procesar cargas de 15 000 BPSD trabajando con menos
inundacién que en el esquema de fraccionamiento actual a 12 000
BPSD.



Cuadro 78. RENDIMIENTO DE PRODUCTOS EN ESQUEMA ACTUAL Y EN
TORRE PRE-FLASH, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

CRUDO LORETO
Esquema actuala Esquema con Pre- Esquema con Pre-
12000 B8PSD Flash 12000 BPSD | Fash a 15000 BPSD

Caudal de alimentacion (std m¥dia) 19078 19078 238438
Produccién de gasolina (std m/dia) 1780 1893 2509
Produccién de solvenie (std m%dia) 39,7 193 18,7
Produccién de kerosene (std m/dia) 1488 147,1 167.0
Produccién de diese! (sid m/dia) 180,9 2153 2464
Caudal de crudo reducido (sid m*/dia) 13570 1325,7 16938
|Rendimienio de destilados 28,7% 29.9% 28,6%

% de mundacion en zona de tope 92,0% 57.1% 72, 7%

% de inundacion en Zona de diesel 100,1% 78,0% 88.3%

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

Cuadro 79. RENDIMIENTO DE PRODUCTOS EN ESQUEMA ACTUAL Y EN

TORRE PRE-FLASH, COE A 15 000 BPSD

CRUDO ORIENTE ECUATORIANO

Esquema actuala

Esquema con Pre-

Esquema con Pre-

12000 BPSD Flash 12000 BPSD | Flash a 15000 BPSD

[Caudal de alimentacién (std m*/dia) 19078 19078 23848

Produccién de gasolina (std m®/dia) 2218 2298 291.6

Produccién de solvente (std m*/dia) 388 16,0 156

Produccién de kerosene (std m*/dla) 157.2 1399 1594

Produccién de diesel (std m*/dia) 213,9 2756 3248

Caudal de crudo reducido (std m’ldia) 1266,2 12356 15779
|Rendimiento de destitados 33,1% 346% 332%

% da inundacién en zona de tope 108 ,5% 62.9% 83,7%

% de inundacién en zona de diesel 115,2% 85,7% 103,4%

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis
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Analisis de capacidad de la Planta para el proceso con Pre-Flash a
15 000 BPSD: pérdidas de carga, precalentamiento en
intercambiadores de calor y calentamiento de crudo en Hornos

10.4.1 Pérdidas de carga en el transporte de crudo desde las bombas
de carga hasta los trenes de intercambio de calor

Al igual que en el item 8.1 se realizara la evaluacion sé6io con
crudo Loreto debido a que posee mayor viscosidad y densidad
que el COE, por lo que generara mayores caidas de presion

para una carga de 15 000 BPSD.

Cuadro 80. Pérdidas de carga en el Circuito 1

Temp = 23,9°C Temp = 37,8°C
Velocidad (m/s) 1,344 1,344
Densidad (kg/m°) 935,222 926,167
Visc. dinamica (kg/m x s) 0,00497 0,00376
Nre 25 867,84 33 861,25
h (pérdidas total) (m) 35,45 30,06
h (pérdidas total) (kg/cm2) 3,32 2,78

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis

Cuadro 81. Pérdidas de carga en el Circuito 2

Temp = 23,9°C Temp = 37,8°C
Velocidad (mv/s) 2,016 2,016
Densidad (kg/m°) 935,222 926,167
Visc. dinamica (kg/m x s) 0,00497 0,00376
NRe 38801,75 50791,88
h (pérdidas total) (m) 58,76 50,16
h (pérdidas total) (kg/cm2) 5,50 4,65

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis




- 156 -

10.4.2 Pérdidas de carga en los trenes de intercambio de calor

Empleando el mismo criterio que el indicado en la parte 8.2 de!
presente informe, se realizara sélo el analisis de pérdidas de
carga para el crudo Loreto puesto que es el que genera
mayores caidas de presion.

Los resultados de los calculos efectuados para determinar la
pérdida de carga se muestran en los cuadros 82 y 83.

Analisis de los resultados:

La caida de presion total desde la descarga de las bombas P-1
y P-1B, es la siguiente:

Circuito 1:

Caida de presion en tuberias desde las bombas de carga
hasta el ingreso a los intercambiadores de calor de vapores
de gasolina vs. crudo = 3,32 kg/em?.

Caida de presién al pasar por los intercambiadores = 12,43
kg/icm?,

Pérdidas por tuberias y accesorios en el tren de intercambio
= 1,24 kg/cm? (valor estimado en 10% de la caida de presién
calculada para el paso por los intercambiadores).

Caida de presion total = 16,99 kg/cm?
Circuito 2:
Caida de presién en tuberias desde las bombas de carga

hasta el ingreso a los intercambiadores de calor de vapores
de gasolina vs. crudo = 5,50 kg/em?.



- 157 -

Caida de presion al pasar por los intercambiadores = 4,14
kg/cm2.

Pérdidas por tuberias y accesorios en el tren de intercambio
= 0.41 kg/cm? (valor estimado en 10% de la caida de presién
calculada para el paso por los intercambiadores).

Caida de presion total = 10,05 kg/cm?

Dado que la presion de descarga de las bombas P-1 (365 psig ¢
25,7 kg/cm? segun disefio) y P-1B (410 psig 6 28,8 kg/cm? segln
disefio) superan el requerimiento de caida de presion
determinado en esta evaluacioén, no sera necesario implementar
nuevas bombas de carga para procesar 15 000 BPSD.

La pérdida de carga en el intercambiador E-2 del tren de
intercambio de calor N° 1, es muy alta (7,03 kg/cm?), por lo que
se recomienda reemplazar este intercambiador por otro del tipo
carcasa-tubos, cuyas caracteristicas mecanicas sean
apropiadas para el proceso de manera que genere una menor
caida de presiéon y pueda mantener o superar la tasa actual de
transferencia de calor del intercambiador en cuestién.

10.4.3 Andlisis del sistema de intercambio de calor de crudo versus

productos del proceso

LLos resultados de la evaluacién del sistema de intercambio de
calor se muestran en los cuadros 84 al 87.

Analisis de los resultados:

La temperatura a la salida de ambos trenes de intercambio de
calor cuando se procesa 15 000 BPSD disminuye en
aproximadamente 7°C respectc a la temperatura alcanzada
cuando se procesa 12 000 BPSD.



Cuadro 82. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 1 A 15 000 BPSD

Tipo de fluido . Lado Tubos,
P Dens | Visc °C Diam.
Temp o Area | Long | Veloc.
TAG crudo | crudo .| N°tubos | Tubos NRe f |h(kgem2)
(ka/m3) | (kgim?s) promedio P (m2) | (m) | (m/s)
CASCO TUBOS g Ent. | sal
E-1 Vap"’esc"_‘:gm""a Crudo circuito 1| 9286 | 0.00307 | 239 | 456 | 348 128 |o02e6| 609 | 61 | 09 | 5795 | 0009 024
E-1A Va"mgf;gas““a Crudo circuito 1| 9170 000271 | 456 | 651 | 554 156 |oo2e6| 750 | 61 | 08 | 6878 |0008| 015
E-1B Vapmgjga“""a? Crudo cicuito 1| 9062 | 000204] 651 | 817 | 734 156 |oo2es| 759 | 61 | 08 | 9020 [0008| 0,14
E-2 Kerosene Crudo circuto 1| 894,7 | 000163 [ 817 | 954 | 886 6 |oo2es| 7271 61 | 99 |145040|0,004| 703
£-3 Diesel Crwdo circuito 1 | 8845 | 000131 | 954 {1132] 1043 8 |oo408| 3751 &1 | 42 [116318/0004{ 1,30
E-3A Reflujo Diesel | Crudo circuito 1| 8730 | 0.00104 | 1132 1309{ 1221 72 |oo02es| 342 | 61 | 28 |e1613|0005| 207
E-4 Reflujo Diesel | Crudo circuito 1| 858,6 | 0,00081 | 130,9[158,3| 1448 156 |oo02es| 740 | 61 | 13 [25909|0008| 048
E5 Crudo reducido | Crude cireuito 1| 8392 | 000061 [1583| 188 | 1722 52 |oo2es| 408 | 61 | 15 |s5927|0005| o052
E5A | Crudoreducido | Crudo cieuito 1| 8198 | 000048 | 186 |2136| 1998 52 (o002e6| 408 | 61 | 15 |e9414|0005| 049

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis




Cuadro 83. PERDIDAS DE CARGA EN EL CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2 A 15 000 BPSD

. Lado Tubos,
oo de flido Dens Vise C Tem Diam. Area | Long | Velo
TAG crudo | crudo P | Ne tubos | Tubes 9|V NRe f | hkgiem?)
. promedio m2) | (M} | (mfs)
CASCO Tugos | (ko/m3) [kom™sH| g 1 oq (m)
INTERC. 1 Va"°§:_‘:f| agsah“"“a Crudo circuito 1| 9312 | 000430 | 239 | 38 | 300 156 |oo2e6| 7591 6.1 | 1.1 | 6467 {0009| 036
INTERC. 2 V‘”ﬁ;f';;sf""m Crudo circuito 1| 9235 {000350| 36 | 47 | 415 156 00266 759 | 61 | 11 | 8045 |0008| o034
Gaséleo livianode do cireui
E-33A vacio Crudo circuito 1|  852,7 | 000075 | 1464 157 | 151,7 100 10,0268( 475 | 6,1 18 |54076]0005| 0,52
Gasdleo pesado de .
E-33B vacio Crudo circuito 1 | 843,98 [0,00066 [ 157 | 173 | 165,0 100 |00266| 475 | 61 | 18 |60816}0005] 050
E-35A Crudo circuito 2 | Crudo circuito 1 | 804,1 | 0,00040| - - - 162 |00266| 77,1 | 641 . - - 0,69
E358 | Cnudo circulto 2 | Crudocircuto 1| 8273 |o000sa| - | - . 162 {00266 77,1 | 61 | - ) ) 067
E-35C Crudo circuito 2 | Crudo circuite 1| 871,7 1 000103 - - - 240 10,0266 1138]| 61 . . R 0.54
E350 | Crudocikcutto2 |Crudocircuto1| 8871 |oootdo| - | - . 200 [00266|1138] 61 | . ) . 053

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 84, CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N°1, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis

g1 lgan  lgsn Je2 les leaa  lg4 les lESA
DATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
[ NUmero do ubos: 1 i I | qﬁ | 22 i 52 5
 Didmetro interno de los bos {mh 0.0 2,026 .02 00408 2.0 00266
|| onqityd da lag tubag (m): §.1 8.1 41 8.1 &1 51 6.1 6.1 61
| Area do transfarencia (m®): s0.d 254 754 72.7 375 74,0 498
LDATQS DEL PROCESO:
LFluido ftubos), grydo grudo Crudo Crudo grudo Cruda Crudo
Fluido (casco): Vapore}s de Vaporgs de Vapore‘s de Kerasane Oiesel m Fé;::éo N Clruc!ol Crl uc!ol
Elvja.ctudo geais) mj* 10 10 10 1041 10 104 mgl 10
[Fluie producto (kgis) i v T 24 Y — 195 19
| Temperatura de ingreso tubos (°C), ;ﬁ £5 § 11 13 1 1
| Temperatuta de salida tybos (°CY 8 i1 131 154 1 21
| Tamoeralura de ingreso casco (°CY 144 144 144 185 Qﬁﬂ 22 27 ki 32
| Temperatuta de salida casco (°C: 1 12 1251 21 16 17 30 —]
[ Yemperatura cramadia lada tybas (°C); 23 bi 1 12 145 122 20
| Tamperatura promadia lada casco (°C): 128 133 13 1:ﬁ 2% zéj 26 _31ﬂ
[LMTO (oC) 93 71 6 68 13 7 iﬁ 14
R 1, 11 Q 511 113 6.1 3 045 0,44
S 0 0 20 g 23 042 0 10 o1 nig 04 g2
| Factor de Correccion Ft. _09d o.9d .99 096 08 096l 09 10 1,00
LPROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
LDensidad @ T ka/m3 (crydo). 228 917 90621 29471 2345 873 252 W_ﬂﬁj
LCaloresoacifica @ T kigulasika X °C (crudo). L7 L8 i %2 194 207 2] V) 2
| Densidad @ T ka/m3 (oroducto): 521 521 51% 717.8 7193 7193 7193 8174 8287
 Calor especlfico @ T, kioulesika X °C (oroductol., 1 241 2.80 258 2.38 285 210
[CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF, GLOBAI OE TRANSE:
|Calor_transferida O tkiovlesis); 29 uﬂ a2 2rﬁ 267, ﬂ — 542
Coef. De Transt, Globyl (Kioyleg!s X m2 x *C] 0.070) 0,063 007 .07 2.3 nw_ﬂ



Cuadro 85. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N°2, CRUDO LORETO A 15 000 BPSD

[ [NTERC. 1 |INTERC.2 lE-33A  [E-338 le-38a [e-3s8 [e-35¢ {E-35D
IoATOS DEL NTERCAMBIADOR DE CALOR
Namero de tubos: 166 156 100 100 162 162 240 240
Didmetro interno de los tubos (m): 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266 00266 00266 0,0266
Longitud de los tubos (m): 6,1 6,1 6,1 6.1 6.1 6.1 6,1 6,1
Area de transferencia (m’); 75.9 75,9 47.5 47.5 77.1 771 113,8 113,8
DATOS DEL PROCESO:
Fluido (tﬁbos): Crudo Crudo Crudo Crudo Residuo de | Residuo de | Residuo de | Residuo de
vaclo vacio vaclo vacfo
Fluide (casco): Vapore‘s de Vapore_s de Iifiaa?-néc:e;e ps::;;ege Crudo Crudo Crudo Crudo
gasolina gasolina vaclo vacto
Flujo ctudo (kg/s) 156 15,6 15.6 15,6 15,6 15,6 15,6 156
Flujo producto (Ka/s) 1,0 10 7.3 2,5 14 6 14,6 146 14,6
Temperatura de ingrese tubos (*C): 24 36 146 157 340 311 281 240
Temperatura de salida tubos (°C): 36 47 157 173 311 281 240 198
Temperatura de ingreso ¢asco (°C). 145 145 200 279 206 173 98 47
Temperatura de salida casco (*C): 92 100 181 198 238 206 146 98
Temperatura promedio lado tubos (°C): 30 42 152 165 326 296 261 219
Temperatura promedio lado casco (°C): 118 122 190 238 222 190 122 73
LMTD (°C): 87 80 39 69 104 107 138 146
R: 434 405 1,80 5,00 1,11 1,10 1,16 1,22
S 0,10 0.10 020 0.13 0.21 022 023 0.22
Factor de Correccion Ft: 0,99 0,99 0,98 0,95 0,99 0,99 0,98 0,98
PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
Densidad @ T kg/m3 (erudo): 931,2 923,56 862,7 843,9 804,1 8273} 871,7 8871
Calor especlfico @ T, kjoules/kg x °C [crudo): 1,72 1,76 217 2,21 2,40 2,30l 2,06 1,89
Densidad @ T kg/m3 (producto): 5,214 5214 719,3 780,0 820,0 840,0 860,0 890,0
Calor especifico @ T, kloules/kg x °C (producto): - - 2,58 2.68 2,85 272 2,55 2,47
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferido, & (kjoules/s): 324 301 368 550] 1186 1 1901 1638 1616
Coef, De Transt, Global {kjoulesfs x m2 x °C); 0,050 0,050 0,200 0.1 'El 0,151 0,147] 0.100 0,083

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 86. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALORN°1, COE

[ lE4 lE-1a le18 g2 [es |E3A e Jes [e-sa
IEMOS DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
Nomero de tubos: 128 156 156 6 8 72 156 352 52|
Didmetro interno de los tubos (m): 0,0266 0,0266 0,0266 0,0266] 0,0408 0,0266] 0,0266] 0,0266] 0.0263
Longitud de los tubos (m): 6,1 6,1 6,1 6.1 6,1 6,1 6,1 6,1 6,1
Area de transferencia Lm’): 60,9 75,9 75,9 72,7 37,5 34,2 74,0 49,8 49,8
lpATOS DEL PROCESO:
Fluido {tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo Crudo
Vacor . - ,
P e e | g | Vo | Kewsene | o | T | T | o T oute
Flujo crudo (kgfs) 10,1 10,1 10,1 10,1 10,1 10,1 10,1 10,1 10,1
Flujo producto (kg/s) 1,6 1,9 1,9 15 32 1,4 2,6 17,8 17,8
Temperatura de ingreso tubos (°C): 24| 45 65! 81 94 112 130 157 186
Temperatura de salida tubos (°C). 45! 65! 81 94 112 130 157 186 215
Temperatura de ingreso casco (°C): 148 148 148 189 265 267 267 310 325
Temperatura de salida casco (°C). 118 118 126 118 220 161 179 296 310
Temperatura promedio ado tubos (°C): 35 55 73 88 103 121 144 172 200
Temperatura promedio |ado ¢asco (°C): 133 133 137 153 243 214 223 303 317
LMTD {°C): 98 77 63 61 139 85 75 131 117
R: 1,37 1,49 1,34 5,57 2,46 5,91 3,34 0,49 0,51
3. 0,17 0,19 0,20, 0,12 0,11 0,12 0,19 0,19 0,21
Factor de Correccion Ft: 0,99 0.98 0,99 0,96 0.99 0,95 0,92 1,00 0,99
PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS
Densidad @ T kg/m3 (crudo); 900,2 886, 875,7 866,0 856,4 8439 8279 808.4 788.0
Calor especifico @ T, kioules/kg X °C (crudo): 1,77 1,86 1,92 1,98 2,04 2,12 2,21 2,31 2,40
Densidad & T kg/m3 (producto): 5,214 5,214 5,214 717,61 719,3 7193 719,3 817,3 828,7
Calor especifico @ T. kioules/kg X °C (producto); - - | 2.40 2.58 2.58 2.58 2.65 2,67
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferido, Q (kjouks/s): 382 an 311 253} 375 383| 589 €85 685]
Coef. De Transf. Global (kioules/s x m2 x °C): 0,065 0,064 0,065 0,059} 0072l 0,138 0,114 0,105] 0,118

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis



Cuadro 87. CIRCUITO DE INTERCAMBIO DE CALOR N° 2, COE

| InTERc. 1 |iNTERG.2 JE-33a _ Je33e  Je3sa  Jesse  Jeasc |35
IDATOS DEL INTERCAMBIADOR DE CA!.-:OR
|Numero de tubos: 156] 156] 100] 100 162] 162 240 2401
|pigmetro interno de los tubos (m): 0,0266 0,0266 0.0266] 0,0266 0,0266] 0,0266 0,0266 0.0266
[Longitud de los tubos (m): 6.1 6.1 6.1 6,1 6.1 6,1 5.1 6.1
|Area de transferencia (m?): 79.9 79,9 47.5 47.5 77,1 77,1 113,8 113,8
rDATOS DEL PROQESO:
Fluido (tubos): Crudo Crudo Crudo Crudo Residuo de { Residuo de | Residuo de | Residuo de
vacio vacio vacio vacio
Gasdleo Gasbleo
|Fluido {casco): VZ::LT;SQ Vapore_s de liviano de | pesado de Crudo Crudo Crudo Crudo
gasolina vaclo vacio
Flujo crudo (kats) 15,1 15,1 15,1 15,1 15,1 15,1 15,1 15,1
!FI 'E Eroducto (kg!s) 1.3 1,3 8.1 2,5 12,6 12,6 12 61 12,6
Temperatura de ingreso tubos (°C}. 24 38 144 156 340] 308 279 231
Temperatura de salida tubos (°C): 38} 51 156 172 308 275! 231 186
Temperatura de ingreso casco {°C): 148 148§ 200 279 203 172 100 81
Temperatura de salida casco (°C): 105 110! 181 196 234 2034 144) 100)]
Temperatura promedio lado tubos {°C): 31 45 150 164 324 291 253]_ 208
Temperatura promedio lado casco (°C): 126 129 191 238 218 187 122 76
LMTD (°C): 95 83] 41 69 105 104 128 133
R: 2.96] 2,92 1,61 522 0,97 0,97 1,00 1,07
$: 0,12 0,12 0,21 0,13 0,24 0,24 0,25 0,25
Factor de Correccién Ft: 0,99 0,99] 0,98 0,95 O.QBI 0,98 2,92 0,98
PROPIEDADES DE LOS FLUIDQOS
[Densidad @ T kg/m3 {crudo): 902.2| 893.1 824,41 814.8 775.7) 798.3 8433 873,1
|Ca|or especifico @_T, kjoulestkg x °C (crudo}: 1,76l 1,81 2,23} 2,29 2,46l 2,35 2,13 1,93
Densidad @ T kg/m3 (producto): 5214 5,214 719.3 780.0 320.9[ 840.01 860,0 890,0
Calor especifico @ T. kjoulesikg x *C (producto): i j 258 2,68l 2,851 272] 2,55 2,47
CALCULOS DE CALOR TRANSFERIDO Y COEF. GLOBAL DE TRANSF:
Calor transferido, Q {(kjoules/s): 384} 356] 391 553) 1 164} 1103} 1420] 1407
Coef. De Transt, Global (kjoules/s x m2 x °C): 0,054} 0.057] 0.206 0,179} 0,145] 0,439} 0,033] 0,095

Fuente: Célculos desarrollados para la presente tesis
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10.4.4 Calentamiento de crudo en los Hornos de procesos

Los resultados de esta evaluacién se muestran en el cuadro 88.

Cuadro 88. CALENTAMIENTO DE LOS CRUDOS EN LOS HORNOS

DE PROCESO
LoRETo | COE

ZONA CONVECTIVA HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 11,62 11,08
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,49 2,52
Temperatura de ingreso, °C 225 225
Temperatura de salida, °C 2825 283
Duty calculado, kjoules/s 1663 1622
Duty maximo de disefto, kjoules/s 1674 1674
ZONA CONVECTIVA HORNO F-2
Flujo de crudo (kg/s) 13,1 12,50
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,49
Temperatura de ingreso, °C 225
Temperatura de salida, °C 2775
Duty calculado, kjoules/s 1713
Duty maximo de disefto, kjoules/s 1729
ZONA RADIANTE HORNO F-1
Flujo de crudo (kg/s) 24,73
Calor especifico @ T, kjoules/kg x °C 2,64
Temperatura de ingreso, °C 280,0
Temperatura de salida, °C 332
Duty calculado, kjoules/s 3395
Duty maximo de disefio, kjoules/s 3399
COMBUSTIBLE (Petréleo Industrial N°6)
Consumo de combustible en F-1, m*/s 0,000178 0,000171
Consumo de combustible en F-2, m*/s 0,000188 0,000185
Eficiencia térmica ambos hornos, % 72 72

Fuente: Calculos desarrollados para la presente tesis
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Analisis de los resultados:

De acuerdo a los resultados del cuadro 88, los dutys
calculados para ambos crudos se encuentra muy cercanos
al duty de disefio, de manera que el nivel de carga evaluado
(15 000 BPSD) representa el limite maximo que puede ser
procesado en el nuevo esquema de refinacién.

De acuerdo al analisis mostrado, la temperatura alcanzada a
la salida de la zona radiante del homo F-1 es de 332°C, es
decir, 3°C menos que la temperatura requerida para una
optima vaporizacién en la zona de carga de la columna de
destilacion primaria (335°C). Sin embargo en un escenario
mas favorable, es decir, considerando que el crudo es
precalentado antes de ingresar a los trenes de intercambio
de calor, la temperatura del crudo en el ingreso de los
hornos seria superior en aproximadamente 10°C y con ello
se reduciria el duty requerido por el proceso respecto del
duty disponible por disefio, haciendo posible alcanzar una
temperatura 6ptima de 335°C en la salida del horno F-1.



1.1

X). DESARROLLO DE ALTERNATIVA PARA MEJORA DE
FRACCIONAMIENTO IMPLEMENTANDO UN RECIPIENTE FLASH

Analisis del disefio alternativo procesando Crudo Loreto a 12 000
BPSD.

Como se explicd en el capitulo |l del presente estudio, un Recipiente
Flash no posee elementos internos que permiten la transferencia de
masa entre vapores ascendentes y liquidos descendentes; este equipo
sélo permite una separacion subita de los componentes mas ligeros
respecto de los mas pesados; de manera que cuenta con una salida de
hidrocarburos vaporizados por el tope y liquidos por el fondo.

La fraccion vaporizada es enviada directamente hacia la columna de
destilacion primaria, en un plato superior a la zona de carga de dicha
columna; mientras que la fraccién liquida continua el circuito normal de
procesamiento debiendo ser calentada en los homos de proceso.

La principal ventaja de esta alternativa es que su implementacion es
mas simple y menos costosa que la torre Pre-Flash; no se requiere de
una columna especiaimente disefiada con elementos mecanicos
internos, ni de un sistema de reflujo de tope. De ofro lado, sus
principales desventajas son su manor tasa de vaporizacidon debido a
que trabaja bajo presiones mas elevadas que la torre Pre-Flash;
asimismo, solo traslada el problema de inundacion de la zona mas
congestionada (reflujo de diesel) hacia la zona de reflujo de tope,
manteniendo aldn altas tasas de inundacion; finalmente existe la
posibilidad de que la fraccion vaporizada que ingresa a la columna
afecte la calidad de los productos extraidos en los platos superiores.

En los cuadros 89 al 92 se muestran los resultados considerando la
implementacion de un Recipiente Flash con una carga de 12 000 BPSD
de crudo Loreto.



Cuadro 89. RESULTADO DEL ANALISIS DEL ESQUEMA DE PROCESAMIENTO CONSIDERANDO IMPLEMENTACION DE
RECIPIENTE FLASH, CRUDO LORETO

Unidades | Carga a UDP | incondensables | Gasolina | Soivente | Kerosene | Diesel r;’:;: o
Estado fisico Mixto Vapor Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida
Total Flujo mésico kg/dia 17932288 3369,6] 152424,3 150072 1106179 163173,8| 1349 176,1
Total Flujo vol. estandar m3/dia 1907,8 4,7 213,1 18,3 1314 185,0 1355,9
Temperatura °C 2341 79,0 87,4 164,2 187.,6 265,8 3315
Presién kgicm? 35 1.1 1,1 24 2,4 2,4 2,0
Fraccién molar de liquido 1.0 0.0 1,0 10 1.0 1,0 1.0
Peso molecular 293,0 62,0 105,8 136,7 158,4 2126 438,1
Factor K 11,4 12,2 12,4 1.3 13 11,3 11,3
TBP a 760 mm Hg (LV) °C
1% 90,3 -34.9 48,6 98,4 114,9] 163.6 2230
5% 103,3 282 71,9 153.5 164,2 2140 302,0
10% 1676 69,0 75,8 156,7 1725 2305 3322
30% 308.7 82,1 91,1 167,6 196,4 260,8 4350
50% 4337 95,2 112.4 176,2 213,85 2854 508,3
70% 548,0 11,3 139,0 186,6 2293 310,7 5959
90% 7356 128,3 164,5 202,0 249,8L 340,9] 813,7
95% 8823 132,56 1735 209,5 2576 353,1 8295
98% 8376 135,9 180,8 2235 273,9) 3775 9376
Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacién de Recipiente Flash, PRO 2 V7




Cuadro 90. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN EL
ESQUEMA RECIPIENTE FLASH, CRUDO LORETO

Columna C-1
Flujos netos
Etaps  Temp.  Prosion Liquido Vapor Alimentacion Producto Calor tr
C kgfom® kg-mol/dia MM kJ/dia |
1 946 1.27 28838 20520 (V+L+A) -180,3449
2 1493 1.90 31928 49358 63,2 (V)
3 168,1 1.90, 32229 51816
4 177.0 1.91 3 240,3 52117
s 1815 1,92 32019 5 229.4
6 1850 1,92 2 980.0 5 190,7 1428 (L)
7 188,8 193 2 86,8 51116
8 193,7 193 26896 4 9954 308.2 (V)
9 2007 1.4 25128 4 5159
10 2095 1.94 14207 4 338.9 864,9 (L)
" 220,7 1,95 127058 41120
12 2291 1.95 10707 39618 €99,0 (V)
13 2407 1.96 974 4 3 063.1
14 2494 1.96 34773 2966,7 1493 (V} -80,1636
14707 (L Reflujo)
15 262,7 1,97 38253 3 8497
16 274,7 1.98 868.1 3897,7 8614 (L)
1470,7 (L Reflujo)
17 296,8 1.98 6692 357286
18 309.3 1.99 $07.2 33737
19 3188 1,99 1918 32117
20 3353 1.99\ 34131 881.2 54216
20151 (V)
34066 (L)
21 334.8 2.00 3 339.7 896.0
22 334.4 2.01 32876 8226
23 333.8 2,02 32255 5704
24 331,56 203 5084 362.6 (V) 3 079.7 (L)
Stripper C-3
Flujos netos
Etapa Temp. Presién Ciguido  Vapor Alimentacion Producto Calor transfer.
c kg/om’® kg-mol/dia MM kJ/dia
1128 2736 2,39 846.8 861,4 (L) 149,2 (V)
2j26 2723 2,40 831,14 134.6
327 2705 2,42 8124 119.0
a/28 265,8 2,43 1003 55,5 (V) 767.7 (L)
Stripper C-2
. Fiujos netos
Etapa  Temp. Presion Liquido  Vapor Alimentacién Producto Calor transfer.
o] kg/em? Kkg-mokdia MM kJ/dia
1120 204.5 2,39 820,2 864,9 (L) 305.2 (V)
2i30 200,6 2,40 788,5 260,5
3131 196,1 2,42 757.3 228,8
4132 1876 243 197.6 138,89 (V) 698,5 (L)
Stripper C-5
Flujos netos .
Etapa  Tomp. Presidn I ide  Vapor Alimentacion Producto Calort
c kglem’ kg-mol/dia MM kJ/dia
133 177.0 2,39 132.9 142,8 (L) 63.2 (V)
2/34 170.8 2,40 126,3 53.3
3/38 184,56 2,42 1203 46,98
4136 1542 2,43 40,7 30,2 (V) 109,8 (L)

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacion de
Recipiente Flash, PRO 2 V7



Cuadro 91. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN EL ESQUEMA

RECIPIENTE FLASH, CRUDO LORETO

Balances de materia y energia - Colurmna C1
Desdo Macia Pliomolar  Flujo de encrpia

Tipo Corriernte Fase Gapa 8apa kg-molidia MM kJ/dia
ingreso Retomo vapor C5 Vapor 2 63,2 4.3]
Ingreso Retomo vapor C-2 Vapor 8 305,2 238
Ingresp Carga fasevepera C1 Vapor 12 6990 61,9
Ingreso Retomo vapor C-3 Vapor 14 149,2 16,9
ingreso Carga crudoe despuntado Mixio 20 54216 13500
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 3626 181
Seinia Gases Vi Vapor i 12512 &40
Salida Gasolina VA Liquide 1 800,9 12.7]
Salida Agus V1 Agua 1 00
Salida Ext. Solverte Licquido 6 142,8 75
Saiida Bxt Kerosere Uquido 10 8649 59,3
Salida Bx. Digsel Liquido 16 861,4 106,86
Salida Salida Cr. Reducido Liquido 24 3079,7 9593
Retiro de calor por refiyos irntermedio y de tope 260,5
STRIFFER C-3
Ingreso Ext. Diesel Liguido 25 861,4 1066
fgreso Vapor docpojante Vapor 28 55,5 28
Salida Retomo vapor C-3 Vapor 25 149,2 16,9
Salida Diesel atanques Liquido 28 767.7 925
STRIPFER C-2
ingreso Ext. Kerosere Liquido 29 864,9 59,3
ngreso Vapor despojante Vapor 2 1388 6.9
Salida Retomo vapor C-2 Vapor 29 305,2 238
Salida Kerosene a tanques Ligquido 32 698,5 425
STRPPERCS
Ingreso Ext Sohvenrte Liquido 33 1428 7.5
Ingreso Vapor despojarte Vapor 36 30,2 15
Sdlida Retomo vapor C-5 Vapor R 63,2 4,3
Salida Solvente a tanques Liquido 36 1098 47
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas « Ertradas) 0,0
BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas) 0,0

Fuente: Resultados simulaciéon de proceso considerando implementacién de

Recipiente Flash, PRO 2 V7



Figura 32. PERFIL DE TEMPERATURAS EN EL ESQUEMA RECIPIENTE
FLASH, CRUDO LORETO
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Figura 33. PERFIL DE FLUJOS EN EL ESQUEMA RECIPIENTE FLASH,
CRUDO LORETC
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Cuadro 92. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS (FF) EN EL
ESQUEMA RECIPIENTE FLASH, CRUDO LORETO

Etapa Vapor | Liquido | Vcarga |Diametro Columna| Factor de inundacion | Caida de presién
m’is m’s mYs m FF kgfem?

2| 1,13500| 0,00675] 0,10500 60 70,4 0,006
3| 1,14500{ 0,00711] 0,10700 60 72,2 0.006
4] 1,15600|, 0,00731| 0,10800 80 73,5 0,006
5] 1,15300| 0,00733( 0,10800 60 73,6 0,006
6( 1,14200) 0,00726] 0,10700 60 72,9 0,006
71 1,12500( 0,00673| 0,10600 60 71,0 0,006
8l 1,10100] 0,00654| 0,10300 60 69,0 0,006
9] 1.00500[ 0,00632] 0,09500 60 63,7 0,005
10} 0.97300( 000602 0,09200 60 61,2 0,005
11| 0,95300| 0,00354} 0,09000 60 55,6 0,005
2] 0,92300] 0,00311; 0,08600 60 52,7 0,005
13| 0,74000| 0,00296| 0,07000 60 43,2 0,004
14| 1,01500| 0,01114] 0,09900 60 75,2 0,006
1) 1004601 0,0117¢) 0,10000 60 77,0 0,006
16| 0,96000| 0,01120] 0,09500 60 72,8 0,006
17 0,92700| 0,00260] 0,09100 60 54,7 0,005
18| 0,82800] 0,00210] 0,08700 60 514 0,005
19| 0,84000( 0,00085] 0,07700 60 436 0,004
20| 0,20400( 0.02064] 0,01500 60 30,9 0,007
21| 0,18200] 0,02035| 0,01300 60 29,0} 0,009
22} 0,16600] 0,02015] 0,01100 60 27,6 0,009
23] 0,14700| 0,01991] 0,00900 60 258 0,008
24| 0,07400| 0,01928] 0,00300 60 22,3 0,007

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

Analisis do los resultados:

- De acuerdo al cuadro 92 se obtiene una mejor distribucién de los

flujos en

la columna C-1 respecto del

esquema actual de

procesamiento de crudo, lo cual se ve reflejado en los menores

factores do

inundacién cbienidos.

11.2 Anélisis del disefio alternativo procesando COE a 12 000 BPSD.

En los cuadros 93 al 96 se muestran los resultados del andlisis del

disefio altermativo de fraccionamiento considerando la implementacion
de un Recipiente Flash procesando COE a 12 000 BPSD.




Cuadro 93. RESULTADO DEL ANALISIS DEL ESQUEMA DE PROCESAMIENTO CON LA IMPLEMENTACION DEL
RECIPIENTE FLASH, COE

Unidades] Carga a UDP | Incondensables | Gasolina Solvente | Kerosene Diesel re?i';lu;:o
Estado flsico Mixto Vapor Liquida Liquida Liquida Liquida Liquida
Total Flujo masico kg/dia 17389173 7963,8f 1697071 124999] 1237944 197 359,7] 12286493
Total Flujo volumétnco m>/dia 19078 11,3 238,0 15,7 151,8 230,2 1 262,0}
Temperatura °C 2344 786 88, 155,5] 1844 267.9| 3317
Presién kglem? 35 1,1 1,1 2,4 24 2.4 2,ﬂ
Fraccidn molar de liquide 09 00 1. 1,0 1, 1.0] 1,0
Peso molecular 286.9 61,3 106, 139,3| 157, 216,1 471,6
Factor K 11,7 12,3 124 116 11,6 11,6{ 11.6!
TBP a 760 mm Hg (LV) °C
1% 84,0 -42,1 38.8| 98,4 105,8] 140,2 2310
5% 98,2 19 72,0 140,0| 159,8 205,3] 306,9
10% 140,1 34,2 76,1 1513 169,0 2251 339,6
30% 284,2 80,7 92,1 1664 188,9 258,1 4426
50% 4161 94,5 112,33 1765 203, 280,9] 5242
70% 546,0 114,7 1351 1856 218, 305,2 601,7
90% 7333 1376 160,3| 194,8 240, 338,7 827,2|
95% 8799 143 4 1705 207,0 250, 353,1 935,1
98% 936 4| 152,7 180,7 217, 265, 3790 936.4[

Fuente: Resultados simulacién de proceso considerando implementacion de Recipiente Flash, PRO 2 V7



Cuadro 94. FLUJOS, TEMPERATURA Y PRESION POR ETAPAS EN EL
ESQUEMA DE RECIPIENTE FLASH, COE

Columna C-1
. Flujos netos
Etapa Temp. Presién Liquido  Vapor Almontacion Producto Calor transfer.
C kg/em? Xg-molidia MM kJidia
1 98,5 1.27] 34198 2311.2 (V+L+A) -206.1466
2z 151,9 204] 39083 57310 51,6 (V)
3 168,5 2,05 39047 61678
4 177.5 205 38953 61643
5 182.7 206] 38421 61549
5 186,7 206] 36376 61016 119.2 L)
7 190,6 207 35247 60164
8 195,0 2,08 33633 59034 357.0 (V)
9 2008 208 31969 523851
10 207.9 208 19484 52187 998.,9 {L)
11 217,7 2,10 174386  4969.1
12 226,3 2.10| 14553 47642 872,1 (V)
13 239,1 2,11 13221 36038
14 2492 211 37688 34707 128.8 (V) -80.0156
1 404.4 {L Refiujo)
15 262,0 2,92 37639 43841
16 274.5 2,12 948,0 43793 1003.1 (L)
14044 (L Refiujo)
17 297.5 2,13 6982 39708
13 3110 213 5104 37211
19 320,7 2.14 1798 35332
20 335.8 2,14 29360 970.3 51836
22323 (V)
2957,3 (L)
21 3353 2,15| 28589 7693
22 334.8 216] 28057 692,2
23 334,1 217| 27439 639,0
24 3317 217 577.2 438.5 (V) 2 605.2 (L)
Stripper C-3
Filujos netos
Etapa Temp. Preslén Uiquido  Vapor Alimontacion Broducto Calor transfer.
o) kgicm? kg-mol/dia MM kJ/dia
128 273.7 2,39 990,1 10031 (L) 128.8 (V)
2126 2727 2,40 975.1 1158
3427 271.4 242 957.2 1008
4128 267.9 2,43 82,9 38,9 (V) 913.2 (L)
Stripper C-2
. Flujos netoa
Etepa  Temp.  Prosibn | e Vapor Alimentacitn Producto Calor transfer.
c kglicm? kg-molidia MM kJ/dia
1/28 2018 2,39 934,8 998.8 (L) 356,9 (V)
2130 197,5 2,40 894.6 292,89
31 192,9 2.42 856,1 252,7
4132 184,4 2.43| 214.2 1443 V) 786.2 (L)
Stripper C-5
Draald Fhijos netos
Etapa  Temp. P Liguido  Vapor Alimentacion Producto Calor transfer.
c kgiem? kg-molidia MM kdidia
1133 177.9 2,39 109.6 119,2 (L) 51.6 (V)
2134 171,7 2,40 103.8 42,0
3138 1655 2,42 98.6 36,3
4138 1555 2.43) A 222 (V) 89.8 (L)

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Recipiente Flash, PRO 2 V7



Cuadro 95. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA EN EL ESQUEMA DE

RECIPIENTE FLASH, COE

Balances de materia y energia - Columna C-1
Desde Hacia  Flujomolar Flujo de energia
Tipo Cortente Fase Etapa Etapa kg-mol/dia MM kJ/dia
Ingreso Retomo vapor C-5 Vapor 2 516 37
Ingreso Retomio vapor C-2 Vapor 8 3570 285
lingieso Canga fase vapor a C-1 Vapor 12 8721 784
Ingreso Retomo vapor C-3 Vapor 14 128,8 15,7]
Ingreso Carga crudo despintado Mixto 20 5189,6 13402
Ingreso Vapor despojante Vapor 24 4385 218
Salida Gases V1 Vapor 1 15220 791
Salida Gasolina Vi1 Liquido 1 789.2 18,5
Salida Agua VI Agua 1 0,01
Salida Ext. Solvente Liquido 6 119,2 6,6
Salida Ext. Kerosene Liquido 10 998.8 69,4
Salida Ext Diesel Liquido 16 10031 130,1
Salida Salida Cr. Reducido Liquido 24 26053 898,5
Retiro de calor por reflujos intenmedio y de tope 286,2
STRIPPER C-3
ingreso Ext. Diesel Liquido 25 1003,1 130,1
ingreso Vapor despojante Vapor 28 389 1.9
Salida Retomo vapor C-3 Vapor 25 1288 157
Salida Diese} a tangues Liquido 28 9132 1164
STRIPPER C-2
lingreso Ext. Kerosene Liquido 29 998,8 69,4
Ingreso Vapor despojarnte Vapor 2 1443 7.2
Salida Retomo vapor C-2 Vapor 29 3570 285
JSalida Koresene a tanques Liquido 32 786,2 48,1
|ISTRIPPER C-5
Ingreso Ext. Solvente Liquido 33 119,2 6,6
WGies0 Vapor despojante Vapor 36 222 1.1
Salida Retomo vapor C-5 Vapor 33 51,6 3.7
Sajida Solvente a tanques Liquido 36 89,8 41
BALANCE MOLAR TOTAL (Salidas -~ Entradas) 0,0
BALANCE DE ENERGIA TOTAL (Salidas - Entradas)

0.0|

Fuente: Resultados simulacion de proceso considerando implementacion de
Recipiente Flash, PRO 2 V7



Figura 34. PERFIL DE TEMPERATURAS EN EL ESQUEMA RECIPIENTE
FLASH, COE
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Cuadro 96. EVALUACION DE LA INUNDACION POR PLATOS EN EL
ESQUEMA DE RECIPIENTE FLASH, COE

Etapa Va?or Liqt:ldo Vca:tga Diametro Colunna| Factor de Inundacién | Caida de presién
m'is mis m/s m FF kgicm®

2 1,24700 0,00850 0,12200 60 84,8 0,006
3 1,25500 0,00890 0,12400 60 86,8 0,006
4 1,26300 0,00913 0,12600 60 88,3 0,007
5 1,25900 0,00919 0,12600 60 88,5 0.007
6 1.24800u 0,00914 0,12500} 60 87,9 0,006
7 1,23300 0,00874 0,12400 60 86,2 0,006
8 1,21200 0,00853 0,12200 60 84.4 0,006
9 1,11300 J 0,00834 0,11300 60 J 78,56 0,006
10 1,08000] 0,00798| 0,10900 60 75,6 0,006
1 1.05300| 0,00498| 0,10600 60 67.9 0.005
12 1,01300] 0,00435{ 0,10100 60 63,6 0,005
13 0,80000 0,00417 0,08100 60 51,7 0,005
14 1,05800| 0,01263| 0,11000 60 85,9| 0,006
15 1,04700 L 0,01313 0,11100 60 87,3 0,006
16 0,99100 0,01240 0,10400 60 81,4 0,006
17 0,95200] 0,00290| 0,09900 60 59,9 0,005
18 0,92000] 0,00227 0.09400F 60 55,9 0,005
19 0,86300 0,00086 0,08300 60 474 0,004/
20 0,21000 0,01940| 0,01600 60 30,1 0,006
21 0,18900] 0,01908| 0,01300 60 28,1 0.009
22y 0,17400] 0.01987| 0,01200 60 26,7 0,008
23 0,15600 0,01860 0,01000 60 249 0,008
24| 0.08300] 0,01796] 0,00300 60 211 0,007

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7

Anadlisis de los resultados:

- Los resultados mostrados on ) cuadroe 96 son similarcs a 1os obtenidos
en el andlisis anterior para e) crudo Loreto; se observa una mejor
distribucion de los flujos en la columna respecto del esquema actual de
procesamiento de crudo.

11.3 Analisis de Rendimiento de productos

£n Jos siguientes cuadros se resumen los resultados del fraccionamiento
actual de la Refineria Conchan respecto de los esquemas evaluados
(implementacion de una Torre Pre-Flash y Recipiente Flash) cuando se
procesan crudos Loreto y Oriente Ecuatoriano a 12 000 BPSD:



Cuadro 97. RENDIMIENTO DE PRODUCTOS EN EL ESQUEMA ACTUAL,
CON TORRE PRE-FLASH Y RECIPIENTE FLASH, CRUDO LORETO

CRUDO LORETO

e | asaras * Recotte s
12000 BPSD

Caudal de alimentacion (std m*/dia) 1907.8 1907.8 19078
Produccion de gasoina (std m*/dia) 178,0 1893 213,1

Produccion de solvente (std m’/dia) 39,7 19,3 18,3

Produccion de kerosene {std m*/dia) 148,8 147,1 1314
Praduccion de diesel (std m°/dia) 180,9 2153 185,0
Caudat de crudo reducido (std m*/dia) 13570 13257 1.355,9
Rendimiento de destiados 28,7% 29,9% 28,7%
% de inundacién en zona de tope 92,0% 57.1% 73,6%
% deinundacién en zona de diesel 100,1% 78.0% 77.0%

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Cuadrc 98. RENDIMIENTO DE PRODUCTOS EN EL ESQUEMA ACTUAL,
CON TORRE PRE-FL ASH Y RECIPIENTE FLASH, COE

CRUDO ORIENTE ECUATORIANO

Esquema actual a

Esquema con Pre-Flash

Esquema con
Recipiente Flash a

12000 BPSD 12000 BPSD 12000 BPSD

Caudat de alimentacion (std m’fdia) 1907.8 19078 1907,8
Produccion de gasolina (std m/dia) 2218 229.8 238,0
Produccién de solvente (std m*/dia) 38,8 18,0 15,7
Produccién de kerosene (std m>/dia) 157,2 1391 151.,8
Produccién de diese! (std m*dia) * 2139 2756 230,2
Caudal de crudo reducido (std m>/dia) 1266,2 12356 12620
flendiniiento de destilados 331% 34.6% 33,3%

% de inundacion en zona de tope 108,5% 62,9% 88,5%

% de inundacidn en zona de diesel 115,2% 85,7% 87.3%

Fuente: Resultados simulacién de proceso, PRO 2 V7
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De ambos cuadros puede deducirse lo siguiente:

El Recipiente Flash distribuye la carga de vapores y liquidos de manera
tal que reduce la inundacién en la zona de reflujo de diesel, sin
embargo aun mantiene altas tasas de inundacion en la zona de tope de
la columna.

La torre Pre-Flash reduce considerablemente la inundacion en las
zonas de mayor congestion de flujos en la columna C-1; obteniendo
mejores resultados respecto del esquema actual de procesamiento y
del disefio alternative considerando la implementacion del Recipiente
Flash.

Los rendimientos obtenidos con la torre Pre-Flash son superiores a los
obtenidos en el esquema actual y considerando el disefc con
Recipiente Flash.

Los rendimientos obtenidos con el Recipiente Flash son similares a los
obtenidos en el esquema actual de procesamento.



Xil. EVALUACION ECONOMICA

12.1 Procedimiento de Analisis

A partir de las consideraciones técnicas descritas en los capitulos
anteriores se procedera a efectuar la evaluacion economica del proyecto
en estudio.

La evaluacién se realizara con los precios del petréleo crudo WTI (West
Texas Intermediate) y de los combustibles en el mercado intemacional.
Asimismo, se tomara los resultados técnicos del procesamiento de crudo
mezcla (50% crudo Loreto y 50% crudo Oriente Ecuatoriano).

La primera parte de la evaluacion econdémica consistirda en la
comparacion de los dos esquemas analizados: 1) con la implementacion
de la Torre Pre-Flash a una carga de 15 000 BPSD y 2} fraccionamiento
actual con una carga de 12 000 BPSD. Esta comparacion tiene por
finalidad, determinar el efecto de la implementacion del proyecto en la
utilidad neta de la refineria.

En fa segunda parte del estudio econdmice se determinara la rentabilidad
del proyecto, considerando el procesamiento de 15 000 BPSD de crudo
mezcla, para lo cual sera necesario determinar el capital total de la
inversion, el costo de operaciéon y los ingresos anuales de la planta por
conceptos de venta del producte, mantencion, consumo de materias
primas, etc.

La evaluacion econdémica se realizara para un horizonte de 10 afios. Se
ha considerado que el proyecto se realizard con inversiéon propia. Los
valores seran expresados en MUSS.

Se tiene previsto como fecha de inicio de las operaciones, julio de 2007.
Se ha considerado esta fecha como inicio del proyecto debido a que es la
data disponible mas reciente que se encontré6 al momento de la
elaboracion de la presente tesis.
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12.2 Analisis de Rendimiento de Productos

En el siguiente cuadro se resume los resultados de la implementacion de
la Torre Pre-Flash a 15 000 BPSD respecto a los rendimientos del
fraccionamiento actual a 12 000 BPSD con crudo mezcla (50% crudo
Oriente Ecuatoriano y 50% crudo Loreto).

Cuadro 99. RENDIMIENTO DE PRODUCTOS EN EL ESQUEMA ACTUAL Y
CON TORRE PRE-FLASH

Crudo Mezcla

Esquema actuai

Esquema con Pre-Flash

a 12 000 BPSD a 15 000 BPSD
Caudal de alimentacion (std m/dia) 1 907,80 2 384,80
Produccion de gasolina {std m*dia) 205,03 268,49

Produccion de solvente (std m*/dia) 29,20 19,75

Produccién de kerosene (std m¥dia) 152,23 155,99
Produccién de diesel (std m*dia) 203,28 300,77
Caudal de crudo reducido (std m>dia) 1 310,90 1 630,11
Rendimiento de destilados 30,91% 31.24%

Fuente: Resultados simulacion de proceso, PRO 2 V7

Observaciones:

- Tomando como base los datos del cuadro anterior se procederd a

realizar la evaluacion econdémica del Proyecto.

12.2 Andlisis Econémico

El andlisis econémico del proyecto se hara considerando las siguientes

evaluacioncs:

- Variacion de las Utilidades Netas.
- Evaluacidn de la Inversicn diferencial.
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Con los resultados de ambas evaluaciones se podra determinar la
viabilidad economica del esquema propuesto de Implementacion de ia
Torre Pre-Flash.

12.3.1 Variacion de las Utilidades Netas

Para la determinacion de {a variacion en la Utilidad Neta cuando
se implementa la Torre Pre-Flash, se requiri¢ calcular 1a variacion
de los costos de operacion para {uego restar de estos la variacion
en los ingresos.

a. Vanacion de Costos de Operacion
Los costos de operacion incluyen los costos asociados a ia
refinacion del petréleo, tanto en materia prima, servicios, mano
de obra, mantenimiento, etc.

b. Vanacion de Materia Prima y Productos
La materia prima requerida y los productos obtenidos en cada
esquema en estudio, asl como la diferencia entre estos se

muestran en el cuadro siguiente:

Cuadro 100. VARIACION DE MATERIA PRIMA Y PRODUCTOS

Esquema Esquema
Actual a 12 000 BPSD Pre-Flash a 15 000 BPSD A Kg/h $/Kg
{Kg/h) {Kg/h)
Crudo
WTI 74 246,53 92 808,16 18 561,63 0,48
Productos
Gasolina 6 020,34 7 941,88 1921.54 0,70
Kerosene 5 239,78 5 351,35 111,587 0,76
Diesel 8 351,79 11 547,65 3 195,87 0,72
Residual 54 634,62 67 967,28 13 332,66 0,40

Fuente: Resuitados simulacion de proceso PRO 2 V7; Osinerg y Ministerio de
Energfa y Minas
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Observaciones:

Los precios del crudo WTI y de los productos (Kerosene,
Diesel y Residual) fueron proporcionados por Osinerg (julio
de 2007).

- El Precio de la Gasolina (nafta virgen) fue proporcionado por
el Ministerio de Energia y Minas (julio del 2007).

Mano de Obra
La mano de obra estargd determinada de acuerdo al personal

requerido para el normal funcionamiento de cada equipo.
La mano de obra requerida se muestra en el cuadro siguiente:

Cuadro 101. MANO DE OBRA

Esquema Esquema a Factor
Equipo Actual a Pre-Flash a Cantidad | (Hom'equipo*} Turnos | Hombres
12 000 BPSD 15 000 BPSD (equipos) tumo)
Torre Pre-Flash (¢] 1 1 a3 3 0.9
Acumuiador 2 3 1 Q 3 Q
Aarorefrigerante 2 3 1 0,05 3 0.15
Intercambiadores de Calor 15 17 2 0,1 3 06
Bombas 15 18 3 4] 3 4]
Homo de Proceso 2 2 0 0,5 3 0
Deastilacién Atmosférica 1 1 0 0.3 3 0

Fuente: Resultados Capitulo X.7 de la presente tesis; Ulrich (9)

Observaciones:
- El factor operadores por equip¢ por turno fue obtenido seguin
Ulrich (9). Ver Apéndice 10.

Servicios
La cantidad de vapor de agua, electricidad y combustible

necesarios en cada esquema y la vanaciébn de estos se
muestran en el cuadro siguiente:
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Cuadro 102. SERVICIOS

Esquema Esquema
Servicios Actual a 12 000 | Pre-Flash a 15 000 | A Servicio
BPSD BPSD
Vapor (Kg/h) 249,48 369,97 120,50
Electricidad (Kw/h) 503,35 555,76 52.41
Combustible Homo (m°/h) 1,16 1,30 0,14

Fuente: Resuitados Capitulos X.3, X 4, X.6 y X.7 de la presente tesis

Observaciones:

- El consumo de vapor de agua se incrementd por la inyeccion
de este a la Torre Pre-Flash.

- El incremento del consumo de energia se debe a las 2
nuevas bombas a implementarse en el nuevo esquema
(despacho de gasolina y bombeo de liquido de fondo de ia
Torre Pre-Flash), asi como el nuevo aerorefrigerante para el
enfriamiento de los vapores de tope de la Torre Pre-Flash.

- Solo se considerara el consumo de electricidad por una de
las 2 nuevas bombas encargadas del bombeo del liquido de
fondos de la Pre-Filash, ya que ambas se aitemaran y una
de elias permanecera siempre en stand by.

e. Costos de Operacion

Para el presente analisis se asumi¢ que el capital de trabajo
representa el 20% del capital fijo. Con ia informacién provista
en los cuadros anteriores, se calculd la variacion del costo de
operacién. Para el caiculo de los costos anuales se considerd
que el aiio constara de 360 dias operativos, destinando los 5
dias restantes a paro de planta por mantenimiento generai.



Cuadro 103. COSTOS DE OPERACION

A COSTOS A Precio MUSS/Ano
COSTO DE OPERACION
COSTOS DIRECTOS

Materia primas (Crudo WTI) 18562 kgh 048 $hg 77,200

Mano de obra de operacidn 1.65 Hom 900  PHomMes 17.8

Supenvisian y mano obra oficina 27

Servicics

Vapor (102 Kglenr) 120 kgh | 00075 $kg 78

Electricidad 52 KWh 0.0800 $AW ¥*2

Combustible Hormo (Pl N%) 014 m’m | 37110 % 4502

Mantenimiento y reparaciones B3

Suministros de operacion 50

Cargos de laboratorio 27
TOTAL Apng 77,775.70

COSTOS INDIRECTOS

Generales, empacado, almacen 323

Impuestos locales 10.0

Seguros 33

Costos administrativos 2510

Castos de distibucion y ventas 1255
TOTAL Ape 42207

= ACOSTO DE OPERACION TOTAL (no incluye depreciacion)

A 78,197.77

Fuente: Resultados simulacién de proceso PRO 2 V7, Ulrich_@)
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Ultilidad Neta

La Utilidad Neta viene a ser los ingresos (por ventas de
gasolina, kerosene, diesel y residual) deducidos los costos de
operacion, depreciacion e impuestos.

En el cuadro siguiente se muestra la diferencia en la Utilidad
Neta entre los dos esquemas en estudio: Implementacién de
la Torre Pre-Flash cuando se procesa 15 000 BPSD vy
Esquema Actual de Fraccionamiento cuando se procesa
12 000 BPSD.

Cuadro 104. VARIACION DE LA UTILIDAD NETA

MUS$/Ano
A Ingresos 78 424,81
A Costos de Operacién 7819777
A Utilidad de Operacion 227,04
A Depreciacion 60,01
A Renta Neta 167,03
A Impuesto a la Renta (30 % RN) 50,11
A UTILIDAD NETA 116,92

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

Observaciones:

- Segun los resultados obtenidos en el cuadro anterior, si se
implementa la Torre Pre-Flash en Operaciones Conchan y
se procesa 15 000 BPSD se obtendria una utilidad de MUS$
116,92 mayor a la que se obtiene con el esquema actual,
procesando 12 000 BPSD.
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12.3.2 Evaluacién de la Inversion diferencial

En la presente seccién se determinara la rentabilidad del proyecto
para lo cual sera necesario realizar el calculo diferencial de todos
los costos del proyecto, tanto los costos de inversidon como costos
fijos y variables asociados a lo largo de la vida Gtil de la planta.

a. Calculo de Capital Fijo

En esta seccion se determinara la inversion que requiere el
proyecto donde se describira el gasto total necesaric para
comprar e instalar la Torre Pre-Flash y los equipos
complementarios necesarios para $u puesta en marcha.

En el cuadro 105 se resumen |0s resultados del calculo del
capital fijo requerido para el proyecto.

Analisis de los resultados:

- El coste de adquisicion (C;) de los equipos se calculo a partir
de las graficas que se muestran los Apéndices 11 al 15, los
cuales muestran el costo del equipo en funcién del area
(intercambiadores y aerorefrigerante), potencia de eje
(bombas) o longitud (acumulador y Torre Pre-Flash).

- Teniendo en cuenta los factores multiplicativos de cada
unidad, se obtuvo el costo de modulo simple (Cen) de los
equipos, proyectando los valores obtenidos (1996) hacia
julio de 2007, empleando el indice CEPCI (Chemical
Engineering Plant Cost Index).

- Puesto que las presiones y temperaturas de disefio de los
equipos son moderadas, no hubo necesidad de
correcciones por servicios intensos (Fp).

- Debido a la oxidacién producida por accién de agentes
acidos como el cloruro de sodio, magnesio y calcio en el
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tope de la Torre Pre-flash, el material del plato superior
(incluyendo las valvulas comrespondientes) y de los
condensadores del equipo, deberan de ser de acero
inoxidable, por lo que hubo que realizar correcciones por tipo
de material a estos equipos (Fn).

El Factor de Material (Fem) fue calculade a partir de las
graficas mostradas en los Apéndices antes mencionados
(10, 11, 12, 13 y 14). Dichas graficas muestran el Fgy del
equipo en funcién del producto del Fp por el Fy,

El Costo de Modulo Simple (Cgn) para cada equipo fue
calculado mediante la siguiente ecuacion:

Cone =Cp * Fyy,

Solo para el caso del calculo de Cgy para los platos de la
Torre Pre-Flash se utilizé la siguiente ecuacion:

Coy =Cp*Fp, *N*f,

Donde N es numero de platos y fq es el factor de cantidad
de numero de platos.

El Costo Total de Modulo Simple (Crsw) €s la suma de los
Costos de Médulos Simples (Cem) de los equipos, calculados
para el afio de construccion.

Los imprevistos y honorarios fueron considerados como el
18% del Crgm.

El Costo de Modulo Total (Crm) es la suma del Cren + l0s
imprevistos y honorarios el cual asciende a: MUS$ 666.76.
Para la Implementacién de |a Torre Pre-Flash no habra
necesidad de construccidn de instalaciones auxiliares por lo
que su valor es de $ 0.0.

El Capital Basico (Cgr) para la Implementacion de la Torre
Pre-Flash asciende a: MUS$ 666,76.



Cuadro 105. RESUMEN COSTO CAPITAL

Costa
Costo madule .
) . R . Factor . A Costo modulo simpie
identificacién del Especificacion | adquislcidn Indica aflc : Material Factor simple
equipe Namero Unidades equipo Cp Afio data data Prc;s;én For material Feyl CBM aio CBM al‘::}célcula
(8) base
- i$) —
Intercambiador de E-Interc. 1 m? 75,90 12000,00 1996 382 100 1,70 41 49200,00 68738,32
Calor E-Interc.2 m 75,90 12000,00 1996 382 1,00 1,70 4.1 49200,00 6873832
— 13747665
Aerorefrigerante Aero.1 m? 58,00 21500,00 1996 382 1,00 1,00 20 43000,00 60076,18
- 60076.18
Bomba.1-A KW 32,00 12000,00 1996 382 1,00 1,80 4,1 49200,00 68738,32
Bombas Bomba.1-B KwW 32,00 12000,00 1996 382 1,00 1,80 41 49200,00 6873832
Bomba.2 Kw¥ 5,00 6500,00 1996 382 1,00 1,80 41 26650,00 37233,26
174708 81|
Acun}ul)]:d;or de 1=3.7, D=1.22 6000.00 1996 382 1,00 1,00 30 18000,00 2514817
Acumulador.1 m
Bota H=1.1,D=025 2000,00 1996 382 1,00 1,00 30 6000,00 8382,72
i —. A
Torre Pre-Flash
Plato Superior '3;3‘39% 4900,00 1996 382 1.00 4,00 9,20 4508000 | 62982,18
D=0.92 290,00 1896 382 N=1 f=3 2.00 1740,00 243099
H=3.05
Zonade T ; 8000,00 1896 382 1,00 1.00 3,00 24000,00 3353082
ona B8 TOP T omre Pre-Flash. 1 m D=0.92
Plato m D=0.92 290,00 1996 382 N=6 f=2.5 120 5220,00 729297
Zona de Fondo m Hea 2t 11000,00 1996 382 1,00 1,00 3,00 3300000 | 4610497
Plato! m D=1.22 330,00 1296 382 N=5 fq=2.5 1,20 4950,00 691575
15025776
Costo Total Médulo Simple Cr._ﬂ_ 565051,38
jmprevistos y Honorarios 18%X Cram 101709,25
Costo de| Médule Total Crm 656760,63
Instalaciones auxiliares 30%% Crgm 0,00
Capital B4asice Car 666760,63
L _Can (M$) 666,76

Fuente: Resultados simulacién de proceso PRO 2 V7; Chemical Engineering Plant Cost Index.
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b. Costo de Operacion

Los costos operativos seran los mismos que los mostrados en
el Cuadro 103 de la seccién 12.3.1 del presente capitulo.

c. Ultilidad neta

En el cuadro 106 se muestra el ingreso por concepto de
ventas diferencial entre ambos esquemas en estudio para el
horizonte de planeamiento del proyecto (10 ainos). La utilidad
neta sera igual a las utilidades por concepto de ventas menos
el costo de operacion de la planta, depreciacion e impuestos.

d. Andlisis de la Inversion

El analisis de la inversion diferencial del proyecto se basara en
la determinaciéon y el estudio de los indicadores econémico
financieros: Valor Actual Neto (VAN), Tasa intemna de Retomo
(TIR) y periodo de Recupero de los ahorros netos generados
por el proyecto. Estos ahorros netos seran contrastados con la
inversion inicial demandada por el proyecto y el valor
actualizado de Ilos costos anuales de operacion vy
mantenimiento. Para el valor actual neto se usa una tasa de
interés de acuerdo a la rentabilidad de los activos hoy, en este
caso sera de un 15%. Respecto a la tasa interna de retomo
(TIR) se considerara apropiado una tasa de retomo minima
aceptable (TRMA) de un 15%. Utilizando los datos del flujo de
caja se obtiene un TIR de 19,45%, por 10 que es aceptado
como rentable por las politicas recomendadas para la
empresa. El Periodo de Recuperacién es el tiempo en el cual
el VPNA se hace cero, en otras palabras es el periodo en el
cual se recupera la inversién. Es una medida de liquidez del
proyecto.



Cuadro 106. ESTADO DE RESULTADOS

MUs$ 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
A Ingresos 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248 | 784248
& Costos de Operacién 781978 | 781978 | 761978 | 76197,8 | 78197,8 | 761978 | 76197,8 | 78197,8 | 76197,8 | 781978
4 Utilidad de Operacion 270 2270 2270 2270 2270 2270 2270 2270 2270 2270
& Depreciacién 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0
A Renta Neta 167,0 167.0 167,0 167,0 167,0 167,0 167,0 1670 167,0 167,0
4 Impuesto a la Renta (30 % RN) 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1 50,1
A UTILIDAD NETA 1169 1169 16,9 1169 1169 116,9 116.9 116,9 16,9 116.9
Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis.
Cuadro 107. EVALUACION DE LA INVERSION
MUS$ 0 1 2 3 4 5 6 7 8 ] 10
Inversién 666,76 | 133,35 0 0 0 0 0 0 0 0 (133,35)
Valor de Rescate {66,68)
Utilidad Neta 11692 116,92 11682 | 11692 | 11692 | 11692 | 11692 | 11692 | 11692 | 116%2
Depreciacion 60,01 80,01 80,01 60,01 60,01 60,01 60,01 60,01 60,01 60,01
FNF (666,76) | 4358 176,93 176,93 | 17693 | 176,93 17693 | 17693 | 17693 17693 | 310,28
VAN (666.76) | 43,56 176,93 176,93 176,93 17693 | 17693 176,93 17693 | 17683 | 310,28
VAN acumulado (666,76) | 62318 | -44625 | -26932 | -92.39 84,54 26147 | 43840 | 615,33 | 79226 | 110254

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis
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Figura 36. PERIODO DE RECUPERO
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Observaciones:

- Se considerd evaluar el proyecto con inversion propia. Con
los valores calculados de Flujo Neto de Fondos (FNF) para
cada afio se calculé el Valor Actual Neto (VAN), con una
tasa de descuento del 15%.

- El VAN al cabo de los 10 afios de vida estimado del
proyecto, asciende a MUSS 1 102,54,

- La inversion inicial se superara al cabo de los 4 afios y
medio (54 meses) de iniciado el proyecto.

~ Con los resultados obtenidos podemos concluir que el
proyecto es econémicamente rentable.

12.4 Evaluacion de la reduccién del consumo de combustible en los
hornos de procesos.

En los siguientes cuadros se resume el efecto de la implementacion de la
Tore Pre-Flash respecto al consumo de combustible en los Homos de
procesos cuando se procesan 12 000 BPSD de crudos Loreto y COE:
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Cuadro 108. DIFERENCIA EN EL CONSUMO DE COMBUSTIBLE EN LOS
HORNOS DE PROCESO ESQUEMA ACTUAL Y CON TORRE PRE-FLASH

CRUDO LORETQ
A Esquema actuala 12 | B. Esquema con Pre-Flash Diferencia
000 BPSD a 12 000 BPSD (B-A) / (A)) x 100%
Consumo de combustible F-1 (m*s} 0,000154 0,000139 9,7%
Consumo de combustible F-2 (m*/s) 0,000168 0,000156 7%
Consume de combustible total (m’/s) 0,000322 0,000204 -8,7%
COE
A. Esquema actuala 12 |B. Esquema con Pre-Flash Diferencia
000 BPSD a 12000 BPSD ((B-A} 7 (A)) x 100%
Consumo de combustible F-1 (ms) 0,000152 0,000134 -11,8%
Consumo de combustible F-2 (m¥s) 0,000166 0,000151 -9.0%
Consumeo de combustible total (m’/s) 0,000318 0,000285 -10,4%

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis

En este cuadro se puede apreciar que el consumo de combustible se
reduce significativamente con la implementacion de la Torre Pre-Flash lo

cual se vera reflejado econémicamente.

Cuadro 109. VARIACION EN EL COSTO DE COMBUSTIBLE EN EL
ESQUEMA ACTUAL Y ESQUEMA CON TORRE PRE-FLASH

CRUDO LORETO
m Esquema con PraFlasha] A Consumo Combustible
8PSD 12 000 BPSD MUS$/Afio
|Costo ds Combustible PI N* 6 3 716,75 3 393,55 -323,20
. COE —
Esquema actual a 12 000 Esquema con Pre-Fiash a A Consumo Combustible
12 000 BPSD MUSS$/Ano
|Costo de Combustible Pi N° 6 3 670.58 3 28967 -380,91

Fuente: Cuadro resumen elaborado para la presente tesis
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Observaciones:

- Precios del Combustible Pl N°® 6 usado en los célculos es de 371,10
$/m® segun Osinerg (julio del 2007).

- La mejora econdmica derivada de la optimizacion del proceso sera de
MUSS$ 323,20 cuando se procese crudo Loreto y MUSS$ 380,91 cuando
se procese Crudo Oriente Ecuatoriano.



1.

Xill. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

De acuerdo a las evaluaciones realizadas en los items IX.1 y Xi.4.1
correspondientes a los calculos de caida de presion desde las bombas de
carga hasta el inicio de los trenes de intercambio de calor, las mayores
perdidas de carga se dan en el circuito de transporte N° 2. Asimismo, las
pérdidas de carga se incrementan significativamente en la medida que el
transporte de crudo se realice a menores temperaturas, por lo que se
recomienda mantener el precalentamiento del crudo antes de su transporte.
Esto se consigue alineando parte del suministro hacia el proceso de
desalado dado que |la carga es precalentada hasta aproximadamente 82°C
antes de ingresar a la Desaladora electrostatica.

Segun las evaluaciones desarrolladas en los items 1X.2, X.7.2 y Xl.4.2
correspondientes a los calculos de caida de presion en los trenes de
intercambio de calor, las mayores pérdidas de carga son generadas en ei
tren de intercambio de calor N°1, siendo el intercambiador E-2 el de mayor
incidencia debido a que alli se genera la mas alta caida de presion en dicho
tren. Cuando se procesan cargas de 12 000 BPSD de crudo Loreto en
Planta, las pérdidas de carga por el intercambiador E-2 se encuentran en el
orden de los 4,7 kg/cm2; mientras que en el hipotético caso de procesar
cargas de 15 000 BPSD (considerando la implementacion de una torre Pre-
Flash), las pérdidas de carga por dicho intercambiador llegaria a alcanzar
el orden de los 7.0 kg/cm? Por ello, se recomienda reemplazar ests
intercambiador por otro del tipo carcasa-tubos, cuyas caracteristicas
mecdnicas sean apropiadas para el proceso de manera que genere una
menor caida de presion, manteniendo o superando la tasa de transferencia
de calor del intercambiador en cuestién.
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3. Las bombas de carga P-1 y P-1B, funcionando en paralelo, son suficientes
para asegurar cargas superiores a los 12 000 BPSD de procesamiento de
crudo en la Refineria Conchan. No se requiere instalar nuevas bombas de
carga en el eventual caso de incrementar carga a Planta hasta el nivei
evaluado de 15 000 BPSD.

4. Las mayores tasas de transferencia de calor se dan en el tren de
intercambio N° 2 (5 794 kjoules/s para el crudo Loreto y 5 611 kjoules/s
para el crudo Oriente Ecuatoriano considerando una carga de 12 000
BPSD) respecto del tren de intercambio N° 1 (3 335 kjoules/s para el crudo
Loreto y 3 417 kjoules/s para el crudo Oriente Ecuatoriano considerando la
misma carga de 12 000 BPSD), de este modo el crudo que pasa por el tren
N° 2 (aproximadamente el 60% de la carga) incrementa su temperatura
desde 23,9°C hasta 240°C mientras que el crudo que pasa por el tren N° 1
incrementa su temperatura desde 23,9°C hasta 220°C en promedio.

5. La implementacion de la torre Pre-Flash es una altemativa técnicamente
superior a la implementacion de un Recipiente Flash para resolver el
problema actual de inundacion en la columna de destilacién primaria dado
que la fraccion vaporizada no retoma a la columna, de esta manera se
reduce el congestionamiento de flujos en los platos superiores a la zona de
carga. Asimismo, permite considerables mejoras adicionales, como la
reduccion del consumo de combustible en los hornos de proceso y el
incremento de la capacidad de procesamiento de crudo en la columna de
destilacién primaria hasta los 15 000 BPSD.

6. Del mismo modo, se ha demostrado que la implementacion de la torre Pre-
Flash es econdomicamente viable, teniendo un tiempo de retorno promedio
de 4 ainos y medio (54 meses) y un valor neto actual a diez afos de
MUSS 1 102,54.
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7. Para hacer sostenible técnicamente el proyecto de implementacion de la
torre Pre-Flash es necesario considerar la instalacion de equipos
adicionales, estos son:

Dos intercambiadores de carcasa-tubo para la transferencia de calor
entre los vapores calientes de gasolina que salen del tope de la torre
Pre-Flash y el crudo frio del tren de intercambio N° 1.

Un aerorefigerante para el enfriamiento del liquido (gasolina) empleado
como reflujo de tope de la Torre Pre-Flash.

Dos bombas centrifugas para el bombeo de los liquidos de fondo de la
Torre Pre-Flash hacia los homos de proceso y columna de destilacion
primaria.

Un acumulador de tope (recipiente horizontal, con salida de gases
incondensables por el tope, salida de hidrocarburos liquidos por rebose
y salida de agua por una piema colectora ubicada en el fondo del
recipiente).

Una bomba para el reflujo de gasolina a la Torre Pre-Flash y despacho
de gasolina al pool correspondiente.

Instrumentos de medicién y control, servicios de electricidad, sistemas
de drenajes, vapor de agua saturada a 100 psig (como vapofr
despojante) e inhibidor de corrosion para la proteccion del sistema de
tope.

8. La capacidad maxima de procesamiento de crudo considerando la
implementacion de la torre Pre-Flash sera de 15 000 8PSD; teniendo como
principal limitante la capacidad de calentamiento en los homos de proceso
ya que a este nivel de carga los hornos estarian trabajando a maxima
capacidad.

9. En el caso que la refineria Conchan no esté en condiciones de hacer las
inversiones requeridas para ampliar la planta y aumentar el volumen actual
de procesamiento, la altemativa del Recipiente Flash representa una
solucion técnica al problema de inundacién de los platos. La inversion
econdmica estimada para esta alternativa asciende a MU$ 326.
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APENDICE 1: NOMOGRAFIA PARA PREDECIR RATIOS DE EQUILIBRIO
DE HIDROCARBUROS EN RANGOS DE PRESIC
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Figure 30.1 Nomogtaph for predicting cquilibrium ratios of hydiocsrbons in the low pressure range. (Reproduced
by permission, Journal of Chemical and Engineering Dato, Vol. S, No. 3, page 256, copyright 1960, American
Chemical Society, and 1961, C. F. Braun & Co.)
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APENDICE 3: CALCULO DEL DIAMETRO DE LA TORRE PRE-FLASH,
INUNDACION Y CAIDAS DE PRESION

Dado que la mayoria de las ecuaciones indicadas por Glitsch consideran
unidades en el sistema inglés, los calculos presentados en este apéndice se
mantendran en dicho sistema, sin embargo los resultados mas relevantes
seran mostrados también en unidades del sistema intemacional (SI).

De otro lado, considerando que existen flujos de liquidos significativamente
menores en la zona de enriquecimiento que en los fondos de columna, se
establecera dos diametros, uno menor para la zona de tope y otro mayor para
la zona de fondos.

Crudo Loreto:

FLUJOS NETOS DE VAPOR {POR ETAPA)

ETAPA | PESO MOLEC. | DENSIDAD ACTUAL] FLUJO MASICO| CAUDAL CAUDAL
1 kg/m” M kg/dia M std m'dia | M m*dia

1 60,15 2,29 4,79 1,89 2,10

2 99,66 6,09 172,93| 41,11 28,39

3 105,51 6,17 185,89 41,74 30,15

4 109,17 6,20] 182,59 39,62 29,44

5 110,99 6,13 174,44 37.23 28,45

6 107,78 5,43 137,62 30,25 25,34

7 100,24 5,04 27,86 6,59 5,53

) 90,31 4,53 17,18 4,51 3,79

FLUJOS NETOS DE LIQUPOS {POR ETAPA)
ETAPA | PESO MOLEC. | DENSIDAD ACTUAL| FLUJO MASICO| CAUDAL CAUDAL
kg/m® M kg/dia std m°/dia gpm

1 104,14 652,52 73.a7r 104,38 20,77

2 117,97 648,69 86,82 114,67 24,55

3 129,16 668,59 8352 105,73 22,92

4 138,10 677,54 75,37 93,40 20,41

5 153,62 691,57 38,55 45,64 10,23

6 320,52 816,42 1722,02 1 805,61 386,95

7 323,82 819,35 1711,34 1 790,97 383,17

8 328,69 823,51 1 695,30 1 769,43 377,66
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA ZONA DE TOPE

(Platos téoricos de 2 a §)

Caudal de vapor =
Densidad del vapor =
Caudal de liquido =
Densidad del liquido =

Factor del Sistema=

12,32 pie’ls (flujos de la etapa 3}
0,38 Ib/pie’

22,92 gpm

41,74 bipie’

0,85

1) Velocidad de diseno de la bajante, VD 4, .-

Ec. (13), VDgsq =
Ec. (14), VDg,=
Ec. (15), VDigsq =

212,5 gpm/pie”
224,1 gpm/pie”
200,8 gpm/pie”

Se elige el valor mas pequeno de estas ecuaciones, entonces:

VDcsg =

200,8 gpmipie®

2} Factor de capacidad de vapor, CAF.-

De fa figura del Apéndice 4:

(a) CAF, =
(b) CAF, =

Se selecciona el menor valor, CAF, =
Factor de capacidad de vapor, CAF =

0,45
> 0.55

0,45
0,38

3) Estimacion inicial det Diametro de fa Columna.-

Vearga =

De lafigura del Apéndice 5:
Diametro inicial =

FPL (preliminar) =

Area efectiva minima, AAM =

Area minima de la bajante, ADM =
Relacion ADM/AAMx100% =

1,189 pie’ls

2 pie {Platos de paso simple}
18 pulgadas
4,255 pie’

0,152 pie’ {factor de inundacién: 0.75)
36% < 11% (criterio de aceptacion}
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Dado que la relacion ADM/AAM es menor al 11%, Glitsch recomienda que se considere
un area de la bajante igual al doble del 4rea minima calculada (ADM).

Area preliminar de 1a bajante, ADM = 0,304 pie®

4) Area de la Columna.-
Se debe elegir el resultado mayor de 1as siguientes ecuaciones:

Ec. (21) Area de la columna, ATM = 4,559 pie?
Ec. (22) Area de la columna, ATM = 5,313 pie’

Se elige el valor més alto de estas ecuaciones, entonces:

Area total minima, ATM = 5313 pie®

Diametro de la columna, D = 2,601 pie

(se toma en cuenta el entero superior) = 3,0 pie = 0,914 m

Area total de la columna, AT = 7,069 pie’ = 0,657 m*

Area total de la bajante, AD = 0,40 pie®* = 0,038 m?
Relacién AD/ATx100% = 5,73% < 10% (criterio de aceptacién)

Sin embargo, en caso de bajo caudal de liquidos, es posible que la relacion AD/AT no
alcance el 10%.

AD/AT = 0.0573 aprox:

Relacién H/D = 0,1065

Ancho de la bajante, H = 0,32 pie

Ancho de la bajante, H= 4pulg = 0,097 m
Relacién LD = 0.6170

L ongitud del vertedero, L = 1,85 pie

Longitud del vertedero, L = 22 pulg = 0,564 m
Altura de vertedero = 2pulg = 0,051 m
Longitud de paso de flujo, FPL = 28,3 pulg = 0,720 m
Area efectiva, AA = 63 pie* = 0,581 m’

5) Porcentaje de inundacion

% tnundacion = 51,7%
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6) Caida de presién
Nuimero de valvulas por plato = 75

Area hueca, A, = 0,96 pie’
Paso de vapor por area hueca, Vy = 12,9 piefs
Vi’ " (Dv /D)= 1,53

De la figura del Apéndice 7:

(a) AP valvulas parcialmente abiertas = 1,25 pulgadas de liquido

(b) AP valvutas totalmente abiertas = 1,30 pulgadas de liquido
{consideramos un espesor de bandeja de 0.134 pulgadas y un espesor de valvulas de
0.060 pulg)

Se elige €l valor mas alto de estas ecuaciones, entonces:

A P vapor = 1,30 pulgadas de liquido

APtotal (Eq1+Eq2)= 2,5 pulgadas de liquido

A P (caida de presion por plato) = 0,06 psi= 0,0043 kglfcm’
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CALCULO DEL DIAMETRO DE LA ZONA DE FONDOS

{Piatos téoricos de 6 a 8)

Caudal de vapor = 10,36 pie’/s (flujos de la etapa &)
Densidad del vapor = 0,34 Ib/pie’

Caudal de liquido = 386,9 gpm

Densidad del liquido = 50,97 Ib/pie’

Factor del Sistema= 0,85

1) Velocidad de disefio de la bajante, VD ,, -

Ec. (13), VDgq= 212,5 gprmipie”
Ec. (14), VDgq= 248,0 gprvpie”
Ec. (15), VDggq = 2222 gpnvpie®

Se elige el valor mas pequefio de estas ecuaciones, entonces:

VDigey = 212,5 gpmipie”

2) Factor de capacidad de vapor, CAF.-

De iafigura del Apéndice 4:

{a) CAF, = 0,45
(b} CAFy = > 055
Se selecciona el menor valor, CAF, = 0,45
Factor de capacidad de vapor, CAF = 0,38

3) Estimacion inicial del Diametro de fa Columna.-
Veargo = 0,848 pie’’s

carga

De {a figura del Apéndice 5.

Diametro inicial = 3,5 pie (Platos de paso simple)

FPL (preliminar) = 31,5 puigadas

Area efectiva minima, AAM = 6,223 pie®

Area minima de {a bajante, ADM = 2,428 pie® (factor de inundacién: 0.75)

Relacion ADM/AAMxX100% = 39,0% > 11% (criterio de aceptacion)
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4) Area de fa Columna.-
Se debe elegir el resultado mayor de las siguientes ecuaciones:

Ec. (21) Area de la columna, ATM = 11,078 pie2
Ec. (22) Area de la columna, ATM = 3,788 pie2

Se elige el valor mas alto de estas ecuaciones, entonces:

Area total minima, ATM = 11,079 |:)ie2

Diametro de |la columna, D = 3,756 pie

{se toma en cuenta el entero superior) = 4,0 pie = 1,219 m
Area total de la columna, AT = 12,566 pie2 = 1,167 m?
Area total de la bajante, AD = 2,754 pit!:2 = 0,256 m®
Relacion AD/ATX100% = 21,9% > 10% (criterio de aceptacion).
AD/AT = 0.2190 aprox:

Relacion H/D = 0.2710

Ancho de la bajante, H = 1,08 pie

Ancho de la bajante, H = 13 pulg = 0,330 m
Relacion L/ID = 0,8890

Longitud del vertedero, L = 3,56 pie

Longitud del vertedero, L = 43 pulg = 1,084 m
Altura de vertedero = 2 pulg = 0,051 m
Longitud de paso de fiujo, FPL = 22,0 pulg = 0,558 m
Area efectiva, AA = 7,06 pie? = 0,656 m?

§) Porcentaje de inundacion

% inundacion = 55,6%

6) Caida de presién

Numero de valvulas por plato = 85
Area hueca, Ay = 1,08 pie’
Paso de vapor por area hueca, Vy = 9.6 piels

V2 *(Dv1Dy)= 0,6
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De la figura del Apéndice 7:

{a) AP valvulas parcialmente abiertas = 0,5 pulgadas de liquido

{b) AP valvulas totalmente abiertas = 0,95 pulgadas de liquido
(consideramos un espesor de bandeja de 0.134 pulgadas y un espesor de valvulas de
0.060 pulg)

Se elige el valor mas alto de estas ecuadones, entonces:

A Pvapor = 0,95 pulgadas de liquido

A P total = 3,5 pulgadas de liquido

A P {caida de presion por plato) = 0,10 psi= 0,0072 kg/cm?
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FLUJOS NETOS DE VAPOR (POR ETAPA)

ETAPA | PESOMOLEC. | DENSIDAD ACTUAL| FLUJO MASICO| CAUDAL CAUDAL
kg/m’ M kg/dia M std m*/dia M m /dia
1 59,50 2,26 8,90 354 3,93
2 101,17 6,37 220,86 51,72 34,67,
3 107,54 6,50| 243,59 53,66 37,49
4 111,59 6,57 240,98 51,16 36,69
5 113,80 6,53 232,22, 48,34 35,57
6 11,38 5,84 184,10 39,16 31,52
7 103,26 5,40 31,55 7.24 584
8 93,16 4,36 19,07 4,85 3.92
FLUJOS NETOS DE LIQUIDOS (POR ETAPA)
ETAPA | PESOMOLEC. | DENSIDAD ACTUAL | FLUJO MASICO |  CAUDAL CAUDAL
kg/m® M kg/dia std m*/dia gpm
1 105,13 653,47 97,58 137,81 27,40
2 119,09 637,09 120,30 160,74 34,64
3 130,11 650,47 117,70 152,06 33,19
4 138,67 656,58 108,93 138,26 3044
5 152,82 667,67 60,82 75,62 16,71
6 322,21 789,68 1647,19 177627 382,66
7 326,20 792,95 1634,71 1759,18 378,20
8 331,85 797,37 1616,82 1735,14 371,99

\Ddsg=

Caudal de vapor =
Densidad del vapor =
Caudal de liquido =
Densidad del liquido =

Factor del Sistema=

Ec. (13), VD, =
Ec. (14), WDy, =
Ec. (15), WDy, =

CALCULO DEL DIAMETRO DE LA ZONA DE TOPE
{Platos téoricos de 2 a 5)

15,32 pie¥s
0,41 |b/pie’

33,19 gpm

40,61 Ib/pie®

0,85

1) Velocidad de diseiio de Ia bajante, VD 4, .-

(flujos de la etapa 3)

212,5 gpmipie”
221,0 gompie”
198,0 gpmpie”

Se elige el valor mas pequeiio de estas ecuaciones, entonces:

198,0 gprpie’
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2) Factor de capacidad de vapor, CAF.-

De la figura del Apéndice 4:

(a) CAFy = 0,45
(b) CAF, = >055
Se selecciona el menor valor, CAF, = 0,45
Factor de capacidad de vapor, CAF = 0,38

3) Estimaci6n iniclal detl Didmetro de la Columna.-
Veaga = 1,539 pie’ls

De la figura del Apéndice 5:

Didametro inicial = 2,5 pie (Platos de paso simple)

FPL (preliminar) = 22,5 pulgadas

Area efectiva minima, AAM = 5,566 pie’

Area minima de la bajante, ADM = 0,224 pie? (factor de inundacion: 0.75)
Relacion ADM/AAMX100% = 4,0% < 11% (criterio de aceptacion)

Dado que la relacién ADM/AAM es menor al 11%, Glitsch recomienda que se considere
un area de la bajante igual al doble del area minima calculada (ADM).

Area preliminar de la bajante, ADM = 0,447 pie’
4) Area de la Columna.-

Se debe elegir el resultado mayor de las siguientes ecuaciones:

Ec. (21) Area de la columna, ATM = 6,013 pie’

Ec. (22) Area de la columna, ATM = 6,879 pie’

Se elige el valor mas alto de estas ecuaciones, entonces:

Area total minima, ATM = 6,879 pie’

Diametro de la columna, D = 2,959 pie

{se toma en cuenta el entero superior) = 3,0 pie = 0,914 m
Area total de la columna, AT = 7,069 pie® = 0,657 m’
Area total de la bajante, AD = 0,46 pie’ = 0,043 m?

Relacién AD/ATx100% = 6,50% < 10% (criterio de aceptacion),
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Sin embargo, en caso de bajo caudal de liquidos, es posible que la relacién AD/AT no
alcance &l 10%.

AD/AT =0.0650 aprox:

Relacién H/D = 0,1165

Ancho de |la bajante, H = 0,35 pie

Ancho de la bajante, H = 4 pulg = 0,107 m
Relacién L/D = 0,6416

Longitud del vertedero, L = 1.92 pie

Longitud del vertedero, L = 23 pulg = 0,687 m
Altura de vertedero = 2pulg = 0,051 m
Longitud de paso de flujo, FPL = 278 pulg = 0,701 m
Area efectiva, AA = 8,15 pie* = 0,671 m?
5) Porcentaje de inundacién

% Inundacién = 68,4%

6) Caida de presion

NOmero de valvulas por plate = 74

Area hueca, A, = 0,94 pie’

Paso de vapor por area hueca, Vi = 16,3 piefs

Vil " (Dv 1 DY)= 2,65

De la figura del Apéndice 7:

(a) AP valvulas parcialmente abiertas = 2,20 pulgadas de liquido

(b) AP valvulas totalmente abiertas = 1,60 pulgadas de liquido

(consideramos un espesor de bandeja de 0.134 pulgadas y un espesor de valvulas de
0.060 pulg)

Se elige el valor mas alto de estas ecuaciones, entonces:

A P vapor = 2,20 pulgadas de liquido

APtotal (Eq1+Eq2)= 3,5 pulgadas de liquido

AP (caida de presion por plato) = 0,08 psi = 0,0058 kglcm®
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CALCGULO DEL DIAMETRO DE LA ZONA DE FONDOS

(Platos téoricos de 6 a 8)

Caudal de vapor = 12,88 pie¥s {flujos de la etapa 6)
Densidad del vapor = 0,36 Ib/pie®

Caudal de liquido = 382,7 gpm

Densidad del liquido = 49,30 Ib/pie®

Factor del Sistera= 0,85

1) Velocidad de disefio de fa bajante, VD g~

Ec. (13), VDgeo = 2125 gpm/pie”
Ec. (14), VDgq = 243,8 gpm/pie?
Ec. (15), VDgq = 218,5 gpmipie’

Se elige el valor mas pequefio de estas ecuaciones, entonces:

VD = 212,5 gpipie’

2) Factor de capacidad de vapor, CAF.-

De la figura del Apéndice 4.

(a) CAF, = 0,45
(b) CAF, = > 0.55
Se selecciona el menor valor, CAF, = 0,45
Factor de capacidad de vapor, CAF = 0,38

3) Estimacion inicial del Didmetro de la Columna.-
Vewgs = 1,112 pie’/s

De la figura del Apéndice 5:

Diametro inicial = 3,5 pie (Platos de paso simple)

FPL (preliminar) = 31,5 pulgadas

Area efectiva minima, AAM = 7,109 pie®

Area minima de la bajante, ADM = 2,401 pie’ (factor de inundacion: 0.75)
Relacién ADM/AAMX100% = 33,8% > 11% (criterio de aceptacion)

4) Area de fa Columna.-

Se debe elegir el resultado mayor de las siguientes ecuaciones.
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Ec. (21) Areade la columna, ATM = 11,911 pie®
Ec. (22) Area de la columna, ATM = 4,970 pie?

Se elige el valor mas alto de estas ecuaciones, entonces.

Area total minima, ATM = 11,911 pie®

Diametro de la columna, D= 3.894 pie

{se toma en cuenta el entero supenor) = 4,0 pie = 1,219 m
Area total de la columna, AT = 12,566 pie® = 1,167 m’
Area total de la bajante, AD = 2,533 pie’ = 0,235 m?
Relacion AD/ATX100% = 20,2% > 10% (criterio de aceptacion)
AD/AT = 0.2020 aprox;

Relacion H/D = 0,2560

Ancho de la bajante, H = 1,02 pie

Ancho de la bajante, H = 12 pulg = 0312 m
Relacion UD = 0,8728

Longitud del veitedero, L= 3,49 pie

Longitud del vertedero, L= 42 pulg = 1,064 m
Altura de vertedero = 2pulg = 0,051 m
Longitud de paso de flujo, FPL= 234 pulg = 0,595 m
Area efectiva, AA= 7.5 pie’ = 0,697 m’
5) Porcentaje de inundacion

% inundacion = 62,8%

6) Caida de presion

Numero de valvulas por plato = 80

Area hueca, A, = 1,15 pie’
Paso de vapor por area hueca, V = 11,2 piefs
V.2 *(Dv/ D)= : 0,9

De la figura del Apéndice 7:
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(a) AP valvulas parcialmente abiertas = 0,75 pulgadas de liquido

(b} AP valvulas totalmente abiertas = 1,20 pulgadas de liquido
{consideramos un espesor de bandeja de 0.134 pulgadas y un espesor de valvulas de
0.060 pulg)

Se elige el valor mas alto de estas ecuaciones, entonces:

A P vapor = 1,20 pulgadas de liquido

AP total = 3,7 pulgadas de liquido

A P (caida de presion por plato) = 0,11 psi= 0,0075 kgicm?®
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APENDICE 4: FACTORES DE CAPACIDAD DE GLITSCH

CALL. Flood Canucsty Factor ab Zero Liquid Load
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FIGURE 5a
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APENDICE 5: APROXIMACION DEL DIAMETRO DE LA COL UMNA
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FIGURE 6
BALLAST TRAY DIAMETER

(FOR APPROXIMATION PURPOSES ONLY)
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RATIOS PARA DETERMINAR
VERTEDERO Y EL ANCHO DE LA BAJANTE
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APENDICE 7: GRAFICO PARA DETER i
INTERIOR DE UNA COLUMNA DE DESTILACION

Vi D/Dy ) APy 7 LIQUID
fIGURE 8
BALLAST TRAYS
DRY TRAY AP»
V-1 & V4 TRAYS
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(@) ____—— K. Varies W/Deck Thickness

i

End
©°

-

4 GA. YALVE
16 GA. VALVE'

UNITS PARTIALLY
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OBTAIN AP, CORRESPONDING TO (APy = 1.35mDm + K.\Vy D./Dy)
(3) UNITS PARTIALLY OPEN and . D.
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THE LARGER VALUE APPLIES.
EXAMPLE: V-1 UNIT (14 Ga.)
’ Deck Thickness = 14 Ga,
Vi D./D. = 2.00
Density of Liguid = 23.0
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APENDICE 8: CALORES ESPECIFICOS PARA MEZCLAS DE PETROLEOS
LiQUIDOS
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21.1. Specific heat of mixed liquids petrolenoms. (Reproduced by permission British Chemical Endineering,
pege 506, copyright 1958.)
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APENDICE 9: GRAVEDAD ESPECIFICA DE FRACCIONES DE PETROLEO
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Figure 8,1. Specific gravity of petroleum fractions. (Reproduced by permission Petroleum Refiner, Vol. 37, No.
copyright 1958, Gulf Publishing Co., Houston.)
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APENDICE 10: TABLA DE NECESIDADES DE OPERADORES PARA
DIVERSOS TIPOS DE EQUIPOS DE PROCESO

Oporadores por
Tipo de aquipe gandrico unidad por turng
fnstalaciones avvikores
Plantas do gite )
Calderas t
Chimonoas 0
Tortug tlg anlriamicnto §
Dosmingtdlizadoraa e apua 0s
Plantas de geoeracion da conrieme eldcisica 3
Plantas da geaeracion do corripnie elécirica poridtiles 05
Subestaciones eléclricas 1]
Incineradores 2
Unidades de refrigeracion mecinica Q.5
Plantas de timemicnto de agua cdn desecho 2
Plantas de tratamiento de agua 2
Transporiadores 0.2
Trituradoras, molinns, moladaens 0.5-1
Méquinasg de racuperacion de energla y de inputsidn -
Cvaporadorog .3
Vaporizodores 0.0s
Hornos 0.8
Mntares de gas y compresorns
Ventiladarns 0.05
Sopladores y compinsares C.1-0.2
£€nuipo do conlagio gas-sdlidn 0.1-03
Combindores da coloe 0.1
Maacladares 0.3
flecipientes de proceso
Torces {se incluyen hombag auxilisrer y camhiadares) 0.2-0.5
Recipientes -
Bombas —
Reactores 0.5
Separgdores
Clasificadores y espasanins 0.2
Seperodores conliugos y tiiros 0.05-0.2
Ciclones —
Flros dn bolsa 0.2
Procipitacfores alectrostiticos 0.2
Flitzon rotatorios y de bonda 0.1
Dr placa y cundro, dp coraza vy hojs 1
Equipo de oxpresion 0.2
Ciiba 0.05
Equipo de agrantnntinnto o Ruinoctlo «dn tamaiio 0.1~

Recipienios de akmacenamianto




-224 -

APENDICE 11: TABLAS Y GRAFICOS PARA DETERMINAR LOS COSTOS
DE COMPRA DE INTERCAMBIADORES DE CALOR
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[%3 et W
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Heat Transier Area, A (m?)
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b I . s
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1.25 - —
LLQ ] [|
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30 1 1 i
il
o ! }
Shell and Tube Exchangers
25 4+ /1
re 41—
: A
V]
p4
20 P,
d
¥ 7
y. 4 d
/] A
f
s H Dz
/ A -
/ .
4 71 [Double Pipe, Multiple Pipe,
AT Seraped Wall, and Spiral Tube -
Wk ]
10 94 A |
A T
A
. Air Coolers, Spirai Plate !
5 744 ;/ and Flat Plate
AL
1174,
/1
0 ; !
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
FDFM
Materlal Factors for Heat Exchangers
Material Factor, £,
Shell—€S s Cu s ss s Ni s i
Exchonger Yype Tube—(S (v (v £ §s Ni Ni T L E}
Double Pipe 1.00 125 1.66 170 300 280 380 720 1200
Multiple Pipe "1.00 125 160 170 300 280 380 720 12.00
Fixed Tube Sheet ’ .
or U-Tube 1.00 125 160 170 300 280 380 720 12.00
Floating Head 1.00 125 160 170 300 280 380 720 1200
Bayonet 1.00 125 160 170 3.00° 280 380 720 1200
Kettle Rebailer 1.00 125 160 120 300 280 380 720 1200
Sceaped Wall 1.00 1,2 160 170 3:.00 280 380 720 1200
Spiral Tube 1.00 125 1.60 230 300 280 380 720 1200
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APENDICE 12: TABLAS Y GRAFICOS PARA DETERMINAR LOS COSTOS
DE COMPRA DE AEROREFRIGERANTES
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3o
i NENSARANN. | |
an | ) I
| I
I— Shell and Tube Exchangers
25 /]
4
! £
/
,
20 p.
%
v 1 /,
4 LA
% A
-
oF 15 I/ d
W P4l A
d
/1 |Doutle Pipe, Muttiple Plpe
) A~ | [Scraped Wall, and Spiral Tube
10 / . 't |/
£ Al
Tt
e
P il
oA Air Coolers, Spirai Prate,
51 4P and Fiat Plate
/2 /" '
0 T - T T ' T ™
Q 2 4 6 8 10 12 14 16 i8
Fofu
Teflon Tube Exciranger Flat and Spiral Plate Air Cooler
Materiol in .
i Contact with
Sheit Material Fy Process Fluid Fy Tube Material Fu
CS 1.00 s 1.00 s 1.00
Cu 1.20 Cu 120 Al 1.50
SS 1.30 S5 230 S5 3.00
Ni 1.40 Ni 280 — —
Ti 3.30 Ti 7.20 — —
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APENDICE 13: TABLAS Y GRAFICOS PARA DETERMINAR LOS COSTOS
DE COMPRA DE BOMBAS
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Material Factors, F,

Pump Type Cast Iron Cast Steef Cu Alloy 55 Ni Alloy [

Reciprocating 1.0 14 1.3 1.9 35 5.7
Rotary !
Positive '
Displacement 1.0 14 13 20 4.0 2.0
Centrifugal 1.0 18 — 2.4 5.0 —~
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APENDICE 14: TABLAS Y GRAFICOS PARA DETERMINAR LOS COSTOS
DE ACUMULADORES
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Construction & F,
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APENDICE 15: TABLAS Y GRAFICOS PARA DETERMINAR LOS COSTOS
DE TORRE PRE-FLASH
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Horzaontat and Vertical

Material of v
Construction . F,

(@] 1.0
SS clad : 25
8s 4.0
Ni clad 4.5
Ni : 9.8
Ti clad 49
Ti 10.6

Material and Quantity Factors for Sieve Trays

Number of Trays Fq Fam
1 30 Material Of
4 2t Construction Troys Demister Pad
720 ocs 1.2 T
10 15 Ss 2.0 1.2
>20 1o Fluorocarbon 20
Ni-altoy 5.0 4.2
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