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P2 Presion del agua amarga a la salida del lado tubo (Kg/cm?g)

P Presion del agua despojada a la entrada del lado carcasa (Kg/cm?g)
P, Presion del agua despojada a la salida del lado carcasa (Kg/cm?g)
Q Transferencia de calor real (W)

Qmax Transferencia maxima de calor (W)

R Razo6n de capacidad (adimensional)

REE Refineria Estatal Esmeraldas

R? Coeficiente de determinacion (adimensional)
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Vi, Volumen molar (m3 * mol™1)

X Tiempo (h)
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RESUMEN

Se optimizd energéticamente las unidades de tratamiento de aguas amargas, mediante la
reduccion del consumo de vapor en la Refineria Estatal Esmeraldas. Para ello, se plantearon dos
propuestas: La primera, consistio en operar el tren de intercambiadores de calor completo;
mientras gque, la segunda se baso en la implementacion de un spillback y una valvula de tres vias
en el sistema de reflujo. Para la determinacion de la propuesta mas viable, se enfocé el analisis
en los siguientes aspectos: Técnico, ambiental y econdmico, a través de la utilizacion de una
metodologia de tipo l6gica deductiva. Durante el desarrollo de la propuesta 1, se estimd el tiempo
de operacién continua-eficiente del tren de precalentamiento; mediante el comportamiento del
coeficiente global de transferencia de calor (U) a lo largo del tiempo. Mientras que, en la propuesta
N° 2, se simulé la valvula de tres vias en el sistema de reflujo, por medio de una linea que sale
del plato 7 de la despojadora y re-ingresa por el plato 1. Se calculé que, el tiempo de operacion
continua-eficiente para las unidades Z1 y Z3, es de 6 y 9 meses; con una tasa de consumo de
vapor 42,378 y 44,228 puntos menos que el actual. Esto representa, un ahorro econémico para la
empresa de 70281,89 y 163790,13 dolares, respectivamente. Por su parte, la propuesta 2, generé
un ahorro de 93963,41 y 132051,71 dolares; como consecuencia de una tasa de consumo de
152,253y 200,993 Kg/m3 en las plantas Z1y Z3, respectivamente. Se determiné que, la propuesta
1 es la méas viable desde el punto de vista técnico, ambiental y econdmico. Se recomienda
implementar el spillback, como medio de proteccion para las bombas de reflujo

sobredimensionadas de la unidad Z3.

PALABRAS CLAVE: <INGENIERIA Y TECNOLOGIA QUIMICA>, <TECNOLOGIA DE
LOS PROCESOS INDUSTRIALES>, <OPTIMIZACION DE PROCESOS> <VAPOR>
<AGUA AMARGA> <DESTILACION> <PENG ROBINSON (MODELO DE
SIMULACION)> <ESMERALDAS (CANTON)>
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ABSTRACT

The bitter water treatment units were optimized energetically by reducing steam consumption at
the state-owned Esmeraldas refinery. For this purpose, two proposals were proposed: The first
consisted of operating the complete heat exchanger train; while, the second was based on the
implementation of a spillback and a three-way valve in the pump around. To the determination of
the most viable proposal, the analysis focused on the following aspects: Technical, environmental
and economic, with a deductive logic methodology. During the development of proposal 1, the
continuous-efficient operation time of the preheating train was estimated; through the behavior
of the global coefficient of heat transfer (U) over time. Whereas, in proposal N° 2, the three-way
valve was simulated in the pump around, by means of a line exiting the tray 7 from stripper and
reentering by the tray 1. It was calculated that the continuous efficient operation time for units Z1
and Z3 is 6 and 9 months; with a rate of steam consumption 42,378 and 44,228 points less than
the current. This represents an economic saving to the company of 70281,89 and 163790,13
dollars respectively. On the other hand, proposal 2 generated a saving of 93963,41 and 132051,71
dollars, because of a consumption rate of 152,253 and 200,993 Kg/m?3 in the plants Z1 and Z3
respectively. It was determined that proposal 1 is the most viable from the technical,
environmental and economic point of view. It is recommended to implement the spillback as a

means of protection for the oversized pumps around of the Z3 unit.

KEY WORDS: <ENGINEERING AND CHEMICAL TECHNOLOGY>, <INDUSTRIAL
PROCESS TECHNOLOGY>, <OPTIMIZATION OF PROCESSES>, <STEAM>, <BITTER
WATER>, <DISTILLATION> <PENG ROBINSON (SIMULATION MODEL)>,
<ESMERALDAS (CANTON)>
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INTRODUCCION

La Refineria Estatal Esmeraldas (REE) fue construida durante la década de los setenta, con la
finalidad de procesar el crudo proveniente de la region amazonica del Ecuador, y obtener asi un
sinnimero de productos derivados del petrdleo (Gasolinas, LPG, lubricantes, asfaltos, entre

otros); ademas de una considerable aportacién en relacion a los ingresos econémicos del pais.

No obstante, da inicio a sus actividades afios méas tarde de su fundacién; contando con una
capacidad de refinacion de 55600 barriles diarios (BPD), y en 1987 sufre una primera ampliacién
que le permitiria procesar unos 90000 barriles de petréleo por dia. Hoy por hoy, la Refineria
Estatal Esmeraldas (REE), posee una capacidad productiva equivalente a los 110000 barriles

diarios.

Sin embargo, con la rehabilitacion llevada a cabo hace poco; se ha conseguido a més de
incrementar la eficiencia de refinacion como consecuencia de la adquisicion de nuevos equipos
para FCC, aumentar la produccion de aguas amargas y por consiguiente que las unidades

encargadas de tratar este tipo de aguas, operen con rendimientos energéticos poco 6ptimos.

Es por esta razén que, haciendo uso de una metodologia de tipo l6gica deductiva; se han planteado
dos propuestas, cuyo principal objetivo busca: Optimizar energéticamente las unidades de
tratamiento de aguas amargas (Z1 y Z3), mediante la reduccion del consumo de vapor por parte
de cada una de éstas. Para ello, primero se realiz6 un diagnostico en cuanto al flujo de vapor

inyectado en las plantas de despojamiento, bajo las condiciones normales de operacion.

Luego, se construy6 una linea base con las variables del proceso (temperaturas, presiones y flujos
maésicos) tomados en campo y del DCS en los escenarios actuales; con la intencion de validar el
modelo de simulacion en estado estacionario de las unidades Z1 y Z3 para modificaciones
técnicas en el sistema de reflujo (propuesta 2). Asi también, se llevd a cabo el seguimiento diario
del tren de precalentamiento correspondiente a cada una de estas plantas, con el propdsito de

calcular periddicamente el coeficiente global de transferencia de calor (propuesta 1).

Una vez validados los modelos con el programa PETRO-SIM V.6.1, se procedié a simular la
accion de una valvula de tres vias y un spillback en el pumparound. De igual manera con los
valores de U calculados, se estimé el tiempo de operacion continua-eficiente del tren de
precalentamiento operando bajo las condiciones de la propuesta 1, para asi finalmente, elegir la

propuesta con los resultados méas 6ptimos, en cuanto al consumo de vapor se refiere.
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CAPITULO1

1. DIAGNOSTICO Y DEFINICION DE PROBLEMA

1.1. Identificacion del problema

Actualmente, la eficiencia energética de las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas en la
Refineria Estatal Esmeraldas (REE), se ha visto reducida a causa de la rehabilitacién sufrida hace
poco por la Unidad de Craqueo Catalitico Fluidizado (FCC). Pues si bien es cierto, dicha
rehabilitacion no solamente provocé un aumento de productividad en FCC, sino que también
significd un incremento en la carga de alimentacion a estas plantas de tratamiento de aguas

amargas.

Motivo por el cual, Refineria Estatal Esmeraldas se vio en la necesidad de implementar una
tercera planta de Despojamiento (Z3); con el propésito de suplir la demanda de tratamiento de
estas aguas ricas en NH3 y H, S. Ahora bien, al verse modificada una de las variables del proceso,
como ocurre en este caso con el flujo de alimentacion; el resto de las variables termodinamicas

(temperaturas y presiones) también se han visto afectadas.

Y es ahi, en donde radica el presente problema a tratar; puesto que en su momento se realizaron
ciertos ajustes en el proceso, con la finalidad de mantener la puesta en marcha, al igual que la
estabilidad de estas unidades de despojamiento. Re-ajustes, sin embargo, que no han sido del todo
evaluados, y que mas bien ocasionaron que dichas plantas se encuentren operando con

rendimientos por debajo del 50% y con un consumo de vapor para nada conveniente.

De igual forma, la implementacion de una tercera unidad de despojamiento (Z3), represent6 un
incremento en el consumo de vapor, y debido a que los costos monetarios para la generacion del
mismo en la unidad de Utilidades, son significativos a largo plazo; resulta ser un proceso en

cuanto a términos financieros se refiere, poco rentable para la empresa.



1.2. Justificacion del proyecto

Al pasar de los afios, el tema sobre la contaminacion del medio ambiente ha venido tratandose
con un mayor grado de responsabilidad por parte de cada una de las naciones del mundo, creando
leyes de Prevencién y Control para asegurar el bienestar del planeta; y a su vez estableciendo

severas sanciones en caso de llegar a incumplirse con lo expuesto en la Legislacion.

Por tal motivo, es que las diferentes industrias generadoras de los principales contaminantes, son
hoy en dia las méas preocupadas por regir sus actividades de modo que sean lo mas amigables
posible con la naturaleza. Es ahi, en donde las refinerias juegan un papel imprescindible para

preservar el entorno que nos rodea, pues si bien es cierto, constituyen la mayor fuente de polucion.

Claro esta, Refineria Estatal Esmeraldas (REE) también dispone de unidades especialmente
disefiadas para el tratamiento de cada uno de estos gases y liquidos toxicos tanto para la salud de
la poblacion, asi como la del ambiente. Tal es el caso de las plantas de tratamiento de aguas
amargas, en cuyo proceso, el vapor juega un papel trascendental con respecto a la eficiencia

energética de cada una de ellas.

Sin embargo, al ser el vapor el primordial elemento para conseguir un buen despojamiento de
estos contaminantes, y sabiendo de antemano que la produccién del mismo le genera al pais
importantes costos a largo plazo; resulta ser de vital importancia la bisqueda de potenciales
propuestas, las cuales permitan conseguir similares o porque no, mejores resultados energéticos;

ademas de una reduccion considerable en el consumo de vapor dentro del proceso.

Finalmente, es preciso destacar que desde el inicio del presente trabajo de titulacion se ha contado
con el respaldo de EP PETROECUADOR, misma que ha brindado todas las facilidades para el

desarrollo del proyecto; poniendo a disposicion recursos econémicos, técnicos y humanos.



1.3. Linea base del proyecto

Las unidades de tratamiento de aguas amargas en la Refineria Estatal Esmeraldas (REE), se
encuentran operando hoy por hoy con capacidades por debajo del 70%. De igual forma, el tren de
precalentamiento en cada una de ellas; se maneja con rendimientos minimos (< 50%), como
consecuencia de mantener en funcionamiento la mitad del tren de intercambiadores de calor. Esto
indudablemente, provoca que variables como temperaturas y flujos maésicos, no se estén
aproximando a los parametros de disefio; causando asi, un desperdicio en cuanto a recursos

econémicos se refiere.

Resulta preciso denotar que, estas plantas de despojamiento (Z1 y Z3) son estructuralmente
similares, y se encuentran constituidas por: Un tambor desgasificador, un tren de
precalentamiento, una torre despojadora, un rehervidor de tipo termosifon y un sistema de reflujo;
con la excepcion de que el tren de precalentamiento de la unidad Z1, esta compuesto por 4
intercambiadores de calor de tipo carcasa y tubos; mientras que el de la Z3, lo conforman

Unicamente 2 intercambiadores de calor de tipo doble tubo.

De igual forma, las aguas amargas enviadas a estas plantas con la finalidad de remover el 99% de
H,S y el 80% de NH3, son quimicamente iguales. Puesto que, dichas aguas provienen de un
mismo cabezal, en el cual se juntan las descargas provenientes de los recipientes C-V4, C-V16,
TV1-V16 y F-V10. A propésito, estas cargas de alimentacion, son repartidas convenientemente,

para que las plantas de tratamiento no operen por debajo del 60% de su capacidad (23710 kg/h).

Ahora bien, el proceso da inicio con la entrada del agua amarga a un tambor desgasificador (Z1-
V1), en este recipiente se separan los hidrocarburos presentes en la misma, como consecuencia
del sobre flujo causado por la diferencia de sus densidades. La parte de hidrocarburos es dirigida,
internamente en el tambor, hacia un compartimiento, y de ahi por medio de la bomba (Z1-P1), es

enviada al tanque de SLOP.

El agua amarga separada, contina en la linea del proceso, y mediante la bomba de carga (Z1-P2
A/B) alimenta la despojadora (Z1-V2). Antes de ingresar la carga a la torre; ésta es previamente
calentada al pasar a través de un tren de precalentamiento (Z1-E1 A/B/C/D), més especificamente
por el lado tubo de los intercambiadores de calor; mientras que por el lado carcasa, circula el agua

despojada, procedente del fondo de la despojadora o stripper.



Cabe recalcar que, este tren de precalentamiento opera en forma de relevo, es decir; durante un
determinado periodo de tiempo, se manejan los intercambiadores de calor Z1-E1 A/B, y después,
de dar por terminado dicho ciclo, opera la otra mitad Z1-E1 C/D. Sin embargo, esto ocasiona que,
la despojadora sea alimentada con una carga de aproximadamente 67 °C; lo cual implica, un

mayor consumo de vapor por parte del rehervidor (Z1-E2).

Una vez pre-calentada el agua amarga, ésta es enviada hacia la torre Z1-V2. La razon de flujo con
la que se alimenta el stripper es controlada por medio de un controlador de flujo (Z1_FC11).
Ademas, la despojadora o stripper estd compuesta por 26 platos. Los 6 primeros actian como
condensadores de contacto; mientras que los 20 restantes como medios filtrantes para el

despojamiento.

Fotografia 1-1. Vista frontal de la unidad de tratamiento de aguas amargas Z1 en REE.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

El principio de funcionamiento de la columna, consiste esencialmente en calentar la carga hasta
su punto de ebullicién; con la finalidad de despojar el NH; y H,S presentes en el agua amarga.
Esto ocurre, puesto que, al calentar dicha carga a una temperatura de 120 °C, se produce la
evaporacion tanto del agua como de los contaminantes presentes; y a medida que éstos van

ascendiendo plato a plato, se va dando lugar al proceso de remocian.

Por otro lado, al mantener una temperatura de 85 °C en el domo de la despojadora, se asegura la

condensacién unicamente del vapor de agua; mas no la de los gases amoniacales, logrando de esta
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manera su salida hacia un tratamiento final. Asi mismo, es necesario controlar una presion de 0,85

kg/cm?g en el domo, al igual que una temperatura de 120 °C en el fondo de la torre.

No obstante, la despojadora también cuenta con un sistema de reflujo; mediante el cual se logra
controlar la temperatura en el domo de la torre en 85 °C. Esto es posible, debido a que en el
interior de la torre se encuentra un platillo acumulador, entre los platos 6 y 7. A continuacion, este
flujo es enviado por medio de las bombas de reflujo (Z1-P4 A/B) hacia un aeroenfriador (Z1-E4),
con la intencién de disminuir su temperatura, para luego, re-ingresarlo a la despojadora por el

plato 1.

La relacidn que se maneja para controlar la temperatura de la cima del stripper en 85 °C con el
reflujo, es inversamente proporcional; es decir que, al aumentar el reflujo, disminuye la
temperatura en el domo; mientras que, al disminuir el reflujo, la temperatura en el domo aumenta.
De igual forma, para mantener la temperatura del fondo de la torre en 120 °C, se dispone de un
rehervidor de tipo termosifdn; el cual actia como un sistema de calentamiento, por medio de la

inyeccion del vapor de baja presion (50 PSI g).

Esto sucede, puesto que al ser el rehervidor, un tipo de intercambiador de calor, se permite que el
fluido de menor temperatura (agua de fondo), incremente su valor, como resultado del contacto

indirecto con un fluido de mayor temperatura (vapor de baja presion).

Finalmente, el agua despojada (120 °C), es transportada mediante las bombas (Z1-P3 A/B) hacia
el tren de intercambiadores de calor (Z1-E1 A/B/C/D), para dar paso al pre-calentamiento de la
carga; cumplido dicho objetivo, el agua despojada, con una temperatura entre los 85 — 95 °C es

enviada a la unidad de crudo para su reutilizacion.



1.4. Beneficiarios directos e indirectos

EP PETROECUADOR, es el principal beneficiario con el desarrollo del presente trabajo de
titulacion; debido a que la finalidad del mismo, consiste basicamente en la reduccion del consumo
de vapor en las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas de la Refineria Estatal Esmeraldas
(REE). Es decir que, de darse dicha disminucién en el consumo de vapor; se le estaria generando

a la empresa, asi como al Estado, un significativo ahorro en cuanto al marco financiero se refiere.

Por otro lado, la ciudadania esmeraldefia también se veria beneficiada de manera indirecta; pues
si bien es cierto, al lograrse la optimizacion energética de estas Unidades de Despojamiento, se
estaria de igual forma disminuyendo el ataque agresivo contra el Ambiente y por ende hacia la

salud de las personas que habitan en sus cercanias.



CAPITULO 2

2. OBJETIVOS DEL PROYECTO

2.1. General:

v' Optimizar energéticamente las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas, mediante la

reduccion del consumo de vapor en Refineria Estatal Esmeraldas.

2.2. Especificos:

v Evaluar el actual desempefio energético de las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas
(Z1y Z3); mediante el seguimiento diario del proceso, para la determinacion del consumo de

vapor en cada una de ellas.

v Determinar la viabilidad de operacion del tren de intercambiadores de Calor de las unidades
Z1y Z3 sin relevo; por medio de la ejecucion de pruebas en campo con la finalidad de obtener

una reduccidn en el consumo de vapor dentro del proceso.

v" Estimar el tiempo de operatividad eficiente de los trenes de intercambiadores de calor de las
unidades de despojamiento manejandose en las condiciones propuestas; por medio de

calculos de ingenieria, para la elaboracion de un plan de mantenimiento preventivo.

v’ Construir una linea base para la simulacién del proceso de las Unidades de Tratamiento de
Aguas Amargas; mediante la utilizacion de los datos adquiridos en campo y del Sistema de
Control Distribuido Master (DCS).

v Sugerir la propuesta mas viable desde el punto de vista técnico, ambiental y econémico;
mediante el analisis de los resultados obtenidos por cada una de las propuestas planteadas,

para una posible implementacion de la misma por parte de EP PETROECUADOR.



CAPITULO 3

3. ESTUDIO TECNICO

3.1 Localizacion del proyecto

3.1.1. Macrolocalizacion

Tabla 1-3: Caracterizacion geografica de la provincia de Esmeraldas.

Pais Ecuador
Region Costa
Zona de Planificacion | 1
Provincia Esmeraldas
Canton Esmeraldas
Parroquia Esmeraldas
Es variado, se encuentra entre tropical subhimedo y subtropical
Clima
himedo.

Fuente: (Morején, 2012)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 1-3: Localizacion geogréfica de la provincia de Esmeraldas.
Fuente: (Morejon, 2012)



3.1.2. Microlocalizacion

El desarrollo del presente proyecto técnico es llevado a cabo en la Refineria Estatal Esmeraldas
(REE), especificamente en el area de Azufre, bajo las coordenadas geograficas UTM WGS 84
(X:645.591; Y:103.287; ZONA:17N). Su localizacién, es en efecto, un espacio idoneo para los
trabajos a ser realizados por una instalacion de este tipo; puesto que, al estar rodeada de otras
plantas, como es el caso de TERMOESMERALDAS, contribuye al establecimiento de una zona

meramente industrial.

Figura 2-3: Vista satelital de la Refineria Estatal Esmeraldas (REE).
Fuente: (Google Earth, 2016)

Cabe recalcar que, esta plataforma petrolera fue construida estratégicamente al suroeste de la
ciudad de Esmeraldas, en el km 7 % de la via que conduce al canton Atacames y a unos 300
metros del rio Teaone; con la intencion de aislar los gases contaminantes lo mas posible de la
poblacién. Sin embargo, hoy en dia, debido a la creciente expansion urbana hacia sus alrededores,
se ha generado un considerable impacto socio-ambiental. Pues si bien es cierto, constantemente

los barrios vecinos se quejan de las perjudiciales emisiones causadas por las actividades de ésta.

Por otro lado, se conoce que Esmeraldas posee una humedad con un rango del 50 — 80%; al igual
de una direccion del viento que va desde el sureste y suroeste hacia el norte de la ciudad. Asi
mismo, gracias a la exorbitante vegetacion, de la cual es propietaria esta provincia, es que,
acertadamente se le ha denominado como, “tierra verde”. Razon por la cual, y ademas en

combinacién con la corriente del Nifio, le permiten mantener a la capital, temperaturas que varian
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entre los 22 y 36 °C; mientras que su precipitacion anual oscila entre los 800 y 5500 mm. (Gordillo,
2008).

Figura 3-3: Vista frontal de la entrada principal de la Refineria Estatal Esmeraldas (REE).
Fuente: (Google Earth, 2016)

3.2. Ingenieria del proyecto

3.2.1. Marco conceptual

3.2.1.1. Refineria

Es una planta industrial destinada a procesar el crudo, con el propésito de obtener diversos
productos, tales como: Gases licuados de petroleo, gasolinas, querosenos, destilados, fuel6leos,
aceites lubricantes, asfaltos, y entre otros derivados petroquimicos. El esquema de produccion de
cada refineria es diferente, depende de: La complejidad de su proceso, costes de refinacion, tipo

de crudo, capacidad, etc. (Benitez, 2005)

3.2.1.1.1. Refineria Estatal Esmeraldas (REE)

Es la plataforma industrial encargada de la refinacién del petr6leo méas grande del pais.
Actualmente procesa 110000 barriles de crudo entre 24 y 25 °API, que son transportados desde

los campos petroleros de la Amazonia Ecuatoriana a través del Sistema de Oleoducto
Transecuatoriano (SOTE).

-11 -



La Refineria Estatal Esmeraldas esta constituida por:

Unidades de Proceso:

AN NN

Destilacion atmosférica

Destilacion al vacio

Reductoras de viscosidad

Tratamiento Merox: Para Jet Fuel,
Gasolinay LPG.

Unidades de oxidacion de asfaltos
Hidrodesulfuradora de Nafta Pesada
(HDT)

Unidades de Reformacidon Catalitica con

Regeneracién Continua (CCR)

v' Unidad de
Fluidizado (FCC)

Cragueo  Catalitico v" Hidrodesulfuradora de diésel (HDS)

Unidades de Servicios Auxiliares:

v Calderas
de Vapor de Alta Presion
v Turbogeneradores

\

Compresores de Aire

v Sistema de tratamiento de agua para calderas

Unidades para Reducir el Impacto sobre el Medio Ambiente:

v" Unidades de Tratamiento de Gas Combustible

v"Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas

3.2.1.2. Servicios Auxiliares

Son unidades imprescindibles para una planta industrial, cuya funcion consiste en mantener una
operacién dptima, confiable y continua de los procesos; sin siquiera llegar a participar
directamente en los mismos, pero que sin su presencia el funcionamiento de la planta seria

insostenible. Entre los principales servicios auxiliares, se pueden citar los siguientes: (Miranda,
2016)

» Electricidad
» Equipos antiincendios
» (Gases

Calderas de vapor
Instalaciones de aire comprimido

Tratamiento de aguas residuales

Y V VYV V

Torres de enfriamiento
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3.2.1.2.1. Vapor de agua

Es el gas obtenido a partir de la ebullicion o evaporacion del agua liquida, asi como de la
sublimacion del hielo, lo cual sucede; ya que las moléculas de agua en estado liquido se
encuentran constantemente uniendo y separando; razén por la cual al adicionar suficiente calor
las moléculas de agua se rompen més rapido de lo que vuelven a formarse, hasta conseguir

definitivamente romper las uniones que las mantienen juntas (TLV Compafiia Especialista en vapor,
2013).

3.2.1.3.  Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas

Son instalaciones industriales encargadas de remover alrededor del 99% de H,S y el 95% de NH;
presentes en las aguas acidas, provenientes de las actividades realizadas por cada una de las
unidades de proceso de una refineria, principalmente: FCC, HDS, HDT Crudo y Visbreaking.
Con el proposito de poder reutilizar o verter dicha agua al rio con valores reducidos de estos

contaminantes (REFINERIA ESTATAL ESMERALDAS REE, 2005, p.3).

Fotografia 1-3: Vista lateral de las unidades de tratamiento de aguas amargas.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Cada una de estas plantas de tratamiento (Z1 y Z3), posee una capacidad de procesamiento

equivalente a los 23700 kg/h de agua amarga. Ademas, estan divididas en tres secciones:
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e Zona de Desgasificacion
e Zona de Despojamiento

e Zona de Inyeccion de Sosa Caustica

3.2.1.3.1. Tratamiento de aguas amargas

En las refinerias el tratamiento aplicado a las aguas de proceso, empleadas principalmente en el
desalado del crudo, consiste esencialmente en una destilacion con vapor. Para lo cual, se requiere
de una columna despojadora, un rehervidor y un condensador. La carga de agua amarga €s
alimentada por la parte superior de la despojadora y desde esta etapa empieza su descenso a través

de la columna.

A su vez, en el rehervidor se suministra el calor necesario, para que el agua de fondos pase de
estado liquido a gaseoso, facilitando asi su ascenso por medio de los platos perforados. A medida
que el vapor asciende y el liquido desciende, se da un contacto en equilibrio que permite la
transferencia de los componentes mas volatiles (NH; y H,S) desde la fase liquida hacia el vapor,

logrando de esta forma, el enriquecimiento del vapor a costa del empobrecimiento del liquido.

Dicho principio se repite en cada plato de la columna. El vapor ascendente, es evacuado de la
despojadora como un destilado rico en contaminantes, manejandose antes de su salida una
temperatura de 85 °C; misma gue asegura Unicamente la condensacion del vapor de agua mas no

las de los gases amoniacales, los cuales seran quemados en un tratamiento posterior.

El condensado pobre en NH; y H,S es regresado a la despojadora, mientras que, en un plato
acumulador ubicado por encima de la etapa de alimentacion, se maneja un reflujo con el
condensado rico en contaminantes, el cual permite controlar la temperatura de este reflujo en 60
°C. Por ultimo, en el fondo de la columna, el liquido despojado, es retirado y enviado hacia un

tren de intercambiadores de calor, con la finalidad de disminuir su temperatura en 58 °C (Asociacion

Alemana de Saneamiento, 1986).

3.2.1.3.2. Proceso Quimico

El proceso de despojamiento, da inicio con la etapa de desgasificacidn, en la cual parte del
amoniaco y sulfuro de hidrogeno (fase gaseosa), presentes en el agua amarga son separados por
efecto de una evaporacion instantanea; misma que es producida debido a un aumento en el
volumen, lo cual, a su vez disminuye la presion y permite que los componentes mas livianos

alcancen su punto de ebullicidn, siendo luego arrastrados por la parte superior del tambor.
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Por otro lado, el amoniaco y sulfuro de hidrogeno restantes en el agua amarga, al ser una base y
acido débil respectivamente, se ionizan parcialmente en soluciéon acuosa, estabilizando el

equilibrio de la siguiente manera:

NH; + H,S & NH,* + SH™

El principio de despojamiento de agua amarga, se basa en la adicién de calor para reducir la
solubilidad del NH,*y SH™ en fase gaseosa, mas la dilucion y reduccion de amoniaco gaseoso y
H,S por la accion de los vapores que se elevan del rehervidor. Dando como resultado final, el
desplazamiento efectivo del equilibrio de la ecuacion anterior hacia la izquierda; es decir, que el

NH; y H,S, serian facilmente despojados como un gas.

Sin embargo, al ser el amoniaco extremadamente soluble en agua, puede permanecer en ésta, asi
como algunas de sus sales; tal es el caso del NH,CI, quien es capaz de causar problemas de
ensuciamiento. Este amonio residual puede ser separado de la solucién por medio de la inyeccion

de una base fuerte, como es el caso del NaOH, dando lugar a la siguiente reaccion:

NH,* + OH~(De la base) < NH3 + 0,

Finalmente, resultando posible despojar este amonio libre (REE, 2005, p.4).

3.2.1.4.  Optimizacion de procesos industriales

Es la accion a ser ejecutada por las industrias con el propdésito de hallar el méximo o minimo de
una variable cualquiera, tomando en consideracion ciertas restricciones; es decir, ya sea
maximizando o minimizando una funcion, se estad optando por el mejor proceso de entre varias
posibles alternativas. Para que un proceso sea considerado como el mejor, debe cumplir con las

siguientes metas: (Monsalve, 2014)

Evitar desperdicios (materia prima).
Reducir costos de operacion.
Disminuir los tiempos de produccion.

Incrementar la calidad del producto.

NN

Seguridad en el trabajo.
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Basicamente, en las industrias, el término optimizacion de procesos es equivalente a un
incremento en la productividad; claro esta, recurriendo siempre al mejor método. Existen

esencialmente dos alternativas para que esto ocurra:

v/ Obteniendo la misma produccién, a costa de la utilizacion de menos recursos.

v" Aumentando la produccion, a costa de la utilizacién de los mismos recursos.

3.2.2. Metodologia

En cuanto a la metodologia empleada, a continuacion, se detalla paso a paso cada una de sus

etapas:

3.2.2.1. Recopilacion de la documentacion

v' Se realiz6 una blsqueda de toda aquella informacion (Data Sheet, Diagramas P&ID,
Certificados de Inspeccién, Manual de Procedimientos, etc.) necesaria para entender el
funcionamiento de las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas de la Refineria Estatal
Esmeraldas (REE).

v/ Asi también, se llevaron a cabo varias entrevistas de tipo presencial tanto con el jefe, asi como
ingenieros de proceso, supervisores y operadores del area de Cataliticas I11; con la finalidad

de plantear posibles propuestas que permitan dar una solucién al problema en cuestion.

v" Una vez planteadas las potenciales propuestas a desarrollarse, se dio inicio a la revision
bibliografica pertinente, es decir; procedimientos y técnicas que hayan sido sustentados en
proyectos de naturaleza similar al del presente trabajo de titulacion; para de esta manera

asegurar la validez de los resultados a obtenerse al finalizar el estudio.

3.2.2.2. Reconocimiento del campo de investigacion

v Durante esta etapa, se llevo a cabo un recorrido a través de las Unidades de Tratamiento de
Aguas Amargas (Z1y Z3), mismo que permiti¢ identificar cada uno de los equipos con interés
de estudio (intercambiadores de calor); asi como también, verificar si la instrumentacion a
utilizarse (Mandmetros, Termometros, etc.) se hallaba instalada de forma estratégica, con la

intencion de realizar mediciones.
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v Por otro lado, se efectud el respectivo seguimiento de lineas, con el prop6sito de comprender
a cabalidad tanto la distribucién de flujos de aguas amargas y despojadas, asi como el proceso

operativo realizado por las unidades citadas anteriormente.
3.2.2.3. Toma de datos
v’ Es preciso indicar, que los diferentes parametros (Temperaturas, presiones y flujos masicos)

a manejar; han sido tomados directamente en campo, asi como con ayuda del Sistema de
Control Distribuido Master (DCS) propiedad de EP PETROECUADOR.

- Método: Sistematico Aleatorio
Plan de Muestreo - Frecuencia de Muestreo: Diaria (Cada 2 horas)

- Nimero de Muestras: 5 por dia

A continuacion, se detalla en la siguiente tabla el horario aplicado para la toma de datos en

las plantas de tratamiento de aguas amargas:

Tabla 2-3: Plan de muestreo de las variables (temperatura y presion) tomadas en campo. *

TURNO MEDICION LUNES MARTES MIERCOLES JUEVES VIERNES SABADO

1 08HO0 | 08HO0 08HO0 08HO0 08HO0 08HOO0
% 2 10HO00 | 10HOO 10HO00 10HO00 10HO00 10HO00
% 3 12H00 | 12HO00 12H00 12H00 12H00 12H00
% 4 14HO00 | 14HO00 14H00 14H00 14H00 14H00
S 5 16HO00 | 16HO00 16H00 16H00 16H00 16H00

Realizado por: Vivien Pilatasig. 2017.
* El horario exhibido pertenece exclusivamente al turno N° 2, para el area operativa de la

Refineria Estatal Esmeraldas, incluyendo el dia domingo.

3.2.2.4. Registro de datos

v’ Para el registro de los valores tomados en planta, se construy6 el siguiente formato en Excel,
de manera que el almacenamiento de datos sea por dia, asi como los célculos de eficiencia
con respecto a los intercambiadores de calor de las unidades de tratamiento de aguas amargas
Z1y Z3. (Ver Anexo A)
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Tabla 3-3: Formato de registro para los datos (flujos mésicos y presiones) tomados en campo y
del DCS correspondientes al Z1-E1.

o) " = ~ © A © o)
(c o o z P z z z N
i a a ®) e) Q o o q
> 5 S 3] S 3] G G >
< | = [a) [a] [a] [a)] [a)] (@)
o TR % i} L L i} L 14
g S p S p S a

A. AMARGA

o 3

3 5 A. DESPOJADA 5

T < X

= | VAPORDE BAJA
A. AMARGA (IN)

5 3 | A-AMARGA (OUT) N;’

wn T

N A. DESPOJ (IN) >

o X

A. DESPOJ (OUT)

Realizado por: Vivien Pilatasig. 2017.

Tabla 4-3: Formato de registro para las temperaturas de entrada y salida tomadas en campo del

Z1-E1 A/B.
<
@ — o~ ™ < [Te) o
. 2 z pd pd z z =
IDENTIFICACION FLUIDO ';: 8 o i®) i®) O O a
o S) Q Q Q Q >
DEL EQUIPO E a a a a a o)
s L i} i} i} L x
2 s s s s s a
'_
ENTRADA
AGUA AMARGA
SALIDA
Z1-E1
ENTRADA
AGUA DESPOJADA
SALIDA
VAPOR DE BAJA ENTRADA
Z1-E2 AGUA DE FONDOS | ENTRADA
RECIRC. L-G SALIDA
ENTRADA
Z1-E4 AGUA DE REFLUJO
SALIDA

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

3.2.3. Métodos y Téchicas

3.2.3.1.  Método del coeficiente global de transferencia de calor

Este método permite supervisar el rendimiento de un intercambiador de calor, y consiste

esencialmente en:
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v Calcular periédicamente el coeficiente global de transferencia de calor del tren de
intercambiadores de calor, mediante el uso de los datos (temperaturas y flujos mésicos)

tomados en campo.

v Construir un diagrama coeficiente global de transferencia de calor en funcion del tiempo U f

).

v’ Calcular el tiempo (meses) de operatividad continua del tren de intercambiadores de calor, a

través de la ecuacion de la recta hallada.

v Elaborar un plan de mantenimiento preventivo en base a los resultados obtenidos.

3.2.3.2.  Simulacion de procesos

v" Por medio de la utilizacion de herramientas computacionales, como es el caso del simulador
PETRO-SIM V.6.1, propiedad de EP PETROECUADOR; se procedié a realizar las
respectivas modificaciones en el proceso de despojamiento de aguas amargas, con la finalidad

de poner en marcha la propuesta N° 2 y asi determinar su viabilidad técnica y econémica.

3.2.3.3.  Analisis

v' Los analisis empleados para controlar que el proceso realizado por las Unidades de
Tratamiento de Aguas Amargas se encuentre en correcto funcionamiento, consisten
esencialmente en determinar el contenido de H,S y NH3, presentes en los flujos de descarga.
En la siguiente tabla, se detallard cada una de las principales caracteristicas en cuanto a estos

ensayos:

Tabla 5-3: Métodos quimicos para caracterizar los flujos de descarga de las unidades de

tratamiento de aguas amargas.

Parédmetro Método Rango Permisible Unidad
Concentracion de NH; ASTM D-1426 2-110 mg/L
Concentracion de H,S UOP -163 0-1,3 mg/L % M

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Para cumplir con el objetivo general de este trabajo de titulacion, mismo que consiste en optimizar
energéticamente las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas de la Refineria Estatal
Esmeraldas (REE), mediante la reduccion del consumo de vapor; se han planteado las siguientes

propuestas:

v" Propuesta 1: Tren de Precalentamiento

Trata basicamente en operar el tren de intercambiadores de calor completo (Z1-E1 A/B/C/D),
debido a que, en la actualidad, operan Unicamente dos; mientras que los dos restantes se mantienen
como relevo, en caso de presentarse algin inconveniente técnico. Se optd por esta resolucién
puesto que, Z1 era la Unica unidad encargada de tratar las aguas amargas procedentes de las
actividades de Crudo 1 y 11, Visbreaking 11 y FCC.

Sin embargo, es preciso destacar que dicha maniobra no es considerada del todo inadmisible; sino
por el contrario, significd en su momento y bajo las condiciones explicadas recientemente, una
solucién lo suficientemente razonable para lograr mantener en equilibrio tanto la continuidad del

proceso como los intereses del Medio Ambiente.

Por otro lado, para los célculos de ingenieria efectuados en el disefio original de esta unidad, se
considera a los 4 intercambiadores de calor (A/B/C/D) en operacion. Razon por la cual, la
temperatura de disefio con la que se alimenta a la despojadora (Z1-V2) es de 106,10 °C. Lo cual
permite que, al ingresar la carga con una temperatura considerablemente alta, no se requiera

inyectar demasiado vapor (50 PSI g) con el objeto de conservar el perfil térmico de la torre.

Ahora bien, la ventaja con la que se cuenta para el desarrollo de esta propuesta, es que al disponer
de valvulas que permitan restringir el paso tanto de la carga como la descarga a través del tren de
intercambiadores de calor; es que se pueden desalinear dos intercambiadores y mantener en
operacidn los otros dos, sin tener que paralizar el proceso de la planta, lo cual es muy conveniente

para la ejecucion de este proyecto.

No obstante, la desventaja que presenta el poner en funcionamiento el tren de intercambiadores
de calor completo, radica en que al no poder controlar el flujo de agua amarga que llega a la planta
de tratamiento; puesto que, se depende de la carga que esté enviando FCC, Visbreaking y Crudo,
se corre el riesgo de que por a 0 b motivo dichas unidades envien méas hidrocarburo que agua;
ocasionando que el hidrocarburo incremente el “fouling” en el tren de precalentamiento y por

ende disminuya su eficiencia térmica.
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Considerando cada uno de estos aspectos, se procedio a realizar un seguimiento en campo de cada
uno de los pardmetros que intervienen en el rendimiento del Z1-E1 A/B (operacion vigente), con
la finalidad de calcular periddicamente el coeficiente global de transferencia de calor (U) y

determinar asi graficamente el comportamiento del mismo a través del tiempo.

Por ultimo, es preciso indicar que, este procedimiento es aplicable para ambas plantas, con la
Unica diferencia de que en Z3, al alinear el tren de precalentamiento completo (Z3-E1 A/B),
simplemente se manipularan dos intercambiadores de calor, como se ha expuesto anteriormente,

en la linea base del proyecto.

v" Propuesta 2: Sistema de Reflujo

Por su parte, esta propuesta tiene que ver con el sistema de reflujo, del cual disponen cada una de
las unidades de despojamiento. Pues si bien es cierto, para controlar una de las variables del
proceso, se puede hacer uso de éste; ya que mantiene una relacion inversamente proporcional con
la temperatura del domo del stripper; es decir, si se disminuye la cantidad de reflujo en el sistema,
aumenta la temperatura en el domo y viceversa. No obstante, dicha relacion se ha visto limitada

por el flujo minimo de las bombas Z3-P4 A/B, encargadas de gobernar el reflujo del sistema.

Asimismo, es importante mencionar el fendmeno que se presenta a medida que se va aumentando
la temperatura en el domo; puesto que al incrementar ésta, por medio de una transferencia de calor
por conduccion, también aumenta la temperatura en el fondo de la despojadora. Pudiéndose
controlar de esta forma, la temperatura, mediante dos alternativas, y ya no exclusivamente por la

inyeccidn de vapor (50 PSI g).

Ahora bien, con respecto a la limitacion antes mencionada, se han considerado los siguientes
arreglos técnicos con la intencién de dar solucién a dicho inconveniente: El primero de ellos,
consiste esencialmente en tratar el problema que existe al instante de controlar la temperatura del
domo con el reflujo; debido a que, para ello no es posible disminuir el reflujo por debajo de los

27710 kg/h, valor que expresa el flujo minimo de las bombas Z3-P4 A/B.

Y es que, en realidad, no resulta factible, ya sea refiriéndose en términos financieros o técnicos,
operar una bomba por debajo de su flujo minimo; porque se esta corriendo el riesgo de que la
misma experimente un fenémeno de cavitacion que, en caso de prolongarse por un periodo largo

de tiempo, afectaria en gran medida el rendimiento del equipo.
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Motivo por el cual, se ha optado por la implementacion de un spillback como medio de proteccion
para las bombas. La funcion del spillback radica en que al tener como restriccion un flujo minimo
equivalente a los 27710 kg/h, se podra alimentar un reflujo mucho menor a éste; sin siquiera
afectar la integridad mecénica de las Z3-P4 A/B, mismas que disponen de un flujo maximo

equivalente a los 95600 kg/h.

Ademas, resulta preciso enfatizar el sobredimensionamiento al cual han sido expuestas las
bombas del sistema de reflujo. Ya que, al tener una capacidad de carga de tal magnitud, representa
un gran inconveniente al instante de manipular la planta; pues si bien es cierto, no es posible
disminuir el reflujo, con el prop6sito de incrementar alin mas la temperatura en el domo y por
consiguiente disminuir la cantidad de vapor que se esta inyectando al rehervidor (Z3-E2), para

mantener una temperatura de 120 °C en el fondo de la despojadora.

Por otro lado, el sistema de reflujo también cuenta con unos aero-enfriadores (Z3-E4 A/B); cuyo
objetivo consiste en re-ingresar el flujo hacia la despojadora con una temperatura entre los 50 y
60 °C; manifestandose en este punto la necesidad del segundo ajuste técnico. Esto se debe, puesto
que al enviar un flujo masico menor por estos Z3-E4 A/B; el proceso de enfriamiento lo estaria

afectando en una mayor proporcion, que en el caso de que el flujo mésico fuera un poco mayor.

Razon por la cual, para corregir este inconveniente, se ha resuelto asimismo por la
implementacion de una valvula de tres vias, conectada a la linea después de los enfriadores; en
donde, controladamente parte del flujo maésico serd enviado a través de los aero-enfriadores;
mientras que el resto del flujo los rodeara (bypass), con la finalidad de mantener un set point de

la temperatura en 60 °C.

Finalmente, el procedimiento explicado, es el mismo para la unidad Z1; empleando como técnica,
la simulacién del proceso. Pues indiscutiblemente, dichos ajustes no pueden ser llevados a cabo
en la realidad; sin antes haber evaluado sus ventajas y desventajas desde un punto de vista

operativo, econémico y ambiental.

3.2.4. Desarrollo del proyecto

3.24.1.  Propuesta 1

Para la ejecucién de esta propuesta, las autoridades e ingenieros de procesos del area de Azufre,

inicialmente concedieron un plazo de una semana, para realizar las respectivas pruebas con el tren

de precalentamiento de cada una de las unidades de despojamiento.
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Las pruebas consisten esencialmente en alinear el tren de intercambiadores de calor completo
tanto de la unidad Z1, como el de la Z3; para asi evaluar su desempefio, a través de los datos
emitidos por ellas en dichas condiciones (Ver Anexos: B-C). A continuacion, se presentan
tabulados los datos tomados en campo y del Sistema de Control Distribuido Master (DCS) durante

el periodo de prueba:

Tabla 6-3: Temperaturas de entrada y salida del tren de precalentamiento (Z1-E1) operando en

las condiciones de prueba. *

CONDICIONES
FLUJO
p TEMPERATURA DE PRUEBA
No. FLUIDO MASICO
° Kah) (°C) OPERANDO
g Z1-E1 A/B/C/D
15192,437 INLET 40,667
A. Amarga
OUTLET 96,333
1 ) 15780,063 INLET 120,000
A. Despojada
OUTLET 64,000
16289,553 INLET 40,000
A. Amarga
OUTLET 98,375
2 _ 14426,148 INLET 120,000
A. Despojada
OUTLET 64,788
16034,236 INLET 39,800
A. Amarga
OUTLET 95,700
3 ) 16201,888 INLET 119,800
A. Despojada
OUTLET 63,450
15418,616 INLET 38,980
A. Amarga
OUTLET 91,000
4 ) 16116,662 INLET 119,400
A. Despojada
OUTLET 68,000
18168,852 INLET 39,400
A. Amarga
OUTLET 80,500
S 17257,046 INLET 118,200
A. Despojada
OUTLET 78,600

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante el periodo comprendido entre el 03 hasta el 07

de marzo del 2017.
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Tabla 7-3: Pardmetros del vapor de baja presion consumido por la unidad Z1 durante las

condiciones de prueba. *

FLUJO MASICO
No. FLUIDO
(Kg/h)
1 2694,973
2 ) 2641,828
VAPOR DE BAJA PRESION
3 2602,126
(50 PSI g, 148 °C)
4 3012,818
S 3727,592

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

03 hasta el 07 de marzo del 2017.

Tabla 8-3: Resultados de los analisis realizados al agua amarga y despojada de la unidad Z1,

durante las condiciones de prueba. *

é - Concentracion de @ Concentracion de “
S NH a) H,S a)
No. %E Método ’ < Método ? <
ég INLET | OUTLET % INLET | OUTLET %
1| 1450,000 | 13,800 5,290 0,000
i ASTM
2 | 1426 | 1575,000 | 10,310 UOP-163 | 6,000 0,000 | _
Na R -
3 | Q S| Rango |1637,000| 10,000 S N0 5750 0,000 | &
z 4 . £ Permisible =
4 | < < | Permisible 1767000 | 22,350 <13 | 6060 0000] £
L (< 110) '
516 1022,000 | 11,120 5,820 0,000

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el
03 hasta el 07 de marzo del 2017.
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Tabla 9-3: Temperaturas de entrada y salida del tren de precalentamiento (Z3-E1) operando en

las condiciones de prueba. *

CONDICIONES
FLUJO
. TEMPERATURA DE PRUEBA
No. FLUIDO MASICO
(°C) OPERANDO
(Kg/h)
Z3-E1 A/B
INLET 38,680
A. Amarga 18967,148
OUTLET 91,700
1 _ INLET 122,550
A. Despojada 18420,532
OUTLET 69,700
INLET 39,250
A. Amarga 19540,652
OUTLET 91,100
2 _ INLET 121,300
A. Despojada 18832,142
OUTLET 68,800
INLET 39,850
A. Amarga 19209,508
OUTLET 92,100
3 ) INLET 122,450
A. Despojada 19022,548
OUTLET 69,850
INLET 38,294
A. Amarga 21195,478
OUTLET 97,700
4 ) INLET 124,200
A. Despojada 21303,898
OUTLET 66,600
INLET 40,954
A. Amarga 21798,098
OUTLET 100,600
5 ) INLET 122,300
A. Despojada 22144,758
OUTLET 65,250

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

17 hasta el 21 de enero del 2017.
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Tabla 10-3: Parametros del vapor de baja presion consumido por la unidad Z3 durante las

condiciones de prueba. *

FLUJO MASICO
No. FLUIDO
(Kg/h)
1 3831,160
2 ) 3969,328
VAPOR DE BAJA PRESION
3 3855,362
(50 PSI g, 148 °C)
2 3876,433
5 3900,007

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

17 hasta el 21 de enero del 2017.

Tabla 11-3: Resultados de los andlisis realizados al agua amarga y despojada de la unidad Z3,

durante las condiciones de prueba. *

Concentracion de Concentracion de

: 3 i Ui
No. | & 2 | Método NH, < Método H,S <
T o 0 0
g % INLET OUTLET Z INLET | OUTLET Z
O -] >
1 2139,000 | 10,000 5,200 | 0,000
ASTM UOP -163
2 g o o4 | 1798,000 | 8,300 11540 [ 0,000| <
3 |2 o 2010,000 | 6,880 | = Rango 5,860 0,000 | &
<L L Rango 3 ’ B) . ’ y
@ - = Permisible =
4 | & o |Permisible 1122000 | 6,280 9,820 | 0,000 @
o 110) (<1,3) S
5 (< 1102,000 | 7.680 6.450 | 0,000

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el
17 hasta el 21 de enero del 2017.

Una vez terminada la fase de prueba, se desalinearon los intercambiadores de calor que en un
inicio se hallaban en estado no operativo, para asi luego; poder tomar los datos en campo y del
DCS de las unidades de tratamiento de aguas amargas, funcionando bajo las condiciones actuales

de operacion.
Cabe recalcar que, durante esta etapa, también se iba controlando que variables tales como: Flujo

de alimentacion (agua amarga), temperatura de carga y flujo de pumparound, se encuentren lo

mas cercanos posible a los valores considerados para el periodo de prueba; todo esto, con la
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intencion de poder comparar posteriormente, los resultados conseguidos en ambas condiciones.

Dichos valores, se muestran en las siguientes tablas:

Tabla 12-3: Temperaturas de entrada y salida del tren de precalentamiento (Z1-E1) operando en

las condiciones actuales. *

CONDICIONES
FLUJO MASICO TEMPERATURA ACTUALES
No. FLUIDO
(Kg/h) (°C) OPERANDO
Z1-E1 A/B
INLET 40,700
A. Amarga 16197,982
OUTLET 69,100
! _ INLET 119,500
A. Despojada 16181,318
OUTLET 92,100
INLET 39,100
A. Amarga 16364,136
OUTLET 67,800
2 _ INLET 119,800
A. Despojada 16582,752
OUTLET 91,500
INLET 37,800
A. Amarga 16286,180
OUTLET 67,200
3 INLET 119,900
A. Despojada 16496,534
OUTLET 91,300
INLET 39,500
A. Amarga 16027,964
OUTLET 68,600
4 _ INLET 119,900
A. Despojada 16500,122
OUTLET 91,400
INLET 39,250
A. Amarga 16373,104
OUTLET 67,600
5 _ INLET 120,050
A. Despojada 16320,748
OUTLET 92,600

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

08 hasta el 12 de marzo del 2017.
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Tabla 13-3: Parametros del vapor de baja presion consumido por la unidad Z1 durante las

condiciones actuales. *

FLUJO MASICO
No. FLUIDO
(Kg/h)
- 3197,436
2
3 VAPOR DE BAJA PRESION 3299,000
(50 PSI g, 148 °C) 3413,446
: 3490,832
° 4381,874

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

08 hasta el 12 de marzo del 2017.

Tabla 14-3: Resultados de los andlisis realizados al agua amarga y despojada de la unidad Z1,

durante las condiciones actuales. *

» Concentracion de n Concentracionde |
L » L w
s 2 , NH, 0 , H,S 0
No. | @ 8| Método <DE Método <D(
e} )
5 < INLET | OUTLET | Z INLET | OUTLET | Z
@) ) =)
1 2317,000 35,000 5,620 0,000
ASTM
2 |9 Q| D4z 539,000 | 37,960 UOP-163 | 6310 | 0,000 | s
3 1% 4l Rango 708,500 | 19,960 | 5,| Rango [ 5200 0,000 | &
% 'l Permisible g | Permisible =
4 o - 2075,000 16,340 5,600 0,000 g’
© N (< 110) (<13)
5 1765,000 13,600 5,400 T

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

* T: Fuera de especificacion.
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Tabla 15-3: Temperaturas de entrada y salida del tren de precalentamiento (Z3-E1) operando en

las condiciones actuales. *

CONDICIONES
FLUJO
. TEMPERATURA ACTUALES
No. FLUIDO MASICO
(°C) OPERANDO
(Kg/h)
Z3-E1 A
INLET 37,468
A. Amarga 18927,376
OUTLET 74,500
1 _ INLET 121,580
A. Despojada 19587,472
OUTLET 84,000
INLET 38,830
A. Amarga 18471,824
OUTLET 75,600
2 _ INLET 121,640
A. Despojada 18650,178
OUTLET 84,600
INLET 37,100
A. Amarga 19214,470
OUTLET 79,700
3 _ INLET 121,250
A. Despojada 18455,852
OUTLET 77,700
INLET 36,038
A. Amarga 28841,664
OUTLET 77,350
4 _ INLET 124,150
A. Despojada 28402,880
OUTLET 82,950
INLET 38,400
A. Amarga 30500,000
OUTLET 76,150
5 ) INLET 123,800
A. Despojada 30870,000
OUTLET 84,900

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

22 hasta el 26 de enero del 2017.
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Tabla 16-3: Parametros del vapor de baja presién consumido por la unidad Z3 durante las

condiciones actuales. *

FLUJO MASICO
No. FLUIDO
(Kg/h)
1 4663,916
2 ) 4545,168
VAPOR DE BAJA PRESION
3 4377,332
(50 PSI g, 148 °C)
4 6078,810
5 6081,550

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el

22 hasta el 26 de enero del 2017.

Tabla 17-3: Resultados de los andlisis realizados al agua amarga y despojada de la unidad Z3,

durante las condiciones actuales. *

Concentracion de Concentracion de

g o o
L NH @) H )
No. ;S S| Meétodo 3 <DE Método 28 <D(
'c e
5 < INLET OUTLET | = INLET | OUTLET | =
O 5 5
1 1212,000 | 13,860 5,090 0,000
ASTM
2 Q < D-1426 1308,500 | 11,940 UOP-163 | 26,720 0,010 s
a
=z o _| o
3 é u‘J Rar_'g_o 1781,000 8,910 ? PeFr{r?lri]gi%Ie 5,600 0,000 Z
4 EcSJ K | Permisible 1380000 | 9,660 5,850 0,000 | 2
<13
5 (< 110) 1973,000 9,500 ( ) 5,260 0,020

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

* Los valores exhibidos, han sido tomados durante un lapso de cinco dias, comprendidos entre el
22 hasta el 26 de enero del 2017.

3.24.2.  Propuesta 2

Para llevar a cabo la propuesta N° 2, misma que consiste en determinar la viabilidad técnica de
implementar un spillback y una valvula de tres vias al sistema de reflujo de las Unidades de
Tratamiento de Aguas Amargas, con la finalidad de disminuir el consumo de vapor por parte de
cada una de éstas. Se ha optado por la simulacion del proceso mediante el programa PETRO-SIM

V.6.1. A continuacién la descripcién de cada una de las fases desempefiadas:
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3.24.2.1. Fasel

El objetivo de esta fase, se basa principalmente en validar la simulacién del proceso de cada una
de estas unidades de despojamiento; mediante el uso de los datos de disefio (Flujos mésicos,
composiciones, temperaturas, presiones, etc.) disponibles en los diagramas P&ID, Data Sheet y
manuales de procedimientos correspondientes a cada una de las plantas mencionadas

anteriormente.

Asi mismo, la ejecucion de esta etapa es de vital importancia, puesto que de esta forma se asegura
que las posibles modificaciones a realizarse en el sistema, proporcionen resultados, si bien es
cierto, lo méas préximo posible a la realidad. Los datos de disefio empleados para la validacion de

las plantas Z1 y Z3, se presentan en las siguientes tablas:

Tabla 18-3: Composicién de las corrientes de carga y descarga de la unidad de tratamiento de

aguas amargas Z1.

1 2 3 4 5 6
Agua Agua Amarga Agua Gas
No. Amarga procedente Amarga procedente Gas Agua
Corriente procedente de la unidad de procedente del tambor Acido | Despojada
de la unidad Visbreaking de la unidad desgasificador
de Crudo de FCC
H,S 10,1 196,8 23,7 1,0 2295 0,1
NH; 47 98,2 10,1 - | 110,9 2,1
HC 2,4 0,7 1,6 3,9 0,8 -
H,0 11734,0 1147,6 8000,0 0,1 80,2 | 20801,3
TOTAL
11751,2 14433 8035,4 50| 421,4 | 20803,5
(Kg/h)

Fuente: (REE, 1993, p.2)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 4-3: Diagrama de la unidad Z1, segun las corrientes de carga y descarga.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 19-3: Parametros normales de operacion de las corrientes de la unidad de tratamiento de

aguas amargas Z1.

N?' 1 2 3 ) 5 6 7 8 9 10 11 12 | 13
Corriente
Temperatura
o 436 | 60| 85 43 | 43,3 | 104 95 57 | 121 | 120 | 121 | 148 | 43
Presion
15/46|10(03| 53| 53|084|084| 46|105|1,05| 35|5,6
Kg/cm?g

Fuente: (REE, 1993, p.2)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 5-3: Diagrama de la unidad Z1, segun los pardmetros de las corrientes (PARTE 1).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 6-3: Diagrama de la unidad Z1, segun los parametros de las corrientes (PARTE 2).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 20-3: Composicién de las corrientes de carga y descarga de la unidad de tratamiento de

aguas amargas Z3.

1 2 3 4
Agua Amarga Gas
No. Corriente procedente Agua Despojada Gas Acido procedente
de las unidades de crudo, del tambor
Visbreaking y FCC. desgasificador
H,0 1291,14 1286,66 4,48 -
H,S 1,855 0,001 1,854 Trazas
NH; 3,526 0,042 3,484 -
HC Trazas - Trazas 0,02
Cianuros 0,0142 0,0142 - -
Fenoles 3,582 3,578 0,004 -
TOTAL
1300,12 1290,30 9,82 0,02
(Kmol/h)

Fuente: (REE, 2015, p.5)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 7-3: Diagrama de la unidad Z3, segun las corrientes de carga y descarga.

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

Tabla 21-3: Pardmetros normales de operacion de las corrientes de la unidad de tratamiento de

aguas amargas Z3.

No.
. 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Corriente
Temperatura
oc 43,6 60 | 97,1 43 | 43,8 | 1045 | 101,3 | 59,6 | 120,8 | 120,9 | 121 | 150 43
Presion
2 15488 08| 04| 52| 49 | 084|084 4,6 105(105| 35| 56
Kg/cm“g
Fuente: (REE, 2015, p.5)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 8-3: Diagrama de la unidad Z3, segun los parametros de las corrientes (PARTE 1).

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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Figura 9-3: Diagrama de la unidad Z3, segun los parametros de las corrientes (PARTE 2).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

A proposito, para la simulacion de estas plantas de despojamiento en estado estacionario, se ha
seleccionado el paquete termodindmico Sour Peng — Robinson. Este modelo termodinamico
combina la ecuacién de estado Peng Robinson y el APl Sour de Wilson; lo cual, es muy
conveniente al momento de realizar las predicciones con respecto a las propiedades
termodindmicas de una amplia gama de compuestos, especialmente de hidrocarburos livianos; a

través de célculos de ingenieria.

Ademas, se caracteriza por ser idéneo para manejarse con sistemas de aguas agrias, es decir; con
presencia de H,S,NH3; y CO,. No obstante, debido a la falta de datos experimentales, dicho
modelo es ajustable solamente para un rango de temperatura entre 20 y 140 °C; con presiones
moderadas, de hasta 50 PSI g.

Sin embargo, es preciso sefialar, que debido a la versatilidad del modelo en cuanto a su aplicacion
a torres despojadoras de aguas amargas, hidrotratadoras o de cualquier otro proceso que manipule
hidrocarburos, gases acidos y agua; es que se justifica plenamente la eleccion de este paquete

termodindmico para llevar a cabo la simulacion del proceso.

Entonces, la ecuacién de estado utilizada por el modelo Sour Peng Robinson para efectuar la

simulacion del proceso de las Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas, es la siguiente:
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P ( RT ) < aa E .1
= — cuacion.
V,—b Vi, % + 2bV,, — b2

0,45723553R2T,* B
a= Ecuacién. 2
P
0,07779607RT, N
= Ecuacion. 3
Pc
2
o= (1 + (0,37464 + 1,54226w — 0,26992w2) (1 — Tr°'5)) Ecuacion. 4
T .
T, =— Ecuacion.5

Tc

Donde:

ay b = Son pardmetros que se encuentran en funcion del factor acéntrico y las propiedades
criticas (adimensional)

w = Factor acéntrico (adimensional)

V,, = Volumen molar (m3 x« mol™1)

P. = Presion critica (bar)

R = Constante universal de los gases ideales (J/mol K).

T, = Temperatura reducida (adimensional)

T, = Temperatura critica (K)

Ahora bien, en las siguientes tablas, se muestran los datos de disefio ingresados para las
respectivas simulaciones de las unidades de despojamiento (Z1 y Z3), asi como los datos
calculados por éstas. Como se puede apreciar, estos valores poseen un alto grado de confiabilidad;

lo cual, resulta favorable para realizar ajustes en ambos modelos.
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Tabla 22-3: Datos de disefio vs datos del simulador de la unidad de tratamiento de aguas amargas

Z1.
Punto de Origen Variables Disefio Simulador
Flujo Masico (Kg/h) 21229,900 | 21229,900
g Temperatura (°C) 43,600 43,600
Carga § Presion (Kg/cm? g) 1,500 1,500
§v Concentracién de H,S (wt %) 1,086 1,086
Concentracion de NH; (wt %) 0,532 0,532
= Flujo Masico (Kg/h) 66700,000 | 66700,000
S [Temperatura (°C) 96,000 | 105,600
§  [Temperatura de retorno (°C) 57,000 58,860
Proceso - Presion de cima (Kg/cm?g) 0,85 0,85
'cg) Temperatura de cima (°C) 85,000 85,000
o | Presion (Kg/cm?g) 1,050 1,050
£ Temperatura (°C) 120,000 120,100
Flujo mésico (Kg/h) 421,400 423,000
; E Temperatura (°C) 85,000 85,000
S " [Presion (Kg/cm?g) 1,050 1,000
Flujo masico (Kg/h) 20803,500 | 20840,000
Descarga wg Temperatura (°C) 59,000 59,280
;; Presion (Kg/cm?g) 5,200 5,200
% Concentracion de H,S (wt %) 4,807 + 10~* 0,000
Concentracion de NH5 (wt %) 0,010 0,000

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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Tabla 23-3: Datos de disefio vs datos del simulador de la unidad de tratamiento de aguas amargas

Z3.
Punto de Origen Variables Disefio Simulador
Flujo Masico (Kg/h) 23721,000 | 23721,000
g Temperatura (°C) 43,600 43,600
Carga § Presion (Kg/cm? g) 1,500 1,500
% Concentracién de H,S (Kmol/h) 1,855 1,855
Concentraciéon de NH; (Kmol/h) 3,526 3,526
b= Flujo Masico (Kg/h) 72525,000 | 72525,000
S [Temperatura (°C) 101,300 | 105,600
c% Temperatura de retorno (°C) 59,600 58,860
Proceso - Presion de cima (Kg/cm?g) 0,850 0,850
'cg) Temperatura de cima (°C) 85,000 85,000
o | Presion (Kg/cm?g) 1,050 1,050
£ Temperatura (°C) 120,900 120,100
Flujo mésico (Kg/h) 203,700 161,900
; E Temperatura (°C) 97,100 85,000
S " [Presion (Kg/cm?g) 0,800 0,900
Flujo masico (Kg/h) 23518,000 | 23560,000
Descarga wg Temperatura (°C) 60,000 59,280
;; Presién (Kg/cm?g) 4,880 4,600
% Concentracion de H,S (Kmol/h) 0,001 0,000
Concentracion de NH; (Kmol/h) 0,042 0,000

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

3.24.2.2. Fasell

Para esta etapa, la simulacion ha sido realizada mediante la utilizacion de los datos tomados en
campo y del DCS de las unidades de despojamiento operando en las condiciones actuales, por un
periodo de aproximadamente cuatro meses (diciembre 2016 — marzo 2017). Dichos valores se
pueden ver en los datos experimentales; empleados asi mismo para el desarrollo de la propuesta

N° 1. A continuacion los modelos de las simulaciones de cada una de las plantas:
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Figura 10-3: Modelo de simulacién de la unidad Z1.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 11-3: Modelo de simulacion de la unidad Z3.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

En la Figura 12-3, se puede apreciar que el comportamiento que presenta la curva temperatura vs.
namero de platos, es de tipo no lineal; una particularidad propia del equilibrio fisico entre las

fases liquido-vapor de una columna de destilacion.

Sin embargo, al ser alimentada la despojadora, con la carga de agua amarga (43,60 °C) entre los
platos 6 y 7; a medida que ésta va descendiendo plato por plato hasta llegar al N° 26, la
temperatura aumenta, debido a que en los primeros platos (cima de Z1-V2) se van acumulando

los compuestos mas volatiles, mientras que en el fondo de la torre los mas pesados.
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Figura 12-3: Especificaciones técnicas de la despojadora Z1-V2.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 13-3: Especificaciones técnicas de la despojadora Z3-V2
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 14-3: Comportamiento de la presion vs. nimero de platos en el stripper (Z3-V2).
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 15-3: Perfil térmico de la despojadora Z3-V2.
Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

Es imprescindible, que el perfil térmico de la torre manifieste una conducta no lineal, puesto que

de esta manera se esta asegurando la integridad mecéanica de la despojadora (stripper), la cual
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puede verse afectada por caidas de presion elevadas; mismas que tienden a provocar inundaciones
en el interior de la torre; evento que no tiene lugar, pues como se puede ver en la Figura 14-3, la
presién muestra una conducta lineal a medida que avanza el nimero de platos, sin llegar a sufrir

caidas de presiones.

Cabe recalcar que, al igual que el comportamiento exhibido por el perfil térmico de la despojadora
Z1-V2, la columna de destilacion de la unidad Z3, manifiesta una conducta de tipo no lineal,
aunque con un aumento de la temperatura mucho mas gradual a medida que pasan los platos; es
decir, sin tener crecimientos bruscos; como los que se pudieron apreciar en la Figura 12-3 en su

transcurso por la primera etapa de la curva.

3.2.4.2.3. Faselll

Finalmente, en esta etapa se simul6 el funcionamiento de una valvula de tres vias en el sistema
de reflujo (pumparound), mediante la conexion de una linea que sale desde el plato acumulador
de la despojadora y luego, se dirige directamente hacia el plato 1 de ésta, sin siquiera atravesar
antes por los aeroenfriadores. En las siguientes Figuras, se presentan los modelos de simulacion

de cada una de las plantas de tratamiento de aguas amargas, con el bypass incluido:

——

P [Pa [P ra [ra [~ =]
{elslzluls[slalule]s]alu ][]}

Figura 16-3: Modelo de simulacién de la unidad Z1, con bypass.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 17-3: Modelo de simulacién de la unidad Z3, con bypass.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Es preciso mencionar que, para la simulacion de estas plantas, se realizaron un sinnimero de
ensayos, mismos que consistian esencialmente en ir variando el reflujo del sistema; asi como el
flujo a ser enviado por el bypass (Figurando la accion de una valvula de tres vias), con la intencién
de evaluar su efecto sobre el consumo de vapor por parte del rehervidor en cada una de las

unidades de despojamiento.

3.2.5. Datos

3.25.1.  Datos Experimentales

A continuacién, se presentan tabulados los datos tomados en campo y con ayuda del Sistema de
Control Distribuido Master (DCS) de cada una de las Unidades de Tratamiento de aguas amargas

en las condiciones de operatividad actuales, a excepcion de Z3 que, por ser una unidad nueva, se

ha podido operarla bajo las condiciones de la propuesta N° 1.
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Tabla 24-3: Promedio de flujos (carga y descarga) tomados a traves del sistema de control
distribuido master (DCS) de la unidad Z1.

< <
g FLUIDO FLUJ((?( 2//IhA)SICO g FLUIDO FLUJS( g//lhA)smo
& o
A. Amarga 17498,416 A. Amarga 15219,954
1 A Despojada 21619,623 | © [ A Despojada 14930,737
A. Amarga 17161,544 A. Amarga 15713,899
2 |"A Despojada 21847,052 | ° | A Despojada 15277,274
A. Amarga 17000,156 A. Amarga 15229,267
3 |"A Despojada 20114,415 10" "A Despojada 15145,042
A. Amarga 17358,367 A. Amarga F/S POR
4 TA Despojada 16844,570 11 A Despojada MANTENIMIENTO
A. Amarga 16296,177 A. Amarga 16281,059
5 |"A Despojada 17574,452 12" "A Despojada 16382,035
A. Amarga 16663,971 A. Amarga 15407,337
6 ["A Despojada 16802,094 | 13 [ A Despojada 15603,163
A. Amarga 16991,385 A. Amarga 16388,440
7 ['A Despojada 16733,680 | % [ A Despojada 16994,980

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 25-3: Promedio del flujo de vapor (LP) tomado a través del sistema de control distribuido
master (DCS) de la unidad Z1.

< <

Z < bl L

Z FLUJO MASICO Z FLUJO MASICO

s FLUIDO (Ka/h) s FLUIDO (Ka/h)

[9p] w

1 3667,450 | 8 3199,990

2 3567,928 | 9 3199,317

3 3489,851 | 10 3296,008
VAPOR DE BAJA VAPOR DE BAJA

4 PRESION 3578,519 | 11 PRESION FIS POR

MANTENIMIENTO

(50 PSI g, 148 °C) (50 PSI g, 148 °C)

5 3512,071 | 12 3248,218

6 3451521 | 13 3800,538

7 3438,033 | 14 3496,050

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 26-3: Promedio de costos (Kg/semana) de la generacion de

funcionamiento de la unidad Z1.

vapor (LP) para el

< <
g FLUIDO $/Kg g FLUIDO $/Kg
L L
w wn
1 8046,679 8 7021,034
2 7828,319 9 7019,557
3 7657,013 | 10 7231,705

VAPOR DE BAJA VAPOR DE BAJA

] ) F/S POR
4 PRESION 7851557 | 11 PRESION
MANTENIMIENTO

(50 PSI g, 148 °C) (50 PSI g, 148 °C)
5 7705,766 | 12 7126,850
6 7572,914 | 13 8338,685
7 7543319 | 14 7670,613

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 27-3: Promedio de temperaturas tomadas en campo del tren de intercambiadores de calor

(Z1-E1 A/B).

< TEMPERATURA < TEMPERATURA

g FLUIDO (*C) g FLUIDO (*C)

3{ INLET OUTLET ('-}-J) INLET OUTLET
A. Amarga 38,150 74,875 A. Amarga 40,271 77,050

! A. Despojada 120,395 87,650 8 A. Despojada 121,575 89,900
A. Amarga 38,072 76,500 A. Amarga 38,200 76,083

2 A. Despojada 121,952 89,092 ? A. Despojada 120,900 88,667
A. Amarga 39,773 73,457 A. Amarga 39,200 77,525

3 A. Despojada 120,717 87,953 10 A. Despojada 120,755 88,600
A. Amarga 34,788 73,315 A. Amarga F/S POR

) A. Despojada 120,800 83,615 H A. Despojada MANTENIMIENTO
A. Amarga 38,550 74,893 A. Amarga 39,900 68,450

° A. Despojada 121,810 87,067 12 A. Despojada 119,650 91,800

6 A. Amarga 37,068 74,652 13 A. Amarga 38,921 68,379
A. Despojada 121,270 86,580 A. Despojada 119,965 91,331
A. Amarga 38,600 72,410 A. Amarga 39,75 69,500

! A. Despojada 120,750 87,500 1 A. Despojada 120,25 94,000

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 28-3: Promedio de resultados de los analisis realizados al agua amarga y despojada de la

unidad Z1.
< Concentracion de NH3 Concentracion de H,S
g Método (mg/L) Método (mg/L %M)
% INLET OUTLET INLET OUTLET
1 1283,750 5,753 8,948 0,015
2 1394,400 5,902 6,434 0,080
3 1439,500 9,960 16,730 0,187
4 1377,250 6,750 16,080 0,010
5 1525,667 9,503 10,807 0,013
6 ASTM 1327000 | 10848 op.163 3,190 0,020
7] P 833,000 5980 |  Rango 3,365 0,005
8 P;:::fizle 1296,500 25,260 | Permisible 4,560 0,015
9 (< 110) 1455,850 4,790 (<13) 11,298 0,013
10 1464,250 9,710 32,000 0,000
11 F/S POR MANTENIMIENTO F/S POR MANTENIMIENTO
12 1696,500 36,480 5,723 0,000
13 1613,700 17,667 5,494 0,620
14 1973,000 20,710 5,260 0,000

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017

Tabla 29-3: Promedio del flujo de vapor (LP) tomado a través del sistema de control distribuido
master (DCS) en la unidad Z3.

< <
g FLUIDO FLUJS(IQ\J//ISSICO E FLUIDO FLUJEI)(g//ISSICO
& &

1 4281,034 8 3227,122
2 4225,017 9 2622,162
3 VAPOR DE BAJA 4200,990 | 10 | VAPOR DE BAJA 4528,805
4 PRESION 4355,308 | 11 PRESION 4181,755
5 | (50PSl g, 148°C) 3992,650 | 1, | (50PSIg, 148°C) 4164,033
6 4528712 | 13 2822,979
7 2055,850 | 14 2796,375

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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Tabla 30-3: Promedio de costos (Kg/semana) de la generacion de vapor (LP) para el

funcionamiento de la unidad Z3.

< <

g FLUIDO $/Kg g FLUIDO $/Kg

7 t

1 55910,304 | 8 42146,213
2 55178,722 | 9 34245,436
3 VAPOR DE 54864,929 | 10 VAPOR DE 59146,193
4 BAJA PRESION 56880,322 | 11 | BAJAPRESION 54613,720
5 | (50PSlg148°C) 52144,009 | 12 | (50PSlg, 148°C) 54382,271
6 59144,979 | 13 36868,106
7 26849,401 | 14 36520,658

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 31-3: Promedio de flujos masicos tomados a través del sistema de control distribuido
master (DCS) en la unidad Z3.

2 ' 2 ;
5 FLUIDO FLUJ((})(g//I:)\SICO 5 FLUIDO FLUJEI)(g//ISSICO
A. Amarga 15748,200 A. Amarga 20334,528
! A. Despojada 15553,639 ° A. Despojada 21296,372
A. Amarga 15622,977 A. Amarga 17703,317
? A. Despojada 14936,645 ? A. Despojada 18602,490
A. Amarga 14649,451 A. Amarga 18871,223
3 A. Despojada 14108,483 10 A. Despojada 18897,834
A. Amarga 15814,466 A. Amarga 17020,328
4 A. Despojada 15727,908 - A. Despojada 16705,888
A. Amarga 19057,470 A. Amarga 17571,754
> A. Despojada 18316,291 12 A. Despojada 17511,694
A. Amarga 19119,538 A. Amarga 17151,463
° A. Despojada 19155,567 t A. Despojada 18108,425
A. Amarga 22055,102 A. Amarga 17327,255
! A. Despojada 22787,784 1 A. Despojada 17553,315

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 32-3: Promedio de temperaturas tomadas en campo del tren de intercambiadores de calor

(Z3-E1 A/B).
< TEMPERATURA < TEMPERATURA
g FLUIDO (°C) g FLUIDO (°C)
('-'nJ INLET OUTLET '-'mJ INLET | OUTLET
A. Amarga 38,096 96,750 A. Amarga 39,987 94,850
! A. Despojada 118,808 59,497 ° A. Despojada 121,788 71,467
A. Amarga 39,397 96,035 A. Amarga 39,370 96,015
? A. Despojada 117,250 60,800 ? A. Despojada | 120,535 69,070
A. Amarga 39,656 98,277 A. Amarga 37,799 89,497
: A. Despojada 120,385 60,400 10 A. Despojada 121,490 64,557
A. Amarga 36,112 94,790 A. Amarga 38,915 92,100
4 A. Despojada 117,900 59,000 H A. Despojada 122,445 63,280
A. Amarga 37,820 96,505 A. Amarga 39,001 93,050
> A. Despojada 121,300 67,550 2 A. Despojada | 121,745 67,010
A. Amarga 40,292 95,375 A. Amarga 38,534 91,350
° A. Despojada 123,400 66,630 s A. Despojada | 121,010 67,747
A. Amarga 39,859 92,500 A. Amarga 38,394 92,643
! A. Despojada 120,400 71,700 14 A. Despojada 120,508 68,350

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

-48 -




Tabla 33-3: Promedio de resultados de los analisis realizados al agua amarga y despojada de la

unidad Z3.
<Z( Concentracion de NH; Concentracion de H,S
<§i Método (mg/L) Método (mg/L % M)
% INLET OUTLET INLET OUTLET
1 1283,750 7,316 8,948 0,054
2 1394,400 9,055 6,434 0,025
3 1439,500 11,983 16,730 0,127
4 1377,250 9,975 16,080 0,000
5 1525,667 6,193 10,807 0,007
6 ASTM 1327,000 9546 |  UoP -163 3,190 0,000
7 D-1426 833,000 7,285 Rango 3,365 0,000
8 Pef;ri]s?zle: 1296,500 6,160 | Permisible: 4,560 0,000
9 (< 110) 1455,850 5,163 (<13) 11,298 0,000
10 1464,250 5,410 32,000 0,000
11 1447,143 8,643 5,776 0,000
12 1696,500 17,475 5,723 0,000
13 1613,700 10,878 5,494 0,000
14 1973,000 16,680 5,260 0,000

Fuente: (Laboratorio REE, 2017)

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

3.25.2.

Datos Adicionales

Tabla 34-3: Datos adicionales de los flujos de carga y descarga de las unidades de tratamiento de

aguas amargas Z1y Z3.

Propiedad Sustancia Unidad Valor

] . Agua Amarga 4,159
Capacidad Calorifica i KJ/Kg °C
Agua Despojada 4,251
) Agua Amarga 993,000
Densidad : Kg/m?3

Agua Despojada 998,500

Fuente: (REE, 1993, p.18)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 35-3: Datos adicionales de los principales equipos de la unidad de tratamiento de aguas

amargas Z1.
Parametro Equipo Unidad Valor
Z1-E1 A/BIC/ID 1,330
Dutty Z1-E2 10° Kcal/h 3,010
Z1-E4 2,590
Area Z1-E1 A/BIC/D m? 164,000

Fuente: (REE, 1993, p.18)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 36-3: Datos adicionales de los principales equipos de la unidad de tratamiento de aguas

amargas Z3.
Parametro Equipo Unidad Valor
Z3-E1 A/B 1,446
Dutty Z3-E2 106 Kcal/h 3,345
Z3-E4 AIB 2,854
Area Z3-E1 A/B m? 164,000

Fuente: (REE, 2015, p.20)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 37-3: Capacidades de las bombas de la unidad de tratamiento de aguas amargas Z1.

L Flujo Minimo Flujo Maximo
Identificacion de la bomba
(Kg/h) (Kg/h)
Z1 P1 1500,000 4500,000
Z1 P2 A/B 3400,000 27500,000
Z1 P3A/B 3400,000 29100,000
Z1 P4 A/B 16000,000 95600,000

Fuente: (REE, 1993, p.18)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 38-3: Capacidades de las bombas de la unidad de tratamiento de aguas amargas Z3.

. Flujo Minimo Flujo Méaximo
Identificacion de la bomba
(Kg/h) (Kg/h)
Z3 P1 1650,000 4500,000
Z3 P2 A/B 11490,000 27500,000
Z3 P3A/B 8300,000 29100,000
Z3 P4 A/B 27710,000 95600,000

Fuente: (REE, 2015, p.12)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.2.6. Calculos y resultados
3.2.6.1.  Calculos especificos
3.2.6.1.1. Calculo de la caida de presién en el lado carcasa.
Es la diferencia entre las presiones en la entrada y a la salida del lado carcasa del intercambiador
de calor. La presion de disefio en el lado carcasa es igual a 8,8 kg/cm?g. Motivo por el cual, se
debe cumplir con la siguiente expresion:
P, <88

Caso contrario, se estaria poniendo en riesgo la integridad mecanica del equipo.

AP =P, — P4 Ecuacion. 6

Donde:

P, = Presion a la salida del lado carcasa, Kg/cm?g.

P, = Presion a la entrada del lado carcasa, Kg/cm?g.

AP = (4,94 — 4,54)
AP = 0,4 Kg/cm?g

3.2.6.1.2. Calculo de la caida de presién en el lado tubo.

Es la diferencia entre las presiones en la entrada y a la salida del lado tubo del intercambiador

de calor. Existe un valor permisible para este calculo:

Ap £0,5
Si no se cumple con esta condicién, es muy probable que el haz de tubos esté presentando fugas
a lo largo de su trayectoria. La presion de disefio en el lado tubo es igual a 9,8 kg/cm?g. Razdn
por la cual, se debe cumplir con la siguiente expresion:

p;1 =98
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Caso contrario, se estaria poniendo en riesgo la integridad mecénica del equipo.

Ap =p — p1 Ecuacién. 7

Donde:

p2 = Presion a la salida del lado tubo, Kg/cm?g.

p1 = Presion a la entrada del lado tubo, Kg/cm?g.

Ap = (5,36 — 5,00)
Ap = 0,36 Kg/cm?g

3.2.6.1.3. Calculo del rango de temperaturas en el lado carcasa.

Es la diferencia entre las temperaturas de entrada y salida del fluido caliente en el lado carcasa

del intercambiador de calor. La temperatura de disefio en el lado carcasa es de 149 °C.

AT=T; — T, Ecuacién. 8

Donde:

T, = Temperatura del agua despojada a la salida del lado carcasa, °C.

T; = Temperatura del agua despojada a la entrada del lado carcasa, °C.

AT = (120,85 — 88,60)
AT = 32,25 °C

3.2.6.1.4. Calculo del rango de temperaturas en el lado tubo.

Es la diferencia entre las temperaturas de entrada y salida del fluido frio en el lado tubo del

intercambiador de calor. La temperatura de disefio en el lado tubo es de 132 °C.

At=t, —t4 Ecuacion. 9
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Donde:

t, = Temperatura del agua amarga a la salida del lado tubo, °C.

t; = Temperatura del agua amarga a la entrada del lado tubo, °C.

At = (76,80 — 38,50)
At = 38,30 °C

3.2.6.1.5. Transferencia maxima de calor.

3.2.6.1.5.1. Determinacién de la razon de capacidad calorifica

C=m=*cp Ecuacién. 10

Donde:

m = Flujo mésico del fluido, Kg/h.

cp = Calor especifico del fluido, KJ/Kg °C.

e Agua despojada (D)

Cp = (15490,47 * 4,2509)

K] 1k
CD = 65848,4389 h_oc * m
K]
Cp = 18,2912 s°C

e Aguaamarga (A)

Ca = (15650,69 * 4,1589)

K] 1h
Ca = 65089,6546 - * = —
K]
Ca = 18,0805 —
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3.2.6.1.5.2. Determinacion de la razon de capacidad calorifica minima.

L] SlCD>CA

Cmin = Ca

e SiCp<C,

Cmin = Cp

Entonces, al cumplirse la primera condicion es decir, Cp > Cy4, la razén de capacidad calorifica

minima es:

K]
s°C

Cpnin = 18,0805

3.2.6.1.5.3. Célculo de la transferencia méaxima de calor.
Qmix = Cpin * (T1 — 1) Ecuacion. 11
Donde:

Cmin = Razén de capacidad calorifica minima, KJ/s °C
T; = Temperatura del agua despojada a la entrada del lado carcasa, ° C.

t; = Temperatura del agua amarga a la entrada del lado tubo, ° C.

Qmsx = 18,0805 * (120,85 — 38,50)
K} 10%
Qmax = 1488,9292? ‘I8

Quuix = 1488929,20 W

3.2.6.1.6. Eficiencia Térmica.

3.2.6.1.6.1. Determinacion de la transferencia de calor real.

o SlCD>CA

Q=Cp(T; —Tp) Ecuacion. 12
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Donde:

Cp = Razdn de capacidad calorifica del agua despojada, KJ/ s °C.
T; = Temperatura del agua despojada a la entrada del lado carcasa, ° C.

T, = Temperatura del agua despojada a la salida del lado carcasa, ° C.
e SiCp<C,

Q=Cs (tz —t1) Ecuacion. 13
Donde:

Ca = Razdn de capacidad calorifica del agua amarga, KJ/ s °C.
t; = Temperatura del agua amarga a la entrada del lado tubo, ° C.

t, = Temperatura del agua amarga a la salida del lado tubo, ° C.
Entonces, al cumplirse la primera condicion es decir, Cp > C,, la transferencia de calor real es:

Q =18,2912 = (120,85 — 88,60)

~ K 10°]
Q= 589,8912? * 15

Q = 589891,20 W

3.2.6.1.6.2. Céalculo de la eficiencia térmica

Es la relacion entre el calor que se transfiere en el equipo y el maximo valor que

termodindmicamente es posible conseguirse.

__Q
Qméx

Ecuacion. 14

)

Donde:

Q = Transferencia de calor real, W.

Qumax = Méxima transferencia de calor, W.
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589891,20
= —-—
® = 1488929,20

€= 39,60 %

100

3.2.6.1.7. Diferencia media logaritmica de temperatura corregida.

3.2.6.1.7.1. Determinacién de los parametros Ry S.

Los pardmetros R y S se definen en funcion de las temperaturas de entrada y salida de ambos
fluidos. Asi también, el parametro R es el cociente entre la ganancia o pérdida de temperatura del
fluido que va por el lado carcasa y la ganancia o pérdida de temperatura del fluido que se

transporta por el lado tubo.

Mientras que, el pardmetro S, permite medir el grado de eficiencia en cuanto a la transferencia de
calor que se produce en un intercambiador, es decir; si S posee un valor bajo, significa que el
equipo estad logrando poco intercambio de calor con un gradiente de temperatura grande y

viceversa. (Gonzélez, 2011, pp. 48-49)

T, — T

R=-— 2 Ecuacion. 15
-t
t,—t

S= 2 1 Ecuacién. 16
T —t4

Donde:

T; = Temperatura del agua despojada a la entrada del lado carcasa, °C.
T, = Temperatura del agua despojada a la salida del lado carcasa, °C.
t; = Temperatura del agua amarga a la entrada del lado tubo, ° C.

t, = Temperatura del agua amarga a la salida del lado tubo, ° C.

120,85 — 88,60

~ 76,80 — 38,50
R = 0,8420

o 76,80 — 38,50
"~ 120,85 — 38,50

S=0,4651
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3.2.6.1.7.2. Determinacién de la diferencia media logaritmica de temperatura.

Es el promedio logaritmico de la diferencia de temperaturas de los extremos del intercambiador
de calor, constituye ademas la verdadera fuerza impulsora del equipo en contracorriente, paralelo

0 en una combinacidn de ellas (Gonzélez, 2011, p.43).

(Ty —tz2) — (T — t4) .
LMTD contracorriente = T, — t Ecuacion.17
In —Tl 2
24

Donde:

T; = Temperatura del agua despojada a la entrada del lado carcasa, °C.
T, = Temperatura del agua despojada a la salida del lado carcasa, °C.
t; = Temperatura del agua amarga a la entrada del lado tubo, ° C.

t, = Temperatura del agua amarga a la salida del lado tubo, ° C.

(120,85 — 76,80) — (88,60 — 38,50)
LMTDcontracorriente = 12085 — 76 80
In (5560 —3850)

LMTDcontracorriente = 47,0101 °C

3.2.6.1.7.3. Determinacion del pardmetro S*

-1
$* = S 1 Ecuacion. 18
R_((R*S)—l) /N
S—-1

Donde:

N = Numero de pasos por el lado carcasa.

1
| _ ((0,8420 + 0,4651) — 1 /2
0,4651 — 1

1
(0,8420 * 0,4651) — 1\ /2
0,4651 — 1

ST =

0,8420 — (

-57-



S* =0,2961
3.2.6.1.7.4. Determinacion del factor de correccion de la LMTD.

El factor de correccion f, depende de R y S*, ademas de la disposicion de los flujos
(contracorriente, paralelo o en flujo cruzado). Es preciso multiplicar el LMTD en contracorriente
pura, por este factor de correccion, con el propésito de conseguir el valor de la diferencia media

logaritmica de temperatura de acuerdo a la disposicion considerada (Gonzélez, 2011, p.48).

JRE+1 In (%)

= * Ecuacion. 19

R-1 §—1—R+ RZ + 1
In
2
S-1-R—/RZ+1

| ( 1—0,2961 )
J0,84202 + 1 . "\1T=10,8420  0,2961)

0,8420 -1 2 / 2
I 0.2961° 1-0,8420 +/0,8420% + 1

2 2
02961 1-0,8420 —+/0,8420° + 1

f=0,9763
3.2.6.1.7.5.Calculo de la LMTD corregida.

LMTDorregido = LMTD = f Ecuacién. 20
LMTD corregido = 47,0101 * 0,9763
LMTDorregido = 45,8960 °C

3.2.6.1.8. Calculo del coeficiente global de transferencia de calor.

_ Q
A x LMTDcorregido

Ecuacién.21

Donde:

Q = Transferencia de Calor real, W.

A = Area de transferencia de calor, m2.
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_589891,20
82 % 45,8960
w
U = 156,7412 —To¢
} 1 Kcal 3600s

U = 156,7412
e m?s°C T 41843 1h
U= 134,86 —
B "7 m2h°C

3.2.6.1.9. Calculo del nimero de unidades de transferencia.

Es un parametro adimensional empleado para evaluar el rendimiento de los intercambiadores de

calor.

U
NTU =

Ecuacion.22
Cmin

Donde:

U = Coeficiente global de transferencia de calor, W/m? °C.
A = Area de transferencia de calor, m2.

Cmin = Razén de capacidad calorifica minima, KJ/s °C.

(156,7412)
_ 1000
NTU = 18,0805

NTU = 0,71

* 82

3.2.6.1.10. Determinacién del tiempo de operacién continua del tren de precalentamiento.

Este calculo predictivo, es realizado en base a la ecuacion de la recta hallada, con la construccién
de la gréfica coeficiente global de transferencia de calor vs. tiempo, para cada una de las unidades
de tratamiento de aguas amargas.

e Planta de despojamiento Z1

y=-0,0401x+ 194,73 Ecuacion. 23
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Donde:

Kcal

y = Coeficiente global de transferencia de calor, —rC

X = Tiempo, h.
Entonces, reemplazando y = 0, en la Ecuacion. 23, se tiene:
0 =-0,0401x + 194,73
—194,73 = —0,0401x

~194,73

00401~

4749,51 horas = x

4749,51 h = 12?: * 31072;; = 6,60 meses
e Planta de despojamiento Z3
y =-0,0769x + 578,04 Ecuacion. 24
Doénde:
y = Coeficiente global de transferencia de calor, HTZC}?:C

X = Tiempo, h.

Ahora bien, reemplazando y = 0, en la Ecuacion. 24, se tiene:

0 =-0,0769x + 578,04

0,0769x = 578,04

x = 7516,775 horas
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1 dia 1 mes

7516,775h6FaS*24 *30 -

= 10,44 meses

No obstante, para este caso, se debe considerar un factor de seguridad del 15%, dando como

resultado el siguiente prondstico definitivo:

10,44 meses * 0,15 = 1,566 meses

(10,44 — 1,566)meses = 8,874 meses

8,874 meses =~ 9 meses
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3.2.6.2. Resultados

3.2.6.2.1. Propuesta N° 1

3.2.6.2.1.1. Variacion del flujo de carga: Condiciones actuales vs. condiciones de prueba.

16600

16364,136 16373,104

16400 16286,180

16197,982

16200
16168,852

16000
16034,236

15800

15600

Flujo Masico (Kg/h)

15400
15418,616

15200
15192,437

15000
0 1 2 3 4 5

—@— COND. ACTUALES  —O—COND. PRUEBA

Gréfico 1-3: Variacion del flujo de carga en la unidad Z1 durante ambas condiciones.

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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—O—COND. PRUEBA  —@®— COND. ACTUALES

Grafico 2-3: Variacion del flujo de carga en la unidad Z3 durante ambas condiciones.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.2.6.2.1.2.Variacion del consumo de vapor: Condiciones actuales vs. condiciones de

prueba.
120 5000
. O 4500
—_ [1 <
3500 =
Q 80 — - 4
< | 3000 9
) O =
= 60 0 2500 2
o =
'%J 2000 o
40 )
tu 1500
1
20 000
500
0 0
0 2 4 6 8 10 12
== Temperatura de la carga = Vapor consumido
Graéfico 3-3: Variacion del consumo de vapor frente a la temperatura de carga hacia Z1-V2.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
120 7000
{1
100 H 6000
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e 80 »\0\0 Q
y —0—=2 w000
5 b——0—0—0 000 3
|_
< 60 fé)
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s S
2 40 3
w 2000 T
20 1000
0 0
0 2 4 6 8 10 12
== Temperatura de la carga O Vapor consumido

Grafico 4-3: Variacion del consumo de vapor frente a la temperatura de carga hacia Z3-V2.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.2.6.2.1.3. Variacion de la concentracion de H,S y NH; en la descarga: Condiciones actuales

vs. condiciones de prueba.

120 2
5 !y A 1'7'2 """ 18
100 16
1,4
2 S SO Y I — s
S 12 X
& s
5 60 1 &
z 08 &
40 % 37,96 i
0,6
19,96
% 0,4
0,2
0 A & & 0
0 1 2 3 4 5 6
NH3 (OUT) ====MAX NH3 —— H2S (OUT) = —=MAX H2S

Gréfico 5-3: Concentracion de H,S y NH; en la descarga de Z1, bajo las condiciones actuales.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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2 08 S
& 60 a
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z 0,6 2
40 L,
22,35 0.4
20 1348 10,31 10 11,12 0.2
0 A Yy Yy & A 0
0 1 2 3 4 5 6
[NH3] (OUT) = = =MAXNH3  emmfemm[H2S] (OUT) = = = MAXH2S

Gréfico 6-3: Concentracion de H,S y NH; en la descarga Z1, bajo las condiciones de prueba.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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1,41
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Grafico 7-3: Concentracion de H,S y NH; en la descarga de Z3, bajo las condiciones actuales.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Gréfico 8-3: Concentracion de H,S y NH; en la descarga Z3, bajo las condiciones de prueba.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.2.6.2.1.4.Comportamiento del coeficiente global de transferencia de calor en funcion del

tiempo.
@ 250,000
g
(&)
s 200000 0,0401x + 194,73
5~ y =-0,0401x + 194,
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o
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Graéfico 9-3: Comportamiento de U en f (t) del Z1-E1 A/B.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Gréfico 10-3: Comportamiento de U en f (t) del Z3-E1 A/B.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 39-3: Resultados de la determinacion del coeficiente global de transferencia de calor (U)

de la unidad de tratamiento de aguas amargas Z1.

No. Tiempo (h) U (n:(zc:lc) No. Tiempo (h) U (nﬁc:lc)
1 24 21161 | 20 912 161,69
2 72 179,99 | 21 984 154,98
3 144 178,25 | 22 1008 145,45
4 168 187,30 | 23 1032 152,56
5 264 192,36 | 24 1176 149,68
6 288 178,67 | 25 1200 148,70
7 312 189,07 | 26 1296 144,28
8 336 181,35 | 27 1416 134,87
9 408 179,26 | 28 1632 136,72
10 480 169,60 | 29 1656 130,82
11 504 172,69 | 30 1968 109,31
12 552 169,04 | 31 2040 112,81
13 600 17485 | 32 2088 111,49
14 648 176,59 | 33 2112 114,42
15 672 168,59 | 34 2136 106,18
16 744 166,08 | 35 2160 101,48
17 768 163,49 | 36 2184 107,96
18 792 157,28 | 37 2208 103,48
19 888 155,46 | 38 2256 107,18

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 40-3: Resultados de la determinacion del coeficiente global de transferencia de calor (U)

de la unidad de tratamiento de aguas amargas Z3.

No. Tiempo (h) U (n'f;;lc) No. Tiempo (h) U ("’:ZC: lc)
1 24 586,23 | 19 1320 469,41
2 96 594,05 | 20 1368 465,31
3 120 574,38 | 21 1416 467,45
4 144 567,60 | 22 1488 454,86
5 288 547,19 | 23 1536 459,90
6 312 54478 | 24 1560 457,75
7 408 543,90 | 25 1584 458,09
8 456 542,84 | 26 1704 450,39
9 528 537,92 | 27 1728 449,76
10 792 523,76 | 28 1872 445,32
11 816 521,14 | 29 1992 425,13
12 888 520,90 | 30 2040 423,82
13 912 518,47 | 31 2064 420,45
14 1056 489,20 | 32 2088 418,97
15 1080 462,44 | 33 2208 408,77
16 1200 467,97 | 34 2232 410,08
17 1224 477,81 | 35 2256 408,27
18 1248 473,00 | 36 2328 411,13

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.2.6.2.2. Propuesta N° 2

3.2.6.2.2.1. Comportamiento de la curva temperatura vs. nimero de platos de la unidad Z1.

- B
{E Column: Z1.¥2/COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng Robinson - LK [E=REEn
Design [ — . N\
Cannections [ nput Summary | [ View Initial Estimates... @ = \
Monitor
Specs Tter Step Equilibrium Heat / Spec ) Flows
1 1,000 8,787e-006 3,972e-004
Specs Summary
Subcooling
Motes
g W = = ué =
[ Specifications
Specified Value Current Value W, Error Active Estimate Current
1__Main TS Temperatur 55,00 C 85,00 -1,096e-006 v I v
PA_1_Rate(Pa) 33,00 m3/h 33,00  5,924e-006 v (] v
PA_1_TRet(Pa) 59,60 C 59,60 0,0000 v v Ir2
6__Main TS Feed Ratio 98262002 0,1754 0,7849 r (] (] f
Btms Prod Rate <empty> 17,90 <empty> r I3 (]
Reboiler Comp Fractior 0,0001 0,0000 1,545 [ [ [ [
Ovhd Vap Rate <empty> <empty> <empty= r (] (]
Reflux Rate <empty> <empty> <empty> r I (] I
'VBP_1_Rate(Pa) 3,000 m3/h 3,000  4,969e-005 v (] v
[ View... ] [ Add Spec... ] [ Group Acdtive ] [ Update Inactive ] Degrees of Freedom EI
Design | Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Distop | i
[ peete |[ mun | [ meset | NG (7] Updste Outiets [lgnored |
—

Figura 18-3: Especificaciones técnicas de la despojadora Z1-V2, con bypass.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

3.2.6.2.2.2. Variacion de la curva temperatura vs. nimero de platos de la unidad Z3.

'a 5
(I Column: Z3_W2/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1/ Peng Robinson - LK % |
T oo O

Connections ’7[ Input Summary ] [ Wiew Initial Estimates... ] y 4

Monitor

Specs Tter Step Equilibrium Heat /Spec o

e 1 1,000 1,090e-006 9464005

Specs Summary

Subcooling

Notes

- Specifications
Specified Value Current Value Wt. Error ctive  Estimate  Current
1__Main TS Temperatur 85,00 C 85,00 45,3502-008 = I =
PA_L_Rate(Pa) 30,00 m3/h 30,00 6,6272-006 I~ - I
PA_1_TRet(Pa) 59,60 C 59,60 0,0000 I~ I~ I~
6__Main TS Feed Ratio 9,526e-002 0,1645 0,6776 [l [l [l
Btms Prod Rate <empty> 17,29 <empty> - v I~
Reboiler Comp Fractior 0,0001 0,0000 -0,9879 |l — |l
Ovhd Vap Rate <empty> <empty> <empty> |l — |l N
Reflux Rate <empty> <empty= <empty> |l I r l
By pass_Rate(Pa) 1 3500 kg/hr 3500 -5,1442-006 I~ - =
[ View... ] [ Add Spec. ] [ Group Active ] I Update Inactive ] Degrees of Freedom EI
—| Design | Parameters |S|de Ops | Rating ‘Worksheet | Performance |Flowsheet | Reactions ‘ Distop |
[ peete [ Run [ reset | TG 7] upaate outiets [1gnorea

Figura 19-3: Conducta de la curva T vs. N° de platos, del Z3-V2 con bypass (CASO 1).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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P
I’ Column: Z3 V2 / COL1 Fluid Pkg: Basis-1 / Peng Robinson - LK = | B |t

Connections [ Input Summary ] [ View Initial Estimates... ] ° Temp Y 4 Temzeroe i Ty e AN

Monitor (L) Press -

Specs Tter Step Equilibrium Heat/Spec . | | () Flows e [

P 4 1,000 2,544e-004 1,740e-004 [

Specs summary 5 1,000 1,019e004 1,005e-004

Subcooling [ 1,000 3,695e-005 5,955e-003 |-

Motes 7 1,000 1,348e-005 3,577e005|"

8 1,000 4,931e-008 2,162e005 m s w = = ulx
Specifications v
Specified Value Current Value Wit. Error Active  Estimate  Current
1__Main TS Temperatur 85,00 C 85,00 3,545e-007 i~ v v
PA_1_Rate(Pa) 10,00 m3/h 10,00  -5,096e006 | r v
PA_1_TRet{Pa) 59,60 C 59,60 00000 W v rd
6__Main TS Feed Ratio 9,5262-002 4,779e-003 09514 [ r r
Btms Prod Rate <empty> 17,35 <empty> r v r
Reboiler Comp Fractiot 0,0001 0,0025 0,8454 I r r
Ovhd Vap Rate <empty= <empty> <empty> I I I
Reflux Rate <empty> <empty> <empty> I v I
By pass_Rate(Pa) I 2,000e-004 kg/hr 2000e<004  -5,060e-006 2 r v
[ View... ] [ Add Spec.. ] [ Group Active I [ Update Inactive ] Degrees of Freedom
Design = Parameters | Side Ops | Rating | Worksheet | Performance | Flowsheet | Reactions | Distop
[ peiete J[  Run |[ meset | NS (V) Update Outicts [ignored

Figura 20-3: Conducta de la curva T vs. N° de platos, del Z3-V2 con bypass (CASO II).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 41-3: Resultados expuestos por el simulador, de acuerdo al comportamiento de la curva

temperatura vs. nimero de platos de la despojadora Z1-V2.

CATEGORIA VARIABLES Z1
Flujo Masico (m3/h) 16,420
Temperatura (°C) 67,800
Carga Agua Amarga Presion (Kg/cm? g) 4,960
Concentracion de H,S (wt %) 0,267
Concentracion de NH5 (wt %) 0,253
Cima Temperatura de cima (°C) 85,000
Pumparound Flujo mésico (m3/h) 33,000
Proceso Bypass Flujo masico (m3/h) 3,000
) Flujo mésico (Kg/h) 2500,000
Vapor consumido

Temperatura (°C) 147,500
) Concentracion de H,S (wt %) 0,000

Descarga Agua Despojada i
Concentracion de NH5 (wt %) 0,000

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 42-3: Resultados expuestos por el simulador, de acuerdo al comportamiento de la curva

temperatura vs. nimero de platos de la despojadora Z3-V2.

Z3
CATEGORIA VARIABLES
CASO | CASO 11

Flujo Maésico (Kg/h) 15800,000 | 15800,000
Temperatura (°C) 104,500 104,500
Carga Agua Amarga Presion (Kg/cm? g) 4,960 4,960
Concentracion de H,S (wt %) 0,267 0,267
Concentracién de NH3 (wt %) 0,253 0,253
Cima Temperatura de cima (°C) 85,000 85,000
Pumparound Flujo masico (m3/h) 30,000 10,000
Proceso Bypass Flujo mésico (Kg/h) 3500,000 | 20000,000
Flujo masico (Kg/h) 3198,000 1215,000

Vapor consumido
Temperatura (°C) 147,500 147,500
Concentracion de H,S (wt %) 0,000 0,000

Descarga Agua Despojada
Concentracion de NH; (wt %) 0,000 0,000

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

3.2.6.2.2.3. Comportamiento térmico del sistema de reflujo de la unidad Z1.
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Figura 21-3: Perfil térmico del stripper Z1-V2, con bypass.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

-71 -



3.2.6.2.2.4. Variacion de la temperatura del pumparound de la unidad Z3.
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Figura 22-3: Perfil térmico del stripper Z3-V2 con bypass (CASO IlI).
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Properties Pressure [bar_q] 3,432
Compaosition Malar Flow [MMSCFD] 4,043
K Value Mass Flow [ko/hr] 3627
User Variables 5td Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 3,634
Economics Maolar Enthalpy [kcal/kamole] -5,689e+004
Bulk Properties Molar Entropy [kcal/kgmol-C] 29,53
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Figura 23-3: Especificaciones del vapor consumido (CASO IIlI).
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 24-3: Perfil térmico del stripper Z3-V2 con bypass (CASO 1V).
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Condrhf::m Temperature [C] 147.5
Properties Pressure [bar_g] 3,432
Compaosition Malar Flow [MMSCFD] 3,880
K Value Mass Flow [ka/hr] 3481
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 3,488
Econaomics Molar Enthalpy [kcal/kgmole] -5,689e-004
Bulk Properties Molar Entropy [kcal/kgmol-C] 29,53
Motes Heat Flow [keal/h] -1,099e-007
Time Series Lig Vol Flow @5td Cond [m3/manth? 2471
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Figura 25-3: Especificaciones del vapor consumido (CASO V).

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

-73 -



Tabla 43-3: Resultados expuestos por el simulador, de acuerdo a la temperatura del pumparound

en la despojadora Z1-V2.

CATEGORIA VARIABLES Z1
Flujo Masico (m3/h) 16,420
Temperatura (°C) 67,800
Carga Agua Amarga
Concentracion de H,S (wt %) 0,267
Concentracion de NH5 (wt %) 0,253
Temperatura (°C) 105,700
Pumparound
Temperatura de retorno (°C) 59,590
Cima Temperatura (°C) 85,000
Proceso
Bypass Temperatura (°C) 105,700
Fondo Temperatura (°C) 120,100
Vapor Consumido Flujo masico (Kg/h) 2500,000
Concentracion de H,S (wt %) 0,000
Descarga Agua Despojada
Concentracion de NH5 (wt %) 0,000

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

Tabla 44-3: Resultados expuestos por el simulador, de acuerdo a la variacion de la temperatura

del pumparound en la despojadora Z3-V2.

] Z3
CATEGORIA VARIABLES
CASO 11l CASO IV
Flujo Masico (Kg/h) 17800,000 | 17800,000
Temperatura (°C) 104,500 104,500
Carga Agua Amarga
Concentracion de H,S (wt %) 0,267 0,267
Concentracioén de NH5 (wt %) 0,253 0,253
Temperatura (°C) 102,700 105,600
Pumparound
Temperatura de retorno (°C) 59,610 59,610
Cima Temperatura (°C) 85,000 85,000
Proceso
Bypass Temperatura (°C) 102,700 105,600
Fondo Temperatura (°C) 120,100 120,100
Vapor Consumido | Flujo masico (Kg/h) 3627,000 3481,000
Concentracion de H,S (wt %) 0,000 0,000
Descarga Agua Despojada
Concentracion de NH; (wt %) 0,000 0,000

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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3.3. Proceso de produccion

3.3.1. Propuesta 1
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Figura 26-3: Diagrama P&ID de la Unidad de Tratamiento de Aguas Amargas Z1.
Fuente: (REE, 2005, p.38)
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La unidad de tratamiento de aguas amargas Z1, continuara operando como en la actualidad, con
la Gnica diferencia de que la disposicion de su tren de precalentamiento es ahora de tipo 4-8, es
decir; cuatro pasos por el lado carcasa, por parte del fluido caliente (agua despojada) y 8 pasos

por el lado tubo, por parte del fluido frio (agua amarga).

Dicha disposicion, provoca que la temperatura con la que se alimenta a la despojadora sea de 96
°C (précticamente 30° mas que la temperatura vigente), lo cual facilita la remocion de los

contaminantes presentes, mediante una inyeccion de vapor (LP) en el rehervidor, mucho menor.

De igual manera, el proceso de funcionamiento de la unidad Z3, se mantiene inalterable, con
excepciéon de la disposicion de su tren de precalentamiento, mismo que ocasiona que la
temperatura con la que se alimenta a la despojadora sea de 98, °C; permitiendo asi que la adicion

de calor en el rehervidor para el despojamiento del NH; y H,S, disminuya.

3.3.2. Propuesta 2

El proceso de funcionamiento de la unidad Z3, sigue siendo el mismo, a diferencia de su sistema
de reflujo, el cual dispone ahora de un spillback, como medio de proteccion para las Z3_P4 A/B,
permitiendo de esta forma operar el reflujo con un valor menor a los 27710 Kg/h. Asi también, se
cuenta con la implementacion de una valvula de tres vias ubicada después de los enfriadores
Z3_E4 A/B.

De igual forma, la planta Z1, cuenta con un spillback para la proteccion de las Z1_P4 A/B, mismo
que facilita que el reflujo, pueda ser disminuido por debajo de los 16000 Kg/h; logrando de esta
forma, inyectar en el rehervidor una menor cantidad de vapor LP que la actual. Por su lado, la
valvula de tres vias, es manejada a través de un controlador para conservar un set point de la

temperatura a la salida de los enfriadores en 60 °C. (Ver Anexo G)
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3.4. Requerimientos de tecnologia, equipos y maquinaria.

Para la realizacion de cada una de las propuestas explicadas anteriormente, han sido necesarios

los siguientes requerimientos tecnoldgicos e instrumentales:

Tabla 45-3: Listado de los programas computacionales empleados en el desarrollo del proyecto.

Programas Computacionales

Funcioén

PETRO - SIM V.6.1
(Simulador)

Simular el proceso operativo de las Unidades de

Tratamiento de Aguas Amargas.

Sistema de Control Distribuido

Facilitar el histérico del perfil termodinamico de las

Master (DCS) Unidades de Tratamiento de Aguas Amargas.
Registro y Tabulacién de datos (Temperaturas y
Presiones) tomados en el campo y del DCS.
EXCEL Construccion  de  diagramas, tendencias  del

comportamiento de las Unidades de Tratamiento de

Aguas Amargas Yy hojas de célculo.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 46-3: Instrumentacion empleada para la toma de temperaturas y presiones directamente en

campo.
Instrumentos Cantidad Funcion Unidades
Termdémetros Medidores
de 8 de °C
Lamina Bimetéalica Temperatura
Medidores
Termocuplas 13 de °C
Temperatura
Medidores
Mandémetros 8 de Kg/cm?g
Presion

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 47-3: Equipos de laboratorio utilizados para la caracterizacion de las cargas y descargas

de las unidades de despojamiento.

Equipo Cantidad Funcién Unidades
. Analisis de agua Transmitancia (%),
Espectrofotometro . ’ - bsorbancia (abs) y |
amarga y despojada absorbancia (abs) y la
DR 2800 ’ y bel ) Y
(Contenido de NH3) concentracion (mg/l)
y Anaélisis de agua ) o
Potencidgrafo ) Potencial de Hidrégeno
1 amarga y despojada

H), temperatura (°C
(Contenido de H2S) (PH) P (C)

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

3.5. Discusién de resultados

3.5.1. Propuesta 1

En el gréafico 1-3 se puede apreciar que la variacion del flujo de carga (agua amarga), no fluctda
maés de 150 kg/h; a excepcion de los dias iniciales en cada una de las condiciones de operacion.
Y es que, en realidad, esto sucede puesto que al realizar un ajuste en el proceso; la planta necesita

estabilizarse después de cada uno de ellos.

Cabe recalcar que, al mantener flujos de carga cercanos a los actuales, durante la ejecucion de la
prueba con el tren de intercambiadores de calor, se asegura que los resultados a obtenerse, se
evallen bajo las mismas condiciones; pudiéndose luego realizar una comparacion con respecto al

consumo de vapor en cada uno de los casos.

Por otro lado, como se puede ver en el grafico 2-3, la carga de agua amarga con la que se ha
alimentado a la planta de tratamiento Z3, durante el periodo de prueba, mantiene un flujo masico
constante a lo largo de los dias, entre los 19000 y 21000 kg/h; valor que regularmente se maneja
cuando las unidades de Crudo, FCC y Visbreaking se encuentran operando al 100% de su

capacidad.

Sin embargo, durante los dias de operacion normal, es decir; antes de someter a la planta Z3 a
trabajar con un solo intercambiador de calor (Z3-E1 A), se ha dado un aumento considerable en
el flujo de carga, con el que habitualmente se opera, debido a las paradas inesperadas sufridas por
la unidad Z1 en aquellos dias; lo cual evidentemente ocasioné un incremento en el flujo de

alimentacidn, al tener que desviar toda la carga hacia una sola de sus unidades de despojamiento.
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Dicha variacion, no es limitante suficiente, para no poder realizar comparaciones fehacientes con
respecto a los resultados emitidos por la planta de tratamiento (Z3) en ambas condiciones de
operacion. Puesto que, en realidad, en la mayor parte de los dias, la fluctuacion del flujo de carga

es minima.

En el grafico 3-3, resulta evidente la relacidn inversamente proporcional que existe entre la
temperatura de carga hacia Z1-V2 y el consumo de vapor; puesto que a medida que ésta disminuye
(curva verde), la inyeccion de vapor (50 PSI g) necesaria para la remocion, aumenta (recta

anaranjada) y viceversa.

Asi también, debido a la similitud entre ambas unidades de despojamiento, es I6gico esperar que,
la conducta presentada por parte del vapor consumido frente a la variacion de la temperatura,
termine siendo muy parecida al de las curvas de Z1, recientemente explicadas. Lo cual, claramente
se puede apreciar en el grafico 4-3, ya que la recta verde (temperatura de la carga), tiende a

disminuir a razén del incremento sufrido por la recta anaranjada (vapor consumido).

Es importante sefialar que, en los primeros cinco escenarios de estas graficas, las unidades de
tratamiento de aguas amargas (Z1 y Z3) se encontraban operando con el tren de precalentamiento
completo; mientras que, en los Gltimos puntos, ya funcionan bajo las condiciones actuales de

operacién.

Como se puede apreciar en el grafico 5-3, en los primeros cuatros escenarios se cumple
satisfactoriamente con el rango permisible ( <1,3 mg/L % M) estipulado en el método para la
concentracion de H,S en el agua despojada. Sin embargo, en el Gltimo escenario, al tener una
concentracion de 1,72 ppm %M, claramente es visible como la recta sobrepasa el limite maximo
(recta roja) tolerado de H,S en el agua despojada, lo cual indica una descarga fuera de

especificacion.

Por otra parte, la concentracién de NH5 en los 5 escenarios, se cumple igualmente de manera
satisfactoria, debido a que estos valores se encuentran por debajo de los 110 ppm permitidos en
la descarga. Aunque es preciso sefialar, que en promedio la concentracién de NH; resulta ser de
24574 ppm, un valor moderadamente alto. No obstante, operando la unidad Z1 bajo las
condiciones propuestas, es notorio que la concentracion tanto de H,S como NH;en los 5
escenarios mostrados en el gréafico 6-3, se encuentran por debajo de sus limites méaximos. Dando

como resultado, un agua despojada con un pH medianamente basico.
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En el gréfico 7-3, se puede ver como la concentracion de H,S del agua despojada por la unidad
Z3, funcionando bajo las condiciones actuales; se encuentra en la mayoria de los casos, dentro
del rango permisible (indicado en el método UOP — 163). Aunque, si bien es cierto, es evidente
que, en los puntos 2 y 5 la concentracion de H,S, posee un valor mayor a 0 mg/L %M; lo cual
indica un incremento con respecto a la retencién de dicho contaminante, a causa de la formacion

de &cidos fuertes, como por ejemplo el HCI, secuela tal vez de una adicion de calor poco eficiente.

Razon por la cual, el amoniaco en estas condiciones ligeramente &cidas, tampoco puede ser
despojado facilmente; como se puede apreciar en los escenarios 2, 4 y 5, en donde su
concentracion posee valores entre los 9,5 y 12 ppm de NH;. Ahora bien, resulta innegable que al
operar esta misma unidad, bajo las condiciones de prueba (grafico 8-3), laremocion de H,S y NH;
mejora considerablemente en comparacion a los resultados emitidos por ésta al funcionar con la

mitad de su tren de precalentamiento.

Y es que, en realidad, la suficiente adicion de calor a la reaccion, permite que la solubilidad de
estos contaminantes, disminuya, de modo que salgan de la solucién y sean despojados facilmente

COMO un gas.

En la gréafica 9-3 se muestra el comportamiento del coeficiente global de transferencia de calor
(U) que ha presentado el tren de intercambiadores de calor (Z1-E1 A/B) durante el seguimiento
llevado a cabo por aproximadamente cuatro meses. No6tese que dicho comportamiento tiende a
ser lineal (inversa) ademas de poseer un coeficiente de determinacion (R?) igual a 0,9651; y

teniendo en cuenta que mientras mas se cumpla la siguiente expresion:

RZ=1

Maés cerca de la realidad se esta, es posible predecir el tiempo de funcionamiento continuo del
tren de intercambiadores de calor antes de requerir una limpieza; como consecuencia de una
reduccion en su rendimiento. Ahora bien, considerando que el coeficiente global de transferencia
de calor disminuya hasta el punto de que ya no exista un intercambio de calor entre los fluidos
que circulan a través del Z1-E1 (A/B); es decir cuando y sea igual a 0. Se ha podido pronosticar
por medio de la ecuacién de la recta, el nimero de meses que Z1-E1 (A/B) operaria de forma

continua y eficiente.

Es preciso indicar que, aunque el calculo predictivo no se haya realizado bajo las condiciones de
prueba (propuesta 1); es decir operando Z1-E1 A/B/C/D, sino mas bien en las condiciones de

operatividad actuales; no quiere decir que los resultados obtenidos no puedan ser considerados
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para demostrar la viabilidad de poner en funcionamiento el tren de intercambiadores de calor

completo.

Puesto que, si bien es cierto, al determinar a diario el coeficiente global de transferencia de calor
de Z1 — E1 A/B en servicio; la confiabilidad del proyecto se estaria evaluando desde sus puntos

mas débiles, es decir cuando estén operando Unicamente dos de los cuatro intercambiadores.

Lo que l6gicamente implica que, los dos primeros intercambiadores de calor en el tren, a través
de los cuales la carga de agua amarga atraviesa en primera instancia, se ensucien con mucha mas
rapidez que los otros dos, por lo cual el tiempo para realizar el mantenimiento va a ser menor en

comparacién a si el calculo se lo hiciera con el tren de precalentamiento completo.

Razon por la cual, al realizar tal valoracion considerando dicho aspecto; es que la propuesta de
poner en funcionamiento Z1 —E1 A/B/C/D de forma continua durante 6 meses, antes de necesitar
recibir mantenimiento alguno; es ciertamente viable pues con ello se ha disminuido ain mas el

margen de error entre el tiempo pronosticado y el tiempo real.

Por otra parte, se puede apreciar que, en la gréafica 10-3 el modelo se ajusta a la realidad con un
coeficiente de determinacion igual a 0,9695. Lo cual significa que el comportamiento con respecto
a la eficiencia térmica del Z3-E1 A/B, queda determinado por la Ec. 24, hallada a través de los

coeficientes globales de transferencia de calor calculados periédicamente.

De manera similar que, en el caso del Z1-E1 A/B, se considerd y = 0, para la determinacién del
namero de meses de operacién continua-eficiente del tren de precalentamiento, antes de llegar a

necesitar un mantenimiento como consecuencia del incremento del factor de ensuciamiento.

No obstante, es preciso aclarar, que la proyecciéon ha sido realizada bajo las condiciones de
prueba; es decir manteniendo en funcionamiento el tren de intercambiadores de calor completo
(Z3-E1 A/B), y como se habia explicado con anterioridad, el tiempo de operacion continuo-
eficiente, antes de requerir mantenimiento alguno, es mayor en comparacion a si el pronostico se

lo hubiese calculado con la mitad del tren de precalentamiento en marcha.

Esto se debe, puesto que, el primer intercambiador de calor en recibir la carga de agua amarga,
sufrird un mayor impacto en cuanto a ensuciamiento se refiere; razén por la cual su tiempo de
operacién continua-eficiente serd menor al del resto de intercambiadores de calor en el tren.
Ademas, otro aspecto que debe considerarse, es la reciente puesta en marcha de Z3; pues como

es de conocimiento fue construida recientemente y Ileva poco tiempo en operacion.

-81-



Entonces, una vez realizado el respectivo calculo, se encontré que, durante un lapso de 10 meses;
el tren de precalentamiento completo (Z3-E1 A/B), operara de forma continua y eficiente. Sin
embargo, con la finalidad de prever la condicién explicada brevemente, se ha tomado en cuenta

un factor de seguridad equivalente al 15%.

De modo que, el nimero de meses finalmente calculado, antes de que el tren de precalentamiento
de la unidad Z3 llegase a necesitar recibir un mantenimiento, operando bajo las condiciones

propuestas, es de 9 meses.

3.5.2. Propuesta 2

Como se puede apreciar en las figuras 18-3 y 19-3, las curvas temperatura vs. nimero de platos,
cumplen con el comportamiento no lineal, caracteristico de las columnas de destilacion, factor de
gran relevancia como se lo ha explicado anteriormente, durante la fase Il de la presente propuesta.
No obstante, es preciso destacar que, con la adicion del bypass, resulta posible disminuir el flujo
del pumparound mucho mas por debajo de los 27710 kg/h (refiriéndose al flujo minimo de las
Z3 P4 AB).

Motivo por el cual, hay que tener mayor precaucion al instante de manipular este reflujo, ya que,
al disminuir el mismo, la conducta de la curva temperatura vs. nimero de platos, se puede ver
altamente perturbada, accion que ha sido llevada a cabo y es claramente perceptible en la figura
20-3. Notese que, en los 6 primeros platos del stripper, la temperatura se mantiene constante y
luego a partir de este plato hasta el N° 9, tiende a un comportamiento lineal, para definitivamente,
manifestar un crecimiento progresivo por parte de la temperatura, a medida que ésta va

descendiendo hasta el plato 26.

Aun asi, el modelo de simulacién converge, es decir; es técnicamente posible, mas no factible,
puesto que, si se llegase a operar la despojadora de ambas plantas (Z1 y Z3) bajo estas
condiciones, se puede ver gravemente afectada la integridad mecénica de los platos, causando de
esta manera un problema considerablemente costoso, al tener que adquirir un equipo nuevo. Por
otra parte, con respecto a la composicion quimica de la descarga, al ser calculada por el simulador

bajo las condiciones dadas, presenta excelentes resultados, con concentraciones de 0,000 % wit.

Es indudable que, a medida que se disminuye la temperatura del pumparound, la inyeccion de
vapor al sistema también se reduce, es decir; que existe una relacion directamente proporcional
entre ambas. Lo cual claramente es visible al comparar las figuras 22-3 y 24-3, ya que, en la

primera al mantener una temperatura en el reflujo de 102,70 °C, el vapor inyectado hacia el

-82-



rehervidor es de 3627, 00 Kg/h; mientras que, en la segunda, al manejar una temperatura de
105,60 °C, el vapor inyectado es de 3481, 00 Kg/h.

A propdsito, por motivos estrictamente interpretativos, se han llevado a cabo un sinnimero de
ensayos con el sistema de reflujo de la unidad Z3, mismos que consistian basicamente en ir
variando el flujo del pumparound, y por consiguiente su temperatura con la finalidad de

determinar su efecto sobre el consumo de vapor por parte del sistema.

No obstante, para evitar explicaciones redundantes, solamente se han presentado los casos Il y
IV, para su respectivo analisis. De igual forma, es preciso indicar que, la unidad Z1 también ha
sido expuesta a ensayos; pero debido a que sus resultados manifiestan el mismo comportamiento

que el de la Z3, no se ha visto la necesidad de mostrarlos.

Finalmente, es de vital importancia recalcar que, aunque sea posible disminuir mucho mas la
temperatura del pumparound, es necesario establecer limites permisibles, de modo que se respete
el perfil térmico (no lineal) de la despojadora; pues si bien es cierto, aungque dichos ajustes
permitan correr el simulador, no representa garantia alguna, de que el proceso tendra en la realidad

un correcto funcionamiento.

3.6. Analisis de costo/beneficio del proyecto

3.6.1. Propuesta 1

Para el andlisis de costo/beneficio de esta primera propuesta, se ha centrado el célculo
esencialmente en el consumo de vapor LP (50 PSI g) manifestado por las unidades de tratamiento
de aguas amargas Z1 y Z3, operando tanto, bajo las condiciones actuales como las de prueba.
Resultando factible de este modo, poder comparar dicho consumo para ambas situaciones. En la
tabla 48-3, se muestran los costos de la generacion del vapor de alta, media y baja presion,

emitidos por la Refineria Estatal Esmeraldas (REE):
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Tabla 48-3: Costo mensual de la generacion de vapor de alta, media y baja presion en el afio

2016.
Precios ($/ton) Alta presion Mec? i,a Baj_a,l
Meses Presion Presion
Enero 11,567 9,754 8,754
Febrero 11,553 9,741 8,743
Marzo 13,645 11,505 10,326
Abril 13,221 11,148 10,006
Mayo 16,228 13,683 12,281
Junio 18,237 15,378 13,802
Julio 18,442 15,551 13,957
Agosto 17,336 14,618 13,12
Septiembre 19,816 16,709 14,997
Octubre 21,847 18,422 16,534
Noviembre 20,715 17,467 15,677
Diciembre 24,481 20,643 18,528
PROMEDIO (Anual) 17,257 14,552 13,060

Fuente: (REE, 2016)
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Ahora bien, para la determinacion de este consumo generado por las unidades de despojamiento,
es necesario realizar antes las conversiones correspondientes, teniendo en cuenta un precio del
vapor de baja presion de 13,06 $/ton (asumiendo un 100% de retorno de condensado del

rehervidor) y un tiempo de operacién por afio de 8400 h.

e Flujo volumétrico del agua amarga (m3/h)

. m
Vy = —A Ecuacion. 25
Pa

Donde:

m, = Flujo mésico del agua amarga, Kg/h.

pa = Densidad del agua amarga, Kg/m3.
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16197,982 g

- h
Vy =
993 3;
m
) m3
V, = 16,312 —
A h
e Consumo de vapor (kg/m3)
3197,436 % Kg
— 3 = 196,0155
16,312 B
e Costo anual del vapor inyectado
3197,436 g, Lton 3,197 fon
_— — = —_—
" h 103kg h
ton 8400 h ton
3,197 — * —— — = 26858,462 —
h 1 afio operacién afo

13,060 $
26858,462 —_—

— * = 350771,519i

ano ano

Cabe recalcar que, para dichos célculos se han empleado las cantidades procedentes del periodo
de prueba al cual han sido sometidas cada una de las plantas de despojamiento (mismas que
pueden ser apreciadas en el desarrollo de la propuesta 1); y aunque son un nimero limitado de
datos, al haber sido contrastados con valores experimentales, tomados a lo largo de catorce
semanas de seguimiento; muestran una tendencia similar. A continuacion, los resultados

obtenidos por las unidades Z1 y Z3 respectivamente:
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Tabla 49-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z1, operando en las condiciones

actuales.
No. FLUIDO FLUJO MASICO VOLlL:JIl:/IUEJTORICO
(o (m?/h)
1 16197,982 16,312
2 16364,136 16,479
3 Agua Amarga 16286,180 16,401
4 16027,964 16,141
5 16373,104 16,489
PROMEDIO 16249,873 16,364

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 50-3: Tasas de consumo (Kg/ m3) por parte de la unidad Z1, operando en las condiciones

actuales.
No. CONSUMO UNIDADES
1 196,015
2 200,188
ngapor
3 208,124 3
agua amarga
4 216,272
5 205,105
PROMEDIO 205,141

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 51-3: Costo econémico del consumo de vapor LP en la unidad Z1, operando en las

condiciones actuales.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio

(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)

1 3197,436 3,197 26858,462 | 350771,519

2 Vapor de Baja 3299,000 3,299 27711,600 | 361913,496

3 Presion 3413,446 3,413 28672,946 | 374468,680

4 | (50 PSI g, 148°C) 3490,832 3,491 29322,989 | 382958,234

5 3381,874 3,382 28407,742 | 371005,105

PROMEDIO 3356,518 3,356 28194,748 | 368223,407

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 52-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z1, operando en las condiciones

de prueba.
] FLUJO
FLUJO MASICO ,
No. FLUIDO VOLUMETRICO
(Kg/h)

(m3/h)
1 15192,437 15,300
2 16289,553 16,404
3 Agua Amarga 16034,236 16,147
4 15418,616 15,527
S 18168,852 18,297
PROMEDIO 16220,739 16,335

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 53-3: Tasas de consumo (Kg/ m?) por parte de la unidad Z1, operando en las condiciones

de prueba.
No. CONSUMO UNIDADES
1 176,147
2 161,044
ngapor
3 161,150 m3
agua amarga
4 194,034
5 143,608
PROMEDIO 167,197

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 54-3: Costo econémico del consumo de vapor LP en la unidad Z1, operando en las

condiciones de prueba.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio
(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
1 _ 2694,973 2,695 22637,773 | 295649,318
Vapor de Baja
2 g 2641,828 2,642 22191,355 | 289819,099
Presion 5602176
3 (50 PSI g, 148 , 2,602 21857,858 | 285463,631
4 °c) 3012,818 3,013 25307,671 | 330518,186
5 2627,592 2,628 22071,773 | 288257,353
PROMEDIO 2715,867 2,716 22813,286 | 297941517

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Ahorro AnualZl = COStOCond. Actuales — COStOCond. Prueba

Ahorro Anualyz;, = (368223,407 — 297941,517)

Ahorro Anualz; = $70281,89

Tabla 55-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z3, operando en las condiciones

actuales.
FLUJO MASICO FLUJO VOLUMETRICO
No. FLUIDO
(Kg/h) (m3/h)

1 18927,376 19,061
2 18471,824 18,602
3 Agua Amarga 19214,470 19,350
4 28841,664 29,045
5 30500,000 30,715
PROMEDIO 23191,067 23,355

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 56-3: Tasas de consumo (Kg/ m3) por parte de la unidad Z3, operando en las condiciones

actuales.
No. CONSUMO UNIDADES
1 244 686
2 244,337
ngapor
3 285,683 m3
agua amarga
4 209,290
5 197,999
PROMEDIO 236,399

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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Tabla 57-3: Costo econémico del consumo de vapor LP en la unidad Z3, operando en las

condiciones actuales.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio
(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
1 . 4663,916 4,664 39176,894 | 511650,241
Vapor de Baja
2 . 4545,168 4,545 38179,411 | 498623,110
3 Presion
(50 PSI g, 148 5527,940 5,528 46434,696 | 606437,130
4 °C) 6078,810 6,079 51062,004 | 666869,772
5 6081,550 6,082 51085,020 | 667170,361
PROMEDIO 5379,477 5,380 45187,605 | 590150,123

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 58-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z3, operando en las condiciones

de prueba.
No. LUIDO FLUJO MASICO FLUJO VOLUMETRICO
(Kg/h) (m3/h)

1 18967,148 19,101
2 19540,652 19,678
3 Agua Amarga 19209,508 19,345
4 21195,478 21,345
5 21798,098 21,952
PROMEDIO 20142,177 20,284

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 59-3: Tasas de consumo (Kg/ m3) por parte de la unidad Z3, operando en las condiciones

de prueba.
No. CONSUMO UNIDADES
1 200,575
2 201,710
ngapor
3 199,296 m3
agua amarga
4 181,609
3 177,663
PROMEDIO 192,171

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 60-3: Costo econémico del consumo de vapor LP en la unidad Z3, operando en las

condiciones de prueba.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio
(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
1 . 3831,160 3,831 32181,744 | 420293,577
Vapor de Baja
2 - 3969,328 3,969 33342,355 | 435451,159
3 Presion
(50 PSI g, 148 3855,362 3,855 32385,041 | 422948,633
4 °C) 3876,433 3,876 32562,037 | 425260,206
5 3900,007 3,900 32760,059 | 427846,368
PROMEDIO 3886,458 3,886 32646,247 | 426359,988

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Ahorro AnualZ3 = COStoCond. Actuales — COStOCond. Prueba

Ahorro Anualzz = (590150,123 — 426359,988)

Ahorro Anualz; = $163790,13

Ahorrop,,a = Ahorro Anualz; + Ahorro Anualy;

Ahorro,, = (70281,89 + 163790,13)

Ahorrog,,,,. = $234072,02

La planta Z1 funcionando bajo las condiciones actuales, procesd un promedio de 16,364 m3/h
de agua amarga; consumiendo a su vez 3,356 ton/h de vapor LP en el rehervidor de tipo
termosifon. Esto significa una tasa de consumo equivalente a 205,141 Kg/m3. Mientras que,
operando bajo las condiciones de prueba, procesé un promedio de 16,335 m3/h (con una
diferencia < 0,03), y consumi6 2,716 ton/h de vapor LP. Lo cual representa una tasa de consumo
equivalente a 167,197 Kg/m3 y un ahorro de 70281,89 $/afio.

Por su parte, la planta Z3 funcionando bajo las condiciones actuales, procesd un promedio de
23,355 m3/h de agua amarga; y consumid 5,380 ton/h de vapor LP en el rehervidor. Esto significa
una tasa de consumo de 236,399 Kg/m3. Mientras que, operando bajo las condiciones de prueba,

proces6 un promedio de 20,284 m3/h de agua amarga (con una diferencia < 3,10), consumiendo
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en cambio 3,886 ton/h de vapor LP. Esto indica una tasa de consumo equivalente a 192,171
Kg/m3 y un ahorro de 163790,13 $/afio.

Finalmente, sumando ambos valores dan un total de 234072,02 $/afio. Dicho valor, representa un
ahorro anual de aproximadamente % de millon de dodlares, beneficio econémico
considerablemente sustancioso; recordando que estas unidades han sido construidas, si bien es
cierto, para fines meramente ecoldgicos, mas no productivos. Asi también, es preciso sefialar,
que $ 234072,02 equivale a la remuneracion anual de once obreros bajo el cargo de Técnico de
Operaciones de Cataliticas I11: Tratamiento de Diésel (Equipo Rotativo), pudiendo de esta forma

contratar mas mano de obra para el buen funcionamiento del area.

Sin embargo, el destino de estos fondos ya es decisién de EP PETROECUADOR de acuerdo a su
politica interna. Ahora bien, con respecto a la inversion necesaria para llevar a cabo esta
propuesta, resulta factible analizarla en dos partes. Primero, como la inversion requerida antes de
ponerla en marcha, la cual es de cero; puesto que ventajosamente, como ya se ha explicado con

anterioridad, se dispone de todo para su ejecucion.

Y segundo como la inversidn durante su puesta en marcha, ya que cada determinado tiempo es
necesario realizar un mantenimiento del equipo de precalentamiento, aunque dicho gasto ya es un
requisito considerado por la empresa para cada una de sus unidades.

3.6.2. Propuesta 2

Con respecto al analisis costo/beneficio de esta propuesta, también ha sido realizado
principalmente, en base al consumo de vapor (LP) mostrado por parte de las plantas de

despojamiento Z1y Z3.

Tabla 61-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z1, operando en las condiciones

de prueba.
FLUJO MASICO FLUJO VOLUMETRICO
No. FLUIDO
(Kg/h) (m3/h)
1 Agua Amarga 16305,060 16,420

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 62-3: Tasa de consumo por parte de la unidad Z1, operando en las condiciones de prueba.

No. CONSUMO UNIDADES
ngapor
1 152,253 3
agua amarga

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 63-3: Costo monetario del consumo de vapor LP en la unidad Z1, operando en las

condiciones de prueba.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio
(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
Vapor de Baja Presién
1 2500,000 2,500 21000,000 | 274260,000
(50 PSI g, 148 °C)

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

Ahorro AnualZl = COStOCond. Actuales — COStoCond. Prueba

Ahorro Anualy; = (368223,407 — 274260,000)

Ahorro Anualz; = $93963,407

Tabla 64-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z3, operando en las condiciones

actuales.
FLUJO MASICO FLUJO VOLUMETRICO
No. FLUIDO
(Kg/h) (m3/h)

1 16000,438 16,113
2 15978,000 16,091
3 Agua Amarga 16134,560 16,248
4 15785,090 15,896
5 16084,332 16,198
PROMEDIO 15996,484 16,109

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 65-3: Tasas de consumo (Kg/ m3) por parte de la unidad Z3, operando en las condiciones

actuales.
No. CONSUMO UNIDADES
1 266,897
2 264,549 Kgvapor
3 275,467 0% 2un amarge
4 276,821
5 282,441
PROMEDIO 273,235

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.

Tabla 66-3: Costo monetario del consumo de vapor en la unidad Z3 operando en las condiciones

actuales.
FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio

(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
1 Vapor de Baja 4300,567 4,301 36124,763 | 471789,402
2 Presion 4256,756 4,257 35756,750 | 466983,160
3 (50 PSI g, 148 4475,870 4,476 37597,308 | 491020,842
4 °) 4400,453 4,400 36963,805 | 482747,296
5 4574,900 4,575 38429,160 | 501884,830
PROMEDIO 4401,709 4,402 36974,357 | 482885,106

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 67-3: Carga de alimentacion (agua amarga) a la unidad Z3, operando en las condiciones

de prueba.
FLUJO MASICO FLUJO VOLUMETRICO
No. FLUIDO
(Kg/h) (m3/h)
1 Agua Amarga 15800 15,911

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Tabla 68-3: Tasa de consumo por parte de la unidad Z3, operando en las condiciones de prueba.

No. CONSUMO UNIDADES
K
1 200,993 _—Evapor
M~ 3gua amarga

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Tabla 69-3: Costo monetario del consumo de vapor LP en la unidad Z3, operando en las

condiciones de prueba.

FLUJO FLUJO FLUJO
No. FLUIDO MASICO MASICO MASICO $/afio
(Kg/h) (ton/h) (ton/afio)
Vapor de Baja Presién
1 3198,000 3,198 26863,200 | 350833,392
(50 PSI g, 148 °C)

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Ahorro AnualZS = COStOCond. Actuales — COStOCond. Prueba

Ahorro Anualyz; = (482885,106 — 350833,392)

Ahorro Anualz; = $132051,714

Ahorrop, a1 = Ahorro Anualz; + Ahorro Anualy;

AhOrTOA L = (93963,407 + 132051,714)

Ahorroppn,a = $226015,121

La planta Z1 operando bajo las condiciones actuales, proces6 un promedio de 16,364 m3/h de
agua amarga; y consumio6 3,356 ton/h de vapor LP en el rehervidor. Esto significa una tasa de
consumo equivalente a 205,141 Kg/m3. Mientras que, funcionando bajo las condiciones de
prueba, procesé un promedio de 16,420 m3 /h (con una diferencia < 0,06), consumiendo por su
parte 2,5 ton/h de vapor LP. Lo cual representa una tasa de consumo equivalente a 152,253 Kg/m3
y un ahorro de 93963,407 $/afio.

Por su parte, la planta Z3 trabajando bajo las condiciones actuales, proces6 un promedio de 16,109
m3/h de agua amarga; y consumi6 4,402 ton/h de vapor LP en el rehervidor. Esto significa una
tasa de consumo de 273,235 Kg/m3. Mientras que, operando bajo las condiciones de prueba,
procesd un promedio de 15,911 m3 /h de agua amarga (con una diferencia < 0,2), consumiendo a
su vez 3,198 ton/h de vapor LP. Esto indica una tasa de consumo equivalente a 200,993 Kg/m3
y un ahorro de 132051,714 $/afio.
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Tabla 70-3: Detalle de la inversion para la optimizacion de las unidades de tratamiento de aguas

amargas. *
o ) Cantidad ) Costo Costo
Descripcion Material ) Medida o
Requerida Unitario ($) | Total ($)
Vélvula
Tipo: Globo Acero Inoxidable 2 3073,16 6146,32
Funcién: De Control
Vélvula
) Acero Forjado
Tipo: Compuerta con 4 61,31 245,24
ASTM A105N
extremos bridados 1"
Codos de 90° A Forjad
odos de cero Forjado 12 6,48 7776
2" B16.9 ASTM A105N
u
Bridas d llo soldabl A Inoxidabl
ridas de cuello soldable cero Inoxidable 8 31,50 252,00
2" ASTM A105N
Bridas de cuello soldable Acero Inoxidable
4 12,37 49,48
1" ASTM A105N
Sellos Espiro-metalicos
ASME B16.20 Acero Inoxidable 4 4,08 16,32
on
Tuberia sin costura 2" ASTM A192 32 m 50,00 1600,00
Aislante Lana de vidrio 14,40 m?2 33,10 476,64
TOTAL 8863,76

Fuente: (COSMOPLAS, 2017)

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
* Los precios no incluyen IVA.
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CONCLUSIONES

v Se evalu6 el actual desempefio energético de las unidades Z1 y Z3, y se encontré que la
eficiencia de transferencia de calor en el tren de precalentamiento de ambas plantas esta
operando por debajo del 50%; con un consumo entre los 209,575 y 236,399 Kg de vapor por

m3 de agua amarga, respectivamente.

v Se determin6 que la viabilidad de operar el tren de intercambiadores de calor de las unidades
Z1 y Z3 sin relevo, es completamente factible; debido a que estas plantas no solamente
mejoran hasta un 75% su eficiencia energética, sino que también, despojan los contaminantes
presentes en el agua amarga con una tasa de consumo de vapor 42, 378 y 44, 228 puntos

menos que el actual.

v" Se estimo el tiempo de operatividad eficiente de los trenes de intercambiadores de calor de
las unidades Z1 y Z3, manejandose en las condiciones propuestas, mismos que resultaron ser

de: 6 y 9 meses, respectivamente.

v’ Se construy6 una linea base para la simulacién del proceso de las unidades Z1'y Z3; con el
propésito de evaluar la viabilidad de la propuesta N° 2. Dando como resultado, un ahorro
econdmico para la empresa de 93963,41 y 132051,71 dolares; como consecuencia de una tasa

de consumo 57,322 y 72,242 puntos menos que el actual, respectivamente.

v Sesugiere a la propuesta N° 1, como la mas viable desde el punto de vista técnico, ambiental
y econémico. Primero, por ser técnicamente ejecutable; segundo, porque permite remover
hasta un 99% de H,S y un 95% de NHj, presentes en el agua amarga. Y finalmente, porque
genera un ahorro econémico de 234072,02 délares para EP PETROECUADOR, sin requerir

inversion inicial alguna, en caso de llevar a cabo su implementacion.
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RECOMENDACIONES

e Se recomienda la implementacion de un spillback en las Z3 P4 A/B, como medio de
proteccion, a causa de su sobredimensionamiento volumétrico; para de esta manera poder
operar el sistema de reflujo de la unidad Z3, en su flujo éptimo, mas no por debajo de su flujo

minimo, incitando la cavitacion de las bombas.

e Esrecomendable modificar el formato del reporte de resultados de analisis de rutina, emitidos
por el laboratorio de Refineria Estatal Esmeraldas para el area Cataliticas |11, de modo que se
incluya el tag Z3-V1, es decir; la carga de agua amarga que ingresa a la unidad Z3. Ya que,
en la actualidad, Unicamente se dispone de los tags: Z1-V1, Z1-V2y Z3-V2. Lo cual, ocasiona
gue al estar fuera de servicio la unidad Z1, no exista registro alguno de los analisis realizados

a la carga de alimentacion de la planta Z3.

e Se recomienda mantener toda la instrumentacion necesaria instalada en sus respectivos
termopozos, con la finalidad de que el operador pueda verificar en campo, las condiciones

operativas de cada uno de los equipos.

e Es recomendable que cada uno de los venteos y drenajes en estas unidades, se encuentren
debidamente tapados; pues si bien es cierto, se trata de plantas con ambientes
considerablemente acidos, en donde se manejan gases contaminantes incoloros e inodoros,

mismos que pueden llegar a afectar gravemente la salud de los trabajadores.

e Se recomienda arreglar el controlador automético de nivel en la Z3_P1, puesto que
actualmente es el operador, quien se encarga de ir al campo cada cierto tiempo a presionar el
boton, para descargar manualmente dicho nivel de hidrocarburos; motivo por el cual, de darse
el caso de que éste se demore en hacerlo, podria incrementarse el fouling en el tren de

intercambiadores de calor de la unidad.

e Esrecomendable cumplir a cabalidad con lo expuesto en el plan de mantenimiento preventivo
de las unidades de tratamiento de aguas amargas, para asi asegurar el correcto funcionamiento

de los equipos; asi como la calidad de su descarga (agua despojada).
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CRONOGRAMA DE EJECUCION DEL PROYECTO

TIEMPO

ACTIVIDADES

MESES

e |

20

3|

4 | 5 | 6

SEMANAS

Revision bibliografica

Diagnéstico del desempefio energético de las Unidades de
Tratamiento de Aguas Amargas (Z1y Z3)

Instalacion de la Instrumentacion necesaria (Manometros y
Termdmetros) para la realizacion de mediciones en cada una de las
Plantas.

112134 (1/2/3]4]1(2/3|4]1(2/3[4]1|2|/3[4]1/2]|3|4

Toma de datos (Temperaturas, Presiones y Flujos Masicos) en el
campo y en el tablero (Sistema DCS), asi como también el registro de
las diferentes cantidades de vapor consumidas por Z1y Z3.

Registro de los valores tomados en el campo y del DCS, en un archivo
de Excel para la determinacion de eficiencias de los intercambiadores
de calor, correspondientes a las Plantas: Z1 y Z3.

Control de Calidad de las cargas y descargas de las Unidades Z1y Z3.

Ejecucion de pruebas en el campo con respecto a los intercambiadores
de calor de Z3.

Validacion de la simulacién del proceso de Z1 y Z3, por medio de la
utilizacion de los Diagramas de Flujo y Data Sheet.

Evaluacion de viabilidad con respecto a la implementacion de una
valvula de tres vias y un spillback en el sistema de reflujo

Elaboracidn y correccion de borradores

Redaccidn del trabajo final

Empastado y presentacidon del trabajo final

Auditoria Académica

Defensa del trabajo

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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ANEXOS
ANEXO A. Registro de Control de la Unidad de Tratamiento de Aguas Amargas Z1.

CONTROL DE Z1 nuevas formulas - Excel = x
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Figura 1A: Plantilla para calculos de ingenieria en Excel.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.



ANEXO B. Ejecucion de pruebas con el tren de precalentamiento de la unidad Z1.
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Fotografia 2B: Desalineacion del Z1-E1 C/D.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.

Fotografia 1B: Alineacion del Z1-E1 A/B/C/D

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.



ANEXO C. Ejecucion de pruebas con el tren de precalentamiento de la unidad Z3.

Fotografia 1C: Alineacion del Z3-E1 A/B. Fotografia 2C: Desalineacion del Z3-E1 B.
Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017. Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017



ANEXO D. Plan de Mantenimiento Preventivo.

Tabla 1D: Plan de Mantenimiento Preventivo para la unidad de tratamiento de aguas amargas Z1.

PLAN DE MANTENIMIENTO PREVENTIVO

Area: Cataliticas Il Frecuencia: Semestral
Unidad: Z1 Duracion/ Periodo: 15 dias
Equipo: Intercambiadores de calor Z1-E1 A/B/C/D
Periodo No.1 Periodo No.2
Actividades lera Semana 2da Semana lera Semana 2da Semana

112/3/4[5/6|7|1]2|3[4|5|6[7]1/2|3]4|5]|6|7|1]/2]|3|4]|5]|6

Drenado del equipo.

Lavado interno de los haces de tubos con chorro de agua
a presion (Licuablasting).

Lavado interno de las carcasas con chorro de agua a
presion.

Empaquetado del equipo con agua.

Liberacion y junta cegado del equipo.

Vaporizado del equipo.

Retiro de los cabezales y haces de tubos,
respectivamente.

Limpieza interna (manual-mecanica) de los cabezales,
chaneles y tapas.

Limpieza interna de los haces de tubos, mediante el uso
de un mandril.

Limpieza externa de los haces de tubos con espatula y
cepillo.

Medicion ultrasonica de espesores en pared metélica de
las boquillas, cabezales y carcasas.

Montaje de los haces de tubos y cabezales,
respectivamente.

Ejecucion de prueba hidrostatica en el lado tubo y lado
carcasa.

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.



Tabla 2D: Plan de Mantenimiento Preventivo para la unidad de tratamiento de aguas amargas Z3.

PLAN DE MANTENIMIENTO PREVENTIVO

Area: Cataliticas 111 Frecuencia: Cada 9 meses
Unidad: Z3 Duracién/ Periodo: 15 dias
Equipo: Intercambiadores de calor Z3-E1 A/B
Periodo No.1 Periodo No.2
Actividades lera Semana 2da Semana lera Semana 2da Semana

112/3/4[5(/6|7[1]2|3|4|5|6[7]1/2|3]4|5]|6|7|1]2]|3]|4]|5]|6

Drenado del equipo.

Lavado interno de los haces de tubos con chorro de agua
a presion (Licuablasting).

Lavado interno de las carcasas con chorro de agua a
presion.

Empaquetado del equipo con agua.

Liberacion y junta cegado del equipo.

Vaporizado del equipo.

Retiro de los cabezales y haces de tubos,
respectivamente.

Limpieza interna (manual-mecénica) de los cabezales,
chaneles y tapas.

Limpieza interna de los haces de tubos, mediante el uso
de un mandril.

Limpieza externa de los haces de tubos con espatula y
cepillo.

Medicion ultrasénica de espesores en pared metalica de
las boquillas, cabezales y carcasas.

Montaje de los haces de tubos y cabezales,
respectivamente.

Ejecucion de prueba hidrostética en el lado tubo y lado
carcasa.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.



ANEXO E. Disefio del sistema de reflujo de la unidad Z1 bajo las condiciones actuales.

Figura 1E: Vista lateral derecha de las bombas de reflujo Z1_P4 A/B en las condiciones actuales.

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.
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Figura 2E: Vista lateral derecha de la bomba de reflujo Z1_P4 A en las condiciones actuales.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 3E: Vista superior de las bombas de reflujo Z1_P4 A/B en las condiciones actuales.

Realizado por: Vivien Pilatésig, 2017.



ANEXO F. Disefio del sistema de reflujo de la unidad Z1 bajo las condiciones propuestas.
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Figura 1F: Vista frontal de las Z1_P4 A/B en las Figura 2F: Vista lateral de la Z1_P4 A en las
condiciones propuestas. condiciones propuestas.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017. Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.
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Figura 3F: Vista superior de las Z1_P4 A/B en las condiciones propuestas.

Realizado por: Vivien Pilatasig, 2017.



