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GLOSARIO

Asfaltenos: Fraccion de crudo insoluble en nafta y n-heptano caliente pero
soluble en benceno caliente. Estan formados por grandes macromoléculas de alto
peso molecular que consisten en derivados de hidrocarburos polinucleares que
contienen carbono, hidrégeno, azufre, nitrégeno, oxigeno y, por lo general, los

tres metales pesados: niquel, hierro y vanadio.

BFD: Abreviacién para diagrama de bloques (Block flow diagram).

BPSD: Abreviacion para barriles por dia corriente (Barrels per stream day).

BS&W: Abreviacion para el contenido de agua, sales y sedimentos (basic

sediment and water).

Carbon Conradson: Es una medicién de la tendencia de un combustible a formar
depdsitos de carbon durante la combustion e indica la tendencia relativa a la

formacion de coque de un crudo pesado.

Conversion: Es una medida del grado de transformaciéon de los reactantes
suministrados al proceso. La conversion en viscorreduccion se define como la
produccion de gas combustible y gasolina de viscorreduccion expresada como un

porcentaje de la alimentacion.

Coque: Es carbon de petréleo con diferente grado de impurezas.

Coquizacion: Es un proceso de conversion severa, principalmente utilizado para
reducir los residuos de petréleo de bajo valor al transformarlos en hidrocarburos

livianos de mayor valor.

Corrosion: Proceso de desgaste, desintegracion o destruccion gradual de los
metales, aleaciones u otros materiales sdlidos por ataque a su superficie

efectuada por agentes quimicos o electroquimicos, tales como los acidos deri-



XVi

vados de agentes contaminantes de la atmdsfera.

Craqueo térmico: Es uno de los procesos de conversibn mas antiguos para
mejorar las fracciones pesadas a través del rompimiento molecular por la accion

de altas temperaturas.

Crudo reducido: Crudo que ha pasado por al menos un proceso de destilacion

para separar los hidrocarburos mas livianos.

Cutter stock: Derivado del petréleo utilizado para reducir la viscosidad de un

residuo pesado mediante dilucion.

Destilado medio: Término aplicado a los hidrocarburos ubicados en el rango
medio de destilacién de los productos de refinacion. En el caso de este estudio,
se refiere exclusivamente al destilado lateral de la fraccionadora TV-V2 de la

unidad de Viscorreduccion 1.

Factor de caracterizacion K UOP: Factor de caracterizacion de Nelson, Watson
y Murphy: Es un valor que permite caracterizar un crudo o derivado de acuerdo a
sSu composicion quimica como base parafinica, mixta, nafténica o aromatica de

acuerdo a la relacién H/C.

Factor de seguridad: Es un término que indica la capacidad estructural de un

sistema hasta la carga maxima posible.

Flujo de caja: Informe financiero que muestra los ingresos y egresos de efectivo

durante un periodo determinado.

Fuel oil: Se refiere a los destilados mas pesados del proceso de refinacion. Se

utilizan como combustible para generadores y calderos.

Gasoleo: Producto refinado del petrdleo cuya densidad es mayor que las de las

gasolinas y querosinas, pero menor que la de los residuos; generalmente
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comprende los hidrocarburos destilados entre 190 °C y 370 °C, cuyo rango de
pesos especificos (20/4 °C) es de 0,820 a 0,890.

Gravedad APIl: Gravedad (masa por unidad de volumen) de derivados del

petréleo medidos a través de la escala API.

Incompatibilidad del fuel oil: Formacion de sedimentos, precipitados o
formacion de dos fases al mezclar dos liquidos lo cual puede provocar problemas

significativos en el almacenamiento, transporte o refinacion.

indice de cetano: Medicion empirica de la calidad de ignicién. Se define como el
porcentaje de volumen de cetano en una mezcla de cetano y metil naftaleno que
tiene la misma calidad de ignicibn cuando se utiliza en un motor como

combustible bajo prueba.

Inestabilidad del fuel oil: Se identifica a través de la formacién de color,
sedimentos, gomas, sélidos insolubles, lodos parafinicos o depésitos de asfalto en
un anico componente liquido dado principalmente por reacciones quimicas como

la oxidacion.

Isomerizacion: Es el método utilizado en la refinacion del petréleo para convertir
un hidrocarburo de cadena alargada en uno de cadena ramificada o un
hidrocarburo aliciclico en aromatico, para utilizarlos en la produccién de los

combustibles de motor de alto octanaje.
Lazo de control: Conjunto de elementos que actian para medir, evaluar y ajustar
el valor de una variable del proceso. La informacion entregada por el sensor se

utiliza para determinar el tipo de respuesta para manipular dispositivos de control.

Mecanismo de reaccion: Es una descripcion detallada de las fases que

constituyen la transformacion de reactivos en productos en una reaccidn quimica.

Nafta: Producto volatil e incoloro de la destilacion de petroleo. Se utiliza como sol-
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vente, fluido de limpieza y base de mezcla para producir gasolinas.

P&ID: Abreviacion para diagrama de tuberias e instrumentacion (Piping and

instrumentation diagram)

Paquete de fluidos: Término utilizado en la simulacién que se refiere al célculo
de las propiedades fisicas, termodinamicas y de transporte, parametros,
coeficientes binarios y reacciones quimicas para un conjunto de componentes.
PFD: Abreviacion para diagrama de flujo de procesos (Process flow diagram).
PFE: Abreviacion para punto final de la ebullicion.

PIE: Abreviacion para punto inicial de la ebullicion.

Pirolisis: Es la transformacién de un compuesto en una 0 mas sustancias por

medio del calor, sin que ocurra la oxidacioén.

Quench: Corriente de enfriamiento que se introduce en la descarga del soaker
para detener las reacciones de craqueo térmico mediante la reduccién de

temperatura.

Radical libre: Es un intermediario quimico de corta vida que no aparece en el

producto final.

Riser: Seccion vertical o casi vertical de una tuberia.

Servicio del fluido: Término general que indica la aplicacion de un sistema de
tuberias al considerar la combinacion de las propiedades del fluido y las

condiciones de operaciéon que establecen las bases para el disefio.

Servicios auxiliares:  Sistemas de acondicionamiento de agua, calderas de

generacion de vapor de alta presion, torres de enfriamiento y suministro de ener-
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gia y aire para complementar la operacion en los procesos de refinacion.

Severidad: Se refiere a la intensidad de las condiciones de presion, temperatura
y tiempo de residencia de la operacion de viscorreduccion. La severidad de la

operacion define la conversion y las caracteristicas de los productos.

Soaker: Recipiente o0 camara en la cual se llevan a cabo las reacciones de

cragueo térmico en el proceso de viscorreduccion.

Soporteria: Estructuras necesarias para el montaje e instalaciéon de tuberias y

equipos en el complejo de refinacion.

Viscosidad: Mediciobn de la friccion interna o resistencia a fluir de un
hidrocarburo. El incremento de la temperatura del fluido disminuye las viscosidad
por lo cual puede fluir con mayor facilidad. La viscosidad se mide en diferentes
escalas como Redwood N ?, grados Engler, Segundos Saybolt (Furol o

Universal), etc.
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RESUMEN

El propdsito de este trabajo fue disefiar una propuesta de mejoramiento de la
operacion de la unidad de Viscorreduccion 1 de la Refineria Esmeraldas. Se
evalud la operacion actual de la unidad mediante datos histéricos recientes de
flujos, temperaturas y presiones, ensayos de caracterizacion de las corrientes y

simulacion del proceso en el software HYSYS Refinery 1.1.

A través de los datos de operaciéon de la unidad, se determiné que los
rendimientos de atomizado pesado del despojador de residuo TV-V4 y de
destilado medio de la fraccionadora TV-V2 aumentan al incrementarse la presion

de operacion del soaker TV-V13.

Con base en los resultados de laboratorio, se caracterizo al destilado medio como
un hidrocarburo liviano, con un contenido de azufre inferior al 1% cuyo corte
(132 € - 329 ) incluye fracciones de nafta y die sel. Por otra parte, el atomizado
pesado se caracterizd6 como un hidrocarburo liviano cuyo corte (75 C — 310 C)

contiene diesel, nafta y otros componentes mas livianos.

Se determiné la influencia de la variacion de la presion de operacidon del soaker
TV-V13 en la produccién de atomizado pesado y destilado medio para una
capacidad fija a través de corridas de prueba en el simulador. Se encontro que los
flujos incrementales de destilado medio oscilan entre 500 kg/h a 2 500 kg/h y para
el atomizado pesado de 200 kg/h a 1 000 kg/h al variar, en distintos niveles, la
presion del soaker entre 7 kg/cm? y 9 kg/cm? y la capacidad de operacién entre
70% y 100%.

Las modificaciones propuestas correspondieron al desvio del flujo en exceso de
destilado medio hacia la linea de fuel oil, lo cual implica una reduccién en la
utilizacion de cutter stock como diluyente, y a la recirculacion del exceso de
atomizado pesado al tambor de balance TV-V1 para su reprocesamiento. Se
realizé una nueva simulacion con la inclusién de las modificaciones y se obtuvo

como resultado el incremento del rendimiento de fuel oil correspondiente a
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1 000 000 kg/afio (7 500 barriles/aifio) y 83 000 kg/afio (750 barriles/afio) de
gasolina estabilizada aproximadamente. Mediante un disefio por simulacion de los
sistemas de tuberias en el software Pipe Flow 2007, se encontré que las dos
modificaciones propuestas son viables. Se determinG que la propuesta de

modificacion es rentable a través de indicadores financieros TIR y VAN.
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INTRODUCCION

El craqueo térmico constituyé uno de los primeros procesos de conversion de
residuos dentro de una refineria de petréleo. Dada su importante posicion dentro
de los procesos de mejoramiento de residuos, mantiene su vigencia hasta la
actualidad. Las variables que determinan el rendimiento de los productos y la
conversion son: el tipo de carga, el tiempo de residencia, la temperatura y la
presién. Este proceso se lleva a cabo para obtener gas, gasolina, diesel, gaséleos
y fuel oil (Jones y Pujadé, 2006; Meyers, 2004).

La viscorreduccion es una operacion de craqueo térmico moderado cuyo objetivo
principal es obtener un residuo de menor viscosidad que la carga. De esta manera
se produce un fuel oil que cumple las especificaciones de calidad y se reduce el
requerimiento de diluyentes. Asi se incrementa la obtencion de productos
comercializables a partir de los residuos de procesos previos como la destilacion

atmosférica y al vacio (Speight, 2006).

En el Ecuador, la produccion de fuel oil se ha incrementado conjuntamente con su
demanda desde el afio 1978 en el que inicid0 la operacion de la Refineria
Esmeraldas con una capacidad de procesamiento de 55 000 barriles diarios. En
los afios 1987 y 1995, se realizaron las ampliaciones a 90 000 y 110 000 barriles

diarios de procesamiento respectivamente (Galarza, 2009).

Los datos estadisticos de produccion de fuel oil en la Refineria Esmeraldas
muestran, desde el inicio de su operacion, un solo rubro como fuel oil. A partir del
afo 1995 se registra fuel oil # 4 y fuel oil # 6 por separado, donde el dltimo es el
de mayor volumen producido. En el afio 2000, se cambia la denominacion de fuel
oil #6 a residuo. En el afio 2006, se exporta el derivado como combustible
mezcla, en donde se utiliza cutter stock como diluyente. La venta nacional de fuel
oil y de residuo fue dirigida a actividades terrestres, marinas, industriales y de
generacion eléctrica donde el principal consumidor fue Termoesmeraldas. Segun
datos de las exportaciones de derivados en el afio 2006, se tiene que el 87,5% en
volumen corresponde al combustible mezcla (EP Petroecuador, 2006).
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La Refineria Esmeraldas tiene dentro de su complejo industrial, en la unidad de

No Cataliticas 1, una unidad de viscorreduccibn con una capacidad de
procesamiento de disefio de 15 750 barriles diarios de residuo de vacio para
obtener fuel oil, nafta y gas combustible, donde el primero de estos es el de mayor

importancia (Badillo, 2010).

Actualmente, la unidad de Viscorreduccion 1 presenta un problema operativo en
la bomba TV-P3 que se utiliza para la descarga del residuo de viscorreduccion.
Esto impide la correcta evacuacion del atomizado pesado, producto de cabeza del
despojador de fondos TV-V4, por lo cual se produce una acumulacion en el
recipiente TV-V5. El exceso en la produccion de atomizado pesado es evacuado
mediante drenaje manual al colector de hidrocarburo residual (slop). Esta
actividad representa una pérdida de hidrocarburo y un riesgo para el operador de
la unidad dado que esta expuesto a la inhalacion de gas sulfhidrico.

A travées de este estudio se pretende determinar las oportunidades de
mejoramiento de la operacion de la unidad de Viscorreducciéon 1 mediante el
disefio de modificaciones factibles para que la refineria produzca con calidad y
satisfaga al cliente nacional.



1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1. EL CRAQUEO TERMICO

1.1.1. DESCRIPCION DE LOS PROCESOS DE CRAQUEO TERMCO

En el craqueo térmico se produce el rompimiento molecular, a través de la
aplicacién de altas temperaturas sin la utilizacion de catalizadores o quimicos. De
esta manera se obtienen cadenas cortas de hidrocarburos y fracciones de mayor

valor como naftas y destilados medios (Speight, 2006; Jones y Pujado, 2006).

La creciente demanda de hidrocarburos livianos, el desmejoramiento de la calidad
del crudo, el incremento de los costos de los procesos de refinacion y las
normativas ambientales vigentes incentivan y exigen el mejoramiento de los
procesos de conversion de residuos. Con la evolucion de las tecnologias de
cragueo térmico se consigui® mejorar los rendimientos de gasolina, diesel,
gasoleos y fuel oil, asi como también el octanaje de las gasolinas (Speight, 2006;
UOP, 1982; Meyers, 2004; Schuetze y Hofmann, 1984, Elliot, 1992; Yusevich et
al., 2010; Schulman et al., 1993).

1.1.1.1. Procesos previos

Los procesos de cragueo térmico a escala industrial datan del siglo XIX. El
sometimiento de los residuos de la destilacién a altas temperaturas (454 C a
482 C) y presiones (200 psi a 250 psi) y la poste rior separacion de los vapores y
el residuo bituminoso dieron inicio a la Universal Oil Products Company a través
del proceso Dubbs (Speight, 2006; UOP, 1982).

Un método exitoso para convertir fracciones pesadas a gasolina craqueada se
realizé en 1912 a través del proceso Burton. Se empled una destilacion por lotes

en un recipiente horizontal a 400 Ty de 75 psia 100 psi (Speight, 2006).



El proceso Holmes-Manley utiliz6 cuatro camaras de reaccion con una
temperatura aproximada de 426 T para el craqueo de la carga. Los rendimientos
obtenidos se encontraban alrededor del 65%. El proceso “tube-and-tank”, creado
por la Standard Oil Company, utilizé presiones de operacion bajas, lo cual
permitia un mayor tiempo de residencia denominado “soaking” (Whitten y Whitten,
1990).

1.1.1.2. Clasificacion de los procesos de cragu&wrhico

El tratamiento térmico de los residuos va desde moderado para reduccion de la
viscosidad hasta ultrapirolisis a altas temperaturas y tiempos de residencia cortos
para una mejor conversion de los productos de cabeza. Es decir, la temperatura y
el tiempo de residencia definen la clasificacion de los procesos con base en la
conversion de la carga y los productos que se obtienen (Speight, 2006; Jones y
Pujado, 2006; Reza et al., 2011).

Los procesos de conversion térmica estan disefiados para incrementar el
rendimiento de productos de bajo punto de ebullicibn que pueden obtenerse del
petréleo directa o indirectamente. Los procesos utilizados con mayor amplitud son

la viscorreduccion y la coquizacion (Speight, 2006; Jones y Pujadd, 2006).

Viscorreduccion

La operacion de viscorreduccion es un proceso de craqueo moderado de
severidad relativamente baja. La configuracion de este proceso es simple, barata
y busca principalmente reducir la viscosidad y el punto de congelacién del
residuo. Ademas permite la reduccion de la produccion de fuel oil, el
mejoramiento del rendimiento de gas y gasolina y la disminucion de la utilizacion
de diluyentes como el cutter stock (Rhoe y de Blignieres, 1979; Akkbar y Geelen,
1981; UOP, 1982; Schuetze y Hofmann, 1984).

La viscorreduccion es un proceso flexible que presenta restricciones como la

coquizacion del horno y la desestabilizacion del residuo, lo cual limita la severidad



de la operaciéon. La produccion de coque se debe a las altas temperaturas
utilizadas en el proceso. El mejoramiento de los rendimientos de gas y gasolina, a
través de un incremento de la severidad, puede provocar la producciéon de un fuel
oil inestable que dificulta las operaciones de mezclado. Ademas, el proceso de
viscorreduccion produce grandes cantidades de productos poco comercializables
y de bajo valor (Rhoe y de Blignieres, 1979; UOP, 1982; Schuetze y Hofmann,
1984; Reza et al., 2011).

Comercialmente se cuenta con dos tipos de procesos de viscorreduccion: tipo

serpentin y tipo soaker o camara.

En la configuracion tipo serpentin, que se muestra en la Figura 1.1, la totalidad de
las reacciones se llevan a cabo en los tubos del horno. Este proceso se desarrolla
a una alta temperatura y un corto tiempo de residencia. El disefio del horno
contiene dos zonas que permiten tener un mejor control del suministro de calor.
Ademas, el decoquizado en el horno es realizado con mayor facilidad mediante el
uso de aire y vapor. Después del proceso de craqueo en el horno, la corriente de
salida es enfriada y llevada a un fraccionador donde se realiza la separacién para
obtener gas y gasolina, gasoéleos y residuos. Este proceso fue desarrollado por
Foster Wheller y la UOP (Speight, 2006; Jones y Pujado, 2006; Meyers, 2004;
KBC Advanced Technologies, 2005).
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Figura 1.1.Diagrama de flujo de la viscorreductora tipo setipen
(Jones Pujado, 2006)



El proceso de viscorreduccion con soaker permite prolongar el tiempo de
residencia y disminuir la temperatura de operacién. Las reacciones de craqueo
térmico se realizan inicialmente en el horno y la mayoria se llevan a cabo en el
soaker. En este proceso, el objetivo principal es mantener una buena estabilidad
del fuel oil mientras se convierte parte de la alimentacion en residuo de menor
viscosidad. La configuracioén tipo soaker de la Figura 1.2, permite una disminucion
de la energia requerida en el horno lo que implica una reduccién del consumo de
energia. Ademas, los ciclos de operacion entre el decoquizado de la unidad son
mas largos. Sin embargo, las desventajas de este disefio son la dificultad para el
decoquizado y la inhabilidad del proceso para ajustarse con facilidad a los
cambios en la calidad de la carga. La licencia de este proceso pertenece a la
compaifia Shell (Speight, 2006; Jones y Pujado, 2006; Meyers, 2004; Akbar y
Geelen, 1981; KBC Advanced Technologies, 2005).
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Figura 1.2. Diagrama de flujo de la viscorreductora tipo soake
(Speight, 2006)

Los requerimientos energéticos del craqueo con soaker representan entre el 65%
y el 70% de los necesarios cuando se realiza la operacion de viscorreduccion con

la configuracion tipo serpentin (Akkbar y Geelen, 1981).



La mayor limitaciéon de la viscorreduccién y demas procesos térmicos es que los
productos pueden ser inestables. El craqueo térmico a presiones bajas produce
olefinas que tienden a realizar reacciones secundarias para formar gomas
(Speight, 2006).

Coquizacion

La coquizacién es el proceso de craqueo térmico mas severo, en donde toda la
alimentacion, crudo reducido o residuo craqueado, es convertida en hidrocarburos
livianos, nafta, destilado medio y coque solido. No se obtiene un remanente de
fuel oil. El coque puede ser utilizado en la manufactura de electrodos, produccion
de quimicos y en la industria metallrgica, por ello requiere remocion de azufre e
impurezas metalicas (Speight, 2006; Jones y Pujadd, 2006).

En el proceso de coquizacion retardada, presentado en la Figura 1.3, la carga es
alimentada a un horno que opera a temperaturas entre 480 C a 515 C. La
descarga del horno ingresa a un tambor de coquizacién en el cual permanece un
tiempo de reaccion prolongado en la fase liquida para convertir la fraccién de
residuo de la carga a gases, destilados y coque. Los productos craqueados salen
como una corriente de cabeza y el coque se deposita en la superficie interna de
uno de los dos tambores de coquizacion. Cuando uno de los tambores se llena de
coque, se procede a su remocién mediante la utilizacién chorros de agua a alta
presién y el otro tambor es utilizado para mantener una operacion continua. En los
tambores de coquizacion, la temperatura se encuentra entre 415 C a 450 Cy la
presion entre 15 psi a 90 psi. Los rendimientos y la calidad de los productos
varian de acuerdo a los tipos de carga. El proceso ofrece flexibilidad para manejar
residuos muy pesados (Speight, 2006; Jones y Pujadd, 2006).
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Figura 1.3.Diagrama de flujo de la coquizacién retardada
(Speight, 2006)

La coquizacién fluida, que se muestra en la Figura 1.4, es un proceso continuo
para convertir el residuo de vacio a grandes cantidades de productos liquidos de
mayor valor y disminuir la produccion de coque. La carga se descompone al
rociarla en un lecho fluidizado de particulas de coque finas y calientes. Esto
permite que las reacciones de coquizacion se produzcan a temperaturas altas
(480 € a 565 ) y tiempos de contacto cortos (Spe ight, 2006).

En el reactor se encuentra un lecho fluidizado de particulas de coque en donde se
deposita parte de la carga y el resto es vaporizado dado que la presion de
operacion es cercana a la atmosférica. EI material de la superficie de las
particulas se craguea y se vaporiza lo cual deja un residuo que se seca para
formar coque. El vapor producido pasa a través de ciclones para remover el
coque arrastrado y posteriormente se descarga en el fondo de un depurador. En
el reactor, las particulas de coque fluyen hacia abajo a través de un recipiente en

una zona de despojamiento al fondo.

El vapor de fluidizacion desplaza los vapores del producto de las particulas y el

coque fluye en un riser que llega al horno. La temperatura promedio del horno es



de 590 € a 650 T y se afiade aire para mantener la temperatura al quemar parte
del coque. La utilizacion de un lecho fluidizado reduce el tiempo de residencia de
los productos en fase vapor en comparacion con la coquizacion retardada. La
desventaja de quemar el coque para generar el calor del proceso es que el azufre

del coque se libera como dioxido de azufre (Speight, 2006; Jones y Pujado, 2006).
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Figura 1.4.Diagrama de flujo de la coquizacion fluida
(Speight, 1999)

Flexicoking es un proceso proveniente de la coquizacion fluida y utiliza la misma
configuracion e incluye una zona de gasificacion en donde el exceso de coque
puede ser gasificado para producir gas de bajo poder calorifico. EI esquema se
muestra en la Figura 1.5.

El aire es suministrado al gasificador para mantener las temperaturas de 830 C a
1 000 € pero es insuficiente para quemar todo el c oque. Bajo estas condiciones,
el azufre es convertido a sulfuro de hidrégeno que puede ser depurado, asi como
también los metales pesados. El horno es localizado entre el reactor y el
gasificador para transferir calor entre los dos recipientes. Los rendimientos de los
productos liquidos del proceso de flexicoking son los mismos que en la unidad de
coquizacion fluida, porque el reactor de coquizado es inalterado. El proceso
flexicoking es licenciado por la Exxon Research and Engineering Company. La

mayor desventaja de la gasificacion es el requerimiento de un gran reactor



adicional especialmente si se requiere una alta conversion del coque. Las
unidades son disefiadas para gasificar del 60% al 97% del coque del reactor
(Speight, 2006; Jones y Pujado, 2006).
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Figura 1.5.Diagrama de flujo del proceso flexicoking
(Speight, 1999)

1.1.2. TERMODINAMICA DEL CRAQUEO TERMICO

La termodinamica permite evaluar las transformaciones de los hidrocarburos al
determinar la factibilidad de la realizacion espontanea de la reaccion, el grado
maximo de transformacion y la concentracion de equilibrio de los productos. La
propiedad termodinamica que permite predecir la espontaneidad del proceso se
define por la variacion de la energia libre de Gibbs AG que debe ser menor a cero

(Bogomalov et al., 1984).

En el diagrama de la variacion de la energia libre de Gibbs en funcion de la
temperatura de la Figura 1.6 se encuentra que la estabilidad termodindmica de los
hidrocarburos disminuye con la elevacion de la temperatura. Esto permite
establecer que para transformar alcanos en alquenos es suficiente un

calentamiento a altas temperaturas. Por otro lado, los alquenos a cualquier



temperatura son inestables frente a las reacciones secundarias por lo que estos
compuestos dan paso a reacciones de polimerizacion incluso a temperaturas
relativamente bajas. Como consecuencia, el equilibrio termodinamico del sistema
se desplaza con el tiempo en el sentido de la formacion de hidrégeno, metano,

resinas y coque (Bogomolov et al., 1984).
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Figura 1.6.Energia libre de formacion de los hidrocarburofuecion de la temperatura.
(Hougenet al., 1982)

Las reacciones térmicas en fase liquida de los hidrocarburos y derivados del
petréleo presentan un mayor rendimiento en productos de composicidon y menor
en productos de descomposicion. El tiempo es un factor determinante para la
conversion en los procesos que se realizan a altas temperaturas, en donde las
leyes cinéticas cumplen un papel prioritario frente a las leyes termodinamicas
(Bogomalov et al., 1984).

El craqueo térmico es un proceso endotérmico mediante el cual las cadenas de
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hidrocarburos se rompen por efecto de la temperatura. El ntcleo del proceso es el
horno que entrega la energia necesaria para elevar la temperatura. Por efecto de
las reacciones endotérmicas que se llevan a cabo en el reactor, la temperatura de
la corriente decrece en su recorrido. El proceso se integra con operaciones
complementarias para la separacion de los productos (Vezirov et al., 2010;
Abghari et al., 2008).

1.1.3. CINETICA DE LAS REACCIONES DE CRAQUEO TERMIC O

Se han planteado diversos modelos para representar la cinética de las reacciones
de craqueo. Inicialmente se considera el modelo de reacciones de primer orden
hasta llegar a modelos mas complejos que utilizan entre tres y diez pseudo-
componentes. Las reacciones de craqueo térmico pueden definirse por una
ecuacion de primer orden puesto que resulta bastante complejo describir
matematicamente el conjunto de reacciones que se llevan a cabo (Castellanos et
al., 1991; Yablokov et al., 2010).

La reaccion de viscorreduccion en general se describe como una reaccion de
primer orden cuando la descomposicion es limitada a operaciones de craqueo
convencional a una baja conversion. La cinética de la reaccion en cadena del
craqueo se ve influenciada por el producto de las reacciones intermedias
(Yablokov et al., 2010; Bogomolov et al., 1984).

A través de la ecuacion de Arrhenius [1.1], se relaciona la constante de velocidad

de reaccién con la temperatura.

Ink = E“+c 1.1
n_RT [1.1]

El grado de conversion se determina a través de la ecuacion [1.2].

L1, 100
00—«

== [1.2]
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Donde:
k: constante de velocidad de reaccion, s
R:  constante universal de los gases, J/K*kgmol

T: temperatura absoluta, K

Es: energia de activacion, J/kgmol
constante de Arrhenius
grado de conversion

t: tiempo de contacto, s

La velocidad de reaccién del craqueo térmico esta definida por la tasa de
produccion de material con un rango de ebullicion menor que el inicial de la carga.
Dentro de ciertos limites se ha encontrado que la presion no afecta la velocidad
de reaccion. La constante de la velocidad de reaccion inicial se puede
correlacionar con el punto de ebullicion de la carga y su factor de caracterizacion
K UOP (UOP, 1982).

La fuerza motora para lograr los procesos de craqueo es la activacion térmica en
el rango de temperaturas aplicado. La energia de activacion es menor para
moléculas grandes y mayor para moléculas pequefias. Ademas, se considera que
los componentes saturados usualmente tienen un menor peso molecular que los
insaturados. La energia de activacion de la reaccion de iniciacion de la cadena
esta determinada por la energia del enlace C-C en el hidrocarburo. Esto conduce
a una relativa diferencia entre las tasas de craqueo de hidrocarburos C15y C30 a
bajas temperaturas (soaker) o altas temperaturas (horno) (Yang et al., 1999;
Akbar y Geelen, 1981, Castellanos et al., 1991).

La descomposicién térmica que se produce en la transicibn de baja a alta
temperatura se relaciona con el cambio de fase de los componentes. En el rango
de baja temperatura, las reacciones se realizan en fase liquida y, en el rango de
alta temperatura, dominan las reacciones en fase gaseosa. Dado que la reaccion
de viscorreduccién es endotérmica y que la reaccién se lleva a cabo a altas
temperaturas el calor debe ser transferido a través de los pasos del horno
(Yablokov et al., 2010; Rhoe y de Blignieres, 1979).
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Para el disefio del horno se debe considerar no solamente los principios de
transferencia de calor sino también la cinética y mecanismos de reaccién de
cragueo. Altas temperaturas en tiempos de calentamiento cortos requieren altas
tasas de transferencia de calor en el horno, en donde las paredes metalicas de los
tubos incrementaran su temperatura y consecuentemente la produccion de coque
(UOP, 1982; Rhoe y de Blignieres, 1979).

Cada tubo del horno del proceso de viscorreduccion se modela como un reactor
de flujo piston y el soaker se describe como un reactor de columna de burbujeo.
La mayor desventaja de este tipo de reactor consiste en que la fase liquida se
mezcla hacia atras por la alta velocidad que tienen las burbujas de gas. Este
comportamiento produce un sobre craqueo en la fase liquida lo cual puede
producir un residuo inestable. Sin embargo, para el modelado del soaker se utiliza
una aproximacion del flujo como tipo pistén. Si el flujo de gas es turbulento, se
asume que no existe mezcla en la direccion del flujo, que todas las moléculas
tienen el mismo tiempo de residencia, que las concentraciones varian Unicamente
a lo largo del reactor tubular y que no se presentan gradientes radiales de
concentracion, temperatura o velocidad de reaccion (Reza et al., 2011; Tandon et
al., 2010; Dong, 2000; Fogler, 2008).

El craqueo térmico se lleva a cabo a través del mecanismo basado en las
reacciones en cadena dadas por los radicales libres, los cuales pueden reaccionar
de acuerdo al tamafio y ambiente al que estén sometidos. Por ejemplo, pueden
reaccionar con otros hidrocarburos, descomponerse en olefinas, combinarse con
otros radicales o reaccionar con superficies metélicas. El conocimiento del
mecanismo de las reacciones de craqueo térmico es fundamental para predecir el
comportamiento del reactor (Abghari et al., 2008; Yang et al., 1999; UOP, 1982;
Speight, 2006; Castellanos et al., 1991).

El mecanismo de las reacciones de craqueo térmico se descompone en:

Iniciacion de la cadena:

» La descomposicion de los hidrocarburos en radicales se efectla por la ruptura
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del enlace C-C. La ruptura del enlace C-H es menos comln puesto que
requiere mayor energia.

* En los alcanos normales de cadena larga, la energia de ruptura requerida por
los enlaces C-C y C-H disminuye a medida que se acerca hacia el centro de la
cadena. Es por ello que, a una temperatura moderada, los enlaces que se
romperan seran los que se encuentran mas hacia el centro, es decir los mas
débiles. Para romper los enlaces que se encuentran en los extremos se debe
utilizar una mayor temperatura.

* Los enlaces C-C son menos resistentes en los cicloalcanos que en los alcanos
normales.

* En los alquenos, los enlaces C-C y C-H del carbono con el doble enlace son
mas resistentes que en los alcanos. Por esta razén se requerird una mayor
energia para su ruptura.

* En los compuestos aromaticos, los enlaces C-C y los enlaces C-H de las
cadenas alquilicas unidas a los anillos aromaticos son mas resistentes que los
correspondientes enlaces en los alcanos. Por otro lado los enlaces conjugados

del anillo aromatico resultan debilitados (Bogomalov et al., 1984).
Desarrollo de la cadena: La alta reactividad de los radicales, dada por su
naturaleza quimica al ser especies no saturadas, facilita el desarrollo de diversas
reacciones entre las que se pueden diferenciar las que se citan a continuacién
con las ecuaciones [1.3] a [1.8] (BogomOdlov et al., 1984).
» Disociacion mono y bimolecular de las moléculas en dos radicales libres
C,Hy —» CH; + CH, [1.3]
C,Hg + C,H, > 2C,Hs [1.4]

e Sustitucion

CH; + C,H¢ - CHg + C,Hs [1.5]
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Descomposiciéon de los radicales para formar moléculas no saturadas y

radicales libres nuevos

CH3;CH,CHCH; —» CH, = CHCH; + CH; [1.6]

Adicion de los radicales por el enlace multiple

CH; + C,H, - C3H, [1.7]

Isomerizacién de los radicales libres al pasar por un estado ciclico transitorio

CH,CH,CH,CH,CH,CH,CH3 = = P

CH3;CH,CH,CH,CHCHj; [1.8]

Ruptura de la cadena: Es la fase final del proceso de descomposicidén térmica en
donde se realiza la recombinacion de los radicales como lo muestra la ecuacion
[1.9] (Bogomolov et al., 1984).

CH3+C2H5—>CH4+62H4 [19]

1.1.4. VARIABLES Y FACTORES DEL CRAQUEO TERMICO

1.1.4.1. Temperatura, tiempo, presion y severidad

En el proceso de cragueo térmico se deben evaluar simultaneamente la entrada
de calor, los cambios de temperatura, el calor de reaccién, los cambios de
presién, los cambios en la conversidon y el cambio del volumen especifico donde

cada uno es interdependiente (UOP, 1982).
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Las variables que influyen en la reaccién de craqueo térmico son: la temperatura,

el tiempo de residencia y la velocidad de reaccion.

La temperatura requerida para las reacciones es controlada por la tasa de energia
suministrada por el horno, y el tiempo de residencia depende del flujo volumétrico
total que incluye la carga alimentada, sus caracteristicas y el vapor inyectado. La
velocidad de reaccidon a temperaturas elevadas es mas alta que a temperaturas
bajas y el tiempo requerido es menor. Ademas, un aumento en la relacion de
vapor en la carga de alimentacion puede disminuir el rendimiento de los productos
secundarios (UOP, 1982; Abghari et al., 2008; Akbar y Geelen, 1981).

La disminucion de la presion incrementa la producciéon de gas. Un factor que
conduce a la selectividad de los rendimientos en favor de los productos en el
rango del gasoleo es el tiempo de residencia del vapor en la zona de craqueo del
soaker. En el horno de craqueo, la fase vapor tiene un tiempo de residencia en la
zona de craqueo de 1/2 a 1/5 del tiempo de la fase liquida que contiene la carga a
viscorreduccion. En el soaker, el tiempo de residencia de la fase de vapor es 1/10
del tiempo de la fase liquida, por lo que el cragueo de la fase de vapor de los
productos es mas bajo (UOP, 1982; Abghari et al., 2008; Akbar y Geelen, 1981).

Altas temperaturas implican un aumento en la severidad del craqueo. La
severidad de la operacién define la conversién y las caracteristicas de los
productos por lo que usualmente se la correlaciona con la reduccion de
viscosidad, la produccion de fuel oil y el incremento en la gravedad especifica
(Akbar y Geelen, 1981; Speight, 2006).

El limite de severidad aplicado debe ser analizado en funcién de los objetivos de
la viscorreduccion, dado que el residuo viscorreducido puede ser inestable. Por
otro lado, la elevacion de la temperatura para aumentar la severidad del proceso
conlleva a un incremento de los costos de los servicios auxiliares por el mayor
consumo de vapor y de combustible para el horno (Akbar y Geelen, 1981; Rhoe y
de Blignieres, 1979; UOP, 1982).
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De acuerdo al tipo de carga, la severidad de operacién y el disefio de la unidad, la
coquizacion del horno y la estabilidad del residuo limitan la severidad de la
operacion en viscorreduccion. La tasa de formacion de coque tiene relacion
directamente proporcional con la temperatura de salida del horno. El punto en el
cual la reversion de la viscosidad ocurre, difiere de acuerdo al tipo de carga
suministrada al proceso. Este comportamiento puede provocar la inestabilidad del
fuel oil (1979; UOP, 1982; Meyers, 2004; Abghari et al., 2008).

1.1.4.2. Rendimientos y enfriamiento

La temperatura y el tiempo de residencia deben ser ajustados para obtener los
rendimientos deseados. Un incremento en la temperatura, para un tiempo
determinado, incrementa los rendimientos de la operacion de viscorreduccion. Sin
embargo, el rendimiento decrece cuando la carga es sometida a un excesivo
tiempo de residencia (UOP, 1982).

Al incrementar el tiempo, la concentraciébn de componentes insaturados reactivos
se aumenta y promueven la realizacion de reacciones de polimerizacion. Esta
reaccion de combinacion utiliza el material que se ha formado por la
descomposicion por lo cual el rendimiento de gasolina disminuye. El craqueo con
soaker, al operar a menores temperaturas, presenta un rendimiento de gas y
gasolina ligeramente mas bajo que el craqueo con horno Unicamente (Akbar y
Geelen, 1981; Rhoe y de Blignieres, 1979).

El rendimiento en viscorreduccion es importante dado que los rendimientos y la
reduccion de viscosidad establecen la economia del proyecto. Los rendimientos
son una funcién de la conversién y son afectados muy poco por el tipo de
alimentacion utilizada. El exceso en el rendimiento del gaséleo liviano es funcion
de la viscosidad de la alimentacion (Akbar y Geelen, 1981; Rhoe y de Blignieres,
1979; Vezirov et al., 2010).
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El factor de caracterizacion K UOP de la carga es determinante para predecir los
rendimientos y caracteristicas de los productos como se muestra en la Tabla 1.1 a
continuacion (UOP, 1982).

Tabla 1.1.Efecto del factor de caracterizacion K UOP a @mapteratura y tiempo dados
sobre el rendimiento y caracteristicas de los priwdu

Factor K UOP Viscorreduccion Rend|m|ento' de V|scos!dad BS&W
gas y gasolina | del residuo
Bajo Facil Alto Baja Bajo
Alto Dificil Bajo Alta Alto
(UOP, 1982)

La tasa de enfriamiento (quenching) es necesaria en las altas temperaturas de
viscorreduccion para parar las reacciones a la conversion deseada y prevenir la
formacion de coque en la linea o en la columna de flasheo. Por otro lado, el
exceso de la corriente de enfriamiento puede conducir a un arrastre de los
hidrocarburos livianos en el residuo de la columna de flasheo. Un enfriamiento
con residuo permite obtener una eficiencia térmica maxima dado que el calor
puede ser recuperado al maximo nivel posible, lo que permite una reduccion en el
diametro de la columna de fraccionamiento (Rhoe y de Blignieres, 1979; UOP
1982).

1.1.4.3 Estabilidad y compatibilidad

Los fendmenos de compatibilidad y estabilidad de los hidrocarburos han sido
ampliamente estudiados, sin embargo, no se han definido con claridad las
reacciones que contribuyen a la ocurrencia de los mismos (Speight, 2006).

La incompatibilidad se refiere a la formacion de sedimentos, precipitados o
formacion de dos fases al mezclar dos liquidos. Estos pueden acumularse y
taponar componentes como lineas de tuberia, intercambiadores de calor o
contribuir con la acumulacion de sedimentos en tanques lo que provoca
problemas en el almacenamiento, transporte o refinacion (Speight, 2006; Rand,
2009).
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La inestabilidad se identifica a través de la formacion de color, sedimentos,
gomas, solidos insolubles, lodos parafinicos o depoésitos de asfalto en un unico
componente liquido dado principalmente por reacciones como la oxidacion
(Speight, 2006; Rand, 2009).

En general, la incompatibilidad e inestabilidad se puede atribuir a la presencia de
componentes heteroatbmicos como compuestos oxigenados, nitrogenados, de
azufre, agua y otros contaminantes asi como también el nivel de insaturacion del
combustible. Ademéas se deben tomar en cuenta aspectos fisicos como las

diferencias entre las fuerzas de atraccion (Speight, 2006).

La mayoria de los problemas de incompatibilidad ocurren al mezclar combustibles
de distinto origen o que provengan de procesos diferentes. Entre los factores que
pueden causar un efecto sobre la compatibilidad de una mezcla se debe citar el
diluyente utilizado, el tiempo de almacenamiento, la temperatura y el ambiente al
cual se encuentra expuesta la mezcla. La incompatibilidad es dificil de predecir y
s6lo se puede reconocer una vez que se ha ocurrido (Rand, 2009; Holmes y Bullin
1983; Martin, 1984).

La estabilidad del residuo es el parametro que limita la operacion de viscorreduc-
cion y define el nivel de severidad del proceso. Para los dos tipos de
viscorreductoras, mientras el craqueo se lleva a cabo, las propiedades de
estabilidad del producto se deterioran (Meyers, 2004; Akbar y Geelen, 1981).

La produccion de un residuo estable es favorecida por tiempos de reaccion cortos,
mientras que un alto nivel de severidad o conversion inducen a la inestabilidad del
fuel oil. A una conversion dada, las condiciones de proceso que favorecen la
estabilidad del residuo de viscorreduccion contradicen las condiciones que
favorecen ciclos de operacibn mas largos entre el decoquizado del horno
(Speight, 2006; UOP, 1982; Rhoe y de Blignieres, 1979).
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Existen varios métodos que permiten estimar la estabilidad y compatibilidad de los
combustibles:

* Prueba de la mancha (ASTM D2781, ASTM D4740)

* Prueba de la estabilidad térmica (ASTM D873, ASTM D3241)

* Formacion de lodos existente y potencial (ASTM D4870)

» Contenido de asfaltenos (ASTM D3729)

» Tasa de incremento de la viscosidad (ASTM D445)

e Color (ASTM D1500)

Existen indices de caracterizacion que muestran la tendencia de estabilidad o

inestabilidad de un producto de petroleo (Speight, 2006).

Por otra parte, los asfaltenos son compuestos organicos de alto peso molecular,
alta polaridad y con la mayor proporcién carbono-hidrégeno que se encuentran
aglomerados por fuerzas fisicas y pueden ser precipitados de un residuo
mediante solventes parafinicos. Su composicion normalmente incluye una alta
cantidad de azufre, nitrégeno y metales. Una carga con un alto contenido de
asfaltenos resultard en una baja conversion para mantener un fuel oil estable
(Speight, 2006; Rand, 2009; Meyers, 2004).

1.2. CRITERIOS DE DISENO DE INGENIERIA BASICA PARA
SISTEMAS DE TUBERIAS

1.2.1. DISENO DE PROYECTOS

El disefio de procesos busca el cumplimiento de objetivos a través de ideas
plausibles. Se consideran las limitaciones internas y externas al proceso a través
de la ingenieria preliminar en la que se incluyen los estudios de factibilidad
econdémica. Las etapas del desarrollo del disefio comprenden el planteamiento del

objetivo, recoleccion de datos, generacién, seleccién y evaluacion de posibles
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disefios y disefio final. El desarrollo del proceso incluye los estudios
experimentales a escala de laboratorio y piloto (Sinnott, 2006; Del Rio, 2003).

Los proyectos de ingenieria quimica se dividen en tres tipos de acuerdo a las
innovaciones involucradas como (Sinnott, 2006):

* Modificaciones y aumentos a una planta existente

* Incremento de capacidad para suplir la demanda

* Nuevos procesos

En la Figura 1.7 se muestra el ciclo de un proyecto de disefio integrado. El disefio
sistémico se realiza previo al disefio de detalle. El desarrollo de un proyecto de
disefio puede descomponerse en cuatro fases principales: requerimientos, disefio
conceptual, disefio basico e ingenieria de detalle. La simulacién de procesos se
refiere basicamente al balance de materiales y energia (Dimian, 2003).

=
< % Servicios awdliares Ohjettros de ensrgia Intercarahiadores de Sistemas de servicios
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Figura 1.7.Ciclo de un proyecto de disefio integrado
(Dimian, 2003)

En la etapa de disefio conceptual del proceso se toman decisiones acerca de la
quimica deseada y de las operaciones unitarias necesarias, su secuencia y la
relacion del proceso con otras unidades. Ademas, se definen los elementos

basicos de un proceso: diagramas de flujo, balances de materiales y energia,
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especificaciones y desempefio de los equipos, consumo de elementos auxiliares,
seguridad y desempefio ambiental asi como la eficiencia econdmica.
Posteriormente se puede iniciar la recopilacion de datos de ingenieria como
rendimientos, generacion de subproductos o eficiencia. El disefio conceptual tiene
énfasis en el comportamiento de un proceso como sistema y no en el
dimensionamiento de cada uno de los equipos (Del Rio, 2003; Dimian, 2003).
1.2.2. DIAGRAMAS DE INGENIERIA

Diagrama de bloques (BFD)

Es la forma mas simple de representacion de un proceso en donde cada bloque
representa una pieza de un equipo o una etapa completa del mismo. El diagrama
de bloques permite establecer de forma preliminar los conceptos basicos del
proceso sin profundizar en detalles (Towler y Sinnott, 2008; Ludwig, 1999).

La informacion que se debe mostrar en un diagrama de bloques es:
» Secuencia de los procesos y conexiones principales

e Composicién de la corriente

* Tasa de flujo total

* Temperatura

* Presion de operaciéon nominal

« Entalpia de la corriente

« Composicién molar en porcentaje o en tasas de flujo

» Datos de propiedades fisicas

Diagrama de flujo del proceso (PFD)

El diagrama de flujo del proceso muestra la disposicion de los equipos principales
y Su interconexion. Se utiliza para presentar los balances de energia y materiales
en el proceso. Indica flujos, temperaturas y presiones para cada uno de los
equipos u operaciones. Generalmente incluye los servicios auxiliares y sirve como
base para preparar los diagramas de tuberias e instrumentacion (Towler y Sinnott,
2008; Ludwig, 1999; Bausbacher y Hunt, 1993).
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Diagrama de tuberias e instrumentacién (P&ID)

También se lo llama diagrama de flujo de ingenieria, diagrama de flujo de tuberias
o diagrama de flujo mecénico. Se utiliza para presentar en forma detallada las
caracteristicas de las tuberias, disposicién de los equipos de proceso, bombas,
conexiones eléctricas, instrumentacion, valvulas, aislamientos, requerimientos de
trazado de calor y otros equipos auxiliares (Towler y Sinnott, 2008; Ludwig, 1999;
Bausbacher y Hunt, 1993).

El diagrama de tuberias e instrumentacion debe incluir:

e Todos los equipos de proceso

* Todas las tuberias identificadas, su tamafio y material

» Todas las valvulas de control o bloqueo con su identificacion y caracteristicas
* Equipos auxiliares y bombas

+ Todos los lazos de control e instrumentacion con un nimero de identificacion

Existen diagramas combinados que permiten concentrar la informacién y datos

del proyecto en un solo esquema (Ludwig, 1999).

1.2.3. HIDRAULICA Y DISENO DE TUBERIAS

1.2.3.1. Fundamentos del flujo de fluidos

Los principios del flujo se basan en los balances de masa, de energia y de
cantidad de movimiento. La relacion de conservacion de la masa para un volumen
diferencial de control se describe a través de la ecuacion de continuidad. La
ecuacion de Bernoulli se refiere a la conservacion de la energia cinética, potencial
y la energia de flujo y su transformacién de una en otra. En la mecanica de fluidos
es conveniente separar la energia mecanica de la térmica y considerar la

transformacién de la primera en térmica como resultado de los efectos de friccién.
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La razon de cambio de la cantidad de movimiento de un cuerpo es igual a la

fuerza neta que actia sobre ese cuerpo (Cengel y Cimbala, 2006).

Al entregar energia mecanica a un sistema de fluido a través de una bomba,
ventilador o compresor se puede aumentar la presion, la velocidad o la elevacion
del fluido. Por otra parte, si se retira energia mecéanica por medio de una turbina
se puede producir potencia mecéanica (Cengel y Cimbala, 2006).

Para un sistema en operacion estacionaria el balance de energia se expresa

segun la ecuacion [1.10]:
Eentra = Esale + Eperdida [1.10]

La energia mecanica perdida representa la conversion de la energia mecanica en
energia térmica debido a factores irreversibles como la friccion (Cengel y Cimbala,
2006).

Para la deduccién de la ecuacién de Bernoulli se aplica la segunda ley de Newton.
Se realiza una sumatoria de fuerzas sobre la direccidén tangencial de una particula
en movimiento. Al realizar las operaciones de integracion y simplificacion y aplicar

la ecuacion de Bernoulli sobre dos puntos se obtiene la ecuacion [1.11]:

ﬁ+V—21+gzl=&+v—22+gzz [1.11]
P 2 P 2

Donde:

Pi: Presién en el punto 1, Pa

Po: Presién en el punto 2, Pa

Vi: Velocidad en el punto 1, m/s

Va: Velocidad en el punto 2, m/s

Z1: Altura respecto al nivel de referencia para el punto 1, m

Z2: Altura respecto al nivel de referencia para el punto 2, m

p: Densidad del flujo, kg/m®

g Aceleracion de la gravedad, m/s?
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Esta ecuacion expresa que, en el transcurso del flujo estacionario e incompresible

con friccion despreciable, las diversas formas de la energia mecanica se

transforman, pero su suma permanece constante (Cengel y Cimbala, 2006).

1.2.3.2. Caidas de presion

Las caidas de presion producidas por la friccion en el flujo de fluidos siguen los

conceptos de Darcy y Fanning (Ludwig, 1999).

El factor de friccion para flujo laminar se determina a través de la ecuacion [1.12]:

_ 64
f= R,
Donde:
f factor de friccion
Re: NUmero de Reynolds

[1.12]

Para flujos incompresibles, laminares o turbulentos en una tuberia, la caida de

presidén se puede expresar segun la ecuacion [1.13] y la pérdida de carga segun

la ecuacion [1.14]:

AP pY L
= * *
! 2D
h v
= ¥ — %k ——

f f 29
Donde:
AP: Caida de presion, Pa
p: Densidad del fluido, kg/m®
£ Factor de friccion o factor de Fanning

4 Velocidad de flujo media, m/s

[1.13]

[1.14]
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L: Longitud de la tuberia, m
Diametro interno de la tuberia, m
g Aceleracion de la gravedad, m/s?

he Pérdida de carga, m

La caida total de presion en un sistema de tuberias es la suma de la caida de
presién por friccién en valvulas, accesorios y equipos y la caida estatica dada por
la elevacion en la presion o el nivel. A partir de este analisis se puede determinar
la potencia requerida para mover los fluidos a través del sistema de tuberias. La
caida de presién en accesorios, valvulas y conexiones para fluidos incompresibles
se ha determinado experimentalmente y se muestra en literatura. Esta resistencia
se debe a la rugosidad interna del componente seguido de la densidad del fluido,
los cambios de direccion en el sistema, las obstrucciones en el paso del flujo,
cambios de direccion, cambios de &rea transversal (Ludwig, 1999; US Army Corps
of Engineers, 1999).

La rugosidad interna de la tuberia es resultado de la construccion o el proceso de
corrosion al que ha sido sometida. Se debe tomar en cuenta la condicion inicial
asi como la condicién que se proyecta luego de un periodo de utilizacion (Ludwig,
1999).

La ecuacion [1.15] relaciona el factor de rugosidad absoluta y el diametro de la

tuberia.
£ 1.15
& == .

Tr D [ ]
Donde:
& Factor de rugosidad relativa
£ Factor de rugosidad absoluta, m
D: Diametro interno de la tuberia, m

Para determinar la perdida de carga en un accesorio se utiliza la ecuacion [1.16].
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172
hr=K|— 1.16
! (29> [1.16]
Donde:
K- Coeficiente de resistencia de acuerdo al accesorio

El coeficiente de resistencia K representa el nimero de pérdidas de carga de
velocidad dado por el flujo a través de cada componente. Este valor es
independiente del factor de friccion o el nimero de Reynolds y se considera como

constante para cada componente en la instalacion.

El valor de K depende del tipo y el tamafio de la tuberia, accesorio o valvula y no
depende del tipo del fluido. Los valores de K son aditivos si estan en la misma

base de tamafio (Ludwig, 1999).

1.2.3.3. Codigos y estandares para el disefio de ¢éutas

Los cbdigos para tuberias proveen los criterios de disefio que abarcan las reglas y
regulaciones a seguir. En el disefio de tuberias el cddigo mas utilizado es el
ASME B31.3 en donde se pueden encontrar los siguientes parametros para el
disefio de tuberias (US Army Corps of Engineers, 1999; Smith, 2007):

* Tensiones permitidas y limites

* Pesos muertos y pesos dindmicos permitidos y limites

* Materiales y grosor minimo de pared

» Deflexion maxima y expansion térmica

La seccion B31.3 del cbdigo para tuberias de proceso se aplica en el area de
refinacion de petroleo. En este cddigo se indican los requerimientos de materiales,
componentes, disefio, fabricacion, ensamblaje, montaje, inspeccién y pruebas de
las tuberias. Los fluidos que se incluyen dentro de este cddigo son los productos
de petroleo, gas, vapor, aire y agua (Smith, 2007; ASME, 2004).
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Al evaluar en conjunto las propiedades del fluido, condiciones de operacion y
otros factores, que se conoce como el servicio del fluido, se establece la base de
disefio de un sistema de tuberias. Para instalaciones de refinacion de petréleo la

categoria del servicio de fluido se designa como normal (ASME, 2004).

Un estandar contiene parametros mas detallados para el disefio y construccion,
los requerimientos de dimensiones y tolerancia para cada elemento del sistema
de tuberias como valvulas, medidores y uniones. Por ejemplo se utiliza el
estandar ASME B16.5 (Pipe Flanges and Flanged Fittings) (Smith, 2007).

Una especificacion brinda informacion mas especifica de los componentes, por
ejemplo, la especificacion ASTM A105 (Standard specification for carbon steel
forgings for piping applications) (Smith, 2007).

1.2.3.4. Pardmetros de disei
Para la evaluacion inicial en el disefio de tuberias se debe utilizar tres areas de

tecnologia que analizan el disefio y evaluacibn desde una perspectiva

multidisciplinaria como se muestra en la Figura 1.8 (Escoe, 2006).

s ——— e

e Pruebas de ® Pruebas no e Evaluacion de
propiedades destructivas y de ingenieria
« Datos de resistencia integridad e Andlisis de tension
* Propiedades del * Medicion del espesor e Analisis de
limite inferior e Inspeccion visual elementos finitos
e Deteccion de * Mecanica de
fracturas fracturas

¢ Analisis de corrosion

Figura 1.8.Consideraciones para el disefio inicial de un ssteéentuberic
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Los criterios de disefio deben considerar los cédigos y estandares aplicables,
requerimientos ambientales y de seguridad y requerimientos de desempefio.
Ademas indica las pautas referentes a:

» Materiales de construccion

* Dimensionamiento del sistema de tuberias

* Soporteria

e Factores de seguridad

» Consideraciones econémicas

Materiales de construcciéon

La seleccién del disefio y de los materiales de construccion es de suma
importancia y debe basarse en experiencias anteriores con el componente de la

tuberia en condiciones similares o extremas (Smith, 2007).

Para la seleccion de los materiales del sistema de tuberias para industrias de
refinacion se debe hacer un equipo de estudio conjunto con los técnicos de
corrosion, tuberias y procesos. Se debe considerar la disponibilidad del material
en el tamafno y grosor requeridos, el costo, el tipo de soldadura y tratamientos
térmicos requeridos. La utilizacion de altas temperaturas también sera un factor
de decision importante en el tipo de material utilizado. La seleccion de tuberias y
valvulas debe realizarse en funcion del material, la clasificacion de la presion en
las bridas y la corrosion estimada. Para las especificaciones se utilizan
estandares (Setterlund, 1991).

Se debe utilizar la menor variedad de materiales para las tuberias para reducir los
costos de construccién y facilitar los protocolos de mantenimiento. El acero al
carbono es el material de construccion mas utilizado en industrias petroquimicas y
de refinaciéon dado que este se encuentra a disposicion con facilidad, no es caro y

permite un mantenimiento facil (Setterlund, 1991; Escoe, 2006).

Dimensionamiento del sistema de tuberias
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El tamafio de las tuberias depende del flujo de fluido y la presién de disefio. El
flujo de disefio determina el didmetro minimo de la tuberia que permite el
transporte de fluido de manera eficiente y la presion de disefio determina el grosor
minimo de pared necesario para manejar en forma segura la temperatura interna
y externa y las cargas. El tamafio éptimo de la tuberia puede seleccionarse al
considerar la caida de presion y la velocidad permitida (Fastenakels y Campafia,
1984; US Army Corps of Engineers, 1999).

Se deben revisar las condiciones de servicio requeridas como: velocidad de flujo,
viscosidad, temperatura, sélidos suspendidos, densidad, abrasividad vy

corrosividad (US Army Corps of Engineers, 1999).

Soporteria

El andlisis de tension relaciona el sistema de tuberia seleccionado con la
disposicion de la tuberia y los soportes. Se deben considerar los efectos térmicos
a los cuales se expone el disefio para asi evitar fallas por una excesiva expansion
térmica, derrames en las uniones y excesos de carga en los equipos conectados
a través de la tuberia (US Army Corps of Engineers, 1999; PDVSA, 1998).

La soporteria de la tuberia es fundamental en largos tramos de recorrido y entre
edificios y equipos. En el disefio se debe tomar en cuenta que la soporteria debe
permitir un facil acceso a los equipos y a las tuberias, asi como permitir la

expansion térmica (Sinnott, 2005).

Para prevenir posibles fallas se requiere disefiar cuidadosamente la soporteria de
la tuberia que debe contemplar el tipo de soporte, localizacion apropiada y
espaciamiento adecuado. La localizacion de la soporteria depende del tamafio de
la tuberia, su configuracion, la localizacién de valvulas y uniones y las estructuras
disponibles. Las valvulas y uniones requieren de un soporte individual dado que
estos elementos concentran la carga en los sitios donde se encuentran instaladas.
La localizacion depende de las estructuras disponibles a las cuales se puede

sujetar el sistema de tuberias en donde las valvulas de control y valvulas de alivio
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deben ser accesibles ya sea nivel del suelo o plataformas. Los espaciamientos
son una funcion del tamafio de la tuberia, la temperatura del fluido y la

temperatura ambiente del area alrededor (US Army Corps of Engineers, 1999).

Factores de seguridad

Deben considerarse en el disefio basico y como regla general, se tiene que entre
el 20% y 30% del factor de friccion comprendera el cambio en la rugosidad de una
tuberia de acero con un servicio de entre 5y 10 afios. En el caso de producirse
una mayor caida de presion por un incremento en el flujo, se debera adicionar
entre un 10% y 20% al factor de seguridad. Se debe considerar también las

presiones normales y de ruptura (Ludwig, 1999; ASME, 2004).

Consideraciones econdmicas para la instalacion distemas de tuberias

Las caidas de presion a través de la red de tuberias son disefiadas para proveer
un balance adecuado entre el costo instalado del sistema de tuberias y el costo
de operaciéon del bombeo. Los factores principales que influyen en los costos y el
desempefio operativo del sistema son el diametro interno, el material de
construccion y el enrutamiento de la tuberia (US Army Corps of Engineers, 1999;
PDVSA, 1998).

El costo de la tuberia crece con el didmetro, mientras que los costos del bombeo
decrecen al aumentar el diametro. El diametro mas econdémico es aquel que da el

costo operacional anual mas bajo (Sinnott, 2005).

1.2.4. CONTROL AUTOMATICO DE PROCESOS

Los instrumentos permiten monitorear los valores de las variables del proceso
durante la operacion de la planta mediante su incorporacion en lazos de control
automatico lo cual constituye un sistema de apoyo muy importante para el

proceso de refinacion. El sistema de control debe ser robusto, mantener
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estabilidad a lo largo del tiempo, operar de formar confiable y evitar paros
prolongados para la reparacion o mantenimiento. Ademas permite garantizar una
operacién segura para el personal y los equipos (Sinnott, 2006; Jones y Pujadé,
2006; Del Rio, 2003).

Los objetivos primarios de los esquemas de control e instrumentacion se indican
en la Figura 1.9 a continuacién, mismos que son logrados mediante una
combinacién de control automatico, monitoreo manual y analisis de laboratorio
frecuentes (Sinnott, 2006).

. Tasa de Calidad del
Operacién segura de la planta . Costo
produccién producto

Detectar

Proveer

Mantener
las
variables
del proceso

dentro de

limites de

operacion
seguros

situaciones
de peligro
mientras se
generany
proveer de
alarmasy
sistemas de
apagado

automatico.

dispositivos
de

seguridad y

alarmas
para

prevenir
practicas

peligrosas.

Obtener la
salida del
producto
estipulada

en el diseno

Mantener la
composicion
del producto
dentro de los
estandares
de calidad
requeridos.

Operar al
costo de
produccion
mas bajo
que
concuerde
con los
objetivos
anteriores.

Figura 1.9.Objetivos primarios de los esquemas de controhsieimentacion

Los sistemas de control en un proceso procuran mantener las condiciones

correctas de las variables que rigen el proceso como flujo, temperatura, presion y

nivel tanto en equipos como en tuberia (Jones y Pujadd, 2006).

Los sistemas de control tipicos son:

* Control de nivel

» Control de presién

» Control de flujo

» Control de condensacion

e Control en cascada en donde la salida de un controlador es utilizada para

ajustar el set point de otro.



32

* Control de relacién que puede ser usado en donde se desea mantener dos

flujos a una relaciéon constante.

La aplicacién de control utilizada en los procesos de la RE es el sistema Experion
PKS (Process Knowledge System) de la compafiia Honeywell. Este permite, a
través de una interface grafica, mostrar los datos y tendencias del sistema,
controlar el sistema mediante el envio de comandos, realizar actividades
programadas, notificar acerca de las actividades e irregularidades presentadas en
la operacion mediante la utilizacion de alarmas y la entrega de reportes. La
interface facilita el ordenamiento y filtrado de las alarmas y eventos. Se puede
contar con hasta 3 000 tendencias que indican cambios en los parametros de una
variable respecto al tiempo. La operacion y manipulacién del sistema Experion
PKS depende del nivel de acceso del usuario para lo cual se puede contar con

niveles de seguridad (Honeywell, 2010).

1.2.5. SIMULACION DIGITAL DE PROCESOS

La simulacion digital comprende el disefio de un modelo operacional de un
sistema. La simulacion de procesos permite obtener los balances de materia y
energia, programacion del proceso, caracterizacion de las corrientes, calculos de
dimensionamiento y costo para un proceso quimico. Ademas permite conducir
experimentos con distintos niveles en las variables de interés para entender el
comportamiento de un sistema y asi evaluar las diferentes alternativas para el

desarrollo o la operacién del proceso (Dimian, 2003; Del Rio, 2003).

La paqueteria de simulacion disponible permite obtener estimaciones de la
operacion sin perturbar la operacion real del proceso. La calidad y eficiencia del
disefio final depende de la capacidad del disefiador para integrar la capacidad del

software con la practica ingenieril (Del Rio, 2003; Dimian, 2003).

La simulacion implica el modelado asi como también la sincronizacién de los
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modelos con los datos experimentales. El modelado es la condicién clave en cada
simulacion y se muestra como una descripcién sistémica de las corrientes de
masa y energia en un proceso mediante la simulacion computacional ya sea para
el disefio de una nueva planta o el mejoramiento del desempefio de una existente
(Dimian, 2003).

El dominio de las restricciones del modelado de una simulacion de procesos
puede ayudar ampliamente al disefiador para obtener un disefio confiable a pesar
de la falta de datos. En operacion, la simulacibn de procesos refleja el
comportamiento de una planta existente. La simulacion de procesos permite
resolver con precision el analisis econdmico y la rentabilidad puesto que se puede
contabilizar los materiales y costos energéticos en el diagrama de flujo (Dimian,
2003).

Simulador Hysys Refinery 1.1

Es un software de simulacion desarrollado por Hyprotech para ingenieria de
procesos en las areas de refinacion de petréleo, petroquimica y gas natural. Esta
herramienta permite simular procesos en estado estacionario y, mediante la
introduccion de controladores, se puede efectuar una simulacion dinamica. El
simulador esta construido de forma modular mediante subrutinas para modelar las

unidades de proceso (Hernandez y Florez, 2008; Luque y Vega, 2005).

El simulador permite determinar propiedades termodinamicas y fisicoquimicas de
las corrientes, evaluar grados de libertad de corrientes y equipos, efectuar
balances de masa y energia y resolver iteraciones de reciclos. Ademas cuenta
con métodos de convergencia robustos (Hernandez y Florez, 2008).

Simulador Pipe Flow Expert 2007
Es un software de la compafiia Daxesoft para el disefio y analisis de sistemas

complejos de tuberias. Utiliza el método de Darcy-Weisbach para el calculo de

caidas de presion y la ecuacion de Colebrook-White para la determinacion de los
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factores de friccion. Ademas, cuenta con bases de datos para: fluidos liquidos y
gaseosos, tamafios y materiales de tuberias, accesorios y valvulas (Daxesoft,
2012).

1.2.6. EVALUACION ECONOMICA DE PROYECTOS DE INGENIE RIA

Las refinerias evolucionan con los cambios en la demanda del mercado, tipo de
alimentacion, especificacion de los productos y regulaciones ambientales por lo
que la optimizacion de una unidad de refinacion implica un beneficio y una
ganancia incremental que conlleva un costo. Para la evaluacion preliminar de un
proyecto se debe considerar la totalidad de los beneficios sin considerar su
relevancia. La estimacion del costo en una etapa temprana de la fase de disefio
es indispensable para lograr ahorros de costos significativos y mejoramientos en
calidad (Kaiser y Gary, 2009; Sapag y Sapag, 2003; Ting et al. 1999).

Existen tres niveles de evaluacion financiera segun Jiménez, 2003:
» Disefio preliminar
» Estudio de preinversion

» Disefio final o ingenieria de detalle

El flujo de caja constituye un elemento de decisién para la ejecucion de un
proyecto. La generacion del flujo de caja de procesos en marcha difiere de los
proyectos de creacidon de un proceso. Para los estudios de viabilidad de un
proyecto se acepta el método de linea recta sin valor residual para calcular la

depreciaciéon gque se incluye en el flujo de caja (Sapag y Sapag, 2003).

Para evaluar empresas en funcionamiento se pueden utilizar dos procedimientos

distintos pero que llegan a un mismo resultado:

* Proyectar por separado los flujos de ingresos y egresos relevantes de la
situacion actual y los de la situacion nueva

* Proyectar el flujo incremental entre ambas situaciones
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Los principales métodos que utilizan el concepto de flujo de caja son el valor
actual neto (VAN) y la tasa interna de retorno (TIR). La razén beneficio/costo
(B/C) es de menor importancia. Estos permiten determinar la viabilidad de un

proyecto de ingenieria quimica (Guerra, 2009).

El criterio del VAN para un proyecto indica que este debe aceptarse si el VAN es
igual o superior a cero. El criterio de la TIR evalta el proyecto en funcién de una
Gnica tasa de rendimiento por periodo con la cual la totalidad de los beneficios
actualizados son exactamente iguales a los desembolsos expresados en moneda
actual. El indice de beneficio/costo es un indicador que proporciona una medida
de la rentabilidad de un proyecto a través de la comparacion entre los costos pre-

vistos y los beneficios esperados (Sapag y Sapag, 2003; Guerra, 2009).

Para evaluar la viabilidad de un proyecto se espera que el VAN sea positivo, la
TIR debe ser mayor que la tasa de interés pasiva que ofrece otra oportunidad de
inversion y la relacion beneficio/costo (B/C) debe ser mayor que la unidad
(Guerra, 2009).

Para cuantificar el efecto de la inflacion en la construccion y operacion de una
refineria se utiliza dos indices especializados conocidos como indices de Nelson
que son: el indice de inflacién del costo de construccion de una refineria y el
indice del costo de operacion de Nelson de una refineria. El indice de Nelson,
utilizado para los costos de construccion de refinerias, refleja la variacion del
costo de construccion de refinerias en el tiempo. Este indice se compone por un
40% referido a materiales y equipo y un 60% relacionado a la mano de obra
(Farrar, 1985; Jiménez, 2003).
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2. METODOLOGIA

2.1. EVALUACION DE LA OPERACION ACTUAL DE LA UNIDA D
DE VISCORREDUCCION 1

2.1.1. DESCRIPCION DE LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1 DE LA RE

2.1.1.1. Elaboracion de la referencia de ubicaciodjsefio y operacion de la unidad de

Viscorreduccion 1

La ubicaciéon geografica de la RE y del proceso de Viscorreducciéon 1 se determind
a través de informativos de difusion de EP Petroecuador, como Galarza, 2009, y
los manuales de operacion. El disefio original, las modificaciones realizadas en la
unidad de Viscorreduccion 1 y el proceso se definieron a partir de los libros de
datos y manuales de operacion. La recopilacién de esta informacion se expone en

el Anexo |.

El diagrama de flujo de la unidad de Viscorreduccion 1 se elabor6 con base en los
diagramas de tuberias e instrumentacién y el diagrama de flujo de la ampliacion a
15 750 bpsd e instalacion del soaker que se muestra en el Anexo I. Se utilizaron
los planos esquematicos del PKS, presentados en el Anexo |, el diagrama de flujo

de la instalacion original del disefio UOP y observaciones en planta.

2.1.1.2. Determinacién de las condiciones de opei@t actuales de la unidad de

Viscorreduccion 1

Las condiciones de operacion actuales de la unidad de Viscorreduccion 1 de la
RE se determinaron a través de los datos historicos recientes desde el 16 de
diciembre del 2010 hasta el 15 de junio del 2011. Las etiquetas (tags) de cada
instrumento de control, indicador o registrador se muestran en el Anexo Il. La

recopilacion de los datos historicos recientes se muestra en el Anexo Il
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2.1.1.3. Realizacién de célculos de conversion ydrecién de viscosidad

A partir de las condiciones de operacion actuales y los resultados del ensayo de
viscosidad del residuo, se calcularon la conversion y la reduccion de viscosidad.

Los ejemplos de célculo se muestran en el Anexo Il

Conversion

Es una medida del grado de transformacion de los reactantes suministrados al
proceso. La conversién en viscorreduccion se define como la produccion de gas
combustible y gasolina de viscorreduccion expresada como un porcentaje de la

alimentacion, como se muestra en la ecuacion [2.1].

. gas combustible + gasolina de viscorreducciéon
Conversion = - y: [2.1]
Alimentacion

La conversion se relaciona con la severidad del craqueo como el rendimiento de

productos livianos como gas y gasolina segun Akbar y Geelen, 1981.

Reduccion de viscosidad

Para caracterizar la reducciéon de viscosidad en el proceso de viscorreduccion, en
el instructivo de operacion de la unidad de No Cataliticas 1, la reduccion de

viscosidad se calcula segun la ecuacion [2.2]:

red o do vi - dad Viscosidad de TVV1 — Viscosidad de TVV4 100 22
— E3
educcion de viscosida Viscosidad de TVV1 [2.2]

La reduccion de viscosidad, al ser el objetivo principal, limita la conversion a
valores bajos inferiores al 7% segun Rhoe y de Blignieres, 1979. De igual manera,
se recomienda valores inferiores al 7% en el instructivo de operacion de la unidad

de No Cataliticas 1.
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2.1.2. CARACTERIZACION DE LAS CORRIENTES DE ALIMENT ACION,
PRODUCTOS Y CORRIENTES DE RECICLO DE LA UNIDAD DE
VISCORREDUCCION 1

En el Anexo IV se presenta una descripcion detallada de los ensayos de
laboratorio que se listan a continuacion para la caracterizacion de las corrientes:

Gravedad API

Viscosidad cinematica y viscosidad Saybolt Furol

Contenido de azufre

Destilacion atmosférica

Contenido de asfaltenos

Contenido de carbon Conradson

Factor de caracterizacion KUOP

Estabilidad y compatibilidad con diesel

2.2. DETERMINACION DE LAS CONDICIONES DE PRESION Y
CAPACIDAD ADECUADAS PARA EL MEJORAMIENTO DE LA
OPERACION DE LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1

2.2.1. SIMULACION DE PROCESOS A LAS CONDICIONES DE DISENO Y
CONDICIONES DE OPERACION ACTUALES

2.2.1.1. Bases y consideraciones de la simulacion

La unidad de Viscorreduccién 1 se encontr6 en operacion normal durante la
realizacion de este estudio. Sin embargo, no fue posible efectuar corridas de
prueba en planta porque el horno TV-H1 se encontré con un nivel de coquizacion
avanzado evidenciado por la excesiva caida de presion en los tubos del horno de
30 kg/cm?. Ademas, no se conté con un stock suficiente de fuel oil, producto de
esta unidad, para realizar cambios en las variables de operacion de interés,
mismos que podrian ocasionar que el producto no cumpla las especificaciones

necesarias. Por estos motivos se selecciond la simulacion de procesos para



39

obtener estimaciones de la operacion sin perturbar la operacién real del proceso

como lo recomienda Del Rio,

2003.

Para el modelo base se utilizé la informacion de disefio de la ultima modificaciéon

realizada en 1997 que se muestra en el manual de operacién de la unidad

Viscorreductora N°1 puesto que es la mas completa y confiable. Se realiz6 la

compilacién de las condiciones de operacion que se muestran en la Tabla 2.1.

Estas se utilizaron como base para el planteamiento del modelo simulado.

Tabla 2.1.Condiciones de operacion de disefio de la unidadst®rreduccion 1

Capacidad: 100%
Presion soaker: 9 kg/cnf
Corriente Temperatura | Presion Fraj:;[;(;))r: de n':;usjgo nilcgjllgr
Unidades °C kg/cnd - kg/h kgmol/h
Descarga de TV-P2 293 324 0,000 105 819 185|5
Descarga de TV-V13 440/451 9,0 0,170 106 348 370(9
Quench alimentacién 232 6,3 0,000 85 368 184/6
Alimentacién TV-V2 360 6,3 0,076 191 709 555,4
Quench TV-V2 - - - - -
Gas TV-V3 48 55 1,000 2136 72,8
Agua TV-V3 48 55 0,000 642 33,0
Gasolina desestabilizada 48 - - 4181 -
Retorno plato 13 195 6,2 0,000 6 618 49,4
Descarga TV-P4 (Destilado medio) 218 6,2 0,000 20 592 154,3
A spray TV-V2 156 - - 18 975 -
Fondo TV-V2 349 53 - - -
Gas TV-V7 48 16,7 1,000 182 4,5
Agua TV-V7 48 16,7 0,000 1 0,1
Gasolina a MEROX 43 16,2 0,000 3998 43,1
Quench TV-V4 - - - - -
Gas TV-V5 48 1,2 1,000 73 1,9
Agua TV-V5 48 1,2 0,000 15 0,8
Reflujo atomizado pesado 48 6,3 0,000 35 404 290,8
Atomizado pesado a TV-V2 48 6,3 0,000 5000 41,1
Fondo TV-V4 308 0,4 - - -
Residuo 232 9,3 0,000 99 303 214,71
Conversion (%) 6,4
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Se indica que los valores marcados con el guidon no se encuentran determinados

en el manual por lo que se utilizaron valores estimados en el planteamiento de la

simulacion.

Se realizaron varios supuestos por la falta de datos de disefio y de operacion,

mismos que se detallan a continuacion:

La descarga de la bomba TV-P2 utiliz6 las propiedades establecidas para la
corriente 1 del diagrama de flujo de proceso del Instituto Francés del Petréleo
gue se expone en el Anexo I.

Los flujos de enfriamiento al fondo de la fraccionadora TV-V2 y al fondo del
despojador TV-V4 se asumieron iguales inicialmente.

No se tomé en cuenta la derivaciéon (bypass) para el rehervidor TV-V6 puesto
gue ésta se determina con el lazo de control y la simulacién se efectu6 en
estado estacionario.

Las temperaturas iniciales para los flujos de residuo de enfriamiento fueron
asumidas iguales que la corriente 18 del diagrama de flujo del Instituto

Francés del Petréleo.

Por otra parte, se omitieron y modificaron equipos en el modelo con respecto a los

existentes en planta debido a la falta de una unidad que ofrezca la misma

operatividad en el simulador, para reducir el tiempo de simulacion y para lograr la

convergencia de los lazos. Las modificaciones se explican a continuacion:

La fraccionadora TV-V2, la estabilizadora TV-V6 y el despojador TV-V4 se
crearon en sub-diagramas de flujo. Dentro de estos se omitieron las bombas
para evitar los problemas de convergencia que se encontraron en pruebas
realizadas previamente.

Los enfriadores TV-E3, TV-E5 y TV-E2 se representaron en el interior de los
condensadores TV-V3, TV-V7 y TV-V5 respectivamente como lo presenta por
defecto el simulador.

El rehervidor TV-E6 y el intercambiador de calor TV-E4 fueron representados
por un calentador y un enfriador en lugar de un solo intercambiador de calor
para facilitar la convergencia y disminuir el tiempo de simulacién segun lo

indica Towler y Sinnott, 2008.
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« Dada la complejidad del proceso, se utilizaron varias operaciones de reciclo
por lo que la convergencia del modelo fue mas laboriosa. Para superar este
problema se utilizé una purga de artificio para eliminar la posible acumulacion
de componentes debido a la separacién y posteriormente se ajusto el valor de
la purga hasta lograr que sea nulo como lo recomienda Towler y Sinnott,
2008.

 Dado que el simulador no conté con un equipo de despojamiento con las
caracteristicas del equipo TV-V4 se utiliz6 como referencia el esquema
mostrado en Bridjanian et al., 2004, y se dimension0 este equipo con platos.
Se utilizé la aplicacién Short Column Distillation, como lo recomienda Towler y
Sinnott, 2008, en la cual se definieron el nimero de platos y el plato de la
alimentacion en funcion de los componentes clave ligero y clave pesado.

Posteriormente, se utilizaron estos resultados en una plantilla mas compleja.

Para la simulacion de la unidad de Viscorreduccion 1, se utilizd la aplicacion
HYSYS Refinery 1.1 de Hyprotech puesto que ofrece un conjunto de operaciones
de refinacion entre las que se cuenta con la unidad de viscorreduccion. Se utilizd
la aplicacion ASPEN HYSYS 6.0 para la caracterizacion de la descarga del
tambor de balance TV-V1, la descarga del soaker TV-V13, el fondo de la
fraccionadora TV-V2 y el fondo de la despojadora TV-V4 dado que esta version
del programa de simulacion ofrece una funcidn para obtener curvas de destilacion
con base en los resultados de viscosidad cinematica, gravedad especifica y factor

de caracterizacion K UOP.

2.2.1.2. Planteamiento del modelo

Especificacion de las corrientes de alimentaciény@ductos y reciclo

Para definir completamente una corriente se deben suministrar cuatro variables

gue son el flujo, la composicion, y dos de las tres siguientes: temperatura, presion

o fraccién de vapor.
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El procedimiento para determinar la composicion de cada una de las corrientes se

selecciono entre las siguientes opciones:

e Crear una lista de componentes, puros e hipotéticos, para lo cual se puede
utilizar las composiciones dadas en el manual de operacién de la planta en
donde se muestra el peso molecular, la temperatura de ebullicibn y la
densidad estandar para cada uno de los componentes. Los datos del manual
de operacidén que se muestran en el Anexo V en la seccion AV.1. Ademas se
puede utilizar el factor K UOP y la viscosidad medida a dos temperaturas
diferentes.

« Caracterizar una corriente a través de los ensayos de gravedad especifica,
factor K UOP y viscosidad medida a dos temperaturas diferentes. Ademas se
puede introducir los resultados de los ensayos de destilacion TBP, ASTM
D86, ASTM D1160, cromatografia o EFV (Vaporizacion flash en equilibrio).

En la seccion 3.1.2 se muestran los resultados de los ensayos de laboratorio
realizados sobre las corrientes seleccionadas, los cuales se utilizaron para

caracterizar las corrientes en el entorno de simulacion.

Dado que las muestras tomadas de la descarga del tambor de balance TV-V1, la
descarga del soaker TV-V13, el fondo de la fraccionadora TV-V2 y el fondo de la
despojadora TV-V4 no pudieron ser analizadas a través del ensayo de destilacion
al vacio (ASTM D1160), se utilizé la aplicacion ASPEN HYSYS 6.0 para obtener
las curvas de destilacion mediante la utilizacion de los datos de viscosidades a
distintas temperaturas, la gravedad especifica y el factor K UOP. La obtencion de

las curvas de destilacion se detalla en el Anexo V en la seccion AV.2.

Seleccion del paquete termodinamico

Para la generacion del modelo de la unidad de Viscorreduccion 1, se selecciono
un paquete termodinamico o paquete de propiedades adecuado al proceso para
contar con los datos de los equilibrios de fases y propiedades termodinamicas
(Luque y Vega, 2005; Su, 2008).
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Segun Brenner, 2000, la seleccién del paquete termodinamico para la simulacién
permite predecir las propiedades de las mezclas complejas de hidrocarburos en
un amplio rango de operaciéon. Para aplicaciones de petréleo, gas y petroquimica
generalmente se utilizan las ecuaciones de Peng Robinson y sus opciones que
son PR, Sour PR y PRSV (Peng-Robinson Stryjek-Vera). La ecuacién de estado
PR soporta un amplio rango de condiciones de operacion y una gran variedad de
sistemas y genera todas las propiedades de equilibrio y termodinamicas

directamente (Brenner, 2000; Luque y Vega, 2005).

Para la simulacién del proceso de Viscorreduccion 1 se selecciond la opcién Sour
PR por el alto contenido de azufre de las corrientes manejadas en esta unidad
como se muestra en la Figura 2.1. Este paquete de propiedades es una
combinacion de la ecuacion de Peng Robinson y el modelo API-Amargo de
Wilson para el manejo de sistemas de aguas amargas. De no existir una fase
acuosa, el método se aplica como la ecuacion de estado Peng Robinson
(Brenner, 2000; Su, 2008).
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Figura 2.1. Seleccion del paquete de fluidos en el simuladaysl Refinery 1.1
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Seleccion y definicion de los parametros de los €gos

En el entorno de simulacion existen diversos tipos de equipos para realizar las
operaciones unitarias requeridas en el proceso. Cada equipo se especificoO de
acuerdo con los requerimientos del simulador, los cuales se obtuvieron del
manual de operacion de la unidad, de los diagramas de tuberias e

instrumentacion y de las hojas de datos (data sheet).

El soaker TV-V13 fue instalado en la dltima ampliacion de la RE a 110 000 bpsd
por lo cual la informacion se tomo de los libros de datos de Técnicas Reunidas y
Eurocontrol del afio 1997. El intercambiador de calor TV-E13 se instalo en la
primera ampliacion a 90 000 bpsd y los datos reposan en los libros de datos de
Chiyoda de 1987. Los equipos restantes pertenecen a la instalacion original de la
RE y la informacion consta en los libros de datos de Chiyoda de 1973. Esta
informacion se encuentra en el Archivo Técnico y en el area de Inspeccion
Técnica de la RE. En el Anexo VI se muestra la informacion utilizada para definir

los equipos en el simulador.

El montaje del modelo de la unidad de Viscorreduccion 1 se inicioé por la creacion
de las corrientes de alimentacion. En primera instancia, se cre0 la corriente de

disefio con base en la composicion dada en el manual de operacion.

Una vez en el entorno de simulacién, se seleccioné de la paleta de objetos la
opcion de operaciones de refinacion (Refinery Ops) y se ingreso al entorno de la
operacion de viscorreduccion (Visbreaking). Se seleccioné la configuracion de la
operacion de viscorreduccién con soaker y se especificaron las caracteristicas del

disefio del horno TV-H1, como se indica en la Figura 2.2.
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Figura 2.2.Ingreso de las caracteristicas de los tubos dabhbv-H1 en el entorno del
simulador Hysys Refinery 1.1

En primera instancia se utilizaron los valores de las variables temperatura y

presion a las condiciones de disefio como se muestra en la Figura 2.3.
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b ax Carversion

b 3% Corveersion 7.0aa
Caorrversion Basis To350C
Limit Cornwersion es

Dezign 3, Operating Data / Calibration Factors Worksheet £ Resultz f Calibration

—

Delste I —— T

Figura 2.3. Variables de operacion del soaker TV-V13 en eberat del simulador Hysys
Refinery 1.1
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Se encontr6 una limitante en cuanto al ndmero de tubos operativos en el
simulador (maximo 100) y los 148 tubos requeridos para el modelado del horno
TV-H1 por lo cual se utilizaron dos hornos en paralelo con 74 tubos cada uno y
con igual carga que se establecio a través de un divisor (Tee) como se indica en
la Figura 2.4.
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TEE-100 Product 1
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MIX-100
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Feed 2 (I Prioduct
2

Vapor 2

SPRDSHT-1 o
Visbrezker-101

Figura 2.4. PFD de la operacion de viscorreduccion mediantgilizacion de dos
unidades en paralelo en el entorno del simuladsysiRefinery 1.1

Posteriormente, se planted el modelo para la fraccionadora TV-V2. Este proceso
comprendi6 una de las etapas mas complejas para la simulacion dado que existen
varias corrientes de entrada, salida y recirculacion desde procesos aguas abajo.

Una limitacién de las operaciones de separacién en el simulador HYSYS Refinery
1.1 consiste en que el fondo de las torres contiene un plato y no un sumidero
como sucede en una instalacion real. Por este motivo, se utilizé un separador a
modo de tambor de flasheo en donde los vapores retirados por la parte superior
posteriormente ingresaron a la seccién de rectificacion como se muestra en la
Figura 2.5 (Su, 2008).
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Figura 2.5. PFD de la fraccionadora TV-V2 en el entorno deldador Hysys Refinery 1.1

Se establecieron las corrientes requeridas de los procesos aguas abajo mediante
los ensayos de refinacion ingresados anteriormente. En caso de no disponer de
los ensayos de laboratorio se utiliz6 una estimacion de las caracteristicas de dicha
corriente. Una vez que se realizo la conexion de las corrientes de entrada y salida,
mostradas en la Figura 2.6, se ingresaron las variables operativas como presion y
temperatura como lo indica la Figura 2.7. Ademas se establecieron los flujos de
retorno y retiro. Finalmente, se ingresaron los datos de disefio en cuanto a la

construccién del equipo.
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Figura 2.6. Conexiones de las corrientes de la operaciénadeibtnamiento en el entorno
del simulador Hysys Refinery 1.1
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Figura 2.7.Variables de la operacion de fraccionamiento entrno del simulador
Hysys Refinery 1.1

El siguiente proceso a modelar fue el despojador de fondos. La particularidad del
despojador de fondosTV-V4 fue que el recipiente no contiene en su interior algin
tipo de elemento que aumente el area de contacto para favorecer el equilibrio

liquido-vapor. En el simulador no se contd con un equipo que ofrezca las
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caracteristicas requeridas por lo cual se optd por utilizar una columna con platos
disefiada a partir de la Short Cut Distillation Column y el criterio de los

componentes clave pesado y clave ligero como lo muestra la Figura 2.8.
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Figura 2.8. Definicién de los componentes clave pesado y digeeo en el entorno del
simulador Hysys Refinery 1.1

De esta manera se obtuvieron el nimero de platos y el plato de la alimentacion
gue se utilizd posteriormente en una columna de destilacion convencional como lo
muestra la Figura 2.9.
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Figura 2.9. PFD del despojador de fondos TV-V4 en el entomicsoulador Hysys
Refinery 1.1
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El proceso de estabilizacion de gasolina se model6 mediante una plantilla
preexistente para una columna de destilacion. Se procedi6 a realizar las
conexiones de las corrientes, definir las variables de operacion y las
caracteristicas de disefio de la unidad con el procedimiento utilizado en la
fraccionadora TV-V2 como lo indica la Figura 2.10.

Figura 2.10.PFD de la operacion de despojamiento en el entbghsimulador Hysys
Refinery 1.1

Una vez que todas las corrientes de los procesos modelados se calcularon, se
procedio a utilizar la operacién légica de reciclo (Recycle) para recircular las
corrientes aguas abajo que ingresan a los procesos aguas arriba. El programa
realizé las iteraciones para lograr la convergencia de las corrientes de reciclo con
los valores estimados de las corrientes que se utilizaron inicialmente como se

muestra en la Figura 2.11.
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Figura 2.11.Operaciones de reciclo en el entorno del simulafysys Refinery 1.1
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Finalmente, se ajustaron los flujos de calor, presiones y temperaturas para
obtener el resultado de la operacion a las condiciones de disefio.

2.2.2. REALIZACION DEL BALANCE DE MASA Y ENERGIA

2.2.2.1. Balance de masa

Se realizo6 el balance global de la unidad mediante la utilizacién de los resultados
de la simulacién. Dado que la simulacion se realizé en el proceso estacionario, se
considerd que la acumulacion es cero y se omitio el efecto de las reacciones de
cragueo térmico, ya que, se desconoce la ecuacion estequiométrica que describa
el conjunto de reacciones que se llevan a cabo. Finalmente se utilizé el criterio

que se muestra a continuacion y la ecuacioén [2.3].

Material que sale = Material que entra

alimentacion + vapor de agua = gas + gasolina + residuo [2.3]

2.2.2.2. Balance de energia

Dado que el proceso es estacionario, se considerd que la acumulacion de energia
es cero. Las reacciones de viscorreduccion son endotérmicas por lo cual
consumen energia, sin embargo este valor se omitié en el calculo dado que la
conversion a gasolina y gas es baja (alrededor del 3%) y por ende el efecto de
las reacciones es minimo. Ademas, no se cont6 con datos termodinamicos de las
reacciones realizadas. Se utilizé la expresion que se describe a continuacion para

efectuar el calculo.

Energia que sale = Energia que entra

Donde la energia que entra corresponde a la energia interna de las corrientes
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entrantes, el trabajo de bombas y el calor suministrado por hornos y calentadores.
Por otro lado, la energia que sale corresponde a la energia interna de las

corrientes salientes y el calor retirado por los enfriadores.

Se realiz6 un célculo parcial en el horno para determinar la energia suministrada
por éste, donde se lo considerd Unicamente como un calentador dado que en el
simulador no se muestra un indicador de la energia entregada como se muestra

en la ecuacion [2.4].

Maiimentada * CPcarga * (Tsatiaa — Tentraaa) = Qhorno [2.4]
Donde:
Balimentada: Flujo mésico alimentado, kg/s
CPcarga: Capacidad calorifica, J/kg*K
Tsalida: Temperatura de salida, K
Tentrada: Temperatura de entrada, K
Qrorno: Flujo energético del horno, J/s

Posteriormente se realiz6 el balance global de la unidad a través los resultados de

la simulacion.

2.2.3. CORRIDAS DE PRUEBA DEL CIRCUITO DEL SOAKER BAJO
DISTINTAS CONDICIONES CONTROLADAS DE PRESION

Para realizar las variaciones en la presion de operacion del soaker se utilizé la
operacion logica de ajuste que permite variar simultdneamente el valor de la
presion en las dos unidades de viscorreduccion en paralelo como se observa en

la Figura 2.12.
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Figura 2.12.Variacién simultanea de la presion del soakeaws de la funcion de ajuste
en el entorno del simulador Hysys Refinery 1.1

La variacién de la presion se realiz6 para distintos niveles de capacidad. Para
regular la capacidad de la operacion, se disminuyé paulatinamente el flujo
alimentado hasta conseguir el valor deseado y evitar la generacién de una
perturbacion dinamica. La compilacion de los resultados de la simulacion de
procesos se muestra en el Anexo VII.

2.2.4. PLANTEAMIENTO DE LAS OPCIONES DE MODIFICACIO N

A partir de los resultados obtenidos de la simulacién, las facilidades existentes en
planta y las propiedades del atomizado pesado y del destilado medio se
plantearon diversas opciones de modificacion.

Después de un andlisis del efecto probable de la introduccion de estas corrientes
en otros procesos, se seleccionaron dos opciones de modificacion y se realizaron
corridas de prueba del circuito soaker al incluir la recirculacion de atomizado
pesado al tambor de balance TV-V1y el retiro del exceso de destilado medio. Se
utilizé una corriente de retiro de un flujo de atomizado pesado desde la descarga
de la bomba TV-P6 en dos niveles, 500 kg/h y 1 000 kg/h, y se lo recircul6 a la
alimentacion para que se reprocese. Se incluyd una corriente de retiro del exceso
de destilado medio de 1 000 kg/h y se realizaron distintas corridas con variacion
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de la presién de operacién del soaker y la capacidad de carga de la unidad.

2.3. DISENO DE LAS MODIFICACIONES FACTIBLES PARA EL
MEJORAMIENTO DE LA OPERACION DE LA UNIDAD DE
VISCORREDUCCION 1

2.3.1. BASES Y CONSIDERACIONES

Para la elaboracion del modelo de tuberias se tom6 como base lo siguiente:

Se ubicaron en planta las tuberias, equipos e instrumentos existentes.

Se tomaron como referencia los diagramas de tuberias e instrumentacion de
la ultima modificacion en 1997 realizado por el Instituto Francés del Petroéleo.
Se encontraron los puntos mas propicios para la colocacion de las
modificaciones propuestas al considerar el espacio disponible, la soporteria
existente y la facilidad de operacion.

Se realizaron mediciones estimadas de las distancias de las tuberias
existentes y las propuestas para la modificacion.

Se ubicaron valvulas de compuerta y valvulas check para aislar la
modificacion del resto del sistema.

Se procuré ubicar las valvulas manuales adecuadamente para facilitar la
operacion desde el piso, plataformas existentes o0 mediante cadenas.

Se realizé el modelo y la simulacién para estado estacionario y no se tomaron

en cuenta perturbaciones, paradas o arranques de la operacion.

Para la simulacién del modelo de tuberias se considerd lo siguiente:

Se seleccioné el programa de simulacion Pipe Flow Expert 2007 de la
comparfia Daxesoft Ltd.

Se utilizé la base de datos existente para los materiales de la tuberia dado
gue no se contd con una descripcidon especifica de la metalurgia.

Se utilizaron los accesorios provistos en la base de datos simulador.

Se determind la presion inicial y final de la seccidon modificada a partir de los
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datos de operacion actual de las bombas.

* No se consideraron cambios de temperatura para las modificaciones.

e Se utilizé un factor de seguridad con K=3,0 de acuerdo con lo sugerido en el
codigo ASME B31.3 del afio 2004.

2.3.2. PLANTEAMIENTO DEL MODELO
Especificacion de las corrientes de atomizado pesag destilado medio

Para introducir un nuevo componente a la base de datos del programa se
selecciono la opcion afadir nuevo dato de fluido (Add new fluid data) en la opcién
fluido (Fluid). La caracterizacion del atomizado pesado y el destilado medio a

través del simulador Hysys Refinery 1.1 se muestra en el Anexo VIII.

Se introdujeron los datos para la caracterizacion del atomizado pesado y del
destilado medio respectivamente y se afadieron los componentes a la base de

datos del simulador de tuberias como se muestra en la Figura 2.13.

Add fuid data:

Marne Farmula Temperature |  Pressure Denzity Wigcogity  |[Wapour Press.| State _'E Add new entry
C bar g ke Centipoize kPa [abs]

Destilado medic MAA 270 74,490 EE7V.5E0 01340 34,650 Gas [ K Cancel

-

Figura 2.13.Etapa de introduccion de las caracteristicas dglldéo medio en la base de
datos de fluidos en el simulador de tuberias Plipe& Expert 2007

Establecimiento de las tuberias en el simulador

Se establecié un punto de presion inicial para la colocacién de las tuberias como
se muestra en la Figura 2.14. Mediante el calculo de la presion hidrostatica a
través de la densidad del fluido se determiné la presion requerida. La presion en
los puntos inicial y final de las modificaciones se determinaron con base en la

presién de operacién actual de la planta.
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Figura 2.14.Determinacion del punto de presion inicial conebas la presion de
operacion actual de las bombas en el simuladantzrias Pipe Flow Expert 2007

Una vez determinada la presion del punto inicial se insert6 la primera tuberia en la
cual se designé el diametro y el material, como se muestra en la Figura 2.15, de
acuerdo con las instalaciones existentes para evitar problemas de corrosion. Los
procedimientos utilizados para el planteamiento del modelo se muestran en el
Anexo VIII.

o Pipe diameter data

Pipe data: PE [Pipeld: &)

I aterial Schedule / Class Intermal roughness [mm)

Steel [AMS]] Sch. 40 00480

Mominal Size | Intermal Diam. | ‘whall Thick. | Outside Diam. | 'weight Internal Yol |Surface Area Save Data to Pipe
mm mm mm kagz/m wed 100 m e/ 100 m —_—

1 2B.545 3,378 33.4M 2502 00558 10,4932 &) Cancel

Steel (ANSI) Sch. 40  Internal roughness 0,0460 mm A|Y

MHaominal Size | Internal Diam. | Wall Thick. | Outside Diam. Weight Internal Wal. |Surface Area | + | & Use selected size
i T i kgsdm ned 100m | mEd 100 m _—

26,645 3378|3341 |2R0Z2 |0.0558 10,4932 (¥ Metic (" Imperic

114" 35,052 3.556 42164 3,386 0.0365 132462 :

142" 401594 3683 43 260 4,045 01313 15,1613 [ Chenge material

2 52,502 3912 E0,325 5,442 02165 189817

2102 62,713 5,156 Fa025 8,630 0.3089 229415

KR Az 5,486 ga8.300 11.286 0.4763 279288

Figura 2.15.Etapa de seleccion del material y el diametraadealeria en el simulador de
tuberias Pipe Flow Expert 2007

Las tuberias posteriores tomaron las caracteristicas designadas previamente. En
cada una se establecieron la longitud y la altura con referencia al piso. Las
tuberias verticales se representaron en forma inclinada y las horizontales en
forma horizontal. En el nodo final de la instalacion de tuberias se establecio la
presion final (End pressure). En la Figura 2.16 se muestra la interface del

simulador para introducir la longitud de las tuberias y altura de los nodos.
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Node: 2 =[n2
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Figura 2.16.Cuadros de dialogo para la etapa de ingreso ds datla longitud de las
tuberias y alturas de los nodos en el simuladéulgerias Pipe Flow Expert 2007

Definicion de las valvulas y accesorios

En cada tuberia se insertaron las valvulas, la placa orificio y los accesorios al usar

como referencia las mediciones realizadas en planta con las consideraciones

mencionadas en 2.3.1 como se muestra en la Figura 2.17. Ademas se cred un

accesorio para incluir el factor de seguridad para la instalacién. La creacion de la

placa orificio en el entorno de simulaciéon se detalla en el Anexo VIII.

Fittings on: P71, Steel [ANSI), 1" 26,645 mm [Pipeld: 1]
Spmbol | Tupe | b etric: | Imperial Dezcription | K. walue | [ty Total K = 224
e BT 25 mm 1" Branch Tes 138 1
] Gae 25 mm 1" Gate Valve 018 2 Save
=] ChSw 25 mm 1™ Check Swing Valve 410 1
F Clear
Safety 25 mm 1" Safety fachor 2.00 1 =
K} Cancel

Figura 2.17.Interface mostrada para la etapa de introducadacdesorios y valvulas en
el simulador de tuberias Pipe Flow Expert 2007

2.3.3. ELABORACION DEL DIAGRAMA DE FLUJO Y DEL DIAG RAMA DE

TUBERIAS E INSTRUMENTACION (P&ID) DE LAS MODIFICACI

ONES

En el diagrama de flujo actual de la unidad de Viscorreduccion 1, se incluyeron las

dos modificaciones propuestas para el mejoramiento de la operacion de la unidad.
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Para la elaboraciébn del diagrama de tuberias e instrumentacion de las
modificaciones, se utilizaron como base a los diagramas elaborados por el
Instituto Francés del Petréleo correspondientes a las operaciones involucradas
con las corrientes a desviarse. Se insertaron las modificaciones mediante un
codigo de color para los elementos nuevos como tuberias, valvulas y accesorios.
Se identificaron las nuevas tuberias e instrumentos. La identificacion de tuberias

se efectud segun la nomenclatura que se indica en el Anexo IX.

2.4. ANALISIS ECONOMICO DE LA OPERACION DE LA UNIDA D
MODIFICADA

Este andlisis se realizé para determinar la factibilidad del proyecto de modificacion

y establecer los beneficios de la propuesta.

Se construyo el flujo de caja incremental para lo cual se utilizO como referencia la
matriz de factibilidad MatrizFacti V 5.0 tomada de Guerra, 2009. En esta matriz se
detallan los parametros requeridos para elaborar el flujo de caja, el estado de
pérdidas y ganancias y el punto de equilibrio. Para este estudio, se utilizaron los

rubros para la construccion del flujo de caja incremental.

Se estimo la inversidon necesaria para la implementacion de las modificaciones
propuestas mediante la utilizacion de cotizaciones de proveedores locales
referentes a los materiales requeridos. Para la mano de obra en la construccién
de la ampliacion se utilizé el criterio de los indices de Nelson para construccion de

refinerias.

El valor incremental para el rubro de ventas se calcul6 mediante el aumento del
rendimiento de la produccion de residuo por el reprocesamiento del atomizado
pesado y la inyeccion de destilado medio a la corriente de residuo para la
preparacion del fuel oil. No se consideraron los incrementos de los rendimientos
de gas y gasolina puesto que estos derivados son utilizados dentro de otros

procesos de refineria y no son parte de las ventas.
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Para estimar los costos de produccion como mano de obra directa,
mantenimiento, combustibles y energia se utilizd la referencia encontrada en
Bridjanian y Samimi, 2011. Se estimo el valor de la materia prima alimentada al
proceso de viscorreduccion mediante la descomposicion del costo total para el
diesel presentado en Huff, 2006. Se despreciaron los rubros correspondientes a
materiales indirectos, mano de obra indirecta, depreciaciones, mantenimiento de

construcciones civiles, equipos de oficina y seguros.

La depreciacion de la nueva instalacion de tuberias se determiné mediante el
método de linea recta sin valor residual recomendado por Sapag y Sapag, 2003.
Se considerd el rubro correspondiente al Impuesto a la Renta sobre utilidades
como el 45%. Los ingresos, egresos y depreciacion para el flujo de caja se
proyectaran a 5 afios. Este criterio se utiliza en el Area de Proyectos de la
Refineria Esmeraldas para proyectos de modificacién y ampliacion.

Se utilizaron las funciones TIR y VNA de MSExcel™

para determinar la tasa
interna de retorno y el valor actual neto respectivamente. Ademas se establecioé la
relacion beneficio-costo (B/C) para evaluar la factibilidad financiera del proyecto

de modificacién de la unidad de Viscorreduccion 1.
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

3.1. RESULTADOS DE LA EVALUACION DE LA OPERACION
ACTUAL DE LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1

3.1.1. DESCRIPCION DE LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1 DE LA RE
Diagrama de flujo de la unidad instalada de Viscoreduccion 1

El diagrama de flujo de procesos actual de la unidad de Viscorreduccién 1 se

muestra en el Plano N°1 a continuacion.



PLANO 1
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Condiciones de operacion actuales de la unidad daes¢orreduccion 1

En la Figura 3.1 se muestra la influencia de la presion de operacion del soaker
TV-V13 en la produccion de destilado medio de la fraccionadora TV-V2 y el

atomizado pesado del acumulador TV-V5.
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Figura 3.1. Tendencia de las condiciones de operacion pametadn del soaker TV-V13
y los flujos de atomizado pesado y destilado medio

La sobreproduccion del destilado medio de la fraccionadora TV-V2 se ha
registrado en el aumento de la corriente extraida del plato pozo. Esta etapa de la
columna de destilacion cuenta con un controlador de nivel que esta establecido en
el 60%. Por este motivo, la corriente de recirculacion constituida por el destilado
medio se incrementa para mantener el nivel en el plato y evitar una posible
inundacién. Esta practica puede ocasionar problemas aguas abajo en el perfil de
temperatura de la columna con la corriente de retorno. En la Figura 3.1 se
observa que el incremento flujo de atomizado pesado oscila alrededor de

4 000 kg/h con una presion de operacion del soaker entre 7,0 kg/cm? y 7,5 kg/cm?.
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Con base en las bitacoras de operacion presentadas por el jefe de turno y
mediante observaciones en planta, se evidencio la sobreproduccién del atomizado
pesado del acumulador TV-V5. Ademas, se observa un incremento estimado de
5000 kg/h con una variacion de la presion de operacion del soaker entre
7,0 kg/cm? y 7,5 kg/cm?. Esto produce un aumento en el nivel del hidrocarburo del
acumulador que no puede ser desalojado por lo que se realiza un drenaje manual
desde la bota al colector de hidrocarburo residual como se observa en la
Figura 3.2. Esto indica que existe pérdida de hidrocarburo que es enviado junto
con las aguas amargas. Ademas, presenta un escenario de operacion nocivo para
la salud del operador que realiza el drenaje puesto que el agua y el hidrocarburo
desalojados poseen altas concentraciones de compuestos de azufre.

Figura 3.2. Drenaje manual del atomizado pesado del acumuledor5 al colector de
hidrocarburo residual
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En la Figura 3.3 se muestra la relacion entre la presion de operacion del soaker
TV-V13y la temperatura a la salida de los pasos del horno TV-H1.
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Figura 3.3.Tendencia de las condiciones de operacion panetgn del soaker TV-V13
y las temperaturas de control a la salida del hdwid11 para una capacidad dada

Se observa que cuando la presién de operacién del soaker se encuentra estable
entre 7,0 kg/cm? y 8,0 kg/cm? la temperatura de control en los pasos del horno se
halla alrededor de 430 C. Estas tendencias permite n prever que con un aumento
en la presion de operacion del soaker a una capacidad dada, inclusive hasta la
presion de disefio de 9 kg/cm? se requerird una menor temperatura en la
descarga del horno TV-H1. Esto podria traducirse en una reduccion del consumo
de combustible en el horno lo que representa un ahorro energético. Los picos
presentados entre el 28/12/2010 y el 17/01/2011 no son representativos del
comportamiento de la unidad y pueden deberse a un paro o arranque del proceso.

En la Tabla 3.1 se resumieron las condiciones de operacion representativas de la

unidad de acuerdo con la capacidad de operacion.
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Tabla 3.1.Condiciones de operacion de acuerdo con la cagcid

Capacidad (%)

Variables
70 75 84 91 91 91
Carga lado norte (kg/h) 37 003| 39501| 44651| 48 000| 47 999 | 47 999
Carga lado sur (kg/h) 37 000| 39510| 44 655| 47 996| 47 994 | 48 001

Temperatura control sur (°C) 430 428 429 428 428 430
Temperatura control norte (°C)| 430 429 429 428 428 430
Descarga del soaker (°C) 411 413 414 413 411 415
Presion Soaker (kg/cr) 6,2 6,7 7,1 6,4 7,0 7,6
Alimentacién a TV-V2 (°C) 372 363 369 377 371 372

Nivel plato de destilado medio
(%)

Destilado medio (kg/h) 8500 | 13501| 13500 7500 | 7000 | 13500
Atomizado pesado (kg/h) 9232 | 10800| 13778 6074 | 11558 | 15899

Salida de gases de TV-V3
(kg/h)

Gasolina desde TV-V6 (kg/h) | 866 865 962 861 1032 990

Salida de gas desde TV-V5
(kg/h)

60 60 60 60 60 60

537 476 501 512 544 607

351 407 587 | 1337 573 648

En todos los casos la temperatura de control del horno oscila entre 428 T y
430 C y la temperatura de descarga del soaker entre 410 C y 415 <C. La
temperatura de la alimentacién a la fraccionadora oscila entre 363 C y 377 C

después del enfriamiento realizado por el flujo de quench.

El nivel del liquido en el plato de destilado medio de la fraccionadora se mantiene
en 60% por el lazo de control existente. Sin embargo, al presentarse una
elevacion en la presion del soaker se evidencia un aumento en el flujo del
destilado medio. Este efecto es aun mas notorio para los valores que se

presentan a una misma capacidad, en este caso del 91%.

Se observa que el aumento de la produccion de atomizado pesado esta ligado al
incremento de la presion de operacion del soaker. Este comportamiento es mas

evidente para la operacion a una misma capacidad.
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Resultados de conversion y reduccion de viscosidad

Conversion

La conversion se determiné a partir de los datos historicos de la operacion de la
unidad y los resultados se exponen en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2.Resultados de conversién de la unidad de acuerdtaaapacidad con base en
los datos histdricos recientes

Capacidad| Conversion
(%) (%)
70 2,5
75 2,3
84 2,4
91 2,3
91 2,4
91 3,0

El valor de conversidn oscila entre 2,3% y 3,0% lo cual cumple con la operacion
para viscorreduccion a condiciones moderadas con conversion inferior al 7,0%
segun Rhoe y de Blignieres, 1979, y lo estipulado en los instructivos de operaciéon
de la unidad de Viscorreduccion 1.

Reduccion de viscosidad
Se determind la reduccidon de viscosidad con los resultados de los andlisis de

rutina realizados en el Laboratorio de Control de Calidad de la RE. Los resultados

se muestran en la Tabla 3.3.
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Tabla 3.3.Resultados al azar de reducciéon de viscosidaddosndel Laboratorio de
Control de Calidad de la RE

Reduccion de Promedio Desviacién

viscosidad (%) (%) Estandar
66,8 58,9

57,4 40,2

26,1 28,6

70,6 39,0

50,0 17,8 48,28 14,70
44,0 62,2

35,8 60,0

59,7 48,9

48,8 54,1

El valor de reduccion de viscosidad promedio corresponde al 48,28%. Se debe
recalcar que los valores de reduccion de viscosidad presentan una gran variacion
que se evidencia con la desviacion estandar. El rango encontrado para la
variacion de este pardmetro esta entre 17,8% y 70,6%. Este comportamiento
puede ser atribuido a la variacién de carga a la unidad y el tipo de corrida, asfaltos
0 gasoleos, de la unidad de vacio que no se reporta en los informes de
laboratorio. Ademas, el error sistematico que conlleva efectuar el ensayo de
viscosidad es alto al tratarse de un componente pesado que presenta dificultades

para su realizacion.

3.1.2. RESULTADOS DE LAS PRUEBAS DE CARACTERIZACION DE LAS
CORRIENTES DE ALIMENTACION, PRODUCTOS Y CORRIENTES DE
RECICLO DE LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1 DE LA RE

3.1.2.1. Crudo carga
Se realizaron varios ensayos de laboratorio al crudo carga que viene desde la

terminal de Balao. Los ensayos realizados, las normas utilizadas como referencia

y los resultados de los mismos se muestran en la Tabla 3.4.
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Tabla 3.4 Resultados de pruebas de caracterizacion deb carga

Muestra Crudo carga a destilacién atmosférica
Métodos Norma Resultado| Unidades
Viscosidad, ¢St a 100 °F ASTM D445 37,1 cSt
Gravedad API ASTM D287 25,4 °API
Azufre ASTM D4249 1,342 % peso
Factor K UOP UOP 375-07 11,8 -

Los resultados expuestos en la Tabla 3.4 no contienen el mismo nimero de cifras

decimales puesto que se refieren a parametros distintos.

Se observa que con base en el valor de la gravedad API este crudo se clasifica
como mediano. En relacion con los resultados de la caracterizacion presentados
en el manual de disefio, la gravedad API tiene un valor cercano al denominado
crudo base (24,8 API).

El contenido de azufre es alto en relaciébn con los crudos internacionales de
referencia por lo cual el petrdleo ecuatoriano cumple una penalizacién por el alto
contenido de azufre. Esta condicion exige procesos de endulzamiento y

mejoramiento de los productos dentro del esquema de refinacion de la RE.

Ademas, el valor del factor K UOP indica que el petrdleo es de base mixta
parafinico-nafténica lo cual concuerda con los bajos rendimientos de productos

livianos, como naftas y kerosene, y el alto porcentaje de residuo que se genera.

3.1.2.2. Descarga del tambor de balance TV-V1

En el tambor de balance TV-V1 se efectia la mezcla entre los fondos de vacio
desde el equipo (carga caliente) y la carga desde tanques (carga fria). El efluente
de este equipo fue muestreado y posteriormente se realizaron las pruebas de

laboratorio y se obtuvieron los resultados que se muestran en la Tabla 3.5.
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Tabla 3.5.Resultados de las pruebas de caracterizaciondstarga del tambor de
balance TV-V1

Muestra Descarga de TV-V1
Métodos Norma Resultado| Unidades
Viscosidad 1, a 143 °C ASTM D88 351 SSF
Viscosidad 2, a 150 °C ASTM D88 219 SSF
Viscosidad Salculada a ASTM D341 45 093 oSt
100 °C
Gravedad API ASTM D287 3,4 °API
Asfaltenos ASTM D3279 11,5 % peso
Azufre ASTM D4294 1,981 % peso

Carbén Conradson| ASTM D189 20,0 % peso
Factor K UOP UOP 375-07 11,6 -

Los parametros de la Tabla 3.5 han sido medidos con distintas metodologias por

lo que el niUmero de cifras decimales es diferente.

En el Anexo VI se muestran las especificaciones del residuo de vacio expuestas
en el manual de operacion. Estas especificaciones correspondieron al material
utilizado como alimentacién a la unidad de viscorreduccion para el disefio de la
altima modificacién en donde se presentan los resultados de caracterizacién con

base en tres tipos de crudo.

Se determinaron dos valores de viscosidad en segundos Saybolt Furol y, a través
de la norma ASTM D341, se calculé la viscosidad a 100 T en centistokes. Se
encuentra que la viscosidad de la descarga del tambor de balance analizada es
10 veces mayor que las alimentaciones tomadas como referencia del manual de
operacion. Se debe recalcar que en el manual de operacién no se muestra la
norma utilizada para realizar la determinacion de la viscosidad, sin embargo, los
valores presentados se utilizan como referencia. A temperatura ambiente, la
descarga del tambor de balance TV-V1 se encuentra en estado solido. Esto
permite predecir el alto valor de viscosidad cinematica que se ha encontrado al
realizar las pruebas y se puede comparar con el comportamiento de un asfalto

solido.
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La gravedad API indica que este corte se clasifica como extrapesado y su valor es
evidentemente menor que las referencias presentadas para los fondos de vacio
de los tres tipos de crudo carga al proceso de refinacion analizados en el manual

de operacion.

El contenido de asfaltenos constituye aproximadamente la mitad del valor
mostrado para cada una de las tres cargas referenciales. Esto permite predecir
una disminucion en la tendencia a la inestabilidad e incompatibilidad dado que los
asfaltenos son los principales precursores de estos fendmenos como se expuso

en el acapite 1.1.4.3.

El contenido de azufre de la muestra estudiada es menor que los valores de las
cargas de referencia. Esta caracteristica representa una ventaja en cuanto a la
operacion al reducir la posibilidad de corrosién en los equipos y una mejora en la

salud y seguridad de los operadores al mitigar la contaminacion.

La descarga del tambor de balance tiene un mayor contenido de residuo de
carbon Conradson al compararlo con el estudio realizado por Kondo et al., 1999
(22,8%). Por consiguiente, esta condicidon explica la tendencia a una formacion de
coque ascelerada que obliga a realizar paros de mantenimiento con mayor

frecuencia.

El valor del factor de caracterizacion K UOP indica que la descarga del tambor de
balance es eminentemente nafténica o asfaltica lo cual explica la elevada

produccion de residuos.

3.1.2.3. Descarga del soaker TV-V13

Se realiz6 el muestreo de la descarga del soaker después de la valvula de control.
Debido a la alta temperatura manejada en este punto, superior a 420 C, la
recoleccion de la muestra se realizé en un recipiente abierto por lo cual se perdio

la fraccion vapor producida en este equipo. Se realizaron distintos ensayos de
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caracterizacion a la fraccion pesada recogida. Los resultados y normas utilizadas
para la caracterizacién se muestran en la Tabla 3.6.

Tabla 3.6. Resultados de las pruebas de caracterizaciémdkstarga del soaker TV-V13

Muestra Descarga de TV-V13
Métodos Norma Resultado| Unidades
Viscosidad 1, a 125 °C ASTM D88 257 SSF
Viscosidad 2, a 136 °C ASTM D88 122 SSF
Viscosidad Salculada a ASTM D341 4818.0 oSt
100 °C
Gravedad API ASTM D287 8,8 °API
Asfaltenos ASTM D3279 12,4 % peso

Carbén Conradson| ASTM D189 26,7 % peso
Factor K UOP UOP 375-07 11,7 -

En el manual de operacion de la unidad constan tres referencias para la descarga
del soaker, cuyas propiedades se muestran en el Anexo VI. Los resultados
mostrados en la Tabla 3.6 tienen un numero distinto de cifras decimales puesto

que corresponden a parametros determinados por metodologias diferentes.

Se determinaron dos valores de viscosidad en segundos Saybolt Furol. A través
de la norma ASTM D341, se calculd la viscosidad a 100 T en centistokes. Se
encontré que la viscosidad de la descarga del tambor de balance analizada es
dos veces el valor de la referencia que se muestra en el Anexo VI. De esta
manera, se evidencia la reduccién de viscosidad entre la carga a la unidad y la
descarga al soaker.

La gravedad API encontrada muestra que la fraccion pesada de la descarga del
soaker se clasifica como extrapesada. Ademas se observa que la gravedad API
ha aumentado al pasar a través del proceso de viscorreduccion.

El contenido de asfaltenos oscila alrededor de la mitad del valor mostrado para
cada una de las tres muestras referenciales. Se esperaria un mayor contenido de

asfaltenos dado por el alto contenido de carbén Conradson obtenido.
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El valor del factor K UOP indica que la descarga del soaker es nafténica o

asféltica lo cual concuerda con la elevada produccion de residuos.

3.1.2.4. Gasolina estabilizada

Se muestred la gasolina estabilizada y se realizaron diversos ensayos de calidad.
Los resultados y las normas aplicadas como referencia para los ensayos se
muestran en la Tabla 3.7. Dado que este es un producto semielaborado se
escogié la norma INEN 935:2010 para gasolina extra como referencia

comparativa.

Tabla 3.7.Resultados de las pruebas de caracterizaciongsstdina estabilizada de TV-V6

Muestra Gasolina estabilizada de TV-V6
Métodos Norma Resultado Unidades NTIIEE-SIRIGECII\]ICIS%(;:C.)Q)lo
Gravedad APl | ASTM D287 71,5 °API -
PIE 38 °C -
5% 43 °C -
10% 53 °C Méx. 70
20% 63 °C -
30% 70 °C -
40% 80 °C -
50% 87 °C 77-121
Destilacion ASTM D86 60% 94 °C -
70% 101 °C -
80% 108 °C -
90% 119 °C Max. 189
95% - °C -
PFE 124 °C Méx. 215
Residuo| 1,0 | % volumen Max. 2,0
Pérdida| 7,0 | % volumen -
Factor K UOP | UOP 375-07 12,4 - -
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Los resultados de la Tabla 3.7 se muestran con un nimero de cifras decimales
distinto puesto que corresponden a diferentes parametros.

La gravedad API alta indica que la fraccion es liviana y corresponde al producto
liguido mas liviano de la unidad en condiciones normales. Se observa que las
temperaturas correspondientes al 10% y 90% de destilado estan dentro de los
limites establecidos. Ademas, el valor del factor K UOP indica que la gasolina es

de naturaleza mixta aromatico-nafténica.

3.1.2.5. Destilado medio de la fraccionadora TV-V2

El destilado medio corresponde al corte lateral extraido en el plato pozo de la
fraccionadora TV-V2, mismo que es utilizado como corriente de recirculacion
(pumparound). Se realizaron diversas pruebas de laboratorio cuyos resultados y
normas aplicadas como guia se muestran en la Tabla 3.8. Como referencia

comparativa se utilizoé la norma INEN 1489:99 para diesel 2.



74

Tabla 3.8.Resultados de las pruebas de caracterizacion sidlade medio de la
fraccionadora TV-V2

Muestra Destilado medio de TV-V2
Métodos Norma Resultado Unidades NTEE?FI\? émcfjé%r:lgg
Viscosidad, cSt a 100 °FASTM D445 1,1 cSt 2,5-6,0
Gravedad API ASTM D287 47,5 °API -
Azufre gi;gﬂl 0,7743 % peso Max. 0,7000
PIE 132 °C -
5% 138 °C -
10% | 144 °C -
20% | 150 °C -
30% | 155 °C -
40% | 161 °C -
50% | 169 °C -
Destilacion ASTM D86 | 60% | 180 °C -
70% | 200 °C -
80% | 230 °C -
90% | 281 °C Max. 360
95% - °C -
PFE | 329 °C -
Residug 4,0 | % volumen -
Pérdidal 2,0 | % volumen -
Factor K UOP UOP 375-07 11,9 - -

En la Tabla 3.8 se observa que los resultados se presentan con un numero
distinto de cifras decimales puesto que los parametros evaluados se han
desarrollado bajo diferentes metodologias.

La viscosidad cineméatica medida es inferior al rango determinado en la norma
para el diesel 2 lo que indica el destilado medio tiene una naturaleza mas liviana y
concuerda con los resultados obtenidos para la gravedad API. La gravedad
especifica del destilado medio es 0,79 por lo cual es menor a la especificada para

el diesel 2 segun Sgrensen y Breeze, 2009 (0,84).
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El contenido de azufre es superior al establecido en la norma. Sin embargo, esta

caracteristica no representa un problema para el cumplimiento de las

especificaciones de calidad dado que el destilado medio no es un producto final.

La temperatura que corresponde al 90% de destilado es menor de acuerdo con lo
establecido en la norma. Segun Dente et al., 2007, este corte contiene un 30%
en volumen correspondiente a la nafta de primera destilacion de un crudo
ecuatoriano referencial (77 T a 154 C). Alrededor del 40% en volumen esta
dentro del rango de destilacién para el diesel (175 T a 340 C) de acuerdo con
Billets, 2001. Ademas, el valor del factor K UOP indica que el destilado medio

posee una naturaleza mixta parafinico-nafténica.

3.1.2.6. Fondo de la fraccionadora TV-V2

La corriente del fondo de la fraccionadora TV-V2 constituye la alimentacion al

despojador de fondos TV-V4. Las pruebas de laboratorio realizadas, las normas

utilizadas y los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 3.9.

Tabla 3.9.Resultados de las pruebas de caracterizaciondiséarga del fondo de la
fraccionadora TV-V2

Muestra Fondos de TV-V2
Métodos Norma Resultado| Unidades
Viscosidad 1, a 142 °C ASTM D88 97 SSF
Viscosidad 2, a 134 °C ASTM D88 170 SSF
Viscosidad calculada a 100 °C | ASTM D341 9802,0 cSt
Gravedad API ASTM D287 6,1 °API
Azufre ASTM D4249 2,236 % peso
Carbén Conradson ASTM D189 22,1 %peso
Factor K UOP UOP 375-07 11,6 -

Los resultados expuestos en la Tabla 3.9 corresponden a parametros
determinados mediantes métodos diferentes por lo que el nUmero de cifras

decimales es distinto.
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La viscosidad de la corriente del fondo de la fraccionadora es menor que la de la
alimentada a la unidad, mostrada en la Tabla 3.5, lo cual evidencia la reduccion
de viscosidad realizada en el proceso. La gravedad APl es mayor que la
correspondiente a la alimentacion a la unidad que se observa en la Tabla 3.5, lo
gue demuestra que se ha reducido la cantidad de componentes pesados por
medio de las reacciones de craqueo. Por otra parte, este valor es menor que el
correspondiente a la descarga del soaker que se muestra en la Tabla 3.6, lo cual
indica que se han perdido componentes livianos en el destilado medio y en el

domo de la torre.

El contenido de azufre se ve incrementado dado que este tiende a concentrarse

en las fracciones mas pesadas segun Speight, 2006

El alto contenido de carbon Conradson puede generar problemas en la

combustion del fuel oil producido en el despojador TV-V4.

El valor del factor K UOP indica que la descarga del fondo de la fraccionadora TV-
V2 es nafténica lo cual explica la elevada produccion de residuos. Ademas, la
presencia de componentes nafténicos incrementa la estabilidad del residuo segun
el estudio realizado por Dente et al., 2007.

3.1.2.7. Atomizado pesado de TV-V5

El atomizado pesado corresponde al destilado extraido del acumulador TV-V5 el
cual es recirculado al spray de la fraccionadora TV-V2. Los resultados y normas
utilizadas para los ensayos realizados se muestran en la Tabla 3.10.
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Tabla 3.10.Resultados de las pruebas de caracterizacionatalzdo pesado del
acumulador TV-V5

Muestra Atomizado pesado del acumulador TV-V5
Métodos Norma Resultado Unidades
Gravedad API ASTM D287 50,2 °API
PIE 75 °C
5% 120 °C
10% 130 °C
20% 138 °C
30% 145 °C
40% 152 °C
50% 158 °C
Destilacién ASTM D86 60% 169 °C
70% 183 °C
80% 211 °C
90% 263 °C
95% - °C
PFE 310 °C
Residuo 3,0 % volumen
Pérdida 2,0 % volumen
Factor K UOP UOP 375-07 11,9 -

En la Tabla 3.10, los resultados se presentan con un numero diferente de cifras
decimales puesto que los parametros han sido determinados bajo distintas
metodologias.

De acuerdo con el valor de la gravedad API, el atomizado pesado es mas liviano

gue el destilado medio.

Se observa que el 50% en volumen de destilado corresponde a la nafta de prime-

ra destilacion de un crudo ecuatoriano referencial (77 T a 154 C) segun Dente et
al., 2007. El 40% en volumen mas pesado cabe dentro del rango de destilacion
para el diesel 2 (175 T a 340 ) de acuerdo con B illets, 2001. El factor K UOP

indica que el atomizado pesado es de naturaleza mixta parafino-nafténica.
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3.1.2.8. Fondo del despojador de residuo TV-V4

La corriente del despojador de residuo TV-V4 es el producto de mayor volumen e
importancia producido en esta unidad. Se realizaron varios ensayos de
laboratorio. Las normas utilizadas y los resultados se muestran en la Tabla 3.11.

Ademas se muestran las especificaciones para el fuel oil # 4.

Tabla 3.11.Resultados de las pruebas de caracterizaciéndiséarga del fondo del
despojador TV-V4

Muestra Fondos de TV-V4
Especificacion
Métodos Norma Resultado Unidades NTE-INEN
1983:2002
Viscosidad 1, a 131 °C| ASTM D88 443 SSF -
Viscosidad 2, a 149 °C| ASTM D88 382 SSF -
Viscosidad Salculada a ASTM D341 1232.0 oSt i
100 °C
Gravedad API ASTM D287 55 °API -
Asfaltenos ASTM D3279 16,4 % peso -
Carbén Conradson ASTM D189 24,1 % peso -
Estabilidad Método IFP Homogéneo - -
Azufre ASTM D4249 2,234 % peso Méax. 2,500
°0% | g - -
e . diesel
Compatibilidad con diesel ASTM D4740
25% 1 i i
diesel
Factor K UOP UOP 375-07 11,3 - -

Los resultados de la Tabla 3.11 se presenta con un distinto nimero de cifras

decimales puesto que los parametros se evaluaron con metodologias diferentes.

Se midieron dos valores de viscosidad en Segundos Saybolt Furol y, a través de
la norma ASTM D341, se calculd la viscosidad a 100 € en centistokes. Se
encuentra que la viscosidad del producto de salida es significativamente menor al
de la carga a la unidad lo cual indica que se ha cumplido el objetivo de la

viscorreduccion.
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La gravedad APl determinada muestra que el residuo es extra pesado. Sin
embargo, esta valor indica que el residuo de la unidad es ligéramente mas liviano

que la carga.

El contenido de asfaltenos es mas bajo que la referencia encontrada para una
alimentacion con contenido de carbén Conradson similar al del tambor de balance
TV-V1 en el estudio realizado por Bozzano et al.,, 2005 (20,0% asfaltenos). El
contenido de carbon Conradson aumenta en relacién con el valor presentado para
la carga a la unidad. Este comportamiento es observado también en los estudios
realizados por Bozzano et al.,, 2005 y Dente et al., 2007. De acuerdo con la
descripcion presentada en el manual de operacion de la unidad, el resultado de la
prueba de estabilidad indica que el residuo es homogéneo. Por otra parte, el
resultado de la compatibilidad con diesel en distintas proporciones es 1 de
acuerdo con la escala descrita en la norma. Con estos resultados se determina
que el residuo no provocara problemas en el transporte y almacenamiento. El
valor del factor K UOP indica que el residuo producido es de naturaleza nafténica.
La presencia de estos componentes podria incrementar la estabilidad del residuo

de acuerdo con lo establecido por Dente et al., 2007.

3.2. RESULTADOS DE LA SIMULACION DE PROCESOS

3.2.1. CONDICIONES DE DISENO

El modelo a simular se plante6 para las condiciones de disefio. En la Figura 3.4
se muestra la interface resultante una vez que se logro la convergencia de todo el

modelo.
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Los resultados de las variables estudiadas obtenidas a partir de la simulacién a

las condiciones de disefio se muestran en la Tabla 3.12.

Tabla 3.12.Resultados de la simulacion las variables anagadas condiciones de

disefio
Capacidad: 100%
Presion soaker: 9 kg/cnt
Corriente Temperatura| Presion Fric;;)%? de nfggi(():o rilgljaor
Unidades °C kg/cm? . kg/h  |kgmol/h
Descarga de TV-P2 293 32,4 0,000 105820 | 160,4
Descarga de TV-V13 440 9,0 0,405 106 300 | 323,2
Quench alimentacién 232 6,3 0,000 66 840 139,0
Alimentacion TV-V2 368 6,3 0,235 173200 | 462,2
Quench TV-V2 232 7,3 0,000 26 840 55,8
Gas TV-V3 48 4,5 1,000 1174 31,7
Agua TV-V3 48 3,7 0,000 457 25,3
Gasolina desestabilizada 48 16,5 0,000 4 092 40,2
Retorno plato 13 197 6,0 0,000 6725 33,6
(B’szif‘argg ;\;Fi)j) 273 6,3 0,000 13480 | 67,2
A spray TV-V2 114 6,0 0,000 13 340 72,2
Fondo TV-V2 335 4,6 0,000 200900 | 459,4
Gas TV-V7 48 15,7 1,000 179 4,2
Agua TV-V7 48 15,7 0,000 0 0,0
Gasolina a MEROX 43 15,2 0,000 3914 36,0
Quench TV-v4 232 0,8 0,000 11 580 24,1
Gas TV-V5 48 0,1 1,000 537 8,0
Agua TV-V5 48 0,1 0,000 0 0,0
Reflujo atomizado pesadop 48 6,3 0,000 66 916 381,6
Atomizadovgesado aTV; 48 6.3 0,000 9546 54.4
Fondo TV-v4 321 0,4 0,000 202 400 | 421,0
Residuo 232 8,1 0,000 97160 | 202,1
Conversion (%) 5,5
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La temperatura de la descarga de la bomba TV-P4 determinada en el simulador
es 55 C mayor que la indicada en el manual de operacion. La corriente que
ingresa al spray de la fraccionadora TV-V2 es 42 C menor que la indicada en el
manual de operacion. La temperatura de la descarga del fondo de Ila
fraccionadora TV-V2 obtenida de la simulacién fue 14 € menor que el obtenido
en el manual de operacion. La temperatura del fondo de la despojadora de
residuo TV-V4 fue 13 T mayor. Al utilizar los valo res del manual de operacion en
las corrientes antes mencionadas no se logré la convergencia del modelo, sin
embargo, se buscé la coherencia del resto de variables que se discutiran a

continuacion.

La variacion de los valores de presion en ciertas corrientes de las dos condiciones
estudiadas es inferior a 1,0 kg/cm?. En cuanto a los valores dados en el manual
de operacion se encontrd que la presion de salida de los gases y el agua de los
acumuladores es mayor que la presion del equipo, lo cual no corresponde un
comportamiento normal puesto que en el acumulador se esperaria una caida de

presion.

La fraccion de vapor calculada por el simulador para la descarga del soaker TV-
V13 y la alimentaciéon a la fraccionadora TV-V2 fue 138% y 208% mayor
respectivamente. Este valor no se pudo controlar dado que la compaosicion inicial
obtenida del manual de operacién se obtuvo de un corte con relativamente pocas
especies y el retorno de las corrientes de enfriamiento varié hasta lograr la

convergencia de todo el modelo.

En cuanto a los flujos masicos se destaca una variacion en las corrientes de gas y
agua de los acumuladores. Los flujos manejados son relativamente pequefos por
lo que son mas sensibles a los calculos realizados. El destilado medio que sale de
la fraccionadora y el flujo que retorna al spray se ven disminuidos en un 30%, los
cuales fueron calculados hasta lograr la convergencia del modelo. El atomizado
pesado producido, conformado por el reflujo al despojador el retorno a la
fraccionadora TV-V2 fueron superiores en un 90%. Sin embargo, se debe

destacar que la relacion de reflujo en el despojador se mantuvo fija.
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La reduccion de viscosidad determinada a partir de los resultados de la simulacion
fue igual a 56%.

La conversion de disefio esta alrededor del 6% lo cual concuerda con la

restriccidn para procesos de craqueo moderado, en este caso viscorreduccion, en
donde la maxima conversion es 7%.

En las Figuras 3.5 y 3.6 se muestran los rendimientos producidos en la operacion
de viscorreduccion a las condiciones de disefio. Se utilizd la alimentacion de

disefio dada en el manual de operacion y posteriormente la carga actual obtenida
a traveés de los ensayos de laboratorio.
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Figura 3.5. Rendimientos producidos en el horno-soaker adadiciones de disefio con
la alimentacion de disefio.
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Figura 3.6. Rendimientos producidos en el horno-soaker a ladicmnes de disefio con
la alimentacion actual

En los dos casos se observa una tendencia similar en cuanto a la produccion de

cortes respecto a la carga como aumento en la produccion del corte de gasolina,

diesel, gasoleo y asfaltenos y una disminucién en la fraccién de residuo.

En la Figura 3.7 se muestra la comparacion entre la alimentacion de disefio y a la

alimentacion actual analizada bajo las mismas condiciones de severidad.
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Figura 3.7.Contenido de cortes en la alimentacién para laadtacion de disefio y la

alimentacion actual
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Al comparar la alimentacién de disefio y la alimentacion actual, se destaca la
presencia de un mayor porcentaje de componentes livianos correspondientes a
diesel y gasoleo y menor en cuanto a la fraccion de residuo. Esto permite prever
una mayor produccion de gas y gasolina. El contenido de asfaltenos en la
alimentacion actual es menor lo cual es deseable puesto que esto indica menor
posibilidad a presentar un comportamiento inestable o incompatible como se

indica en el acapite 1.1.4.3.

En la Figura 3.8 se muestra la comparacion entre los productos de la operacion
de viscorreduccion.
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Figura 3.8.Contenido de cortes en los productos para la atae&m de disefio y la
alimentacion actual

Se observa que la produccion de los cortes més livianos como gases, gasolina y
diesel es menor. Por otra parte se presenta una mayor produccion de gasoleos y
residuo. El contenido de asfaltenos en la operacion actual es menor a la estimada
al utilizar la alimentacién de disefio. Esto permite determinar que la alimentacién
actual presenta una menor produccién de productos livianos pero por otro lado la
disminucién en el contenido final de asfaltenos indica que estos componentes

tendran una menor incidencia en la estabilidad y compatibilidad del producto.
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El balance de masa de la unidad de Viscorreduccion 1 en las condiciones

actuales se muestra en la Tabla 3.13.

Tabla 3.13.Balance de masa de la unidad de Viscorreduccion 1

Entrada Salida
Descripcion Valor (kg/h) Descripcion Valor (kg/h)
Descarga TV-P2 105820 Gas TV-V3 1674
Vapor 1 265 Gas TV-V5 537
Vapor 2 265 Gas TV-V7 179
Agua TV-V3 457
Agua TV-V5 0
Agua TV-V7 0
Terox | 44
Residuo 99 089
Total 106349 Total 106 349

Los valores utilizados para el célculo del balance de masa fueron tomados de la

simulacion y se comprueba la ley de la conservacion de la masa. Al realizar el

balance de masa en la unidad mediante los datos del tablero de control se

encontraron incoherencias en las lecturas de las corrientes de materiales mas

pesados por lo que se sugirié un chequeo de los instrumentos.

En la Tabla 3.14 se muestra la energia calculada para el horno y en la Tabla 3.15

el balance de energia de la unidad de Viscorreduccion 1.

Tabla 3.14.Energia calculada suministrada por el horno

O Cp AT AT
(kg/h) (kJ/kg K) (°C) (kJ/h)
52 908 2,44 440-293=147 | 18 977 292,5




Tabla 3.15.Balance de energia de la unidad de Viscorredudcion

Entrada Salida
Descripcion Valor (kJ/h) Descripcion Valor (kJ/h)
Descarga TV-P2 | 146 141 652,8 Gas TV-V3 690 019,7
Vapor 1 572 138,6 Gas TV-V5 298 106,8
Vapor 2 572 138,6 Gas TV-V7 113 164,5
TV-H1-V13-1 18 977 758,8 Agua TV-V3 585 321,0
TV-H1-V13-2 18 977 758,8 Agua TV-V5 0,0
Q-TV-P5B 9152,0 Agua TV-V7 0,0
Q-TV-P4 4 626,0 Gasolina a Merox 2 594 335,3
Q-TV-V4R 2,90E+07 Residuo 115 344 256,0
Q-TV-P3 6,19E+05 Q-TV-Vv3 6,90E+06
Q-TV-P6 9637,0 Q-TV-V7 2,19E+06
Q-TV-E7 5,00E+05
Q-TV-E2 4,05E+07
Q-TV-E13 2,90E+07
Q-TV-E1 1,55E+07
Q-TV-E6A 2,00E+04
Total 214 843 962,6 Total 214 214 203,2
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Existe una diferencia del 0,3% entre la entrada y salida de energia lo cual se debe

a la estimacion del dato correspondiente a la energia suministrada por el horno.

Se destaca que no se consideraron pérdidas en el proceso modelado en el

simulador.

3.2.2. CONDICIONES ACTUALES

Se realizaron tres corridas a las condiciones actuales y se compararon con los

datos promedio tomados de los datos histéricos, lo cual se muestra en la Tabla

3.16.
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Tabla 3.16.Valores de las variables de la operacion actuesyltados de la simulacion

_ OPERACION SIMULACION
Variable de > > T T T >
proceso Operacion| Operacion | Operacion | Simulacion| Simulacion| Simulacion
1 2 3 1 2 3
Capacidad (%) 84 91 91 84 91 91
2‘(3)2?(&;9? g)e' 414 415 415 440 440 440
| T 7,6 8,0 71 7,6 8,0
A"Tr{‘/e\’}tzaz"g)‘ &1 368 371 377 369 371 371
Descarga del
fondo de TV-V2 359 360 367 409 341 341
(°C)
Temperatura del
plato de salida de] 307 306 307 268 269 269
diesel (°C)
Destilado medio | 13507 | 13499 | 9875 4746 5308 5298
(kg/h)
Salida del domo 130 131 131 135 135 135

(°C)

Atomizado
pesado (kg/h)

13778 15 899 15917 76 059 75 666 75700

[¢]

Salida de gases d

TV-V3 (kg/h) 501 607 621 289 313 314
Gasolina desde
TV-V6 (kg/h) 962 990 829 808 874 874
Salida del domo
de TV-V6 (°C) 59 64 63 67 66 66
Salida de residuo
de TV-V4 (°C) 317 315 311 350 347 347
Salida del domo
de TV-V4 (°C) 233 232 232 166 166 166
Salida de gas
desde TV-V5 587 648 1395 271 296 297
(kg/h)

Para visualizar la coherencia de los resultados se presentan las tendencias de las

variables estudiadas en las Figuras 3.9, 3.10y 3.11.
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Salida del domo de TV-V4 (°C)

Salida de residuo de TV-V4 (°C)

Salida del domo de TV-V6 (°C)

Gasolina desde TV-V6 (kg/h) 962

Salida de gases de TV-V3 (kg/h) = Simulacién 1

Salida del domo (°C) ® Operacion 1

Temperatura del plato de salida de diesel
4]

Variable del proceso

Descarga del fondo de TV-V2 (°C)

Alimentacion a TV-V2 (°C)

Descarga del soaker (°C)

Figura 3.9. Tendencias de las variables operativas y simulpaie@suna capacidad del
84% y presion de operacion del soaker de 7,1 Kg/cm

Salida del domo de TV-V4 (°C)

Salida de residuo de TV-V4 (°C)

Salida del domo de TV-V6 (°C)

Gasolina desde TV-V6 (kg/h) 990

® Simulacién 2
Salida del domo (°C)

® Operacion 2

Temperatura del plato de salida de diesel
4]

Variable del proceso

Descarga del fondo de TV-V2 (°C)

Alimentacion a TV-V2 (°C)

Descarga del soaker (°C)

Figura 3.10.Tendencias de las variables operativas y simulpaigsuna capacidad del
91% y presion de operacién del soaker de 7,6 Kg/cm
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Salida del domo de TV-V4 (°C)

Salida de residuo de TV-V4 (°C)

Salida del domo de TV-V6 (°C)

Gasolina desde TV-V6 (kg/h) 828974
® Simulacién 3
Salida del domo (°C) .,
m Operacion 3

Temperatura del plato de salida de diesel
0

Variable del proceso

Descarga del fondo de TV-V2 (°C)

Alimentacion a TV-V2 (°C)

Descarga del soaker (°C)

Figura 3.11.Tendencias de las variables operativas y simulpaisuna capacidad del
91% y presion de operacién del soaker de 8,0 Kg/cm

En las Figuras 3.9, 3.10 y 3.11 se han omitido los valores correspondientes a los
flujos masicos de destilado medio, atomizado pesado y los gases desde los
acumuladores TV-V5 y TV-V7. Los valores mencionados presentaron
desviaciones al compararlos con los recopilados en los datos histéricos y con los
datos de disefio. Se debe resaltar también que los datos de operacion actual
difieren de los datos de disefio por lo que se buscé la coherencia de las demas

variables como se aprecia en las Figuras 3.9, 3.10y 3.11.

En las Figuras 3.12 y 3.13 se muestran las curvas de destilacion ASTM D86 para
el destilado medio y el atomizado pesado respectivamente a través de los datos

de laboratorio y la simulacién.



91

100

90

80

70

60

50

40

medio (%V)

30

20

Porcentaje de volumen destilado

10

100

150

200 250 300

Temperatura (°C)

350 400

=@==_Laboratorio
== Simulaciéon

Figura 3.12.Curvas de destilacion ASTM D86 para el destilagalim de la fraccionadora

TV-V2 realizados a partir de los datos de laboratpta simulacion

El rango de destilacion determinado en la simulacion para el destilado medio

representa a un material mas pesado que el caracterizado a través del ensayo de

laboratorio. El volumen destilado correspondiente a los dos casos se traslapa en

un 25%.
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Figura 3.13.Curvas de destilacion ASTM D86 para el atomizagkapo del acumulador
TV-V5 realizados a partir de los datos de laboratpita simulacion
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En el caso del atomizado pesado, la curva extraida de la simulaciéon esta dentro
del rango de destilacién obtenido en el laboratorio. En la prueba de laboratorio se
encontré un rango amplio para el atomizado pesado que corresponde a una

mezcla de derivados como se indicé en el apartado 3.1.2.7.

De esta manera se selecciond a la simulacién de procesos en el software Hysys
Refinery 1.1 como herramienta para la determinacion de la influencia de la presion
de operacion del soaker TV-V13 en la produccion de destilado medio y atomizado

pesado.

3.2.3. CORRIDAS DE PRUEBA BAJO DISTINTAS CONDICIONES
CONTROLADAS DE PRESION EN EL SOAKER

La compilacion de las principales variables obtenidas de las corridas de prueba se

muestra en el Anexo VIII.

En la Figura 3.14 se muestran las tendencias de produccion de destilado medio

bajo distintas condiciones de presion del soaker y capacidad de la unidad.
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Presion soaker (kg/cm?)

Figura 3.14.Efecto de la presion del soaker TV-V13 en la pootiin de destilado medio
para distintas capacidades de operacion
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Se observa que, para una determinada capacidad de operacion, la produccion de
destilado medio se mantiene relativamente constante al variar la presion del
soaker. A mayor capacidad se presenta una mayor produccion de destilado
medio. Al variar la capacidad desde 70% al 100%, se obtiene un aumento de
destilado medio de hasta 2 500 kg/h. Entre 70% a 80% y 80% a 91% se obtiene
un aumento aproximado de 1 000 kg/h. Entre 91% y 100% se alcanza un aumento
de 500 kg/h.

En la Figura 3.15 se muestran las tendencias de produccion de atomizado pesado
bajo distintas condiciones de presion del soaker TV-V13 y capacidad de la unidad.
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Figura 3.15.Efecto de la presion el soaker TV-V13 en la pretiut de atomizado pesado
para distintas capacidades de operaciéon

Se observa que al operar a una capacidad del 80% se obtiene la mayor
produccion de atomizado pesado. La menor produccion se observa para una
capacidad del 100% lo que se explica por la mayor carga utilizada como
alimentacion bajo las mismas condiciones de severidad que se refieren a la
temperatura de salida del horno o de transferencia. Esto implica una menor
produccion de livianos. En todos los casos, se evidencia un aumento de
aproximadamente 200 kg/h en la produccion de atomizado pesado al aumentar la

presién de operacién del soaker desde 7,1 kg/cm? hasta 9,0 kg/cm? lo que se
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explica por el aumento de la severidad del proceso y la consecuente produccién
de mas componentes livianos. En general se llega a un aumento de
aproximadamente 1 000 kg/h entre las condiciones 8,0 kg/icm? al 100% de

capacidad y 9,0 kg/cm? al 80% de capacidad.

En la Tabla 3.17 se muestra la reduccion de viscosidad obtenida a partir de los
resultados de la simulacion para distintos niveles de presion del soaker y a una

determinada capacidad.

Tabla 3.17.Reduccion de viscosidad para las corridas de prbejos distintas
condiciones de presion en el soaker y a una caghdeterminada

Capacidad (%) 100 91 80 70

Reduccion de viscosidad (%) 30,56 30,25 29,80 29,33

Desviacion estandar 0,13 0,11 0,00 0,04

Se observa que la mayor reduccion de viscosidad se obtiene cuando la unidad

opera al 100% de capacidad.

3.2.3.1. Propuestas de modificacion

Las opciones de modificacion propuestas después de analizar los aspectos

indicados en 2.2.4 son:

a) Recirculacion del exceso de atomizado pesado al tambor de balance para su
reprocesamiento

b) Envio del exceso de destilado medio a la unidad Hidrodesulfuradora de Diesel

c) Envio del exceso de destilado medio a los tanques de diesel de las unidades
de crudo

d) Desvio del exceso de destilado medio a la linea de fuel oil mediante el arreglo
de vélvulas existente TV-FRC77 que corresponde a la linea de transferencia
de keroseno al fuel oll

e) Desvio del exceso de destilado medio a la linea de fuel oil mediante un

arreglo nuevo
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Se seleccionaron las opciones de modificacion a) para el atomizado pesado
puesto que constituyo la Unica opcidn planteada. Para el destilado medio se opt6
por la opciodn e) que implica la disminucion de los requerimientos de diluyente y no
afecta los procesos aguas abajo. Las propuestas descartadas corresponden a los
literales b), ¢) y d).

En el caso del literal b), el envio de destilado medio a la HDS aumenta la
produccion de gasolina con un alto contenido de volatiles conocida como “wild
gasoline” lo cual ocasiona problemas en procesos aguas abajo. Ademas se
realizaron ensayos de destilacibn con base en la norma ASTM D86 para el
destilado medio de la fraccionadora TV-V2 y para la mezcla destilado medio-
diesel de crudo (10-90 %v) para compararlos con datos histéricos al azar del afio
2010 para el diesel de viscorreduccion 2 y la alimentacion a la hidrodesulfuradora
de diesel (HDS). Los resultados se exponen en la Figura 3.16.
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Figura 3.16.Curvas de destilacion ASTM D86 para el diesel gedreduccion 2,
destilado medio TV-V2, mezcla destilado medio/diegecrudo (10:90) y corriente de
alimentacion a HDS
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En la Figura 3.16 se observa que el punto inicial de ebullicion (PIE) para el
destilado medio y el diesel de Viscorreduccion 2 son coincidentes. Sin embargo,
los porcentajes de destilacion restantes difieren notablemente entre si. Este
comportamiento se atribuye a la falta de una columna despojadora, similar a la
existente en la unidad de Viscorreduccion 2, que ajuste el corte de destilado

medio.

La brecha entre el punto inicial de ebullicion del destilado medio de TV-V2 y la
alimentacion a la HDS es de 70 C aproximadamente. En este caso, la
alimentacion a la unidad HDS esta dada por la mezcla del diesel proveniente de
las unidades de crudo 1 y crudo 2 mayoritariamente y en una baja proporcion de
la unidad de Viscorreduccion 2. Ademas, se observa que un 20% del corte de
mayores puntos de ebullicion del destilado medio corresponde a la curva de

diesel.

Para la mezcla en estudio, el comportamiento de la curva de destilacion es similar
al de la curva de destilacion del diesel de la viscorreductora 2 excepto en el punto
inicial de ebullicibn que es mayor en aproximadamente 20 .

El punto inicial de ebullicion de la mezcla de en estudio es bajo con una diferencia
de al menos 50 C respecto al punto inicial de ebulliciébn de la alimentacion a la
HDS. Sin embargo, las curvas de destilacion contienen alrededor de un 80% de

volumen destilado en el mismo rango de temperaturas.

Para la propuesta de envio del destilado medio a los tanques de diesel, literal c),
se realizaron ensayos de rutina cuyos resultados se muestran en la Tabla 3.18 a

continuacion.
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Tabla 3.18.Resultados de los ensayos de calidad para la andestilado medio — diesel
de crudo (90-10%V) y comparacién con las normaa pégsel 2 y Diesel Premium.

Muestra
, Diesel 2 Diesel Premium Mezcla 90-10%V
Parametro
NTE-INEN NTE-INEN Resultados de
1489:99 1489:99 laboratorio

Temperatura de destilacion . .

2 90% (°C) Max. 360 Max. 360 345
Punto de inflamacién (°C) Min. 51 Min. 51 65
indice de cetano calculado Min. 45 Min. 45 50

Se encontré que al mezclar el destilado medio con el diesel de primera
destilacidn, se obtuvieron resultados aceptables para el punto de inflamacion y el
indice de cetano al compararlos con las normas para Diesel 2 y Diesel Premium.
Por otro lado, se observa una disminucién en el punto final de ebulliciéon por lo

cual se prefirié utilizar otra opcion.

El literal d), correspondiente al desvio del exceso de destilado medio a la linea de
fuel oil mediante el arreglo de valvulas existente TV-FRC77, que actualmente no
es utilizado, fue descartado puesto que se prefirié utilizar una construccion nueva

especifica para este fin como lo muestra la opcion e).

3.2.3.2. Resultados de la simulacion al incluir leecirculacion de atomizado pesado al

tambor de balance TV-V1Yy el retiro del exceso deedtilado medio

Efecto de la recirculacion de atomizado pesado ainbor de balance TV-V1

Los resultados de los rendimientos de los productos y la reduccion de viscosidad
a distintas capacidades al aplicar la recirculacion de atomizado pesado al tambor
de balance TV-V1 y el retiro del exceso de destilado medio se muestran en el
Anexo VIII. En la Tabla 3.19 se resume la variacion porcentual y la desviacion
estandar de los rendimientos al variar la presion de operacion del soaker para una

capacidad determinada.
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Tabla 3.19.Variacion y desviacion estandar de los rendimieotwsla variacion de la
presion del soaker para una capacidad determinada

Condicion 1 Condicion 2
Capacidad Corriente 500 kg/h de recirculacion 1 000 kg/h de recirculacion
(%) Variacién | Desviacion| Variacion Desviacion
(%) Estandar (%) Estandar
Gas TV-V3 -0,12 0,16 -0,19 0,03
Gas TV-V5 1,17 0,14 2,29 0,08
100 Gas TV-V7 1,31 0,16 2,03 0,14
Gasolina Merox 0,93 0,16 1,57 0,18
Residuo 0,10 0,00 0,20 0,00
Gas TV-V3 -0,03 0,02 -0,04 0,03
Gas TV-V5 1,34 0,03 2,64 0,01
91 Gas TV-V7 0,70 0,04 1,51 0,04
Gasolina Merox 0,66 0,07 1,33 0,06
Residuo 0,10 0,00 0,21 0,00
Gas TV-V3 -0,04 0,02 -0,05 0,02
Gas TV-V5 1,42 0,03 2,65 0,05
80 Gas TV-V7 1,38 1,27 1,43 0,26
Gasolina Merox 0,73 0,04 1,39 0,04
Residuo 0,12 0,01 0,23 0,01
Gas TV-V3 -0,03 0,02 -0,02 0,02
Gas TV-V5 1,55 0,07 2,97 0,06
70 Gas TV-V7 0,92 0,03 1,76 0,04
Gasolina Merox 1,01 0,34 1,73 0,36
Residuo 0,13 0,01 0,28 0,01

En las Figuras 3.17, 3.18, 3.19 y 3.20 se muestra la variacion porcentual de la
produccion de gas, gasolina y residuo para las dos condiciones estudiadas,
condiciéon 1 con 500 kg/h de recirculacion de atomizado pesado y la condicion 2

con 1 000 kg/h de recirculacion.
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Figura 3.17.Variacion porcentual de los rendimientos paraaperacion al 100% de
capacidad
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Figura 3.18.Variacion porcentual de los rendimientos paraapexracion al 91% de
capacidad
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Figura 3.19.Variacion porcentual de los rendimientos paraaperacion al 80% de
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En todos los casos se evidencia un incremento en los rendimientos del gas del
acumulador T-V5, gas del acumulador TV-V7, gasolina estabilizada y residuo para
las dos condiciones de operacion modificada. Los rangos encontrados para los
incrementos son 1,17% a 2,97% para el gas de TV-V5, 1,17% a 2,03% para el
gas de TV-V7, 0,66% a 1,73% para la gasolina estabilizada y 0,10% a 0,28% para
el residuo. Los mayores incrementos de los rendimientos se observan para la

operacion al 70% de capacidad a la condicion 1 y condicién 2.

En la Tabla 3.20 se muestran los valores promedio de la variacion porcentual del
rendimiento y el flujo incremental correspondiente para cada producto de la

unidad de Viscorreduccion 1.

Tabla 3.20.Variacion porcentual promedio de los rendimientdisijp incremental
promedio de los productos de la unidad de Viscoeidn 1

Promedio del incremento del .
. Flujo
Producto rendimiento
(%) (kg/h)
Gasolina
estabilizada 1,17 10,5
Gas TV-V5 2,00 5,6
Gas TV-V7 1,43 0,5
Residuo 0,17 145,0

En la Tabla 3.21 se muestran los resultados de reduccion de viscosidad para las
dos condiciones de modificacion estudiadas bajo distintos valores de presion del

soaker a una capacidad determinada.

Tabla 3.21.Reduccién de viscosidad para las corridas de prakttilizar las condiciones
de modificacidon mediante la variacion de la presinrel soaker y a una capacidad
determinada

Capacidad (%) 100 91 80 70
Reduccién de Condicién 1 29,46/ 29,06 28,99 27,82
viscosidad (%) Condicion 2 |28,63 29,02 28,50 27,84
Reduccion de viscosidad global (%) 28,66
Desviacion estandar 0,59
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Los valores de reduccion de viscosidad obtenidos, en las corridas realizadas con
la variacién de la presion de operacion del soaker, fueron promediados entre los
de la misma capacidad. Se obtuvo un valor global de la reduccion de viscosidad
con las modificaciones en donde la desviacion estandar indica que este valor
varia levemente. Al relacionar estos resultados con los presentados en la Tabla
3.17 se observa que al incluir la modificacion, la reduccion de viscosidad
disminuye ligeramente respecto a los valores obtenidos a las condiciones de

operacion actuales.

En la Tabla 3.22 se muestran los resultados de la conversion obtenida a través de
las corridas en el simulador para distintas condiciones de operacion a una
capacidad del 100%.

Tabla 3.22.Conversion obtenida de los resultados de la strarigoara las condiciones de
disefio, condiciones actuales y las condicionesatifivacion 1 y 2

Condicién de | Operacion| Operacion| Operacion| Operacion
operacion de disefio| actual |condicion 1) condicion 2
Conversién (%) 5,48 1,59 2,73 2,74
Desviacion . 0,01 0,15 0,15
estandar

La conversion mas alta se encontrd0 para las condiciones de disefio. Esto se
explica dado que en la ultima ampliacion de la unidad de viscorreduccién se
disefid la planta para procesar una mezcla de fondos de vacio (80%) y crudo
reducido (20%). Por otra parte, con las modificaciones sugeridas se obtiene una

mayor conversion que con la operacion actual al utilizar la misma alimentacion.

Efecto de la inyeccion de destilado medio en la #a de residuo

Con base en los resultados obtenidos de la simulacion de procesos, se establecio
que el flujo de destilado medio que se desviaria a la linea de fuel oil estaria entre
200 kg/h y 1 000 kg/h. Esto produjo un incremento en la corriente de fuel oil
puesto que se reemplaza parte del requerimiento de cutter stock utilizado en la

preparacion del fuel oil # 6. Dado que el destilado medio tiene un bajo contenido
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de azufre, puede ser utilizado para la preparacion del combustible interno de la
refineria. Esta practica permite el cumplimiento de la normativa de emisiones
gaseosas respecto al contenido de azufre. Se determiné el porcentaje respecto al
residuo producido y se realizé la prueba del punto de inflamacion de acuerdo con

la norma ASTM D93. Los resultados se muestran en la Tabla 3.23 a continuacion.

Tabla 3.23. Resultados del ensayo de punto de inflamaciéongdaesiduo y la mezcla
residuo-destilado medio

Muestra
Parametro Residuo Mezcla Residuo-Destilado | Fuel Oil Liviano Tipo B
medio (80%-20% w/w) (Fuel Oil # 4)
Resultados de laboratorio NTE-INEN 1983:2002
Punto de inflamacién .
ASTM D93 (°C) 97 54 Min 60

La prueba del punto de inflamacion se realiz6 en condiciones extremas al
considerar el maximo flujo a desviar a la linea de fuel oil. Se evidencia una
disminucién en el punto de inflamacion, sin embargo, esto no representa un
problema en cuanto a la manipulacion y transportacion en el caso de ser utilizado

para consumo interno en la refineria .

3.3. RESULTADOS DEL DISENO DE LAS MODIFICACIONES
FACTIBLES PARA EL MEJORAMIENTO DE LA OPERACION DE
LA UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1

3.3.1. SOLUCION DE LOS SISTEMAS DE TUBERIAS MODIFICADAS PARA EL
ATOMIZADO PESADO Y EL DESTILADO MEDIO

En las Figuras 3.20 y 3.21 se presentan los resultados de la simulacion de
tuberias para la recirculacion del atomizado pesado a la alimentacion y la

inyeccion del destilado medio hacia la linea de fuel oil.
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Se encontrd que los modelos planteados son factibles para las dos modificaciones

propuestas: recirculacion de atomizado pesado al tambor de balance y desvio de

destilado medio a la linea de fuel oil.

En las Tablas 3.24 a 3.33 se presentan los detalles de fluido de trabajo, material y

accesorios de las tuberias. En el Anexo X se presenta el resumen de resultados

de la simulacion de tuberias en el simulador Pipe Flow Expert 2007.

Tabla 3.24. Caracterizacion del atomizado pesado en el sadouRipe Flow Expert 2007

) Temperatura Viscosidad | Viscosidad Densidad Presion
Nombre | Férmula P cinematica | dinamica de vapor | Estado
del fluido | quimica —
°C cSt Centipoise | kg/m3 bar.a
Atomizado ;A 48 1,9 1,6 818,5 | 0,08367 |Liquido
pesado

Tabla 3.25. Caracteristicas de las tuberias para la modifinate atomizado pesado en el
simulador Pipe Flow Expert 2007

Material Diametro interno | Rugosidad
mm mm
1" Steel (ANSI) Sch. 40 26,645 0,046
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Tabla 3.26. Resultados de la simulacion de las tuberiaslparmdificacion de atomizado
pesado en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id. ) NomQre Longitud K F[ujp FIuj’o_ Velocidad Elevacion Elevz_;\ci(’)n
tuberia | tuberia Total | masico | volumétrico entrada salida
m ka/s ms/s m/s m m
1 P1 2,0 8,84 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
2 P2 0,5 4,29 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
3 P3 3,5 3,69 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
4 P4 3,0 3,69 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 1,8
5 P5 2,2 35,19| 0,5729 0,0007 0,323 1,8 1,8
6 P6 2,8 3,87 | 0,5729 0,0007 0,323 1,8 0,0
7 P7 1,0 3,60 | 0,5729 0,0007 0,323 0,0 0,0
8 P8 5,8 3,87 | 0,5729 0,0007 0,323 0,0 4.8
9 P9 2,0 4,47 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
10 P10 0,5 7,79 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
11 P11 0,4 3,87 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4.8
12 P12 0,3 3,69 | 0,5729 0,0007 0,323 4.8 4,5
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Tabla 3.27. Detalle de los accesorios para la simulacioradeddificacion de atomizado
pesado en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id. ] Nompre K Descripcion Valor Tam_aﬁo
tuberia| tuberia | Total de K| nominal

T 1,38 1"
Vélvula de compuerta | 0,18 1"
1 Pl 8,84 Valvula de retencion 4,10 1"
Factor de seguridad 3,00 1"

Valvula de venteo 0,60 3/4"
2 P2 4,29 Factor de seguridad | 3,00 1"
Codo estandar 0,69 1"
Factor de seguridad | 3,00 1"
3 P3 3,69 Codo estandar 0,69 1"
Codo estandar 0,69 1"
4 P4 3,69 Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
5 P5 35,19 Placa orificio 31,50 1"
Codo estandar 0,69 1"
Factor de seguridad | 3,00 1"
6 P6 3,87 Véalvula de compuerta | 0,18 1"
Codo estandar 0,69 1"

Valvula de venteo 0,60 3/4"
! P7 3,60 Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
8 P8 3,87 Vélvula de compuerta | 0,18 1"
Codo estandar 0,69 1"

Valvula de venteo 0,60 3/4"
Codo estandar 0,69 1"
9 P9 4,47 Valvula de compuerta | 0,18 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
10 P10 7,79 Valvula de retencion 4,10 1"
Codo estandar 0,69 1"
Codo estandar 0,69 1"
11 P11 3,87 Véalvula de compuerta | 0,18 1"
Factor de seguridad | 3,00 1"
Factor de seguridad | 3,00 1"
12 P12 3,69 Codo estandar 0,69 1"

Valvula de control roscada de 1”
Caida de presion de 0,271 bar
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Tabla 3.28. Detalle de los nodos para la simulacion de laifivadion de atomizado
pesado en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id. . .. | Nivel de Presion en| Presion Flujo total Flujo
Nodo Tipo de nodo Nodo | Elevacion liquido la N en el ingresado tota_l de
superficie | nodo salida

m m bar.g bar.g ms/s ms/s
1 Tanque N1 4,8 124,6 0 100,01| 0,0000 | 0,0007
2 Punto de union N2 4,8 N/A N/A 99,29 | 0,0007 | 0,0007
3 Punto de union N3 4,8 N/A N/A 98,98 | 0,0007 | 0,0007
4 Punto de union N4 4,8 N/A N/A 98,49 | 0,0007 | 0,0007
5 Punto de union N5 1,8 N/A N/A 100,44| 0,0007 | 0,0007
6 Punto de union N6 1,8 N/A N/A 98,02 | 0,0007 | 0,0007
7 Punto de union N7 0,0 N/A N/A 99,01 | 0,0007 | 0,0007
8 Punto de union N8 0,0 N/A N/A 95,99 | 0,0007 | 0,0007
9 Punto de union N9 4,8 N/A N/A 91,47 | 0,0007 | 0,0007
10 | Punto de unién N10 4,8 N/A N/A 91,04 | 0,0007 | 0,0007
11 | Punto de unién N11 4,8 N/A N/A 90,50 | 0,0007 | 0,0007
12 | Punto de unién N12 4,8 N/A N/A 90,22 | 0,0007 | 0,0007
13 | bemandade| 13 | 45 | nA 90 | 90,20 | 0,0007 | 0,0000

presion

Tabla 3.29. Caracterizacion del destilado medio en el simul&ipe Flow Expert 2007

Nombre | _. Viscosidad | Viscosidad . Presion

del ';3:2:22 Temperatura cinematica | dinamica Densidad de vapor | Estado
fluido °C cSt Centipoise| kg/m? bar.a
Pestiadd  nia 270 0,3 0,2 667,6 | 0,347 |Liquido

Tabla 3.30. Caracteristicas de las tuberias para la modifinate destilado medio en el
simulador Pipe Flow Expert 2007

Material Dlametro Rugosidad
interno

mm mm
1" Steel (ANSI) Sch. 40 26,645 0,046
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Tabla 3.31. Resultados de la simulacion de las tuberiaslparmdificacion de destilado
medio en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id., Nompre Longitud K F[uj_o FIuj,o_ Velocidad Elevacion

tuberia | tuberia Total | masico| volumétrico entrada
m kg/s m3/s m m
1 P1 0,5 4,56 | 0,4005| 0,0006 3,5 4,0
2 P2 2,4 7,79 | 0,4005| 0,0006 4,0 4,0
3 P3 4,8 4,47 | 0,4005| 0,0006 4,0 3,7
4 P4 0,5 3,69 | 0,4005| 0,0006 3,7 3,7
5 P5 9,6 |35,19 0,4005| 0,0006 3,7 3,7
6 P6 3,7 3,87 | 0,4005| 0,0006 3,7 0,3
7 P7 1,0 4,29 | 0,4005| 0,0006 0,3 0,3
9 P9 3,7 3,87 | 0,4005| 0,0006 0,3 0,3
10 P10 3,6 4,47 | 0,4005| 0,0006 0,3 0,3
11 P11 2,0 7,97 | 0,4005| 0,0006 0,3 0,3
12 P12 0,5 3,69 | 0,4005| 0,0006 0,3 1,7
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Tabla 3.32. Detalle de los accesorios para la simulacioradeddificacion de destilado
medio en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id. Tub. | Tuberia | K Total Descripcién Valor de K| Tamafio nominal

T 1,38 1"
1 P1 4,56 Vélvula de compuerts 0,18 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
2 P2 7,79 Valvula de retencion 4,10 1"
Codo estandar 0,69 1"

Valvula de venteo 0,60 3/4"
Codo estandar 0,69 1"

3 P3 4,47 -~

Valvula de compuerta 0,18 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
4 P4 3,60 Factor de s?gurldad 3,00 1"
Codo estandar 0,69 1"
Codo estandar 0,69 1"
5 P5 35,19 Placa orificio 31,50 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
6 P6 3,87 Véalvula de compuertg 0,18 1"
Codo estandar 0,69 1"

Vélvula de venteo 0,60 3/4"
7 P7 4,29 Codo estandar 0,69 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
9 P9 3,87 Véalvula de compuertg 0,18 1"
Codo estandar 0,69 1"

Vélvula de venteo 0,60 3/4"
Codo estandar 0,69 1"

10 P10 4,47 -~
Véalvula de compuertg 0,18 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
Factor de seguridad 3,00 1"
11 P11 7.97 V,éllvula de retencién 4,10 1"
Véalvula de compuertg 0,18 1"
Codo estandar 0,69 1"
Codo estandar 0,69 1"
12 P12 3,69 Factor de seguridad| 3,00 1"
Valvula de control roscada de 1"
Caida de presion de 0,549 bar
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Tabla 3.33. Detalle de los nodos para la simulacion de laifivadion de destilado medio
en el simulador Pipe Flow Expert 2007

Id. . .. | Nivel de Presion | Presion ) Flujo Flujo total
Nodo Tipo de nodo Nodo| Elevacion liquido en Ia_ en el _ total de salida
superficie| nodo |ingresado
m m bar.g bar.g ms/s ms/s
1 Tanque N1 3,5 104,9 0,0 68,69 0 0,0006
2 Punto de union | N2 4,0 N/A N/A 68,17 | 0,0006 | 0,0006
3 Punto de union | N3 4,0 N/A N/A 67,79 | 0,0006 | 0,0006
4 Punto de union | N4 3,7 N/A N/A 67,62 | 0,0006 | 0,0006
5 Punto de union | N5 3,7 N/A N/A 67,48 | 0,0006 | 0,0006
6 Punto de union | N6 3,7 N/A N/A 65,78 | 0,0006 | 0,0006
7 Punto de union | N7 0,3 N/A N/A 67,73 | 0,0006 | 0,0006
8 Punto de union | N8 0,3 N/A N/A 62,04 | 0,0006 | 0,0006
10 | Punto de union | N10 0,3 N/A N/A 61,76 | 0,0006 | 0,0006
11 Punto de union | N11 0,3 N/A N/A 61,46 | 0,0006 | 0,0006
12 Punto de union | N12 0,3 N/A N/A 61,08 | 0,0006 | 0,0006
13 Depr?:;igf]‘ 9 In13| 17 | WA | 60,0 | 60,00 | 0,0006 | 0,0000

3.3.2. DIAGRAMA DE FLUJO Y DIAGRAMA DE TUBERIAS E
INSTRUMENTACION DE LAS MODIFICACIONES

A continuacion se muestra el diagrama de flujo de la unidad modificada al incluir
las dos propuestas de modificacion en el plano N2. También se muestran los
diagramas de tuberias e instrumentacion para las modificaciones propuestas para
la recirculacion de atomizado pesado y el desvio del destilado medio en el plano

N3y plano N4 respectivamente.
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PLANO 2



114

PLANO 3
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PLANO 4
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3.4. RESULTADOS DEL ANALISIS ECONOMICO DE LA
OPERACION DE LA UNIDAD MODIFICADA

Se realizo el analisis econdmico de la propuesta de modificacion para determinar
su factibilidad. En las Tablas 3.34 y 3.35 se muestran los materiales requeridos

para la construccion de las modificaciones propuestas.

Tabla 3.34.Cotizacion de materiales para la modificacionaiteluito de atomizado

pesado
Cantidad Descripcion Tamafio ?gts;?
6 Vélvula de compuerta, bridada, clase 150, CS 1" 1992
2 Valvula check, bridada, clase 150, hierro fundido 1" 568
1 Valvula de globo, bridada, clase 150, CS 1" 320,27
1 T, CS (ASTM/ASME A234 WPB-WPC), Sch. 40 1" 20
11 Codo estandar , CS (ASTM/ASME A234 WPB-WPQ), 1" 88
Sch. 40
3 Vélvula de alivio, 60-175 psi 3/4" 847,89
1 Valvula de control, roscada, tipo 250 1" 3713
Placa orificio 1" 460
24 m 1" CS (ANSI) Sch. 40 1" 120

Tabla 3.35.Cotizacién de materiales para la modificacion déinka de destilado medio

Cantidad Descripcion Tamafio gg,f’;?
6 Véalvula de compuerta, bridada, clase 150, CS 1" 1992
2 Valvula check, bridada, clase 150, hierro fundido 1" 568
1 Valvula de globo, bridada, clase 150, CS 1" 320,27
1 T, CS (ASTM/ASME A234 WPB-WPC), Sch. 40 1" 20
10 Codo estandar, CS (ASTM/ASME A234 WPB-WPQ), 1" 80

Sch. 40
3 Valvula de alivio o venteo, 60-175 psi 3/4" 847,89
Vélvula de control, roscada, tipo 250 1" 3713
Placa orificio 1" 460
33m 1" Steel (ANSI) Sch. 40 1" 165
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En la Tabla 3.36 se muestran los costos correspondientes a la inversion.

Tabla 3.36.Determinacion de la inversion para la propuestadéificacion

Costo Valor ($)
Materiales 16 295,32
Mano de obra 24 442,98
Inversion 40 738,30

La determinacion del costo de la mano de obra se realizé segun el criterio de los
indices de Nelson para construccién de refinerias que se encuentra en Jiménez,
2003, y Farrar, 1985.

En la Tabla 3.37 se muestran los resultados para la determinacion del ingreso
anual por ventas del flujo incremental de residuo producido en la unidad de
Viscorreduccion 1. El incremento se debe al aumento del rendimiento de residuo
por el reprocesamiento del atomizado pesado y a la inyeccion de destilado medio
como diluyente. Para la determinacion del precio unitario se utiliz6 como
referencia el precio nacional del fuel oil # 6 (0,69 $/galon) para el mes de enero
del 2012 (EP Petroecuador, 2011).

Tabla 3.37.Determinacion del ingreso anual incremental oblizulie la operacion de la
unidad modificada

. Flujo Precio
Incremento promedio , o Ingreso anual
Producto promedio Unitario
(%) (kg/h) ($/kg) ($/afio)
_ Residuo 0,17 145 0,14175 162 785,7
incremental
Destilado medio 0,38 375 0,14175 420 997,5
como diluyente
Ingreso total 583 783,2

*Corresponde al 75% del precio de venta nacionigiudg oil

El incremento porcentual y el flujo del residuo para la estimacion del ingreso anual
correspondieron a un valor promedio de los excesos determinados para las

distintas condiciones de presién de operaciéon en el soaker y capacidad de la
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unidad estudiadas. Para el flujo de destilado medio, que se inyectaria como
diluyente en la mezcla para preparacion de fuel oil # 6, se encontré que la tasa
interna de retorno varia notoriamente al cambiar el valor del flujo introducido. Se
selecciond el flujo que ofrece como resultado una tasa interna de retorno

favorable para la viabilidad del proyecto.

En la Tabla 3.38 se muestra el flujo de caja incremental para la propuesta de

modificacion.

Tabla 3.38.Flujo de caja incremental para el proyecto de freadiion

Periodo 0 1 2 3 4 5
Inversion | -40 738,30
Ventas 583 783,20| 583 783,20 583 783,20| 583 783,20| 583 783,20
(-) Costo
de -558 305,49| -558 305,49 -558 305,49 -558 305,49 -558 305,49
produccion

Flujo bruto| -40 738,30\ 25477,71 | 25477,71| 25477,71 | 25477,71 | 25477,71

()
Impuesto a -11 464,97 | -11 464,97| -11 464,97 | -11 464,97 | -11 464,97
la renta

Flujo
después de-40 738,30| 14 012,74 | 14 012,74 | 14012,74 | 14 012,74 | 14 012,74
impuestos

En el costo de produccion se incluyeron los rubros correspondientes al costo de
operacion, mantenimiento y depreciacion. El costo de operacion de la
viscorreductora se determind con base en la referencia mostrada para la
operacion de viscorreduccién en Bridjanian y Samimi, 2011 en el cual se indica

que el costo de operaciéon corresponde a 7 $/barril alimentado.

En la Tabla 3.39 se muestra el flujo de beneficios y costos para la determinacion

de la relacion beneficio/costo.
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Tabla 3.39.Flujo de beneficios y costos totales en valorrutuvalor actual

Descripcién 0 1 2 3 4 5 Total

Beneficios
totales

Costos totales| 40 738,358 305,49| 558 305,4%58 305,49 558 305,49 558 305,49 2 832 265,7%

583 783,20| 583 783,283 783,20 583 783,20 583 783,20 2 918 916,0(

Factor de

o 1,0000 0,9009 0,8116 0,7312 0,658 0,5935
actualizacion

Beneficios

X 0,00 525 930,81 473 811,5426 857,24 384 556,08 346 446,92 2 157 602,59
actualizados

Beneficios
actualizados
después de
impuestos

0,00 289 261,95 260 596,3234 771,48 211 505,84 190 545,801 186 681,42

Costos

> 40 738,30 502 977,92| 453 133,26408 228,16 367 773,12 331 327,132 104 177,9(
actualizados

Se determindé la tasa interna de retorno, valor actual neto y relacion

beneficio/costo que se muestran a continuacion en la Tabla 3.40.

Tabla 3.40.Indicadores financieros de la evaluacion de lppesta de modificacion

Indicador _Val_or del Criterio de
. ! indicador )
financiero . ) evaluacioén
financiero
TIR 21% TIRO11%
VAN $11 051 VAN O
B/C 0,56 B/C>1

Estos valores indican que el proyecto es factible de acuerdo con los resultados
mostrados por la TIR y el VAN. En el caso de la relacion beneficio/costo se obtuvo
un valor que indica que el proyecto no es viable. Sin embargo, se descarté este
criterio puesto que, como se indica en el acapite 1.2.6, el indicador beneficio/costo
es el de menor importancia como criterio de decision en la formulacion de

proyectos.
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4.CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1. CONCLUSIONES

Se encontré que la producciéon de destilado medio de la fraccionadora TV-V2
aumenta al incrementarse la presion de operacion del soaker TV-V13 para
una operaciéon a capacidad constante de acuerdo con los datos de operacion
reciente de la unidad de Viscorreduccion 1.

Se determind que la produccion de atomizado pesado del acumulador TV-V5
se incrementa al aumentar la presion de operacion del soaker TV-V13 de
acuerdo con los datos de operacion recolectados.

El destilado medio se caracteriz6 como un derivado mas liviano que el diesel
2, con contenido de azufre inferior al 1% y un corte que incluye nafta de
primera destilacion y diesel. El corte de destilado medio se encontré entre 132
Ty329 C.

El atomizado pesado se caracteriz6 como un hidrocarburo mas liviano que el
diesel 2 y el destilado medio. Se determin6 que tiene una minima fraccion de
componentes mas livianos que la nafta, un 50% en volumen corresponde a la
nafta de primera destilacion y el 40% restante se sitia dentro del rango de
destilacion para diesel. El corte de atomizado pesado se encontré entre 75 C
y 310 €.

De acuerdo con los resultados del modelo simulado, la produccién de
destilado medio se mantiene constante al variar la presion del soaker a una
capacidad fija. Al variar la capacidad de operacién se obtuvo que cuando esta
aumenta se presenta una mayor produccion de destilado medio. Los flujos
incrementales determinados para las capacidades de operacion evaluadas se
encuentran entre 500 kg/h y 2 500 kg/h para distintas condiciones de presion
en el soaker.

Con base en los resultados del modelo simulado se obtuvo que, para una
capacidad de operacién fija, se evidenci6 un aumento aproximado de
200 kg/h en la produccién de atomizado pesado al variar la presion de

operacion del soaker TV-V13 desde 7,1 kg/cm? hasta 9,0 kg/cm?. Al variar la
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capacidad de operacién de la unidad de Viscorreduccion 1 se puede alcanzar
un aumento cercano a 1 000 kg/h en la produccion de atomizado pesado.
Ademas se obtuvo que la mayor produccion de exceso atomizado pesado se
obtiene a una capacidad de operacion del 80% y una presién de 9,0 kg/cm? y
la menor produccién de exceso a una capacidad del 100% y 8,0 kg/cm? bajo
las mismas condiciones de severidad en el horno.

Las modificaciones factibles determinadas para el mejoramiento de la unidad
de Viscorreduccion 1 correspondieron a la extraccion del flujo en exceso de
destilado medio como diluyente hacia la linea de fuel oil y a la recirculacién
del exceso de atomizado al tambor de balance TV-V1.

Los resultados de la simulacion de la unidad modificada mostraron un
incremento en los rendimientos de gasolina estabilizada desde TV-V6 entre
0,66% al 1,73%, gas del acumulador TV-V5 entre 1,17% a 2,97%, gas del
acumulador TV-V7 entre 1,17% a 2,03% y residuo entre 0,10% a 0,28%. El
incremento de residuo representa un aumento en la produccion de fuel oil de
1 000 000 kg/afio (7 500 barriles/afio). El incremento determinado para la
produccion de gasolina estabilizada correspondi6 a 83 000 kg/afio
(750 barriles/afio) aproximadamente.

El resultado de la evaluacibn econdmica incremental de la propuesta de
disefio presenté un valor de 21% para la TIR y $11 051 para el VAN. Estos
resultados indican que el proyecto de modificacion es viable.
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4.2. RECOMENDACIONES

* Investigar la utilizacion de otras variables que sirvan como indicadores de la
operacion de la unidad como la estabilidad y compatibilidad del residuo y la
temperatura de salida del horno.

» Estudiar el beneficio de la implementacion de las modificaciones propuestas
en la salud de los operadores de la unidad de Viscorreduccion 1 al eliminar el
tiempo de exposicion durante el drenaje del exceso de atomizado pesado
producido.

 Complementar el estudio del efecto de la introduccion del destilado medio
como diluyente del fuel oil a través de ensayos de compatibilidad y punto de
inflamacion.

e Incluir dentro de la rutina de laboratorio los ensayos de contenido de azufre,
destilacion atmosférica, gravedad API y viscosidad para las corrientes de
atomizado pesado y destilado medio.

« Continuar con el seguimiento de los balances de materia a través de los datos
de operacion para garantizar el uso eficaz de la unidad sin afectar la
estabilidad y compatibilidad del residuo de viscorreduccion.

* Generar un proyecto de inversion por parte de EP Petroecuador para efectuar
las modificaciones propuestas para el mejoramiento de la operacion de la
unidad de Viscorreduccion 1.

 Realizar la actualizacion de procedimientos, instructivos y manual de
operacion al implementar las modificaciones sugeridas.

« Complementar este estudio a través de la tecnologia del punto de pliegue

para optimizar el rendimiento energético.
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ANEXO |

DESCRIPCION DE LA UNIDAD

Al.1. Ubicacién y disefio de la unidad de Viscorredzcion 1

La Refineria Esmeraldas constituye el complejo de refinacion mas grande del
Ecuador, con una capacidad instalada de procesamiento de 110 000 bpsd de
crudo. Se encuentra ubicada en la provincia de Esmeraldas a 3,8 km de distancia
del Océano Pacifico, a 300 m del rio Teaone y a 3 km del rio Esmeraldas. La
superficie aproximada de la Refineria Esmeraldas comprende 136 ha. Los
productos principales son gas licuado de petréleo, jet fuel, kerosene, gasolina,

diesel, fuel oil # 4, fuel oil # 6 y azufre sdlido.

Este complejo industrial cuenta con dos unidades de viscorreduccion que operan
paralelamente para procesar los fondos de vacio y producir la base para la
mezcla de fuel oil. La unidad de Viscorreduccion 1 se encuentra dentro de la
unidad de No Cataliticas 1 que ademas cuenta con los procesos de Crudo 1y
Vacio 1. La capacidad instalada de la unidad de Viscorreduccion 1 es de 15 750
bpsd. Los productos que se obtienen de este proceso son gas combustible,
gasolina estabilizada y la base de fuel oil que es sometido a mezclas con
diluyentes para alcanzar las especificaciones requeridas para la comercializacion

como fuel oil # 4 y fuel oil # 6.

A finales del afio 1972 se dio inicio a la construccion de la Refineria Esmeraldas
que entraria en operacion en el afio 1977. El disefio de los procesos fue realizado
por la compafia estadounidense Universal Oil Products (UOP) y la construccion
fue llevada a cabo por el consorcio japonés Sumitomo Chiyoda. La capacidad de
procesamiento inicial fue de 55 615 barriles diarios de crudo con una gravedad
APl entre 27,9 y 28,3. La unidad de viscorreduccion instalada era de tipo

serpentin.
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Posteriormente, en el afio de 1987 se realiz6 la primera ampliacion a 90 000
barriles diarios de procesamiento de crudo a través de la instalacién de un nuevo
tren de destilacion atmosférica, destilacion al vacio y viscorreduccion. La segunda
ampliacion de la RE se concluy6 en 1997 en donde se dio inicio al procesamiento
de crudos con gravedad API de 23 a 27. El disefio de la segunda ampliacion fue
realizado por el consorcio de compafias francesas IFP-BEICIP-FRANLAB vy la
construccion fue llevada a cabo por el consorcio de compafias espafolas
Técnicas Reunidas-Eurocontrol. La capacidad de procesamiento de crudo se
incremento a 110 000 barriles diarios. La unidad de Viscorreduccion 1 aumentd su
capacidad de procesamiento de 12 600 bpsd a 15 750 bpsd con una carga

constituida por la mezcla de crudo reducido y fondos de vacio.

La principal innovaciéon en la ampliacion de la capacidad de la Viscorreductora 1
fue la instalacion de un reactor (soaker) aguas abajo del horno de viscorreduccién
con el objetivo de aumentar el tiempo de residencia, disminuir la temperatura de
operacion del horno y mantener una buena estabilidad del fuel oil. Esta practica
permite prolongar el tiempo de operacion de la unidad puesto que se disminuye la

formacion de coque en el horno.

Al.2. Descripcion del proceso de Viscorreduccion 1

La alimentacion a la unidad es cargada, ya sea desde tanques 7 y 8 (carga fria) o
desde la unidad de vacio (carga caliente), a través de la bomba TV-P1 hacia el
tambor de balance TV-V1 en donde se produce la mezcla de la carga fria y la
carga caliente. La carga se precalienta previamente con el residuo viscorreducido

en el intercambiador TV-E13.

La carga es bombeada mediante la bomba TV-P2 bajo control de flujo hacia el
horno TV-H1. En la entrada del horno se cuenta con una linea de vapor de alta
presion (600 psig) que impulsa el flujo de carga para procurar que en el horno
Gnicamente se alcance la temperatura de reaccidn y que las reacciones de

cragueo ocurran después en el soaker TV-V13. De esta manera se prolonga el
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tiempo de operacién del horno puesto que el coque formado no se deposita en las
paredes de los tubos del horno sino en el soaker. Una evidencia del taponamiento
de los tubos del horno se puede detectar cuando la caida de presion en los pasos
del horno aumenta. El horno de la unidad de viscorreduccion se caracteriza por
tener una pared de refractario en la mitad sobre la cual chocan las llamas para
qgue el calentamiento de la carga en los tubos se realice por radiacion. Ademas,
cuenta con quemadores de gas y de fuel oil. Una vez que se ha alcanzado la

temperatura de reaccion, la carga pasa al soaker.

En la parte superior del soaker, se cuenta con una véalvula de angulo que controla
la presion del reactor. En la salida del soaker, se cuenta con una corriente de
enfriamiento (quench) que sirve para detener el proceso de reaccion e impedir

que el cragueamiento continde a lo largo de la tuberia y se deposite coque.

La linea de alimentacion comudn ingresa a la torre de fraccionamiento TV-V2 en

donde se obtienen tres cortes.

El producto de cabeza de la fraccionadora TV-V2 es parcialmente condensado
con un aerorefrigerante TV-E3. La salida de gas es controlada por una valvula
localizada en el venteo del acumulador TV-V3 y esta corriente es enviada al
sistema de tratamiento de gas combustible. El agua de la bota del acumulador es
drenada mediante un controlador de nivel y luego enviada a la unidad de
tratamiento de aguas. El hidrocarburo es bombeado mediante la bomba TV-P5
hacia la torre como reflujo para mantener el perfil de temperatura (a través de un
controlador de temperatura en el domo de la fraccionadora TV-V2) y hacia la
estabilizadora TV-V6 después del intercambiador TV-E4 (mediante un controlador
de nivel en el acumulador TV-V3).

El producto de cabeza de la estabilizadora de gasolina TV-V6 es parcialmente
condensado en el aerorefrigerante TV-E5 y es enviado al acumulador TV-V7. A
través de un control de presion en el domo de la estabilizadora TV-V6, se releva
el exceso de presion del acumulador TV-V7 al sistema de gas combustible. El

hidrocarburo del acumulador TV-V7 es succionado por la bomba TV-P7 y es
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enviado como reflujo a la cabeza de la estabilizadora mediante un control en
cascada sobre el reflujo y el nivel del hidrocarburo en el acumulador TV-V7. El
agua de la bota del acumulador TV-V7 es drenada manualmente hacia la unidad
de tratamiento de aguas residuales. Los fondos de la estabilizadora se dividen en
dos corrientes. La primera es calentada en el rehervidor TV-E6 y retornada al
fondo de la estabilizadora. La segunda es enfriada en el intercambiador TV-E4 y
luego en el aerorefrigerante TV-E7 para finalmente enviarla a la unidad de Merox

200 bajo control de nivel con el fondo de la estabilizadora.

El destilado medio es utilizado como reflujo intermedio, fuente de calor y aceite de
sello para las bombas. Este reflujo circulante es enviado mediante la bomba TV-
P4 al rehervidor TV-E6 de la estabilizadora como fluido de calentamiento. Dos
valvulas, en rango dividido, controlan la entrada y el by-pass del rehervidor TV-E6
para ajustar su temperatura. Por otro lado, una fraccion de la corriente de
destilado medio es enfriada en el TV-E9 y constituye el cabezal de aceite de
sellos de las bombas TV-P2, TV-P3 y TV-P4 y el retorno se junta al aceite de
recirculacion en la succién de la bomba TV-P4. El reflujo circulante es dividido y
retornado sobre el plato de extraccidn para controlar el despojamiento y bajo el
plato para controlar el perfil de temperatura.

Los fondos de la fraccionadora TV-V2 son enviados por medio de gravedad, bajo
control de nivel, al despojador de fondos TV-V4. El producto de cabeza del
despojador de fondos TV-V4 es condensado parcialmente en el aerorefrigerante
TV-E2 y posteriormente enviado al acumulador TV-V5. El gas del acumulador TV-
V5 es enviado al sistema de tea mientras que el hidrocarburo es succionado por
la bomba TV-P6 y luego es separado en dos corrientes que constituyen el sistema
de atomizado pesado. La primera corriente es de reflujo que se retorna al
despojador bajo control en cascada del flujo y la temperatura de la cabeza del
mismo. La segunda es mezclada con el exceso de destilado medio que se envia
bajo el plato de extraccion de la fraccionadora TV-V2 a través del rociador
balanceado.

Los fondos del despojador TV-V4 son succionados por la bomba TV-P3 y enfria-
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dos con la carga a la unidad en el intercambiador TV-E13 y luego en la caldereta
TV-E1 en donde se genera vapor. Una parte del flujo es enviada a los tanques de
almacenamiento después de haberse mezclado con diesel de la unidad de crudo
y aceites de la unidad de FCC. El flujo restante es utilizado como corriente de
enfriamiento para el fondo de la fraccionadora TV-V2, el fondo del despojador TV-
V4 'y la descarga del soaker TV-V13

Al.3. Diagrama de flujo del Instituto Francés del Rtréleo

Este diagrama corresponde al Diagrama de Flujo de la unidad de Viscorreduccion

1 del manual de operacion de la unidad generado para la ultima ampliacion

efectuada en el afio 1997.
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Al.4. Planos esquematicos

En las Figuras Al.1 a Al.10 a continuacion se presentan los planos esquematicos
generados por el sistema Insperion PKS para la unidad de Viscorreduccion 1.

Figura Al.1. Plano esquematico general de la Viscorreductom &isteménsperion PK:!
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ANEXO Il

CONDICIONES DE OPERACION ACTUALES

All.1. Etiquetas de instrumentos de control, indicaores y registradores de la unidad

de Viscorreduccion 1.
En las Tablas All.L1 a All.9 a continuacién, se muestra la descripcién de la
ubicacion de acuerdo al equipo en planta de las etiquetas de los instrumentos de

control, indicadores y registradores.

Tabla All.1. Instrumentacion para la carga a la unidad de viedaccion y tambor de

balance TV-V1

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-P1405 Presién de descarga de la TV-P1 kg/cm
V-FC27 Flujo de fondo de vacio (carga caliente) hkg/
TV-FRC3 Flujo de fondo de vacio (carga fria, tarsjdey 8) kg/h
TV-LRCAHLS5 Nivel en el TV-V1 %
TV-FRCI302 Flujo de descarga de la TV-P2 kg/h
TV-TI303 Temperatura de la descarga de la TV-P2 °C
Tabla All.2. Instrumentacién para el horno TV-H1
Etiqueta Descripcion Unidades
TV-FRCAL30 Flujo de carga lado sur kg/h
TV-FRCAL32 Flujo de carga lado norte kg/h
TV-PR31A Caida de presion lado sur kgfcm
TV-PR31B Caida de presion lado norte kelcm
TV-TI315 Temperatura de proceso lado sur °C
TV-TI318 Temperatura de proceso lado norte °C
TV-TRC28 Temperatura de control lado sur °C
TV-TRC38 Temperatura de control lado norte °C
TV-FC316 Flujo de vapor de 600 psi lado sur kg/h
TV-FC317 Flujo de vapor de 600 psi lado norte kg/h




Tabla All.3. Instrumentacion para el soaker TV-V13
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Etiqueta Descripcién Unidades
TV-PI501 Presién de entrada al soaker kg/cm
TV-TI501 Temperatura de entrada al soaker °C
TV-PI1502 Presion en el ascenso en el soaker Kg/cm
TV-PI503 Presion en el ascenso en el soaker Kg/cm
TV-PI1504 Presién en el ascenso en el soaker Kg/cm
TV-PDI505 Caida de presion en el soaker kg/lcm
TV-T1502 Temperatura en el ascenso en el soaker °C
TV-TI503 Temperatura en el ascenso en el soaker °C
TV-TI504 A/B/C Temperatura en el ascenso en el epak °C
TV-TI505 Temperatura de descarga del soaker °C
TV-PI507 Indicador de presidn de descarga del soake kglcnt
TV-PI507/TV-PI501 Diferencial de presion entraddiza kg/cnt

TV-PIC508 Controlador de presion de descarga dikeso kg/crA
TV-FC501 Flujo de quench a la entrada de TV-V2 descarga de la TV-P3 kg/h

Tabla All.4. Instrumentacion para la fraccionadora TV-V2

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-TI55 Temperatura de la alimentacion a TV-V2 °C
TV-LIC57 Nivel de fondos de TV-V2 %
TV-TI58 Temperatura de la descarga del fondo devpv- °C
TV-TR52 Temperatura del plato de salida de destitaédio °C
TV-LC56 Nivel del plato de salida de destilado needi %
TV-TI63 Temperatura de succion de la TV-P4 °C
TV-TI111 Temperatura de retorno del rehervidor °C
TV-TW113 Temperatura de salida de destilado medioehervidor TV-E6 °C
TV-TI62 Temperatura de salida de destilado medioatervidor TV-E6 °C
TV-P164/65 Presién de descarga de TV-P4 kg/cm
TV-FRC112 Flujo de entrada a TV-E6 kag/h
TV-FV112A Flujo del bypass de destilado medio &lemidor kag/h
TV-FV112B Flujo de ingreso de destilado medio lemidor kg/h
TV-FRC61 Reflujo sobre el plato kg/h
TV-LIC56 Nivel para el reflujo bajo el plato %
TV-TI60 Temperatura del reflujo bajo el plato °C
TV-FI418 Flujo de atomizado pesado al destiladoimed kg/h
TV-FI59 Reflujo bajo el plato pozo kg/h
TV-FR97 Reflujo a cima kg/h
TV-TI50 Temperatura de salida del domo °C
TV-TRC51 Temperatura de salida del domo que camtbteflujo a la fraccionadora °C
TV-PRC99 Presién antes de TV-E3 que controla idaale gas de TV-V3 kg/cm
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Tabla All.5. Instrumentacion para el acumulador de bota TV-V3

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-FRI100 Temperatura de salida de gases de TV-V3 anteswddviala oC
de control
TV-P1412 Presion de salida de gases de TV-V3 antes deValaae kglen?
control
TV-TI411 Temperatura de salida de gases de TV-V3 antes\ddvala oC
de control
TV-LIC101 Nivel de agua en la bota controla la valvula dedagm de %
agua
TV-LIC102 Nivel del hldroca(buro co_n}rola la valvula autornétde %
alimentacion a TV-V6
TV-Th98 Temperatura de succion de TV-P5 °C
TV-P195/96 Presion de descarga de TV-P5 kg/lcm

Tabla All.6. Instrumentacion para la estabilizadora de gasdvid/6

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-TW-06 Temperatura de la alimentacion a TV-V6pléss del TV-E4 °C
TV-LIC109 Nivel del fondo de TV-V6 %

TV-TI110 Temperatura de salida de la nafta (fondd#-V6) °C

TV-FRQI104 Flujo de gasolina estabilizada desp@$\d-E7 kg/h

TV-TI398 Temperatura después de TV-E7 y FRQI-104 °C
TV-Th103 Temperatura de gasolina de sevia a merseviRe FCC °C

TV-TI111 Temperatura de retorno a TV-V6 despuéseleérvidor TV-E6 °C

TV-TI107 Temperatura de salida del domo de TV-V6 °C
TV-PRC118 Presién antes de TV-E5 kgfcm
TV-FRC117 Reflujo a la cabeza de TV-V6 kg/h

Tabla All.7. Instrumentacion para el acumulador de bota TV-V7

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-FRQI119 Flujo de salida de gas antes de la Valde control ka/h

TV-Pl414 Presion de salida de gas antes de la lgatlaicontrol kg/ch

TV-TI413 Temperatura de salida de gas antes déllala de control °C

TV-LICAHL120

Nivel del hidrocarburo en TV-V7

%
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Tabla All.8. Instrumentacion para el despojador de residuo BV-V

Etiqueta Descripcion Unidades
TV-LIC69 Nivel de fondo de TV-V4 %
TV-TI70 Temperatura de salida de residuo de TV-V4 Cc -
TV-FI415 Flujo de descarga de TV-P3 kg/h
TV-TI85 Temperatura después de TV-E1 °C
TV-TI67 Temperatura a la salida del domo de TV-V4 c-
TV-TRC68 Temperatura de salida del domo de TV-V4 °C
TV-FRC393 Reflujo a la cabeza de la torre kg/h

Tabla All.9. Instrumentacion para el acumulador de bota TV-V5

Etiqueta Descripcién Unidades
TV-FRQI394 Flujo de salida de gas desde TV-V5 kg/h
TV-P1496 Presién de la salida de gas desde TV-V5 Icrity

TV-TI470 Temperatura de la salida de gas desde BV-V °C
TV-LIAHL94 Nivel del hidrocarburo en TV-V5 %
TV-PI192/93 Presién de descarga de TV-P6 kg/cm
TV-FI418 Flujo de atomlzadorgzz?gz::drg/?_c\i/ci;?ua la limededtilado kg/h
TV-LC94 Control de nivel para el reflujo bajo ebfid de diesel en TV-V2 %

All.2. Datos de operacion historicos recientes

A continuacion, en la Tabla All.10, se muestra una compilacion de datos historicos
de la operacion en cuanto a flujos, temperaturas, niveles y presiones de los
distintos instrumentos disponibles en la unidad de Viscorreduccion 1 entre el 16
de diciembre del 2010 y el 15 de junio del 2011. Se utilizé un dato puntal diario a
las 07h00. Estos datos se obtuvieron del sistema Insperion PKS de la Refineria
Esmeraldas. Los espacios vacios indican que el instrumento estuvo fuera de

funcionamiento en ese momento o que la operacién estuvo parada.
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011

Fecha |V FC27[TV FC3[TV LC5 [TV FI302[TV FC32|TV FC30|TV PI31A
16/12/2010 29 144,1 63 415,3] 60,0 | 985869 476725 47667/0 26,3
17/12/2010 30 394,3 62779,3] 60,0 | 99256,1] 479973 48010/6 26,4
18/12/2010 32 510,1] 60 121,4] 60,0 | 98932,4| 478708 47872/0 26,4
19/12/2010 25 470,9 47 185,7] 64,9 | 98971,3] 479339 47897/0 26,4
20/12/2010 19 816,1 68 897,4] 54,1 | 986206 477268 47 717|9 26,0
21/12/2010 14 970,3| 73739,3| 57,5 | 992334 48000,8 480012 26,0
22/12/2010 14 850,2] 49737,8] 68,1 | 992542 479980 480042 26,1
23/12/2010 15 281,2] 75015,3| 59,1 | 99132,8] 480004 47 996|1 26,5
24/12/2010 14 783,2| 79 142,6] 60,0 | 99190,5| 47994,0 48001|7 26,5
25/12/2010 12 985,2] 67 387,3| 59,9 | 843837 407546 407553 236
26/12/2010 10 988,2] 70 470,9] 65,7 | 76624,6] 37003,6 370074 215
27/12/2010 10 388,8| 50 850,7| 65,5 | 76538,4] 369989 36 998|6 19,4
28/12/2010 10 300,8| 55 879,5| 62,6 | 76577,2] 369956 36 998[3 19,1
29/12/2010 8650,2| 582135 66,0 | 766813 370029 37003[8 19,1
30/12/2010 8910,1| 633074 61,4 | 768369 369998 369950 19,1
31/12/2010 9711,3| 633362 60,0 | 767997 370027 369989 19,4
01/01/2011 9630,1| 63461,] 60,0 | 76618,6] 37000,9 369999 18,7
02/01/2011 94457| 63671,2 60,0 | 76533,1] 370039 370008 19,4
03/01/2011 95055| 63747,2 60,0 | 765705] 370010 370089 20,6
04/01/2011 8 9753| 639235 60,0 | 765585 36999,8 369984 19,4
05/01/2011 11 214,6| 62 157,3| 60,0 | 76567,1] 37000,2 36 9980 20,6
06/01/2011] 14 462,4] 58 440,4] 60,0 | 76580,9] 36999,y 370022 20,9
07/01/2011 14 1905/ 62371,4] 60,1 | 76516,1] 37000,1 36 9945 20,8
08/01/2011 13 648,1] 58 983,9] 58,8 | 76990,7| 372180 37217|2 21,0
00/01/2011 21 218,00 70993,2] 63,3 | 978796 47356, 473629 2538
10/01/2011] 21 418,3 69837,1] 592 | 992545 480011 479976 26,1
11/01/2011] 20 558,4] 64 879,6] 54,9 | 994290 48002,8 479927 26,3
12/01/2011 17 274,6) 73152,6] 584 | 997251 479992 479944 26,5
13/01/2011] 13 930,6) 80 126,6] 60,0 | 99707,6] 480005 47 990/8 26,4
14/01/2011] 13 081,8 81 240,8] 60,0 | 99734,2| 479972 47 993[8 26,5
15/01/2011 12 657,2/ 80 636,2] 57,0 | 997844 480035 47 993[8 26,6
16/01/2011] 9112,5| 846774 550 | 996969 479980 48 003[0 26,5
17/01/2011] 15 913,1] 75 257,8] 56,6 | 996845 48000,0 47 997/0 26,6
18/01/2011] 16 003,5 77 889,3] 60,0 | 99672,0] 480015 48 005/0 26,6
19/01/2011] 12 869,6) 79 404,00 582 | 994984 479181 47916[3 26,6
20/01/2011 10 187,6| 84 813,5| 59,9 | 99650,7| 479966 47 996|6 26,5
21/01/2011] 9270,4] 82297,8 60,6 | 98421,1] 474421 474353 26,3
22/01/2011 9530,6| 81621,8 659 | 99646,7| 479989 47 9942 26,7
23/01/2011] 8802,3| 847598 645 | 99719,9] 48002,9 47 992/4 26,8
24/01/2011 89255| 862138 67,5 | 996952 479997 479986 26,7
25/01/2011 8991,9| 812774 61,1 | 998330 48001,3 479995 26,8
26/01/2011 7397,4| 86047, 64,3 | 99730,3] 4800238 479946 26,7
27/01/2011 6517,7| 83228% 582 | 998615 47997% 479944 26,8
28/01/2011 14 137,0| 75559,4] 60,6 | 998251 479998 47 993[7 26,9
29/01/2011 13 047,1] 81 021,8] 62,0 | 998251 479994 48000|3 27,0
30/01/2011 12 121,8] 81947,4] 62,0 | 99851,7] 48000,7 479929 26,9
31/01/2011 11 912,1 82366,5| 62,0 | 998933 479997 479956 26,8
01/02/2011 11 756,8| 82619,2] 62,0 | 99833,2] 48000,0 47 993[3 26,7
02/02/2011 14 408,1] 79198,2] 62,0 | 995530 479989 47 997|3 26,7
03/02/2011] 15 422,4] 77 868,2] 62,0 | 99420,3] 479937 48008|1 26,6
04/02/2011] 15 499 5 77 822,00 62,0 | 99480,9| 47980,8 479756 26,5
05/02/2011] 15 426,9] 79206,9] 62,0 | 992955 48003,0 47 9997 26,3
06/02/2011 18 004 5/ 35909,1] 50,1 | 70001,1] 36230,2 33893[8 17,9
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha |V FC27/TV FC3[TV LC5 [TV FI302 [TV FC32]TV_FC30| TV PI31A
07/02/2011 3 457,9| 605835 652 | 87929,7| 43003,8 43268|4 223
08/02/2011 897,6 | 89537,1 62,2 | 994358 480048 479984 275
00/02/2011] 8250,9| 82417, 61,6 | 993594 479980 479947 275
10/02/2011 15 561,1] 77 484,8] 65,0 | 99674,7| 47999, 47 999|2 27,7
11/02/2011 14 671,0{ 78 328,0] 65,0 | 99609,9| 47996,6 48 005/0 276
12/02/2011 14 150,5/ 79351,3] 63,8 | 99728,7| 479950 48010[2 27,7
13/02/2011 13 942,2| 80 482,1] 63,0 | 994550| 48000,0 47 999/8 278
14/02/2011 9 174,4| 84077,0 650 | 99556,3] 480013 479974 276
15/02/2011 9847,6| 84619.6 650 | 99531,1] 48000,1 48005|3 275
16/02/2011 9828,6| 84819,3 64,9 | 996298 48003,1 479954 275
17/02/2011 8 764,1| 85846,0 650 | 99564,2| 479982 48000|5 275
18/02/2011 14 363,3] 83694,5] 65,0 | 993943 479990 47 994[5 27,6
19/02/2011 10 861,6| 83 494,6] 65,0 | 99499,7| 47999, 48002|3 275
20/02/2011 10 751,0 83 806,2] 65,0 | 995985 47997,3 479942 27,7
21/02/2011] 9387,6| 848338 650 | 995526/ 480028 479999 27,6
22/02/2011] 8260,8| 856285 650 | 99527,8] 479983 48002|3 276
23/02/2011] 7101,8| 860424 650 | 995491 48007,4 47990|8 275
24/02/2011] 6233,1] 862415 650 | 995810 479959 480049 27,4
25/02/2011] 5680,6| 86467,9 650 | 99564,8] 47997,0 48 006|7 27,4
26/02/2011] 6 682,0| 86456,6 650 | 995482 48000,6 47997|9 275
27/02/2011] 5356,5| 86349,3 650 | 995519/ 47999, 48001|1 27,6
28/02/2011 13 063,2] 80 948,4| 60,6 | 99574,2] 47997, 48008|3 27,6
01/03/2011] 32 205,9] 75584,2] 59,9 | 91803,2] 47996,6 48 000|3 275
02/03/2011 10 620,5 9185,1| 59,7 | 737358 37609]4 35350,1 15,1
03/03/2011] 6805 | 575649 604 | 821158 395852 39 706/0 18,9
04/03/2011 599,1 | 903749 60,0 | 99074,7| 48001,8 48 004/0 273
05/03/2011] 313,4 | 90288,7 600 | 990416/ 479959 48003|3 27,2
06/03/2011] 1396,4| 88339,6 60,0 | 990446 479994 47998|5 27,2
07/03/2011 3818,3| 87020,9 60,0 | 991685 48000,6 48 005|3 273
08/03/2011] 583,1 | 88410,1 60,0 | 994424 480032 479960 273
00/03/2011] 322,7 | 88598,8 60,0 | 992919 480022 479960 26,9
10/03/2011 86,4 | 897854 60,0 | 994929 480035 48001[2 26,8
11/03/2011] 0,0 | 90072, 60,0 | 996832 48011,3 48005/5 26,9
12/03/2011 0,0 | 90117, 60,0 | 996413 47996,1 48 005/2 26,9
13/03/2011 93,4 | 90537, 60,0 | 995009 479954 47994/6 271
14/03/2011] 6 854,6| 87496,1] 60,0 | 996606 480019 48002|7 273
15/03/2011 2 641,4| 89410,9 60,0 | 996649 479981 48001[4 27,2
16/03/2011 7541,2| 85201,0 60,0 | 99679,8] 479980 48004|3 27,2
17/03/2011 17 975,2] 76 772,7] 60,0 | 99626,1] 480044 47 999/8 271
18/03/2011 16 844,9] 77 909,6] 60,0 | 996749 479983 48 001|9 27,2
19/03/2011 16 349,5/ 78 589,7] 60,0 | 99601,7| 479956 48 005|2 271
20/03/2011] 15 986,6/ 78 899,0] 60,0 | 995389 479969 48001|2 271
21/03/2011] 15 683,8 79430,8] 60,0 | 99691,3] 480065 47 986/4 27,2
22/03/2011] 14 751,9 80 437,3| 60,0 | 99609,1| 48000,f 480045 271
23/03/2011] 13 313,0/ 81 981,4] 60,0 | 99627,8] 48000,9 47 998|1 271
24/03/2011 13 357,2 81 811,3| 60,0 | 99633,1] 48000,8 47 997|8 271
25/03/2011] 13 018,5/ 82 007,4| 60,0 | 99593,8] 48002,6 47 996/6 273
26/03/2011] 17 810,2 82125,6] 60,0 | 999055 48003,4 479955 273
27/03/2011] 12 873,0 82 225,1] 60,0 | 996754 48000,6 48 008|9 27,2
28/03/2011 12 685,3 82 676,7| 60,0 | 996985 479968 48 001|1 27,2
29/03/2011] 12 622,9 83 211,2] 60,0 | 99631,0] 479981 480004 271
30/03/2011] 12 122,0 83 263,9] 60,0 | 996415 480054 47 993|9 27,2
31/03/2011] 11 805,5 83 710,8] 60,0 | 99650,5] 48002,8 480006 27,2
01/04/2011 - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha |V FC27/TV FC3[TV LC5 [TV FI302 [TV FC32]TV_FC30| TV PI31A
02/04/2011 - - - - - - -
03/04/2011] - - - - - - -
04/04/2011] 11 390,7| 83884,2] 60,0 | 99633,2] 480019 47 988|0 273
05/04/2011] 11 379,6/ 83 719,5| 60,0 | 99603,2] 480021 48 006|0 273
06/04/2011] 11 235,1/ 84 202,8] 60,0 | 996225 47996,6 48 0050 273
07/04/2011] 10 966,5/ 84 553,5| 60,0 | 99627,8] 480034 479951 273
08/04/2011] 32 473,4/ 61 087,1] 60,1 | 99641,6] 480029 47999|8 27,4
00/04/2011] 27 959,8 66 123,2] 60,0 | 99534,0] 48001,) 48 006|0 27,4
10/04/2011] 26 066,3 68 484,3] 60,0 | 996052 48002,4 47 999|1 27,4
11/04/2011 22 174,1] 72551,1] 60,0 | 99640,8] 479989 48 000|5 27,4
12/04/2011 21 401,8/ 73 456,5] 60,0 | 996325 479990 47992|3 273
13/04/2011 20 182,2] 74811,7] 60,0 | 996353 479935 48001|3 273
14/04/2011 18 734,6| 76 472,7] 60,0 | 995952 47996,9 48 004/6 27,4
15/04/2011 4638,9| 89286,3 59,9 | 995875 47997,9 48005|1 27,4
16/04/2011 3873,9| 91821,8 60,5 | 996150/ 480054 47 999/5 271
17/04/2011 197,0 | 94772, 60,0 | 99627,0] 48000,6 48 000|7 271
18/04/2011 8,7 | 93787,2 60,0 | 96579,6] 479984 48004/8 271
19/04/2011] 0,0 | 961744 61,4 | 996052 479984 48 006/4 27,2
20/04/2011 1140,0| 93971,4 63,0 | 996135 48001,6 479942 27,2
21/04/2011 8729,2| 85784,0 60,0 | 996084 47997,) 48005|7 27,4
22/04/2011] 12 334,1/ 84 439,5| 60,0 | 996429 479983 48009|8 27,4
23/04/2011] 11 648,8 85 148,2] 60,0 | 99551,6] 48000,3 47 996|2 27,4
24/04/2011 10 512,6 86 404,2] 60,0 | 996351 48003,9 48006|6 273
25/04/2011] 8 4955| 882094 600 | 99614,1] 480028 48000|8 273
26/04/2011 8 478,1| 88334,6 600 | 995780 479972 479992 27,2
27/04/2011 8190,1| 88452,] 60,0 | 99651,6] 48003,7 479992 273
28/04/2011] 7957,3| 88477,8 600 | 99587,1 47997,6 47997|2 273
29/04/2011] 7595,8| 883251 60,0 | 99654,1] 480056 47 986|5 273
30/04/2011 8926,5| 86387,3 59,4 | 995881 480034 479844 27,4
01/05/2011 13164,1] 82501,2] 60,0 | 995954 480021 47997/0 27,4
02/05/2011 13502,3 82 321,2] 60,0 | 99570,7| 479986 48001|6 275
03/05/2011] 13 419,8/ 81 986,3| 60,0 | 99623,6] 47997,3 47 996|9 275
04/05/2011] 91496| 857064 600 | 99550,1] 479787 47978|1 27,4
05/05/2011] 5322,1| 89512, 60,0 | 996739 479967 480009 27,4
06/05/2011 5074,5| 89266,5 60,0 | 99680,2] 479995 480010 275
07/05/2011] 11 016,4/ 84 654,6] 60,0 | 99669,1] 47996,) 48 003|2 27,6
08/05/2011] 10 321,7] 86 200,9] 60,0 | 99878,4| 479987 48002|6 27,6
00/05/2011 9993,9| 86343,2 60,0 | 997341 479954 47997|5 275
10/05/2011 10 256,9 86 373,7] 60,0 | 99664,6] 479952 48002[1 275
11/05/2011 9 006,1| 87560,2 60,0 | 99696,0] 479972 48005/4 275
12/05/2011 7513,8| 88176,0 60,0 | 99702,2| 47998,0 48001|1 275
13/05/2011 7553,1| 88527,2 59,9 | 996916 479972 47999|7 276
14/05/2011 6541,1| 88996,8 60,0 | 996945 479978 48000|6 27,6
15/05/2011 6262,1| 891035 60,0 | 997260 479992 47 996/5 27,6
16/05/2011 6192,1| 89012,6 60,0 | 997239 48000,6 47 999/6 276
17/05/2011 5520,1| 89626,3 60,0 | 997457 479995 48 006/5 27,6
18/05/2011 5611,2| 89551,7 60,0 | 99692,6] 48000, 47 995|1 275
19/05/2011] 4398,4| 90176,8 60,0 | 99667,1] 480048 47 998/3 276
20/05/2011] 40955| 90152,] 60,0 | 997225 48001,8 48002|2 27,7
21/05/2011 4 075,1| 90005,6 60,0 | 997085 47999,9 480005 278
22/05/2011] 3771,6] 90196, 60,0 | 997659 480053 47997|2 27,7
23/05/2011 3791,0| 90278,9 60,0 | 996233 48001,6 48001|9 275
24/05/2011 4031,9] 901408 600 | 99751,9] 479961 47998/9 27,7
25/05/2011 3918,6| 900056 60,0 | 99740,8] 480068 480025 27,8
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha |V FC27/TV FC3[TV LC5 [TV FI302 [TV FC32]TV_FC30| TV PI31A
26/05/2011 6 374,5| 89011,2 60,0 | 997340 48000,) 48001|2 276
27/05/2011 82935| 870464 57,7 | 99656,9] 48001,] 47 993|9 27,6
28/05/2011] 12 796,5/ 83 341,3| 595 | 997226/ 48003,9 48002|8 27,7
29/05/2011] 12 605,2] 83 716,8] 60,0 | 99761,2] 480024 480006 27,6
30/05/2011 12 497,7, 82519,9] 60,0 | 98499,0] 474153 47 413|2 273
31/05/2011] 12 380,6/ 76 821,4] 60,0 | 92933,1| 44651,] 44655/3 253
01/06/2011] 12 269,5/ 76 803,2] 60,0 | 92962,1| 44650,] 446505 25,2
02/06/2011 12 092,6/ 76 611,1] 60,0 | 92929,4| 44651,1 446445 25,4
03/06/2011] 11 912,8 76 939,2] 60,0 | 93002,1| 44650,8 44 650|1 25,6
04/06/2011] 11 181,9] 77 520,6] 60,0 | 92990,0] 44649,9 44 648|6 25,4
05/06/2011] 10 940,8 78 136,8]| 60,0 | 929349 446521 446494 25,2
06/06/2011] 10 658,2] 75 445,6] 60,0 | 90157,3] 432858 43283|6 24,4
07/06/2011] 10 461,9 67 959,1] 60,0 | 82501,8) 39501,8 39 509|8 223
08/06/2011] 10 839,8 67 943,8] 60,0 | 82509,9] 39501,3 39510|1 22,3
00/06/2011] 10 384,7| 67 889,3| 60,0 | 82536,2] 395015 39502|8 223
10/06/2011 11 189,8/ 67 322,00 60,0 | 82573,5| 39503,2 39501|5 22,4
11/06/2011 9 766,4| 67 733,38 60,0 | 823819 395005 39 498|8 22,4
12/06/2011 3510,7| 717046 60,0 | 822039 395012 39500/6 225
13/06/2011 2 011,3| 73076,2 60,0 | 82194,1] 39500,8 39 496/0 225
14/06/2011 6 154,2| 70936,3 60,0 | 82118,7| 39502,8 39 496/9 22,3
15/06/2011 5880,4| 70879,7 60,0 | 821444 394983 39503[1 21,9
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI31B[TV TI315]TV TI318 [TV TC28|TV TC38|TV FC316] TV FC317
16/12/2010 25,6 426,1 427,9 426,4 426,3 238,6 259,2
17/12/2010 25,8 4278 429,6 428,0 428,0 2375 260,1
18/12/2010 25,9 4276 4295 4279 4279 240,4 2565
19/12/2010 26,4 4277 4295 428,0 428,0 263,5 260,
20/12/2010 26,1 427.6 4295 427,9 428,0 264,0 262,
21/12/201d 26,1 4277 4296 428,0 4280 2634 2614
22/12/2010 26,1 4277 429,6 428,0 428,0 261,1 260,1
23/12/2010 26,5 4277 429,6 428,0 428,0 255,1 2545
24/12/2010 26,6 4277 4297 428,0 4280 2543 251,9
25/12/2010 23,3 426,0 427,8 426,7 426,6 256,1 270,2
26/12/2010 20,0 4252 4271 426,0 426,0 195,2 2564
27/12/201d 18,5 4255 4275 426,0 426,0 136,7 1881
28/12/2010 18,6 425,6 4275 426,0 426,0 138,9 177,9
29/12/2010 18,9 430,9 432,8 431,3 431,3 138,2 168,¢
30/12/201d 18,8 4313 4331 4316 4316 1358 168.9
31/12/201d 19,6 430,9 433,1 431,6 4316 169,7 180,7
01/01/2011 22,0 431,3 4335 432,0 432,0 267,1 159,9
02/01/2011] 22,0 4298 4316 430,2 430,2 2745 1911
03/01/2011] 19,5 4277 429,3 428,0 428,0 180,3 234,2
04/01/2011] 20,4 427,4 4295 428,0 428,0 209,8 191,4
05/01/2011 20,9 4272 4291 428,0 4280 226,3 232,7
06/01/2011 21,2 4272 429,0 428,0 428,0 233,7 2355
07/01/2011 21,3 4272 429,0 428,0 428,0 241,9 234,7
08/01/2011 22,2 4273 429,0 428,0 4280 272,8 2374
00/01/2011 26,2 427,7 429,6 428,0 428,0 247.8 2385
10/01/2011] 26,7 4277 4295 428,0 428,0 258,2 239,
11/01/2011] 27,1 4276 4295 4279 4280 2624 2334
12/01/2011] 274 4277 4295 428,0 428,0 264,9 232,(
13/01/2011 27,4 4277 4295 428,0 428,0 265,1 231,7
14/01/2011] 274 4277 4295 428,0 4280 266,3 233,
15/01/2011] 27,6 427,7 429,6 428,0 428,0 264,2 232,(
16/01/2011] 27,6 4277 4295 428,0 428,0 269,1 233,1
17/01/2011] 27,6 4277 4296 428,0 4280 272,1 2375
18/01/2011] 26,9 427,7 4295 428,0 428,0 2424 239,7
19/01/2011] 26,8 4277 429,6 428,0 4281 2412 241,7
20/01/2011] 27,1 4277 4296 428,0 4280 2443 234,71
21/01/2011 26,5 426,3 4282 426,6 426.,6 2414 251,2
22/01/2011] 271 4277 429,6 428,0 428,0 246,9 2468
23/01/2011] 27,2 4277 4295 428,0 4280 246,0 244§
24/01/2011] 27,2 427,7 4295 428,0 428,0 2453 241,
25/01/2011] 27,2 4277 429,6 428,0 428,0 2445 2377
26/01/2011] 27,2 4277 4296 428,0 4280 2446 2365
27/01/2011] 27,3 427,7 429,6 428,0 428,0 247.8 237.3
28/01/2011 27,4 4277 429,6 428,0 428,0 2472 240,7
29/01/2011] 27,4 4277 4296 428,0 4280 2464 2434
30/01/2011 27,4 427,7 429,6 428,0 428,0 2423 237,4
31/01/2011 27,3 4277 429,6 428,0 428,0 238,4 235,
01/02/2011 27,3 4277 4295 428,0 4280 238,6 2354
02/02/2011 27,3 427,7 429,6 428,0 428,0 237,6 233,4
03/02/2011 27,3 4277 4295 428,0 428,0 237.8 2321
04/02/2011 27,1 4276 4294 428,0 4279 2384 232,
05/02/2011 27,0 427,7 429,6 428,0 428,0 239,8 2334
06/02/2011 17,7 300,7 300,7 300,7 300,4 112,7 110,2
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI31B[TV TI315]TV TI318 [TV TC28|TV TC38|TV FC316] TV FC317
07/02/2011 22,9 330,8 332,7 334,9 335,3 141,4 160,4
08/02/2011 28,8 4278 429,6 428,0 428,0 252,6 252,3
09/02/2011 28,9 4276 4296 4279 4280 2482 248,9
10/02/2011] 29,1 4277 429,6 428,0 428,0 246,9 2414
11/02/2011] 29,1 429,0 430,9 429,3 429,3 248,3 238,1
12/02/2011] 29,0 428,7 430,6 429,0 429,0 239,8 2355
13/02/2011] 29,0 428,9 430,8 429,2 429,3 229,0 228,7
14/02/2011] 28,8 429,7 4317 430,0 430,0 231,0 231,2
15/02/2011] 285 4292 4311 4295 4295 233,0 2391
16/02/2011] 285 428,7 430,6 429,0 429,0 235,7 2421
17/02/2011] 28,6 4287 430,6 429,0 429,0 2411 247 8
18/02/2011] 28,6 428,6 430,6 429,0 429,0 240,1 246§
19/02/2011] 28,6 428,9 430,8 429,3 429,3 241,3 245 4
20/02/2011] 28,6 429,7 4316 430,0 430,0 2428 245 ¢
21/02/2011] 28,6 4297 4316 430,0 430,0 240,2 2451
22/02/2011] 28,5 429,6 431,6 430,0 430,0 237,0 243,1
23/02/2011] 28,4 429,7 4315 430,0 430,0 232,7 2385
24/02/2011] 28,4 429,6 4316 430,0 430,0 232,9 2354
25/02/2011] 28,5 429,7 431,6 430,0 430,0 235,1 235, ¢
26/02/2011] 28,6 429,7 4316 430,0 430,0 238,9 236,4
27/02/2011] 28,6 4297 4315 430,0 430,0 2424 243 1
28/02/2011] 28,6 429,7 431,6 430,0 430,0 241,1 240,7
01/03/2011 28,6 429,6 4316 430,0 430,0 2411 241,
02/03/2011] 15,0 2242 2254 2242 2253 26,7 26,3
03/03/2011 20,2 338,3 337,8 338,9 336,8 120,3 131,3
04/03/2011 29,3 429,3 4312 429,6 429,6 229,8 2364
05/03/2011 29,2 4297 4316 430,0 430,0 2274 2335
06/03/2011 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 2235 229,9
07/03/2011 29,2 429,7 4316 430,0 430,0 2229 2314
08/03/2011 29,1 4297 4315 430,0 430,0 2212 230,
00/03/2011] 29,0 429,7 4315 430,0 430,0 225,8 230,5
10/03/2011] 29,0 429,7 4316 430,0 430,0 2322 227.9
11/03/2011] 29,0 4297 4316 430,0 430,0 232,0 228,
12/03/2011] 29,0 429,7 431,6 430,0 430,0 228,9 2295
13/03/2011] 29,3 429,7 4316 430,0 430,0 243,8 240,9
14/03/2011] 294 4297 4316 430,0 430,0 248,1 244 ¢
15/03/2011] 29,2 429,7 431,6 430,0 430,0 240,0 240,
16/03/2011] 29,3 429,7 4316 430,1 430,0 240,1 240,
17/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
18/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
19/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
20/03/2011] 29,2 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
21/03/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
22/03/2011] 29,1 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
23/03/2011] 29,2 4296 4315 430,0 430,0 240,0 240,
24/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
25/03/2011] 29,3 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
26/03/2011] 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
27/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
28/03/2011] 29,1 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
29/03/2011] 29,1 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
30/03/2011] 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
31/03/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
01/04/2011] - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI31B[TV TI315]TV TI318 [TV TC28|TV TC38|TV FC316] TV FC317
02/04/2011] - - - - - - -
03/04/2011] - - - - - - -
04/04/2011 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
05/04/2011 29,3 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
06/04/2011 29,2 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
07/04/2011 29,2 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
08/04/2011 29,3 429,6 4314 430,0 430,0 240,0 240,
00/04/2011 29,4 429,7 4316 430,1 430,1 240,0 240,
10/04/2011] 294 429,6 4315 430,0 430,0 240,0 240,
11/04/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
12/04/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
13/04/2011] 29,2 4298 4315 430,1 430,0 240,0 240,
14/04/2011] 29,4 429,6 4314 430,0 430,0 240,0 240,
15/04/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
16/04/2011] 29,0 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
17/04/2011] 29,0 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
18/04/2011] 28,9 4298 4315 430,0 430,0 240,1 240,
19/04/2011] 29,0 4298 4316 430,0 430,0 240,0 240,
20/04/2011] 29,1 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
21/04/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
22/04/2011] 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
23/04/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
24/04/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
25/04/2011] 29,2 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
26/04/2011] 29,1 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
27/04/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
28/04/2011] 29,2 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
29/04/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
30/04/2011 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
01/05/2011 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
02/05/2011] 29,4 429,7 4314 430,0 430,0 240,0 240,
03/05/2011] 29,4 429,7 4314 430,0 430,0 240,0 240,
04/05/2011 29,3 429,6 4314 429,9 4299 240,0 240,
05/05/2011 29,2 429,7 4314 430,0 430,0 240,0 240,
06/05/2011 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,1 240,
07/05/2011 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
08/05/2011 29,3 429,7 4314 430,0 430,0 240,0 240,
00/05/2011 29,2 429,7 4314 430,0 430,0 240,0 240,
10/05/2011] 29,2 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
11/05/2011] 29,2 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
12/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,1 240,
13/05/2011] 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
14/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
15/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
16/05/2011] 29,3 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
17/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
18/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
19/05/2011] 294 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
20/05/2011] 29,5 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
21/05/2011 29,5 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
22/05/2011] 29,4 4297 4315 430,0 430,0 239,9 240,
23/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
24/05/2011 29,4 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
25/05/2011] 29,5 429,7 4315 430,0 430,0 239,9 240,
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI31B[TV TI315]TV TI318 [TV TC28|TV TC38|TV FC316] TV FC317
26/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
27/05/2011] 29,3 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
28/05/2011] 29,4 4297 4315 430,0 430,0 240,0 240,
29/05/2011 29,4 429,7 4315 430,0 430,0 240,0 240,
30/05/2011] 29,1 429,7 4315 430,0 430,0 239,7 2394
31/05/2011 27,4 4284 430,1 4288 4287 2220 222,
01/06/2011 27,4 427,6 429,4 428,0 428,0 222,0 222,
02/06/2011 27,6 427.6 4295 428,0 428,0 222,0 222,
03/06/2011] 28,0 4281 430,1 428,7 4286 2220 222,
04/06/2011 27,7 4285 430,4 429,0 429,0 222,0 222,
05/06/2011  27.6 428,6 430,4 429,0 429,0 2220 222,
06/06/2011 26,9 428,6 430,4 429,0 429,0 218,9 218,9
07/06/2011 25,1 427,3 430,4 428,0 429,0 210,0 210,
08/06/2011 25,1 427,3 430,0 428,0 4285 210,0 210,
09/06/2011 252 4273 4294 428,0 4280 210,0 210,
10/06/2011] 25,2 427,3 429,4 428,0 428,0 210,0 210,
11/06/2011] 25,4 427,4 4294 4281 428,0 210,0 210,
12/06/2011] 25,7 4274 4294 428,0 4280 210,0 210,
13/06/2011] 25,8 427,4 429,4 428,0 428,0 210,0 210,
14/06/2011] 25,8 427,4 4294 428,0 428,0 210,0 210,
15/06/2011] 25,3 427,4 4294 428,0 428,0 210,0 210,
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI501] TV TI501 [TV TI505 [ TV_PC508] TV_FC501] TV TI55 | TV _LC57
16/12/201 0,0 - 413,4 6,0 33212, 3716 57,6
17/12/201 0,0 - 414.6 6,0 28147,2 3780 65,0
18/12/201d 0,0 - 4145 6,0 30217,6 3756 65,4
19/12/201 0,0 - 415,1 5,6 26209,4  380,5 65,6
20/12/201 0,0 - 414,9 55 20027,77  386,5 65,5
21/12/201d 0,0 - 414,9 57 247758  380,9 61,4
22/12/201d 0,0 - 415,0 5,7 25593,2 3804 60,0
23/12/201d 0,0 - 413,0 6,4 28904,  377,2 60,0
24/12/201d 0,0 - 4122 6,8 299953 3744 60,0
25/12/201d 0,0 - 408,5 6,4 28530,6  368,9 60,0
26/12/201 0,0 - 406,1 6,2 23878,2 3695 60,0
27/12/201d 0,0 - 405,6 6,1 219981 3715 60,0
28/12/201d 0,0 - 405,6 6,1 22006,4  371,2 60,0
29/12/201 0,0 - 410,5 6,2 22006,9  374,3 60,0
30/12/201d 0,0 - 410,7 6,2 22299, 3741 60,0
31/12/201d 0,0 - 410,8 6,2 23501,9  372,7 60,0
01/01/2011] 0,0 - 411,8 6,2 23499,3  373,0 60,0
02/01/2011] 0,0 - 410,6 6,2 23501, 3719 60,0
03/01/201] 0,0 - 409,0 6,1 23491,77 3709 60,0
04/01/2011] 0,0 - 409,0 6,1 235209 3710 60,0
05/01/2011 0,0 - 409,2 6,1 23504,7 3716 60,0
06/01/2011] 0,1 - 409,3 6,1 23502, 3719 60,0
07/01/2011] 0,0 - 409,1 6,1 234951 3715 60,0
08/01/2011] 0,0 - 409,2 6,1 22644,0 3730 60,0
09/01/2011] 0,1 - 410,7 6,8 30936,2 3722 60,0
10/01/2011 0,0 - 410,9 6,9 329924  370,6 60,0
11/01/2011] 0.1 - 4111 6,9 33001,77  370,7 60,0
12/01/2011] 0,1 - 411,3 7,0 33009,2  371,3 60,0
13/01/2011 0,1 - 411,2 7,0 35914,3 3684 60,0
14/01/2011 0,0 - 411,0 7,0 36011,  368,0 60,0
15/01/2011] 0,2 - 411,3 7,0 35992,  368,7 60,0
16/01/2011] 0,1 - 4112 7,0 31743, 3727 60,0
17/01/2011] 0.1 - 4112 7,0 30013, 3744 60,0
18/01/2011] 0,3 - 411,1 7,0 318153  372,3 60,0
19/01/2011] 0,3 - 4111 7,0 32452, 3716 60,0
20/01/2011] 0,2 - 4111 7,0 324949 3714 60,0
21/01/2011 0,1 - 408,0 6,8 31489,7 3709 60,0
22/01/2011 0,3 - 402,1 7,0 33651,7]  369,9 60,0
23/01/2011 0,3 - 401,9 7,0 340051 3696 60,0
24/01/2011] 0,2 - 401,8 7,0 33991,  369,5 60,0
25/01/2011] 0,4 - 401,7 7,0 33989,  369,5 60,0
26/01/2011] 05 - 402,0 6,9 33970,77 3699 60,0
27/01/2011] 0,3 - 402,0 7,0 33996,  369,6 60,0
28/01/2011 0,3 - 401,8 7,0 33978, 3699 60,0
29/01/2011 0,3 - 4015 7,0 33984, 3699 60,0
30/01/2011] 0,4 - 401,6 7,0 33996,2  369,9 60,0
31/01/2011 05 - 401,7 7,0 34018, 3695 60,0
01/02/2011] 0,6 - 401,6 7,0 339942 3695 60,0
02/02/2011] 0,4 - 4015 7,0 34002, 3696 60,0
03/02/2011] 0,4 - 401,8 6,9 33999,  369,6 60,0
04/02/2011] 0,6 - 4035 6,9 33983,  369,3 60,0
05/02/2011] 0,4 - 402,0 6,9 33980,4  368,7 60,0
06/02/2011] 05 - 276,3 4.2 27139,  263,6 41,7
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha [ TV_PI501] TV _TI501 [ TV TI505 [ TV_PC508[ TV_FC501][ TV _TI55 [ TV_LC57

07/02/2011 0,5 26,4 115,2 55 24 3458 293,8 67,9
08/02/2011 0,4 - 89,7 8,0 27 354,6 375,7 62,1
09/02/2011 0,5 - 51,9 8,0 29 396,7 373,7| 60,0
10/02/2011 0,6 - 52,0 8,0 30 765,5 372,6 60,0
11/02/2011 0,6 - 48,1 8,1 31 006,0 373,0 60,0
12/02/2011 0,6 - 49,8 8,1 31 016,2 372,6 60,0
13/02/2011 0,4 - 43,1 8,2 30 986,8 372,2 60,0
14/02/2011 0,5 - 46,3 8,2 31 001,4 372,7 60,0
15/02/2011 0,6 - 44,9 8,1 31 010,8 3721 60,0
16/02/2011 0,7 - 45,9 8,0 31 001,1] 372,0 60,0
17/02/2011 0,6 - 45,4 8,0 32 419,5 370,7 60,0
18/02/2011 0,6 - 45,2 8,0 33 005,5 370,1 60,0
19/02/2011 0,6 - 44,9 8,1 33 009,8 370,3 60,0
20/02/2011 0,6 - 44,9 8,1 32 977,2 370,5 60,0
21/02/2011 0,6 - 43,9 8,1 33 009,8 370,5 60,0
22/02/2011 0,6 - 44,6 8,1 33 007,3 3704 60,0
23/02/2011 0,6 - 44,6 8,1 33012,3 370,5 60,0
24/02/2011 0,6 - 46,7 8,1 32 998,0 370,4 60,0
25/02/2011 0,7 - 515 8,1 32 987,5 370,5 60,0
26/02/2011 0,6 - 47,5 8,1 33 003,2 370,5 60,0
27/02/2011 0,6 - 46,5 8,1 32 992,0 370,5 60,0
28/02/2011 0,6 - 47,3 8,1 33 001,0 370,7 60,0
01/03/2011 0,7 - 45,5 8,0 33 300,5 370,6 60,0
02/03/2011 0,5 33,6 107,7 2,6 31089,2 202,1 244
03/03/2011 0,7 30,4 112,4 51 26 819,8 297,( 40,9
04/03/2011 0,7 - 99,8 7,8 29735,8 373,7 55,0
05/03/2011 7,3 - 96,1 7,8 30 011,7 373,2 55,0
06/03/2011 8,1 - 89,6 7,8 30 001,5 373,1 55,3
07/03/2011 8,2 - 91,8 7,8 30 004,0 372,9 59,5
08/03/2011 8,1 - 88,9 7,8 29 998,3 373,0 60,0
09/03/2011 8,1 - 90,9 7,7 299929 3734 60,0
10/03/2011 8,1 428,3 89,2 7,7 29994,( 373,4 60,0
11/03/2011 8,0 428,4 378,3 7,5 30 013,8 373,1 60,0
12/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,5 30 004,4 373,1 60,0
13/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,6 29 990,6 373,2 60,0
14/03/2011 8,1 428,4 415,4 7,6 29 994,7 373,2 60,0
15/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,6 30 000,1 373,2 60,0
16/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,6 30 611,7 372,17 60,0
17/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,5 32 016,4 371,3 60,0
18/03/2011 8,0 428,4 415,3 7,5 32 003,4 371,4 60,0
19/03/2011 8,0 428,3 415,3 7,5 32 003,4 371,4 60,0
20/03/2011 8,0 428,3 415,3 7,5 32 018,2 371, 60,0
21/03/2011 8,1 428,4 415,4 7,6 31 966,6 371,8 60,0
22/03/2011 8,0 428,4 415,3 7,5 31 980, 371,7 60,0
23/03/2011 8,0 428,4 415,3 7,5 32 009,% 371,6 60,0
24/03/2011 8,0 428,4 415,4 7,5 31 959,% 3717 60,0
25/03/2011 8,0 428,3 415,3 7,5 31 993,6 371,8 60,0
26/03/2011 8,1 428,4 415,3 7,6 32 010,2 371,9 60,0
27/03/2011 8,0 428,4 415,2 7,5 32 009,4 3717 60,0
28/03/2011 8,1 428,4 415,2 7,6 32 030, 371,8 60,0
29/03/2011 8,1 428,4 415,2 7,6 32 000,3 371,8 60,0
30/03/2011 8,1 428,4 415,2 7,6 31975,4 371,9 60,0
31/03/2011 8,1 428,4 415,2 7,6 31 996,6 3717 60,0

01/04/2011 - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion-n de la unidad de Viscorreduactidel 16 de
diciembre del 2012 al 15 de junio del 2011 (corduian)

Fecha | TV PI501] TV TI501 [TV TI505 [ TV_PC508] TV_FC501] TV TI55 | TV _LC57
02/04/2011 - - - - - - -
03/04/2011 - - - - - - -
04/04/2011] 81 4284 4153 7.6 32009,2 3718 60,0
05/04/2011] 8,1 428,4 415,2 7,6 32006,3 3717 60,d
06/04/2011 8.1 428,4 4151 76 32014,  37L% 60,0
07/04/2011] 81 4284 4152 7.6 319924 3716 60,0
08/04/2011] 8,1 428,4 415,2 7,6 319959 3721 60,0
09/04/2011] 8.1 4285 415,3 76 31987,9 3718 60,0
10/04/2011] 8.1 4285 4153 7.6 319937 3719 60,0
11/04/2011] 8.1 4285 415,3 7,6 32011,2 3718 60,0
12/04/2011] 8.1 4285 4152 76 319998  37L7 60,d
13/04/2011] 8.1 4285 4152 7.6 320044  37L7 60,0
14/04/2011] 8.1 428,4 415,2 7,6 319928 3716 60,0
15/04/2011] 8,1 428,4 4152 76 31956,] 3716 60,0
16/04/2011] 8.2 4285 4152 7.7 31997,9 3707 60,0
17/04/2011] 8,2 428,4 415,1 7,6 32012,6  370,3 60,0
18/04/2011] 8,2 428,4 4151 7,7 319926  370,1 60,0
19/04/2011] 8.2 4285 4152 7.7 319912 3701 60,0
20/04/2011] 8,2 4285 415,2 7,6 31996,6 3712 60,0
21/04/2011 8.1 428,4 4152 76 32036,4  37L7 60,d
22/04/2011] 8.1 4284 4152 7.6 31985, 371,9 60,0
23/04/2011] 8.1 428,4 4152 7,6 319957 3719 60,0
24/04/2011 8.1 428,4 4152 76 320216 3718 60,0
25/04/2011] 8.1 4284 4151 7.6 32039,9  37L7 60,0
26/04/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 32 034, 3717 60,d
27/04/2011 8.1 428,4 4151 76 32019,9 3718 60,0
28/04/2011] 8.1 4284 4152 7.6 319975 3719 60,0
29/04/2011] 81 428,4 4152 7,6 319839 3718 60,0
30/04/2011 8.1 428,4 4151 76 31989,3 3719 60,0
01/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 319923 3718 60,0
02/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 319934 3718 60,0
03/05/2011 8.1 428,3 4151 76 319975 3718 60,0
04/05/2011] 8.1 4283 4151 7.6 32019,  37L7 60,0
05/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 319754 3716 60,0
06/05/2011 8.1 428,4 4152 76 31981,8 3718 60,0
07/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 319929 3718 60,0
08/05/2011] 8,2 428,4 415,1 7,6 320025 3719 60,0
09/05/2011] 8.1 428,4 4151 76 32029, 3719 60,0
10/05/2011] 8.1 4284 415,0 7.6 320875 3718 60,0
11/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 32059,9 3717 60,d
12/05/2011] 8,1 428,4 4151 76 320456 3718 60,0
13/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 32060, 3718 60,0
14/05/2011] 8,1 428,4 415,1 7,6 32074,3 3718 60,0
15/05/2011] 8,1 428,4 4151 76 32053,2  37L7 60,d
16/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 319436  37L7 60,0
17/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 319534 3717 60,d
18/05/2011] 8,1 428,4 4151 76 319899  37L7 60,d
19/05/2011] 8.1 4284 4150 7.6 32037,1  37L7 60,0
20/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 319882 3719 60,0
21/05/2011 8.1 428,4 415,0 76 320055 3718 60,0
22/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 32019,9 3716 60,0
23/05/2011] 81 428,4 415,0 7,6 320053 3711 60,0
24052011 8.1 428,4 4151 76 32001,8 3717 60,d
25/05/2011] 8.1 428,4 415,1 7,6 320069 3717 60,0
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV PI501] TV TI501 [TV TI505 [ TV_PC508] TV_FC501] TV TI55 | TV _LC57
26/05/2011] 8,2 428,4 415,1 7,6 32016, 3714 60,0
27/05/2011 8.1 428,4 4151 7,6 31947,2 3713 60,0
28/05/2011] 8.1 4284 4151 7.6 319774  371% 60,0
29/05/2011] 8.1 428,4 415,2 7,6 31978,2  37L7 60,d
30/05/2011 8.1 428,4 4151 75 320444 3713 60,0
31/05/2011 7.7 4271 4139 7.1 320175 3685 60,0
01/06/2011 7.6 426,3 413,4 7.1 32013,8  368,3 60,0
02/06/2011 7.6 426,4 4134 7.1 31978% 3682 60,0
03/06/2011] 7.7 4270 4139 7.2 319805 3685 60,0
04/06/2011 7.7 427,3 414,0 7,2 32013, 368,4 60,0
05/06/2011 7.7 427,3 4140 7,2 31999,6  368,3 60,0
06/06/2011 7.6 4273 4138 7.1 320105  366,8 60,0
07/06/2011 7.2 426,6 412,9 6,7 31978%  363,2 60,0
08/06/2011 7.2 426,4 412,7 6,7 320284  363,0 60,0
00/06/2011] 7.2 426,2 4126 6,7 317266 3635 60,0
10/06/2011] 7.2 426,2 412,7 6,7 30976,6  364,3 60,0
11/06/2011] 7.1 426,2 4127 6,7 303045  364,9 60,1
12/06/2011] 7.2 426,2 4127 6,7 28 006, 366,6 60,0
13/06/2011] 7.2 426,2 412,8 6,8 280129  366,3 60,0
14/06/2011] 7.2 426,3 4127 6,8 279886  366,0 60,0
15/06/2011] 7.2 426,3 4125 6,8 280064 3655 60,0
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV TI58]TV TI52 [TV LC56 [TV TI111 [TV FC112[TV FC61[TV Fl418
16/12/2010 3615 326,2 65,0 187,2 44579 17 184,6 4,8
17/12/2010 357,9 319,1 65,0 194,5 106041 18839,0 72,8
18/12/2010 356,6 3243 64,9 188,3 93439 177206 43,0
19/12/2010 359,6 326,5 65,0 181,0 6880,4 170014 7.7
20/12/2010 361,0 326,2 60,7 180,9 73241 17 338,3 50,9
21/12/2010 358,3 327,2 60,0 183,1 84694 179995 1,9
22/12/2010 358,8 329,8 60,0 180,1 74999 179992 0,0
23/12/2010 357,4 324,7 60,0 180,3 7500, 18 000,4 7.9
24/12/2010 355,0 3215 60,0 178,9 75000 179993 7.7
25/12/2010 346,7 317,8 59,4 189,5 66349 179145  216)3
26/12/2010 342,1 314,1 59,9 181,8 54737 169997  310/6
27/12/2010  340,0 306,1 60,1 177.6 57474 179020 4875
28/12/2010 338,4 300,2 60,0 176.,6 8112,4 180005  733/6
29/12/2010 337,2 2975 60,0 176,2 8108,7 17466,4 7828
30/12/2010 337,4 2954 60,0 176.,4 80538 167966  762)9
31/12/201d 337,4 294,1 60,0 175,7 85003 17500,8 8024
01/01/2011 337,7 295,0 60,0 176,0 85000 17500,0  620/1
02/01/2011] 337,3 295,7 60,0 177,0 85000 174995  641[0
03/01/2011 339,1 304,5 60,0 177,5 85004 17500,6 5448
04/01/2011 339,2 303,6 60,0 177,2 84994 174987 6295
05/01/2011 342,6 312,1 59,7 187,3 84994 175004  269)5
06/01/2011 342,6 306,1 60,0 180,4 85000 17500,1 1342
07/01/2011 339,9 300,9 60,0 179,4 84998 174993 6783
08/01/2011 342,1 305,9 60,0 180,3 85000 175002 538l6
09/01/2011 351,0 3135 60,0 179,0 80502 17064,2 4653
10/01/2011 353,0 323,7 59,5 187,8 75201 17550,7  187/6
11/01/2011] 352,1 314,0 60,0 181,4 70003 180000 5083
12/01/2011] 351,1 302,9 60,0 180,4 6999, 18000,4 10226
13/01/2011] 350,2 308,7 60,0 179,9 7000, 179995  592)9
14/01/2011] 3495 306,6 60,0 179,3 69996 179994  639)6
15/01/2011] 350,6 307,5 60,0 179,3 70001 179988  576[0
16/01/2011 354,0 3155 60,0 180,2 70002 18000,4  496[0
17/01/2011] 3556 317,7 60,0 180,9 70000 18000,3 5094
18/01/2011] 353,2 314,4 60,0 179,7 72504 179993 6733
19/01/2011 3534 318,8 60,1 180,2 8000, 186037 5908
20/01/2011] 354,0 320,6 59,8 180,4 80257 185992  505|0
21/01/2011 355,6 334,0 44,2 194,2 83894 15210,7  118)5
22/01/2011] 355,1 329,2 44,9 182,8 5308, 191394 2068
23/01/2011] 352,3 313,7 49,9 177,5 64689 19500,1 7491
24/01/2011] 351,9 311,6 50,0 177,4 64993 194992  587)9
25/01/2011 351,0 310,5 50,0 177,1 65690 19500,8 8903
26/01/2011] 3545 3232 48,1 179,9 6940,7 194416 6653
27/01/2011] 351,6 310,9 60,0 179,5 70004 19000,4 8411
28/01/2011] 352,8 314,0 59,9 179,0 70000 189997  700)5
29/01/2011] 351,8 308,9 60,0 179,1 70653 190010 10574
30/01/2011 352,4 312,9 60,0 179,2 71990 189991  900/4
31/01/2011 350,4 305,0 60,0 178,5 71999 189995 12785
01/02/2011 349,9 303,5 60,0 178,9 72004 189994 13304
02/02/2011] 352,6 313,9 60,0 178,9 7200,1 189936 8618
03/02/2011] 355,0 325,8 51,5 181,0 68564 194347  556)5
04/02/2011] 356,3 336,0 55,3 186.,6 54513 202615  544[3
05/02/2011 347,7 296,7 60,1 176,7 6850,3 20000,1 1487,0
06/02/2011] 252,8 225,4 75,9 123,3 46268 93529 6541
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV TI58]TV TI52 [TV LC56 [TV TI111 [TV FC112[TV FC61[TV Fl418
07/02/2011] 284,8 230,7 49,1 132,9 137810 10504 7363
08/02/2011 367,3 307,1 59,9 180,7 98753 199746  432)9
09/02/2011] 370,8 329,1 60,0 185,3 104996 199985 34,8
10/02/2011] 364,6 302,0 60,1 179,1 10500,6 20002,2 10105
11/02/2011 368,6 319,9 59,9 183,8 105004 199992  128|9
12/02/2011] 365,0 305,1 60,1 178,7 10500,8 20001,7 947/6
13/02/2011] 360,3 289,1 60,0 175,7 108828 20001,6 15947
14/02/2011 364.4 305,1 60,0 178,9 11500,8 201552  776/0
15/02/2011] 364,6 307,4 59,9 1835 142881 204989  647|7
16/02/2011] 366,7 316,3 60,0 186,3 15000, 204992  387/6
17/02/2011] 364,9 312,0 59,7 185,7 15000, 204997 5854
18/02/2011] 362,6 302,7 60,1 184,5 14999p 205193 10998
19/02/2011] 364,0 308,9 60,0 184.,6 149990 20500,3  638/0
20/02/2011] 363,8 306,2 59,9 183,9 149996 20497,8  592|3
21/02/2011] 362,7 303,5 60,0 183,9 15000,7 20500,8  788|0
22/02/2011] 363,2 305,8 60,0 184,0 15000,8 20500,2  106/4
23/02/2011] 363,2 306,3 60,0 183,8 149997  20499,7 21,6
24/02/2011] 363,5 307,6 60,0 1843 150000 205005  334[2
25/02/2011] 362,8 304,5 60,0 184,0 149990 204998  566/6
26/02/2011 362,0 299,3 60,0 182,6 149994 20500,3  867/0
27/02/2011] 362,7 304,6 60,0 1835 150018 20500,4 8567
28/02/2011] 363,8 308,5 60,0 184.,6 150004 20501,2  669|8
01/03/2011 361,9 298,4 60,0 182,3 15000,0 204998 10625
02/03/2011 191,7 164,7 33,5 73,9 46393 27479 2306
03/03/2011] 280,8 243,3 55,4 100,4 44019 83030 0,0
04/03/2011 353,7 318,1 62,4 182,2 69692 15520,2 3235
05/03/2011 358,7 313,9 60,0 187,0 100738 196894  376/3
06/03/2011] 356,4 297,6 60,0 181,2 127676 20001,1 1 06%,2
07/03/2011 353,2 285,0 60,0 181,2 125190 193487 18837
08/03/2011 356,1 2917 59,9 182,5 117917 226657 15311
00/03/2011 363,7 320,3 60,0 183,7 12000,0 22667,5  438[7
10/03/2011 361,3 3111 60,0 180,7 121496 22667,3  661]9
11/03/2011] 359,3 307,7 60,0 178,5 125008 22666,5  852/0
12/03/2011] 360,2 309,5 60,0 179,0 12500,0 22667,8  752|3
13/03/2011 3616 309,5 60,0 179,4 124990 22666,5  698/3
14/03/2011] 359.8 306,3 60,0 178,0 127494  22666,6  971|9
15/03/2011] 359,9 303,0 60,0 178,5 12800,8 22667,6 10845
16/03/2011 360,8 306,9 59,9 178,6 12800,1 22666,3 651
17/03/2011] 357,7 2992 60,0 177,9 127990 22667,9 14229
18/03/2011] 359,8 310,2 60,0 181,9 168334 226680 899
19/03/2011 359,4 307,5 60,0 179,2 119996 22666,4 10550
20/03/2011] 359,9 314,2 60,0 180,8 120000 22666,6  655/2
21/03/2011] 3577 310,1 60,0 179,6 12000,1 22667,0 844[1
22/03/2011] 359,5 315,2 60,0 181,2 120006 22667,6  593|5
23/03/2011] 358,3 311,7 60,0 178,4 12000,1 22666,8  688|7
24/03/2011] 358,0 308,1 60,0 178,2 119996 22667,1  777/8
25/03/2011] 357,6 306,5 60,0 177,9 121870 22667,0 922/6
26/03/2011] 358,5 308,9 60,0 180,1 130002 22666,3  637/6
27/03/2011] 360,1 316,4 60,0 181,5 129998 22667,5  545/5
28/03/2011] 358,3 309,1 60,0 180,4 13000,6 22666,4 8204
29/03/2011] 359,1 312,3 60,0 181,0 13000,1 22667,1  655/0
30/03/2011] 358,5 313,7 60,0 180,8 13000,1 22667,2  718|7
31/03/2011 358,4 310,5 60,0 180,8 129994 226656 8114
01/04/2011] - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV TI58]TV TI52 [TV LC56 [TV TI111 [TV FC112[TV FC61[TV Fl418
02/04/2011] - - - - - - -
03/04/2011] - - - - - - -
04/04/2011] 359,5 303,4 60,0 181,2 134990 22666,8 11987
05/04/2011] 360,3 307,3 60,0 181,8 13500,1 22 666,4  945[2
06/04/2011 359,9 308,8 60,0 181,4 134998 22667,1  990|3
07/04/2011] 359,4 305,0 60,0 181,0 13500,1 22667,1 10258
08/04/2011] 361,4 307,2 60,1 182,1 13500,2 22667,4 10793
00/04/2011 358,9 302,4 59,9 180,3 135002 226659 13696
10/04/2011] 361,0 308,6 60,0 181,7 134997 226681  946/0
11/04/2011 360,4 306,4 60,0 181,3 134996 22667,4  950/6
12/04/2011] 359,2 303,9 60,0 180,4 134990 22667,0 12011
13/04/2011] 357,2 299,6 60,1 179,6 134990 226684 16986
14/04/2011] 358,2 301,5 59,9 180,1 134994 22666,2 1 304,3
15/04/2011 359,3 305,3 60,0 180,4 13500,7 22667,6 11681
16/04/2011] 362,2 319,0 60,0 185,7 135004 22667,0  409|5
17/04/2011 359,3 305,7 60,1 180,6 134990 22667,6 9911
18/04/2011] 360,7 311,3 60,0 182,2 13500,f 22667,5  553|1
19/04/2011] 357.4 305,3 60,0 178,4 13500,1 22666,7 12488
20/04/2011 360,4 308,8 60,0 179,9 13500,1 22666,6  905|1
21/04/2011] 360,9 302,1 60,0 178,5 134990 22666,8  900|3
22/04/2011] 361,4 309,8 60,0 180,9 135000 22667,4 7944
23/04/2011 359,6 297,6 60,0 177,8 13500,8 22667,7 14712
24/04/2011] 360,7 306,4 60,0 180,5 134990 22666,8  922/6
25/04/2011] 361,1 308,5 60,0 180,5 134996 226658  877/5
26/04/2011] 360,9 306,0 60,0 179,9 135004 22667,9 11304
27/04/2011 360,6 304,1 60,0 179,6 134997 22667,0 11282
28/04/2011] 360,4 301,8 60,0 179,0 13500,7 22667,1 12881
29/04/2011 362,4 309,2 60,0 181,2 13500,2 22 666,4  735|7
30/04/2011 361,6 311,3 60,0 181,1 13500,1 22666,1  713|7
01/05/2011] 361,3 310,2 60,0 179,8 135000 22666,2  757|2
02/05/2011 362,2 312,5 60,0 180,9 134996 22667,9  691/9
03/05/2011] 363,5 316,3 60,0 181,4 134948 226632  378/4
04/05/2011 362,2 313,0 60,0 180,7 134998 22667,1  750|7
05/05/2011] 362,0 314,6 60,0 180,6 134997 22667,3  432[0
06/05/2011 362,6 315,9 60,0 181,1 134998 22666,3  443|5
07/05/2011 361,9 311,2 60,0 180,7 135006 226669  798/0
08/05/2011 363,7 319,8 60,0 181,9 13500,0 22667,7  406/0
09/05/2011 363,6 318,8 60,0 182,7 13500, 22666,9 2594
10/05/2011] 362,1 3125 60,0 181,0 135004 22667,2 677/4
11/05/2011] 362,1 311,8 60,0 181,2 134997 22666,7  847/5
12/05/2011 362,6 313,6 60,0 180,6 13500, 22666,7  735/5
13/05/2011] 363,3 316,3 60,1 181,6 13500,6 226684  715/5
14/05/2011] 361,6 306,9 59,9 179,3 13500,7 22666,9 9794
15/05/2011] 361,1 306,9 60,1 179,8 134990 226682 10149
16/05/2011] 3625 313,6 60,0 181,0 13500,8 22667,0  760/0
17/05/2011 361,4 305,8 60,0 179,2 13500,0 22666,1  994/0
18/05/2011] 363,1 317,2 60,0 181,1 13500,0 22666,8  621|8
19/05/2011] 3615 309,9 60,1 179,9 135004 226681  932/9
20/05/2011 363,8 318,5 60,0 181,9 134996 22666,7  444[5
21/05/2011 362,4 312,3 60,0 180,0 13500,4 22667,1  685]2
22/05/2011] 363,3 314,4 60,0 180,7 13500,6 22667,3  551/6
23/05/2011] 361,9 311,6 60,0 179,5 13500,0 22667,8  704/6
24/05/2011] 362,2 310,4 60,0 180,3 13500,7 22667,8  835/0
25/05/2011] 363,0 316,2 60,0 180,5 134997 226653  542[2
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV TI58]TV TI52 [TV LC56 [TV TI111 [TV FC112[TV FC61[TV Fl418
26/05/2011 361,0 305,4 60,0 178,8 134995 22666,9 10585
27/05/2011 364,0 320,3 60,0 182,3 134990 22667,3  473)2
28/05/2011] 362,5 313,4 60,0 179,8 134995 22667,0 7911
29/05/2011 363,3 316,4 60,0 180,7 13500, 22667,1  633[9
30/05/2011 360,8 304,2 60,0 178,3 13500,1 22666,5 10360
31/05/2011 359,1 306,9 60,0 179,2 13500,1 22666,8  896/8
01/06/2011 360,3 310,5 60,0 179,4 13500, 22666,9  500|8
02/06/2011 359,7 308,6 60,0 178,7 13500,1 226681  464/6
03/06/2011] 358,5 305,3 60,0 179,5 135000 226669  968/8
04/06/2011] 358,3 305,2 60,0 179,8 13500, 22667,1  925/5
05/06/2011] 358,3 305,4 60,0 179,4 134997 22667,4  956/1
06/06/2011] 353,4 2884 60,0 178,4 135000 22667,5 17042
07/06/2011] 352,0 297,6 60,0 178,2 13500,8 22666,6 11089
08/06/2011 352,7 297.8 60,0 179,4 13500,6 22666,9 10522
09/06/2011] 354,6 302,7 60,0 178,1 135006 226681  664|1
10/06/2011] 355,1 303,2 60,0 178,9 13500, 22667,1  799/6
11/06/2011 357,0 307,7 60,0 181,8 117596 19533,8 5467
12/06/2011] 358,9 311,0 64,9 180,7 81551 169998 4963
13/06/2011 357,6 305,8 65,0 179,5 81994 17000,7 6069
14/06/2011 358,8 311,8 65,0 180,0 82004 17366,5 5732
15/06/2011] 353,9 2925 65,0 175,0 86904 179999 13414
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV FI97[TV TI50 [TV _TC51 [TV PC99[TV FI100 [TV LC101 [TV LC102
16/12/2010 3211,9| 1359 132,8 45 446,3 40,0 54,7
17/12/201d 40762 | 1325 129,5 45 500,2 40,0 54,3
18/12/2010 37143 | 1325 1295 45 488,1 40,0 52,6
19/12/2010 40259 | 133,1 130,1 45 483,1 40,0 55,0
20/12/2010 4959,0| 1333 130,3 45 4958 40,0 50,0
21/12/201d 38695| 1329 129,9 45 4845 40,0 50,0
22/12/201d 35034 | 1330 130,0 4.6 472,8 40,0 50,0
23/12/201d 37103 | 1331 130,1 45 511,8 40,0 50,0
24/12/201d 38886 | 1330 130,0 45 518,2 40,0 50,0
25/12/2010 3382,9| 1338 130,9 45 463,8 40,0 50,1
26/12/201d 3741,8| 1313 128,3 45 440,7 40,0 49,1
27/12/201d 43207 | 1311 128,1 45 4623 40,0 50,0
28/12/201d 44972 1311 128,0 45 475,9 40,0 50,0
29/12/201d 73413| 1311 128,1 45 598,4 40,0 55,3
30/12/2010 78417 1307 127,7 45 635,0 40,0 57,4
31/12/201d 73913| 1310 128,0 45 611,2 40,0 50,0
01/01/2011 72637| 1310 128,0 45 590,6 40,0 50,0
02/01/2011 6376,7| 1310 128,0 45 536,5 40,0 50,0
03/01/2011 4587,0| 1310 128,0 45 473,3 40,0 50,0
04/01/2011 44459| 1316 128,6 45 476,6 40,0 50,0
05/01/2011 3947,4| 1344 1315 45 4755 40,0 50,7
06/01/2011 44491 | 1330 130,0 45 476,3 40,0 50,0
07/01/2011 49013 | 1330 130,0 45 4751 40,0 50,0
08/01/2011 46257 | 1331 130,0 45 467,7 40,0 50,0
00/01/2011 48230| 1323 129,3 45 547,5 40,0 50,0
10/01/2011 3359,9 | 137,9 134,8 45 520,8 36,9 59,8
11/01/2011 42905 | 135,0 132,0 45 525,4 34,4 60,0
12/01/2011 49987 | 135,0 132,0 45 5445 35,0 60,0
13/01/2011 4439,6 | 1335 130,5 45 533,6 36,5 60,0
14/01/2011 45165| 133,0 130,0 45 536,1 38,0 60,0
15/01/2011 45488 | 133,0 130,0 45 537,9 38,0 60,0
16/01/2011 4611,7 | 133,0 130,0 45 540,9 38,0 60,0
17/01/2011 4566,9 | 133,0 130,0 45 538,1 38,0 60,0
18/01/2011 4679,8| 131,9 128,9 45 546,6 37,0 60,0
19/01/2011 4204,8| 132,0 129,0 45 527,8 37,0 60,0
20/01/2011] 38785| 1326 1295 45 513,1 36,7 59,6
21/01/2011 2297,0| 1420 139,0 4.4 438,3 38,4 49,0
22/01/2011] 29557 | 1363 133,4 45 479,3 39,0 54,1
23/01/2011] 41566 | 1330 130,0 45 505,6 39,0 55,0
24/01/2011] 42225| 1330 130,0 45 526,3 39,0 55,0
25/01/2011] 4733,0| 1331 130,0 45 540,9 39,0 55,0
26/01/2011] 37454 | 1333 130,3 45 506,3 39,0 52,2
27/01/2011] 43303 | 1330 130,0 45 514,8 39,0 55,0
28/01/2011] 41958| 1330 130,0 45 519,1 39,0 55,0
29/01/2011] 45492 | 1331 130,0 45 532,7 39,0 55,0
30/01/2011 43482 1330 130,0 45 525,2 39,0 55,0
31/01/2011 49357 | 1330 130,0 45 542,4 39,0 55,0
01/02/2011 5300,7| 1330 130,0 45 563,2 39,0 55,0
02/02/2011] 40885| 1330 130,0 45 514,5 39,0 55,0
03/02/2011 31553 | 1351 132,1 45 485,8 39,0 53,3
04/02/2011 28572 1363 133,3 45 470,8 39,0 50,4
05/02/2011 58106 | 1311 128,0 45 569,4 39,0 55,0
06/02/2011 29028 90,5 88,4 3,2 297,7 55,7 52,8
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV_FI97|TV_TI50 |TV_TC51 | TV_PC99|TV_FI100|TV_LC101 | TV_LC102
07/02/2011 4192,2 103,1 100,3 3,2 465,1 35,9 52,5
08/02/2011 6 704,2 131,0 128,0 4,5 620,8 39,6 50,9
09/02/201% 4 219,0 131,0 128,0 4,5 543,1 40,0 55,0
10/02/2011 6821,1 131,0 128,1 4,5 643,6 37,2 55,0
11/02/2011 5590,9 130,9 128,0 4,5 612,8 35,1 50,0
12/02/2011 6 528,0 131,0 128,0 4,5 663,7 38,0 50,0
13/02/2011 9 208,1 131,0 128,0 4,6 765,9 38,0 50,0
14/02/2011 7111,5 131,0 128,0 4,5 693,2 37,2 50,0
15/02/2011 6 245,1 130,9 128,0 4,5 683,6 35,1 48,8
16/02/2011 4 939,1 130,9 128,0 4,5 607,8 35,0 47,9
17/02/2011 5032,4 130,4 127,5 4,5 605,2 36,0 49,0
18/02/2011 5 352,3 131,7 128,7 4,5 603,8 38,0 50,0
19/02/2011 5 284,1 129,8 126,9 4,6 617,2 38,0 50,8
20/02/2011 5 804,3 130,7 127,8 4,5 647,5 38,0 54,6
21/02/2011 6 030,0 131,1 128,1 4,5 656,3 38,0 55,0
22/02/2011 5951,9 131,0 128,0 4,5 657,3 38,0 55,0
23/02/2011 5779,8 131,0 128,0 4,5 647,1 38,0 50,8
24/02/2011 5603,1 131,0 128,0 4,5 644,2 38,0 50,0
25/02/2011 5 968,8 131,0 128,0 4,5 668,0 38,0 50,0
26/02/2011 6 373,7 131,0 128,0 4,5 682,2 38,0 49,0
27/02/2011 6 045,1 130,9 127,9 4,5 668,1 38,0 46,6
28/02/2011 5549,7 131,0 128,1 4,5 636,7 38,0 49,8
01/03/201% 6 334,3 130,9 128,0 4,5 683,8 38,0 52,3
02/03/2011 816,5 56,4 54,1 2,5 97,1 22,7 27,8
03/03/2011 2 033,6 93,1 90,5 3,8 216,8 35,8 36,3
04/03/201% 6 510,0 131,7 128,7 4,5 605,2 40,0 56,7
05/03/201% 6871,1 132,1 129,1 4,5 644,1 40,0 51,4
06/03/2011 8 447,2 132,1 129,2 4,5 724,5 40,0 54,0
07/03/201% 11 583,7 131,7 128,8 4,6 908,6 36,1 51,7
08/03/201% 9 633,7 132,4 129,5 4,5 751,6 38,0 51,3
09/03/2011 4 679,2 132,5 129,5 4,5 531,3 38,0 55,0
10/03/2011 5 485,3 132,0 129,0 4,5 572,5 38,0 55,0
11/03/2011 6 461,4 130,9 127,9 4,5 591,5 38,0 55,0
12/03/2011 6 084,3 1311 128,1 4,5 581,8 38,0 55,0
13/03/2011 5 645,0 130,9 127,9 4,5 568,6 38,0 55,0
14/03/2011 6 202,8 131,0 128,0 4,5 571,0 38,0 55,0
15/03/2011 6 106,1 131,0 128,0 4,5 573,1 38,0 55,0
16/03/2011 5 670,6 130,7 127,7 4,5 559,1 38,0 55,0
17/03/2011 6 072,5 131,0 128,0 4,5 574.8 38,0 55,0
18/03/2011 5 304,7 130,2 127,2 4,5 556,2 38,0 50,7
19/03/2011 5615,4 130,9 127,9 4,5 559,7 38,0 50,0
20/03/2011 5 208,8 130,6 127,6 4,5 546,9 37,2 50,0
21/03/2011 57718 131,0 128,0 4,5 563,1 36,0 50,0
22/03/2011) 5212,5 130,1 127,1 4,5 559,2 36,0 50,0
23/03/2011 5879,8 128,7 125,7 4,5 576,2 36,0 50,0
24/03/2011 6 044,0 128,8 125,8 4,5 580,9 36,0 50,0
25/03/2011 6461,0 128,7 125,8 4,5 596,2 36,0 50,0
26/03/2011 5 845,3 130,2 127,2 4,5 574,5 36,0 50,0
27/03/2011 4916,3 130,2 127,2 4,5 549,5 351 43,7
28/03/2011 5515,7 1311 128,1 4,5 559,3 35,0 43,1
29/03/2011 5 206,1 130,9 127,9 4,5 554,4 35,0 447
30/03/2011 51410 130,8 127,8 4,5 559,2 35,0 45,0
31/03/2011 5339,7 131,0 128,1 4,5 561,3 35,0 45,6
01/04/2011] - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV FI97[TV TI50 [TV _TC51 [TV PC99[TV FI100 [TV LC101 [TV LC102
02/04/2011] - - - - - - -
03/04/2011] - - - - - - -
04/04/2011 58439 | 1330 130,0 45 574,3 35,0 50,0
05/04/2011 5610,9| 1322 129,2 45 579,8 35,0 50,0
06/04/2011 59055| 130,9 128,0 45 602,3 35,0 50,0
07/04/2011 6110,4| 1310 127,9 45 601,6 35,0 50,0
08/04/2011 56436| 1309 127,9 45 587,4 35,0 50,0
00/04/2011 6876,5| 130,6 127,7 45 624,8 35,0 50,0
10/04/2011 5900,8 | 131,1 128,1 45 597,0 35,0 50,0
11/04/2011 6171,2| 131,0 128,0 45 607,3 37,9 50,0
12/04/2011 66651 | 131,0 128,0 45 623,3 38,0 50,0
13/04/2011 78864 | 131,0 128,1 45 678,6 38,0 50,1
14/04/2011 76250 | 130,8 127,9 45 665,8 38,0 49,9
15/04/2011 6820,8 | 131,0 128,0 45 634,8 38,0 50,0
16/04/2011 52409 | 130,9 127,9 45 579,3 38,0 49,9
17/04/2011 6 1634 | 131,0 128,1 45 615,7 38,0 50,0
18/04/2011 58394 | 1292 126,2 45 595,8 38,0 49,8
19/04/2011 74283 | 129,6 126.,6 45 626,5 38,0 50,0
20/04/2011 61469 | 1297 126,7 45 580,3 38,0 50,0
21/04/2011 60956 | 129,9 126,9 45 582,5 38,0 50,0
22/04/2011] 5890,1| 1310 128,0 45 576,6 38,0 50,0
23/04/2011 6372,1| 1310 128,0 45 601,7 38,0 50,0
24/04/2011 62335| 1310 128,0 45 581,0 38,0 50,0
25/04/2011] 6042,0| 1310 128,0 45 593,7 38,0 50,0
26/04/2011] 59582 | 130,9 127,9 45 588,5 38,0 50,0
27/04/2011] 60866 | 130,9 127,9 45 582,3 38,0 50,0
28/04/2011 61349| 1310 128,0 45 582,2 38,0 50,0
29/04/2011 54959 | 1309 127,9 45 575,8 38,0 50,0
30/04/2011 57052 | 1310 128,0 45 580,7 38,0 50,0
01/05/2011 5767,1| 1309 127,9 45 573,8 38,0 50,0
02/05/2011 5562,7| 1311 128,1 45 580,6 38,0 50,0
03/05/2011 49783 | 1308 127,9 45 556,6 38,0 50,0
04/05/2011 5190,7 | 130,7 127,7 45 558,7 38,0 50,0
05/05/2011 5229.8| 1309 127,9 45 556,5 38,0 50,0
06/05/2011 5186,7| 1304 127,4 45 563,5 38,0 50,0
07/05/2011 5576,6 | 1306 127,6 45 574,2 38,0 50,0
08/05/2011 4938,0| 1306 127,6 45 559,6 38,0 50,0
00/05/2011 48913 | 1310 128,0 45 554,3 39,9 51,3
10/05/2011 55989 | 130,7 127.8 45 579,4 40,0 55,0
11/05/2011 54195| 130,9 127,9 45 576,4 40,0 55,0
12/05/2011 5302,7 | 130,7 127,8 45 563,5 40,0 55,0
13/05/2011 5021,7 | 130,6 127,7 45 565,0 36,3 55,0
14/05/2011 56044 | 130,7 127,7 45 574,4 38,0 55,0
15/05/2011 5753,6 | 131,1 128,2 45 575,2 38,0 55,0
16/05/2011 5377,0| 130,9 127,9 45 571,6 38,0 55,0
17/05/2011 5616,8| 130,9 128,0 45 559,5 38,0 55,0
18/05/2011 50257 | 130,2 127,2 45 550,4 38,0 50,5
19/05/2011 56294 | 131,0 128,1 45 573,7 38,0 50,0
20/05/2011] 49996 | 130,9 127,9 45 559,1 38,0 50,0
21/05/2011 55085 | 130,9 127,9 45 569,9 38,0 50,0
22/05/2011] 5017,6| 1308 127.8 45 553,6 38,0 50,0
23/05/2011 53050| 1306 127,6 45 561,0 38,0 49,8
24/05/2011 54306 | 1310 128,1 45 573,2 38,0 49,9
25/05/2011] 53002 | 130,7 127,7 45 564,6 38,0 50,0




168

Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV FI97[TV TI50 [TV _TC51 [TV PC99[TV FI100 [TV LC101 [TV LC102
26/05/2011 58582 | 130,9 128,0 45 584,1 38,0 50,0
27/05/2011] 47436| 1297 126,7 45 542,6 38,0 50,0
28/05/2011 5262,7| 1305 127,5 45 557,0 38,0 50,0
29/05/2011 51645| 1306 127,7 45 560,6 38,0 50,0
30/05/2011 5874,4| 1309 127,9 45 576,9 38,0 50,0
31/05/2011 47981| 1304 127.3 45 501,1 38,0 50,0
01/06/2011 41847 | 1293 126,2 45 480,5 38,0 50,0
02/06/2011 42422 1292 126,1 45 4755 38,0 50,0
03/06/2011 50647 | 1295 126,5 45 513,2 38,0 49,9
04/06/2011 50876 | 1311 128,1 45 528,8 38,0 50,0
05/06/2011 5067,2| 1305 127,5 45 523,6 38,0 50,0
06/06/2011 57258| 1310 128,1 45 525,8 38,0 50,0
07/06/2011 4552,7| 1280 124,9 45 466,8 38,0 50,0
08/06/2011 45249 | 1299 126,9 45 476,0 38,0 50,0
09/06/2011 41383 | 1281 125,1 45 463,7 38,0 50,0
10/06/2011 4223,0| 130,0 126,8 45 461,3 38,0 50,0
11/06/2011 4029,8| 129,0 125,9 45 452,0 38,0 525
12/06/2011 3818,1| 131,0 127,9 45 4144 38,0 59,9
13/06/2011 40684 | 131,1 128,0 45 404,8 38,0 60,0
14/06/2011 3694,9 | 130,3 127,2 45 393,7 38,0 60,0
15/06/2011 51847 | 127,4 124,2 45 446,6 38,0 60,0
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC109] TV TI110 [TV FI104 [TV TI398 [TV TI111 [TV TI107 [ TV_PC118[ TV FC117
16/12/2010 54,6 184,3 717,7 27,0 187,2 75,5 12,3 269,4
17/12/2010 54,6 192,5 7721 28,5 194,5 69,3 13,1 14128
18/12/2010 54,1 185,6 819,1 28,1 188,3 62,9 13,2 16437
19/12/2010 60,0 178,3 817,7 27,2 181,0 60,4 13,3 1684,8
20/12/201d 59,0 178,2 800,2 29,6 180,9 62,8 13,2 1 906,9
21/12/201d 60,0 180,3 818,4 29,5 183,1 64,5 13,3 20679
22/12/201d 60,0 177,2 832,4 28,1 180,1 62,8 13,4 20245
23/12/2010 60,0 177,3 861,0 28,2 180,3 62,3 13,4 19581
24/12/201d 60,0 176,1 909,4 27,4 178,9 61,0 13,4 18911
25/12/2010 52,1 184,0 7771 33,1 189,5 57,5 13,0 8644
26/12/2010 58,1 179,3 787,0 30,3 181,8 52,4 13,2 7985
27/12/201d 60,0 1754 828,2 28,2 177.6 57,2 13,3 11031
28/12/2010 60,0 174,2 841,2 27,9 176.,6 59,5 13,6 15781
29/12/2010 60,0 173,9 816,1 28,7 176,2 62,6 13,6 17922
30/12/2010 55,9 174.4 819,9 30,9 1764 59,5 13,6 14618
31/12/201d 55,0 173,5 874,9 28,8 175,7 60,6 13,6 15622
01/01/2011 55,0 173,8 877,4 29,4 176,0 61,1 13,6 15701
02/01/2011] 55,0 174,7 866,2 28,8 177,0 60,5 13,6 15449
03/01/2011] 55,0 175,0 870,3 28,1 177,5 61,0 13,6 16336
04/01/2011 55,0 174.,6 898,2 27,2 177,2 60,8 13,6 1 665,1
05/01/2011] 51,0 182,2 8244 31,0 187,3 60,2 13,3 1310,8
06/01/2011] 55,0 177,8 844,1 29,3 180,4 62,7 13,6 16613
07/01/2011] 55,0 176,8 857,0 29,4 179,4 62,1 13,6 15721
08/01/2011] 55,0 177,6 855,0 28,5 180,3 61,6 13,6 16116
09/01/2011] 55,0 176,5 946,0 29,1 179,0 61,1 13,6 1559,8
10/01/2011] 524 184,7 994.6 30,3 187,8 59,3 135 13217
11/01/2011] 550 178,8 1044,7 30,2 181,4 58,9 13,6 1 250,9
12/01/2011] 55,0 177,9 1031,6 30,3 180,4 57,7 13,6 1120,2
13/01/2011] 55,0 177.,4 998,3 30,2 179,9 58,1 13,6 11594
14/01/2011] 550 176,8 998,1 30,0 179,3 57,8 13,6 1 1502
15/01/2011] 55,0 176,8 987,3 29,2 179,3 57,8 13,6 12015
16/01/2011] 55,0 177,7 946,7 30,0 180,2 59,7 13,6 1294,6
17/01/2011] 550 1784 903,7 29,9 180,9 59,8 13,6 1 296/,0
18/01/2011] 55,0 177,2 940,5 30,4 179,7 60,2 13,6 1290,5
19/01/2011] 55,0 177,7 950,0 30,0 180,2 62,0 135 1 485,8
20/01/2011] 54,5 177.8 967,0 31,1 180,4 61,5 13,5 14330
21/01/2011] 40,5 186,0 911,6 41,7 194,2 49,6 10,2 257,3
22/01/2011 56,3 177,9 914,6 34,7 182,8 55,2 12,6 593, 4
23/01/2011] 60,0 175,2 980,1 29,6 177,5 57,8 13,0 1.054,3
24/01/2011] 60,0 175,1 961,5 30,7 177,4 58,4 13,0 10338
25/01/2011 60,0 174,9 967,2 30,8 177,1 59,0 13,0 1062,3
26/01/2011] 58,7 1774 9233 30,7 179,9 58,8 13,0 10594
27/01/2011] 60,0 177,2 1011,4 29,6 179,5 58,3 135 110d,6
28/01/2011 60,0 176,6 980,1 29,2 179,0 57,8 135 1 100,6
29/01/2011] 60,0 176,8 984,5 29,7 179,1 57,9 13,5 1 069,5
30/01/2011] 60,0 176,8 984,4 29,2 179,2 58,2 13,5 1 130,6
31/01/2011 60,0 176,2 987,9 29,6 178,5 58,1 135 1128,9
01/02/2011] 60,0 176,7 954,0 31,8 178,9 59,6 13,5 1 068,5
02/02/2011] 60,0 176,5 991,5 29,6 178,9 57,8 13,5 1 080,7
03/02/2011 55,5 176,5 963,2 31,9 181,0 55,1 13,4 956,9
04/02/2011] 56,8 183,3 957.,8 33,8 186.,6 53,8 13,4 578,9
05/02/2011] 60,0 174.,6 9222 30,2 176,7 56,8 13,5 977,3
06/02/2011] 35,0 124,0 4911 32,2 123,3 41,8 9,3 592,8
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC109] TV TI110 [TV FI104 [TV TI398 [TV TI111 [TV TI107 [ TV_PC118[ TV FC117
07/02/2011 39,7 130,7 733,7 32,2 132,9 47,2 8,6 929,9
08/02/2011 62,3 178,7 828,6 29,7 180,7 63,0 13,0 14884
00/02/2011] 60,0 182,9 846,1 30,9 185,3 69,1 13,0 1 850,5
10/02/2011] 575 176,8 812,5 33,9 179,1 68,0 13,0 16941
11/02/2011] 55,0 181,5 849,2 31,1 183,8 67,3 13,0 17248
12/02/2011] 55,0 1764 912,6 31,3 178,7 68,7 13,0 1797,7
13/02/2011] 55,0 173,7 802,9 29,6 175,7 62,2 13,0 14234
14/02/2011] 55,0 176,7 960,9 28,4 178,9 65,0 13,0 1757,3
15/02/2011] 55,7 181,3 918,7 32,5 1835 69,3 13,0 18949
16/02/2011] 61,9 183,8 890,7 30,4 186,3 71,2 13,0 2 126|1
17/02/2011] 58,8 183,1 9412 32,2 185,7 70,3 13,4 19748
18/02/2011] 60,0 182,0 1 061,5 32,0 184,5 69,5 135 1 945,0
19/02/2011] 60,0 182,1 866,4 32,0 184.,6 70,8 13,5 20131
20/02/2011] 60,0 181,6 9315 31,7 183,9 69,3 135 1909,7
21/02/2011] 60,0 181,5 981,3 30,8 183,9 70,0 13,5 19782
22/02/2011] 60,0 181,6 955,6 31,5 184,0 70,8 13,5 2041|3
23/02/2011] 60,0 181,3 9722 30,8 183,8 70,8 135 2 0559
24/02/2011] 60,0 181,8 960,5 31,4 184,3 70,9 13,5 20733
25/02/2011] 60,0 181,6 961,3 32,0 184,0 71,3 13,5 20373
26/02/2011 60,0 180,2 966,1 31,8 182,6 70,2 13,5 19792
27/02/2011] 59,8 181,1 953,0 31,9 1835 69,7 13,5 1942,9
28/02/2011] 60,0 182,2 957,0 31,0 184.,6 69,6 135 1 986/4
01/03/2011 61,9 180,0 925,6 31,6 182,3 69,3 13,5 18894
02/03/2011 14,2 77,6 133,6 31,9 73,9 34,6 5,0 576,
03/03/2011 27,5 95,4 312,8 31,1 100,4 43,0 6,6 747,71
04/03/2011 59,9 180,1 761,0 33,4 182,2 61,8 135 11417
05/03/2011] 50,2 181,8 761,4 34,8 187,0 63,8 13,3 1 2866
06/03/2011] 54,4 179,1 725,3 34,6 181,2 67,7 13,2 1 638,9
07/03/2011] 58,2 179,5 4270 33,7 181,2 63,4 12,9 11760
08/03/2011] 61,1 180,7 754,0 32,1 182,5 61,3 12,9 1 0567
09/03/2011] 60,0 180,8 1026,9 30,4 183,7 61,2 135 1.959,9
10/03/2011] 60,0 177,9 1 064,8 30,5 180,7 61,6 135 20244
11/03/2011] 60,0 175,8 1019,2 31,3 178,5 62,1 13,5 2 000,6
12/03/2011] 60,0 176,4 1031,7 31,2 179,0 62,3 13,5 20434
13/03/2011] 60,0 176,7 1011,5 30,7 179,4 61,5 135 2004,8
14/03/2011] 60,0 175,2 1.093,2 29,6 178,0 61,1 13,5 2077,7
15/03/2011] 60,0 175,7 1 054,9 29,7 178,5 60,3 13,5 1 985,0
16/03/2011] 60,0 175,8 1029,9 29,3 178,6 60,3 135 2023,9
17/03/2011] 60,0 175,2 1058,7 30,5 177,9 60,5 13,5 18873
18/03/2011] 60,0 179,1 1 043,5 30,7 181,9 63,5 13,6 2 241,0
19/03/2011] 60,0 176,5 1052,8 30,2 179,2 59,9 14,0 18594
20/03/2011] 60,0 178,1 1 008,7 29,2 180,8 59,1 14,0 1 855,2
21/03/2011] 60,0 176,9 1 040,9 29,6 179,6 59,4 14,0 1 856,1
22/03/2011 60,1 1784 983,5 31,3 181,2 60,5 14,0 18525
23/03/2011] 60,0 175,9 958,7 31,2 1784 61,1 14,0 1 8667
24/03/2011] 60,0 175,6 968,7 31,5 178,2 61,2 14,0 18581
25/03/2011 60,0 175,3 959,0 31,4 177,9 61,1 14,0 18411
26/03/2011] 60,0 177,5 1 003,5 30,1 180,1 59,9 14,0 1.851,0
27/03/2011] 65,3 178,7 1 009,6 30,4 181,5 60,3 14,0 1897,7
28/03/2011 65,7 177,6 1 052,0 29,7 180,4 60,2 14,0 19441
20/03/2011] 65,7 178,3 1013,6 30,2 181,0 60,9 14,0 1953,7
30/03/2011] 65,7 178,1 1 037,0 29,9 180,8 60,1 14,0 1932,9
31/03/2011 65,7 178,1 1036,3 29,8 180,8 60,1 14,0 19295
01/04/2011 - - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

MNoooOPRPONVMONVMVOOT O NNDNONMPFRoOcCUNDMNODNOWNVODOWRPOODORMNUTODUO GITIONPRP OO UIORN O O N UER O

Fecha | TV _LC109] TV TI110 [TV FI104 [TV TI398 [TV TI111 [TV TI107 [ TV_PC118[ TV FC117
02/04/2011 - - - - - - - -
03/04/2011 - - - - - - - -
04/04/2011] 60,0 1784 1121,8 29,6 181,2 59,8 14,0 1864
05/04/2011] 60,0 179,0 1002,7 30,9 181,8 62,4 14,0 1834
06/04/2011] 60,0 178,7 1 004,6 31,7 181,4 64,6 14,0 1790
07/04/2011] 60,0 1784 996,8 30,2 181,0 63,9 14,0 1794
08/04/2011] 60,0 179,5 988,6 31,0 182,1 64,2 14,0 1782
09/04/2011] 60,0 177,9 961,7 30,3 180,3 62,8 14,0 1697
10/04/2011] 60,0 179,1 1 000,4 30,0 181,7 63,3 14,0 1772
11/04/2011] 60,0 178,7 990,3 30,3 181,3 64,1 14,0 1791
12/04/2011] 60,0 177,8 988,3 30,7 180,4 64,2 14,0 1776
13/04/2011] 60,0 177,2 939,8 31,0 179,6 64,3 14,0 1730
14/04/2011] 60,0 177,8 921,7 31,4 180,1 63,3 14,0 1 591]
15/04/2011] 60,0 177,8 970,2 30,6 180,4 64,2 14,0 1754
16/04/2011] 60,0 183,1 935,9 31,1 185,7 65,5 14,0 1 855
17/04/2011] 60,0 177,9 1015,8 31,7 180,6 66,0 14,0 1 865
18/04/2011] 60,0 179,8 932,4 30,8 182,2 64,7 14,0 1791
19/04/2011] 53,2 175,9 982,6 29,3 1784 61,1 14,0 1830
20/04/2011] 50,0 177,1 1 003,5 30,6 179,9 60,7 14,0 1904
21/04/2011 50,0 175,6 1027,9 30,6 178,5 60,5 14,0 1880
22/04/2011] 50,0 178,1 1035,7 30,2 180,9 60,4 14,0 1 89§
23/04/2011] 50,0 174,9 1 075,0 31,1 177,8 60,8 14,0 1828
24/04/2011 50,0 177,7 1037,3 30,1 180,5 59,7 14,0 1784
25/04/2011] 50,0 177,7 10294 30,9 180,5 60,6 14,0 182§
26/04/2011] 50,0 177,0 1 059,2 31,2 179,9 60,9 14,0 1832
27/04/2011] 50,0 176,7 1038,9 30,5 179,6 60,3 14,0 1824
28/04/2011] 50,0 176,1 1 072,0 29,9 179,0 59,5 14,0 1812
29/04/2011] 50,0 178,3 1043,1 30,5 181,2 60,5 14,0 1839
30/04/2011] 50,0 178,2 1022,8 30,4 181,1 60,5 14,0 1863
01/05/2011] 50,0 177,0 1052,3 29,1 179,8 59,7 14,0 1897
02/05/2011] 50,0 178,0 1025,7 30,5 180,9 60,8 14,0 1 89
03/05/2011] 50,0 1784 1022,9 30,0 181,4 60,5 14,0 1912
04/05/2011] 50,0 177,7 1 030,8 28,7 180,7 59,4 14,0 1 952
05/05/2011] 50,0 177,6 1 045,0 29,7 180,6 60,5 14,0 1 957
06/05/2011 50,0 178,2 999,0 30,3 181,1 61,0 14,0 1934
07/05/2011] 50,0 177.8 1010,5 30,4 180,7 61,0 14,0 1913
08/05/2011] 50,0 179,0 1019,6 30,9 181,9 61,7 14,0 1958
09/05/2011] 51,8 179,8 1012,7 30,9 182,7 61,0 14,0 1891
10/05/2011] 60,0 178,3 1010,8 31,2 181,0 61,6 14,0 1903
11/05/2011] 60,0 178,5 1041,3 30,8 181,2 61,3 14,0 1 8889
12/05/2011] 60,0 177,8 1035,3 29,3 180,6 60,3 14,0 1923
13/05/2011] 60,0 178,8 10164 30,9 181,6 61,5 14,0 1912
14/05/2011] 60,0 176,6 1 039,4 29,4 179,3 59,5 14,0 1830
15/05/2011] 60,0 177,0 1071,3 29,9 179,8 60,2 14,0 1848
16/05/2011] 60,0 178,3 1012,4 30,8 181,0 60,8 14,0 1834
17/05/2011] 60,0 176,4 1077,7 28,7 179,2 58,8 14,0 1827
18/05/2011] 60,0 178,4 1014,7 29,5 181,1 59,6 14,0 1843
19/05/2011] 60,0 177,1 1 061,5 30,1 179,9 60,2 14,0 1854
20/05/2011] 60,0 179,1 1 004,5 30,4 181,9 60,5 14,0 1832
21/05/2011 60,0 177,2 1033,1 29,7 180,0 60,1 14,0 1 860
22/05/2011] 60,0 177,9 1041,2 28,6 180,7 59,2 14,0 1862
23/05/2011] 60,0 176,7 1037,1 29,0 179,5 59,4 14,0 1 852
24/05/2011] 60,0 177,5 1 063,6 30,0 180,3 60,3 14,0 1845
25/05/2011] 60,0 177.,8 1023,8 29,1 180,5 59,6 14,0 1 850
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacion)

Fecha | TV_LC109|TV_TI110 |TV_FI104|TV_TI398 |TV_TI111 |TV_TI107 |TV_PC118|TV_FC117
26/05/2011; 60,0 176,0 1037,1 31,2 178,8 61,1 14,0 1819
27/05/2011 60,0 179,6 961,6 29,6 182,3 60,0 14,0 1836
28/05/2011 60,0 177,1 1032,2 29,0 179,8 59,5 14,0 1861
29/05/2011; 60,0 178,0 1024,8 30,1 180,7 60,3 14,0 1 855
30/05/2011; 60,0 175,6 10254 30,8 178,3 60,9 14,0 1812
31/05/2011 60,0 176,4 962,3 29,7 179,2 59,1 14,0 1673
01/06/2011; 60,0 176,8 910,4 29,6 179,4 59,0 14,0 1 666
02/06/2011; 60,0 176,0 930,1 29,0 178,7 58,3 14,0 1673
03/06/2011 60,0 176,9 924,5 30,0 179,5 59,0 14,0 1637
04/06/2011; 60,0 177,2 964,9 30,4 179,8 59,7 14,0 1670
05/06/2011; 60,0 176,8 964,8 30,3 179,4 59,4 14,0 1650
06/06/2011 60,0 175,8 988,0 29,8 178,4 58,0 14,0 1529
07/06/2011; 60,0 175,7 857,2 29,5 178,2 57,1 14,0 1476
08/06/2011; 60,0 176,9 865,5 30,9 179,4 58,6 14,0 1477
09/06/2011 60,0 175,6 838,9 29,7 178,1 58,3 14,0 1589
10/06/2011 60,0 176,3 880,2 29,2 178,9 57,5 14,0 1538
11/06/2011 60,0 179,0 816,5 30,7 181,8 55,2 13,8 1186
12/06/2011 60,3 178,2 865,2 30,2 180,7 54,7 14,0 1048
13/06/2011 60,0 177,1 886,7 29,5 179,5 53,9 14,0 1062
14/06/2011 60,0 177,5 858,3 29,5 180,0 54,1 14,0 1099
15/06/2011 60,0 172,8 845,1 29,0 175,0 53,1 14,0 1081
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC120[TV LC69 [TV TI70 [TV TI85 [TV TI67 | TV _TC68] TV FC393] TV FI394

16/12/2010 39,4 69,9 328,3 232,4 270,8 272,2 6 3548 1367,0
17/12/2010 59,7 65,0 325,5 233,1 280,4 281,4 53840 1 066,8
18/12/2010 60,8 65,0 321,6 232,4 260,6 2614 6 305|5 14671
19/12/2010 60,2 65,3 324,9 232,2 258,6 259,3 6 652/3 1105,1
20/12/2010 60,0 70,2 323,5 228,1 256,3 257,4 6 547\7 8892
21/12/2010 61,8 71,1 324,6 227,9 273,0 273,71 5 864|8 1209,1
22/12/2010 60,1 70,0 325,1 230,9 268,0 268,71 6 314/2 1345,6
23/12/2010 60,0 70,0 324,8 234,6 279,3 280,0 6 065/7 1336,8
24/12/2010 60,0 70,0 322,3 229,0 261,6 262,2 6 901J0 12114
25/12/2010 51,7 69,9 309,8 226,1 240,1 240,6 7 507/0 744(0
26/12/2010 55,2 70,0 301,6 221,4 234,7 235,0 7 7334 485|8
27/12/2010 55,0 70,0 299,9 220,4 234,3 234,6 7 112)3 420,12
28/12/2010 50,7 70,0 298,2 220,2 234,2 2345 7 220/9 366(9
29/12/2010 50,0 70,0 293,0 219,2 234,6 235,1 9817/1 367(8
30/12/2010 49,9 70,0 291,6 219,5 228,4 228, 11 36§,8 4453
31/12/2010 50,0 70,0 293,2 220,6 228,0 228,4 10 753,3 4185
01/01/2011 50,0 70,0 294,4 220,4 229,2 229,6 9 835/0 381{4
02/01/2011 50,0 70,0 295,4 220,1 229,7 230,( 8 591)2 350|8
03/01/2011 50,0 70,0 297,3 221,0 230,6 230,9 8 301}3 3397
04/01/2011 50,0 70,0 297,9 221,4 229,95 229,9 7 93416 330(6
05/01/2011 45,4 70,0 302,3 224,3 230,4 230,9 745117 3869
06/01/2011 50,0 70,0 303,1 226,3 232,9 233,4 7 1566 322{4
07/01/2011 50,0 70,0 300,7 224,4 2334 233,§ 7 10410 2896
08/01/2011 50,0 70,0 302,5 225,1 233,3 233,9 7 025]6 303}7
09/01/2011 50,0 70,0 309,6 225,7 233,3 2341 12 138,5 670,9
10/01/2011 48,9 70,0 312,6 226,1 232,8 233,6 11 914,5 8596
11/01/2011 50,0 70,0 311,7 226,0 232,2 233,( 11 461,8 7123
12/01/2011 50,0 70,0 312,7 227,7 232,95 233,0 10 535,7 572,9
13/01/2011 50,0 70,0 312,5 227,4 232,3 233,0 10 77Q,7 6677
14/01/2011 50,0 70,0 311,4 226,5 232,1) 233,( 10 904,8 654(5
15/01/2011 50,0 70,0 313,1 228,7 232,2 233,0 10 700,1 6387
16/01/2011 50,0 70,1 313,2 227,6 232,2 2331 11 641,8 6977
17/01/2011] 50,0 70,0 313,3 227,7 232,2 233,( 11 954,4 7266
18/01/2011 50,0 70,0 311,7 227,3 232,2 233,0 11 973,7 7236
19/01/2011 50,0 70,0 312,4 227,2 232,2 233,0 11 963,6 7613
20/01/2011 49,6 70,0 312,3 226,6 232,2 233,( 12 255,8 7980
21/01/2011 34,8 69,9 315,2 227,0 234,3 235,0 10 208,1 9875
22/01/2011 48,9 70,0 314,0 227,6 232,4 2331 11578,0 927|2
23/01/2011 50,0 70,0 312,8 228,1 232,4 233,( 10 669,9 6788
24/01/2011 50,0 70,0 313,4 228,0 232,3 232.9 10 030,5 6532
25/01/2011 50,0 70,0 312,1 227,5 232,4 233,0 11187,0 6357
26/01/2011 49,9 70,0 314,8 228,5 232,8 233,5 11 200,5 7992
27/01/2011 50,0 70,0 312,4 227,4 232,2 233,0 11 033,4 6426
28/01/2011 50,0 70,0 314,2 229,0 233,3 233,9 10 641,4 656|2
29/01/2011 50,0 70,0 313,7 228,7 232,2 233,( 10 433,3 595|1
30/01/2011 50,0 70,0 313,8 228,5 233,0 233,6 10779,9 636|5
31/01/2011 50,0 70,0 312,1 227,3 232,95 233,0 10 331,7 5634
01/02/2011 50,0 70,0 312,0 227,4 232,5 233,( 10170,4 562}1
02/02/2011 50,0 70,0 314,2 228,9 232,4 233,0 10 543,0 6557
03/02/2011 49,5 70,0 315,2 229,4 232,3 232.9 10 615,1 8039
04/02/2011 49,5 70,0 315,7 228,6 233,3 233, 11 102,8 968}1
05/02/2011 50,0 70,0 309,2 227,2 232,0 232,§ 10 7084,7 5290
06/02/2011 32,9 56,2 233,2 189,0 1934 2143 5 165/7 1 056,0
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC120[TV LC69 [TV TI70 [TV TI85 [TV TI67 | TV _TC68] TV FC393] TV FI394
07/02/2011 255 58,5 2458 181,5 192,5 220,d 84812 12719
08/02/2011 50,0 60,0 311,0 217,2 232,2 233,1 154837 13948
09/02/2011 50,0 69,6 315,6 219,4 232,2 2324 152490 15988
10/02/2011] 49,9 70,0 311,8 220,4 232,2 233,( 145841  1209,7
11/02/2011] 50,1 67,3 313,3 221,0 2343 235,0 16 333,8  145p4
12/02/2011] 49,9 70,0 306,8 219,8 231, 2327 17 669,1 8340
13/02/2011] 50,0 70,0 301,9 218,4 231,6 232,0 18 19d,4 4493
14/02/2011] 50,0 70,0 304,2 2185 231,7 232,1 18 954,1 654/5
15/02/2011] 50,0 70,0 310,7 218,0 231,7 2321 18 713,2 7391
16/02/2011] 50,2 70,0 317,1 218,5 231,5 232,0 18 259,5 846|1
17/02/2011] 50,2 70,0 317,6 219,2 231,5 232,0 17 464,5 787|8
18/02/2011] 50,0 70,0 316,2 219,4 2314 2319 17 2136 7223
19/02/2011] 50,0 70,0 318,3 220,0 231,5 232,0 16 504,4 803|5
20/02/2011] 50,0 70,0 316,1 219,2 231,7 232,2 18 05,1 746/6
21/02/2011] 50,0 70,0 316,7 219,2 2317 232,0 17 259,9 695|8
22/02/2011] 50,0 70,0 316,5 219,2 231,7 232,0 17 794,6 716|4
23/02/2011] 50,0 70,0 316,6 219,4 2314 232,0 17 814,2 7294
24/02/2011] 50,0 70,0 317,1 219,2 2314 232,0 17 689,6 752|8
25/02/2011] 50,0 70,0 315,7 219,1 2314 232,0 17 574,3 735/4
26/02/2011] 50,0 70,0 315,8 219,4 231,3 232,0 16 599,5 645|8
27/02/2011] 50,0 70,0 317,0 2195 231, 232,0 17 059,1 690|3
28/02/2011] 50,0 70,0 317,3 220,3 231,3 2319 17 271,8 731/0
01/03/2011 50,0 70,0 318,3 2212 231,6 232,0 15 45%,7 609]0
02/03/2011 15,9 57,0 187,6 162,4 1745 203,6 14113 16106
03/03/2011 18,9 64,4 254.,6 198,9 204,8 217,0 68122 12508
04/03/2011 57,2 70,0 309,2 221,4 231,4 232,1 152148 10171
05/03/2011 49,7 70,0 316,0 2193 2297 230,1 173292 11473
06/03/2011 50,0 70,0 317,1 219,4 230,2 230,4 15 474,8 747|4
07/03/2011 49,7 70,0 311,9 218,1 230,1 230,1 15 754,8 381/6
08/03/2011 50,2 70,0 310,9 218,1 2295 230,4 17 234,4 4700
00/03/2011 52,0 70,0 318,3 220,3 2295 230,4 16 78§,7 818|1
10/03/2011] 52,0 70,0 317,3 220,4 232, 232,71 16 377,3 698|7
11/03/2011] 52,0 70,0 316,0 219,9 2321 2324 159391 610,8
12/03/2011] 52,0 70,0 317,4 220,1 232,2 233,( 15 53,1 6339
13/03/2011] 52,0 70,0 318,0 220,7 232,3 233,1 16 304,7 692|2
14/03/2011] 52,0 70,0 317,0 220,6 232,2 233,( 15 5067 603|1
15/03/2011] 52,0 70,0 317,8 220,8 232,2 233,( 14 759,3 580,6
16/03/2011] 52,0 70,0 318,3 221,4 232,3 233,1 15 701,9 648|1
17/03/2011] 52,0 70,0 3175 221,9 2324 2337 141935 570,3
18/03/2011] 56,1 70,0 318,7 222,4 232,2 2324 15 277,3 715|7
19/03/2011] 52,0 70,0 318,4 222,4 232,3 233,0 15 007,6 681|5
20/03/2011] 52,0 70,0 318,3 223,9 2331 2334 147947 736/2
21/03/2011] 52,0 70,0 314,8 224,0 232,1 233,( 14 753,4 654/5
22/03/2011] 51,3 70,0 316,5 224,1 232,1 233,0 14 484,6 756/0
23/03/2011] 50,0 70,0 314,9 2236 232,2 233,( 15 39d,8 707|4
24/03/2011] 50,0 70,0 315,3 223,9 232,2 233,( 14 654,5 6597
25/03/2011] 50,0 70,0 314,7 224.6 232,2 233,0 15074,6 6287
26/03/2011] 50,0 70,0 3155 2247 2321 233,( 149473 6561
27/03/2011] 50,0 70,0 316,3 223,7 232,2 233,( 15 284,0 7924
28/03/2011] 50,0 70,0 315,8 223,7 232,2 233,0 141713 6529
29/03/2011] 50,0 70,0 316,6 2241 232,2 233,( 14 1914 7238
30/03/2011] 50,0 70,0 314,5 224,7 229,3 230,2 15 564,9 771)2
31/03/2011] 50,0 70,0 314,6 2237 229,3 230,1 15 23,1 7235
01/04/2011] - - - - - - - -
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC120[TV LC69 [TV TI70 [TV TI85 [TV TI67 | TV _TC68] TV FC393] TV FI394
02/04/2011] - - - - - - - -
03/04/2011] - - - - - - - -
04/04/2011 50,0 70,0 316,2 2237 231,9 2328 13 96,4 596|5
05/04/2011 50,0 70,0 316,6 223,6 232,2 233,( 14 507,0 670,8
06/04/2011 50,0 70,0 315,2 223,1 232,1 233,0 15 1741 695|2
07/04/2011 50,0 70,0 315,1 2231 232,0 233,( 14 764,0 624/8
08/04/2011 50,0 70,0 317,4 225,3 232,1 2320 14 556,6 697|3
00/04/2011 50,0 70,0 313,9 2240 232,2 233,0 15 2216 591|7
10/04/2011] 50,0 70,0 315,9 2244 2321 233,( 153418 6720
11/04/2011] 50,0 70,0 315,4 223,9 232,3 233,( 14 9448 6480
12/04/2011] 50,0 70,0 315,0 223,4 232,4 233,0 14 63§,2 595|6
13/04/2011] 50,0 70,0 316,9 2238 233,0 233,1 13 284.,6 4998
14/04/2011] 50,0 70,0 315,9 223,6 232,5 233,( 14 153,4 534/5
15/04/2011] 50,0 70,0 316,4 223,1 232,6 233,0 14 534,3 593|2
16/04/2011] 50,0 70,3 314,7 218,6 2344 235,1 16 363,2 831|2
17/04/2011] 50,0 70,0 312,2 217,1 232,1 233,( 15 624,5 685,9
18/04/2011] 50,0 70,0 312,2 215,8 232,2 2320 16 463,8 765,7
19/04/2011] 50,0 70,0 307,0 215,9 2315 2321 181341 609|1
20/04/2011] 50,0 70,0 313,1 221,2 232,2 233,( 16 319,5 687|3
21/04/2011] 50,0 70,0 315,0 2235 232,2 2320 15 654,5 6579
22/04/2011] 50,0 70,0 315,7 2243 232,3 2331 15 707,3 683|6
23/04/2011] 50,0 70,0 314,7 2243 232,1 2320 14 964,2 6200
24/04/2011] 50,0 70,0 315,2 2243 232,3 233,0 15 3491 6414
25/04/2011] 50,0 70,0 314,9 2240 231, 2324 15 799,1 691|4
26/04/2011] 50,0 70,0 314,8 223,9 232,2 233,( 15 4814 692|8
27/04/2011] 50,0 70,0 315,0 224,1 232,3 233,0 15 184,3 655|4
28/04/2011] 50,0 70,0 314,9 2245 232,2 233,( 15033,1 6296
29/04/2011] 50,0 70,0 315,9 2243 232,2 233,( 16 133,4 761)1
30/04/2011] 50,0 70,0 3155 224,7 232,3 233,0 15 486,5 7196
01/05/2011 53,8 70,0 314,1 2243 232,3 233,( 15 621,0 697|5
02/05/2011 55,0 70,0 315,0 224,7 232,2 233,( 15 851.,6 760]1
03/05/2011 55,0 70,0 316,6 2245 232,3 233,0 15 707,2 826|3
04/05/2011 55,6 70,3 318,2 2244 2411 2414 139344 7031
05/05/2011 60,0 70,0 315,6 223,8 232,2 233,( 15 711,7 7587
06/05/2011 60,0 70,0 315,7 2244 231,0 231,71 16 383,4 8139
07/05/2011 60,0 70,0 315,2 224.9 230,6 231,3 15 834,2 755/4
08/05/2011 60,0 70,0 315,4 224.,9 230,5 231,0 17 389,5 920/5
09/05/2011 59,9 70,0 316,2 225,4 232,3 2320 16 47d,5 886|2
10/05/2011] 60,0 70,0 315,1 225,1 232,2 2324 15 994,6 768,3
11/05/2011] 60,0 70,0 315,7 2248 232,0 232,8 15 877,3 780/4
12/05/2011] 60,0 70,0 316,7 2253 231,7 2324 15 601,5 7734
13/05/2011] 59,7 70,0 317,0 2254 231,3 2319 16 477,1 878]9
14/05/2011] 60,0 70,0 315,7 224,7 231,4 232,1 15 699,8 720,6
15/05/2011] 60,0 70,0 315,9 2245 231,1 2319 15 1844 6936
16/05/2011] 60,0 70,0 316,3 2244 232,3 233,( 16 175,0 7934
17/05/2011] 60,0 70,0 315,7 224,1 232,3 233,( 15 389,8 684|5
18/05/2011] 60,0 70,0 3175 224.6 232,3 233,0 15 514,2 801|3
19/05/2011] 60,0 70,0 315,8 2247 231,3 232,0 15 523,2 7326
20/05/2011] 60,0 70,0 317,3 225,4 231,4 232,0 16 554,3 861/6
21/05/2011] 60,0 70,0 316,8 225,0 231,3 2319 15 681,9 7421
22/05/2011] 60,0 70,0 317,0 2242 2315 232,0 16 114,1 804|4
23/05/2011] 60,0 70,0 315,6 222,0 231,3 232,0 15 441,0 7297
24/05/2011] 60,0 70,0 316,5 2243 231,3 232,1 15 554,1 741|5
25/05/2011] 60,0 70,0 316,1 2242 2314 232,0 16 964,8 7905
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Tabla All.10. Datos de operacion de la unidad de Viscorreductidel 16 de diciembre
del 2012 al 15 de junio del 2011 (continuacién)

Fecha | TV _LC120[TV LC69 [TV TI70 [TV TI85 [TV TI67 | TV _TC68] TV FC393] TV FI394
26/05/2011] 60,0 70,0 314,0 222,8 231,2 232,0 15 893,7 697|1
27/05/2011] 60,0 70,0 316,6 222,6 2314 232,0 16 503,5 8700
28/05/2011] 60,0 70,0 317,0 2236 2321 2328 15 6445 752|3
29/05/2011] 60,0 70,0 317,9 2243 232,4 233,( 16 024,1 784|7
30/05/2011] 60,0 70,0 316,5 2242 232,3 2320 14 349,2 618,3
31/05/2011 60,0 70,0 316,7 2248 2327 233,( 12 8812 587|4
01/06/2011 60,0 70,0 318,6 2255 232,7 233,( 12 619,3 644|5
02/06/2011 60,0 70,0 318,6 224.,9 232,7 233,1 12 247,8 606|9
03/06/2011 60,0 70,0 3175 2245 232,3 233,( 127532 550|1
04/06/2011 60,0 70,0 316,6 223,9 232,5 233,( 12 396,0 5519
05/06/2011 60,0 70,0 316,0 223,1 232,4 233,0 12 87d,3 571/9
06/06/2011 60,0 70,0 3132 221,9 2324 2324 10 8448 388/6
07/06/2011 60,0 70,0 312,3 222,6 232,9 233,1 9 958]1 4131
08/06/2011 60,0 70,0 313,0 222,8 232,7 233,0 97483 4069
09/06/2011 60,0 70,0 3145 223,38 232.,8 233,( 99483 437)6
10/06/2011] 60,0 70,0 314,2 2235 232,8 2324 10 264,9 422|2
11/06/2011] 56,8 70,0 316,1 2223 232,9 233,1 96912 472)4
12/06/2011] 60,3 70,0 313,4 217,6 231,7 2321 10 794,5 501|1
13/06/2011] 60,0 70,0 312,1 215,9 231,5 232,0 10 024,5 4238
14/06/2011] 60,0 70,0 310,4 215,0 231,6 232,1 11 607,9 5334
15/06/2011] 60,0 70,0 308,0 213,7 231, 232,0 10 1545 328/5
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ANEXO Il

CALCULOS DE CONVERSION Y REDUCCION DE VISCOSIDAD

Ejemplo de calculo de conversion

A continuacion se muestra el ejemplo de célculo para la conversion de la unidad

de Viscorreduccion 1.

gas combustible + gasolina de viscorreduccion

Conversion = - —
Alimentacion

(Gas TV —V3) + (Gas TV — V5) + (Gas TV — V7) + (Gasolina TV — V6)
Conversion = * 100
CargaaTV — H1

(TV — FI100) + (TV — FI394) + (TV — FI119) + (TV — FI104)
*

c Lo 100
onversion (TV — FC30) + (TV — FC32)
600%9) + (900%9) + (90%9) + (1200%4
.7 h h h h
Conversion = k k * 100
(50 000 Tg) + (50 000 Tg)

Conversion = 2,79%

Ejemplo de célculo de la reduccion de viscosidad

A continuacién se muestra el ejemplo de calculo para la reduccion de viscosidad

de la unidad de Viscorreduccioén 1.

Viscosidad de TVV1 — Viscosidad de TVV 4
E3

Viscosidad de TVV1 100

Reduccion de viscosidad =

Reduceion de viscosidad < 1809360 —(12320e80) o
= *k =
eauccion de viscosiaa (45 093 CSt) ) 0
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ANEXO IV

PROCEDIMIENTOS PARA LA CARACTERIZACION DE LAS
CORRIENTES

Muestreo

Con base en el diagrama de flujo de la unidad de Viscorreduccion 1, se
localizaron las corrientes de entrada, de salida y de reciclo de la misma. Se
seleccionaron las corrientes a ser muestreadas y se determinaron ocho puntos de

muestreo:

e Crudo carga

* Descarga del tambor de balance TV-V1

» Descarga del soaker TV-V13

« Destilado medio de la fraccionadora TV-V2 en la descarga de TV-P4
» Gasolina estabilizada de la estabilizadora TV-V6

* Fondos de la fraccionadora TV-V2

* Atomizado pesado del acumulador TV-V5 en la descarga de TV-P6
* Fondos del despojador TV-V4

Se determinaron las facilidades para el muestreo a través de tomamuestras y se
constatd su operatividad. Para efectuar el muestreo se coordind con los
operadores en planta y en el tablero de control para realizar simultaneamente la
toma de muestras y el registro de las condiciones de operacion de la planta en el
tablero de control. Las condiciones de operacion puntuales del momento del

muestreo se detallan en la Tabla AIV.1.
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Tabla AIV.1. Condiciones de operacion de la unidad de Viscoo@dn 1 durante el

muestreo
Etiqueta Ubicacion Magnitud | Unidades
V-FC27 Flujo de carga desde vacio 1 3000 kg/h
TV-FC3 Flujo de carga desde tanques 74 000 kg/h
TV-TI6 Temperatura de salida de TV-V1 295 °C
TV-FI302 Carga total al horno 81 000 kg/h
TV-FC30 Carga lado sur 39 000 kg/h
TV-FC32 Carga lado norte 39 000 kg/h
TV-FC316 Flujo de vapor 600 psi horno lado sur 200 kg/h
TV-FC317 Flujo de vapor 600 psi horno lado norte 200 kg/h
TV-PI31A Presién de entrada al horno lado sur 21,0 kg/cm2
TV-PI31B Presion de entrada al horno lado norte 25,0 kg/cn?
TV-TC28 Temperatura de salida del horno lado sur 428 °C
TV-TC38 Temperatura de salida del horno lado nortg 428 °C
TV-PI501 Presién de entrada al soaker 7,2 kg/cm2
TV-TI501 Temperatura de entrada al soaker 427 °C
TV-PC508 Presion de salida del soaker 6,8 kg/cn?
TV-TI505 Temperatura de salida del soaker 412 °C
TV-FC501 Flujo de quench 25 000 kg/h
TV-TI55 Temperatura de %Tjt(re?]((j:?])a la TV-V2 (antes del 370 oC
TV-TI58 Temperatura de fondos de la fraccionadors 362 °C
TV-PC99 Presién del domo de la fraccionadora 4,5 kg/cnt
TV-TI70 Temperatura fondo despojadora de residud 322 °C
TV-FI100 Salida de gases desde TV-V3 490 kg/h
TV-FI104 Gasolina desde TV-V6 1048 kg/h
TV-FI119 Salida de gases desde TV-V7 80 kg/h
TV-FI394 Salida de gases desde TV-V5 423 kg/h
TV-FI77 Flujo total de fuel oil desde TV-8 125 200 kg/h
V-FI70 Flujo de fondos de vacio a tanques 7y 8 90 600 kg/h
V-F-26 Flujo de fondos de vacio al fuel oil 15 700 kg/h
TV-FI74 Flujo antes de TV-E8 120 000 kg/h
TV-FI415 Flujo de descarga de TV-P3 112 000 kg/h
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Las unidades utilizadas no corresponden al Sistema Internacional, sin embargo se
emplearan estas a lo largo de este trabajo puesto que son las mas utilizadas

dentro de las operaciones de la refineria.

Para el muestreo se utiliz6 como referencia la norma para el muestreo manual de
petréleo y sus derivados ASTM D4057 (Standard Practice for Manual Sampling of

Petroleum and Petroleum Products)

Previo a la toma de muestras, se dreno¢ la tuberia durante 1 min a 10 min segun la
longitud de la linea desde el tomamuestra hasta el recipiente, sea una torre o0 un
acumulador. De esta manera se eliminoé el material contenido en la tuberia. Se

obtuvo una muestra representativa de cada punto de muestreo.

Para recolectar y conservar las muestras de las corrientes que contienen
compuestos volatiles se utilizaron botellas de vidrio con tapones de corcho. El
muestreo se realizo directamente en la botella de vidrio para evitar el contacto con
aire y la pérdida de compuestos volatiles. Por otra parte, para las muestras mas
pesadas y viscosas se utilizaron recipientes de acero al carbono de boca ancha
para facilitar el muestreo puesto que estas corrientes se encuentran a
temperaturas entre los 295 T y 360 C. Los volumen es de muestra no superaron
el 80% de la capacidad de los recipientes para permitir la expansion térmica y

facilitar la homogeneizacion.

Cada muestra fue etiquetada para su identificacion y transportada
inmediatamente al Laboratorio de Control de Calidad de la RE para efectuar los

analisis correspondientes.

Gravedad API

La determinacién de la gravedad API se realiz6 con base en la norma ASTM
D287 (Standard Test Method for API Gravity of Crude Petroleum and Petroleum
Products-Hydrometer Method). Las muestras pesadas necesitaron un previo

calentamiento para asegurar su fluidez.
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En una probeta se colocé pausadamente 1 000 ml de la muestra en estudio para
evitar la formacion de burbujas. Se insertd6 el termohidrometro o hidrometro
adecuado y una vez que el mismo se estabilizO se registro la lectura de la
gravedad API. Luego se corrigido el valor de la gravedad API observada a
gravedad APl a 60 F a través de la Tabla 5A o Tabl a 5B de la norma APl MPMS

capitulo 11.1 Volumen I1.

En la Tabla AIV.2 se listan los equipos y materiales utilizados para la

determinacion de la gravedad API.

Tabla AIV.2. Equipos y materiales utilizados de acuerdo al d@onuestra para la
determinacion de la gravedad API

Equipos y materiales Muestra

Termohidrémetro, rango 69-81, ASTM 58H
ERTCO, API Modelo 141.5

Gasolina estabilizada de TV-V6

Termohidrometro, rango 49-61, ASTM 56H Atomizado pesado de TV-V5
ERTCO, API Modelo 141.5 Destilado medio de la fraccionadora TV-V2

Termohidrémetro, Cat. No. 2053H, ASTM
E100, 53HL-62, Serial No. 07257062

Hidrémetro, rango 16-21, Kessler 4484,
Modelo 141.5

Termometro, Total IMM, Capacidad 300 °
Apreciacion 1 °F
Hidroémetro, rango 10-16, ASTM 23H
ERTCO 202311, API Modelo 141.5

Termdmetro, Total IMM, Capacidad 300 °F
Apreciacion 1 °F

Crudo carga

Fondo de la fraccionadora TV-V2

)

’ Descarga del soaker TV-V13

Descarga del tambor de balance TV-V1

"Fondo de la despojadora de residuo TV-V4

A través de la ecuacion [AlV.1] se convirtié la gravedad API a gravedad especifica

COMO Sse muestra a continuacion.

141,5
GE60°F = m [AIV 1| Errfr! Marcadllr nf2 deflnld]
141,5
GE¢pop = ————————
60°F T 3,4 +131,5

GEgoer = 1,049 [cr%’]
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Viscosidad Cinematica

Se realizé la determinacion de la viscosidad cinematica a 100 F (38 ) para el
destilado medio de la fraccionadora TV-V2 y el crudo carga mediante la utilizacion
de la norma ASTM D445 (Standard Test Method for Kinematic Viscosity of
Transparent and Opague Liquids and Calculation of Dynamic Viscosity).

Se precalentd el bafio térmico Cannon CT-500 hasta 38 C. Se escogio el
viscosimetro adecuado a la muestra a analizar de acuerdo al diametro del capilar
y la transparencia del liquido. Con la ayuda de una propipeta se succiond un
volumen de muestra en el viscosimetro y se tapd el orificio del capilar con un

tapdén de caucho.

Posteriormente se procedid a colocar el viscosimetro en el bafio térmico durante
20 min aproximadamente hasta asegurar que la muestra ha alcanzado la
temperatura de 38 T. Se determino el tiempo, en se gundos, en que el menisco

del liguido pasa de una sefial a otra.

En el caso del crudo carga, por ser un liquido opaco, se tomaron dos tiempos
dado que existen dos secciones para realizar la medicion. Finalmente, se calculd
la viscosidad en centistokes mediante la utilizacion de las constantes dadas en los

certificados de calibracién de los viscosimetros.

Viscosidad Saybolt Furol

La viscosidad de las muestras mas pesadas fue determinada con base en la
norma ASTM D88 (Standard test method for Saybolt Viscosity). En primer lugar,
se precalentd la muestra en estudio sobre una plancha de calentamiento con
agitacion constante hasta que la muestra incremento su fluidez. Simultdneamente,
se precalentd el viscosimetro Koehler K21414 con una temperatura estandarizada
de 100 <.

Luego se uso un tapdn de caucho en la base del viscosimetro con orificio Furol y

se coloco un volumen de muestra hasta cubrir el anillo en la parte superior. Una
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vez en el viscosimetro, se continud con la agitacién y el control de la temperatura
hasta que se alcanzé el equilibrio térmico y se procedié a medir el tiempo que

tarda en llenar un recipiente de 60 ml de la muestra en estudio.

Inicialmente se lograron valores mayores a los 1 000 SSF para cada una de las
muestras, mismos que no son aceptables para este tipo de ensayo por lo que se

repitieron las pruebas a temperaturas mayores.

Mediante la expresion [AIV.2] se convirtio la viscosidad en segundos Saybolt Furol
a centistokes.

[AIV.2]
351,14 [SSF]

0,4717
v = 744,4 [cSt]

v [cst] =

La correccion de la viscosidad cinematica a 100 C se realizo la medicion de la
viscosidad SSF a dos temperaturas distintas para las corrientes de productos
pesados como la descarga de TV-V1, descarga de TV-V13, fondo de TV-V2 y
fondo de TV-V4. Dada la naturaleza de las muestras, se requirieron altas
temperaturas para asegurar un resultado dentro de los rangos de confiabilidad
(entre 50 s y 500 s). Para obtener el valor de la viscosidad a 100 T y utilizarla en
posteriores aplicaciones, se utilizaron los graficos viscosidad-temperatura de la
norma ASTM D341 (Standard Practice for Viscosity-Temperature Charts for Liquid
Petroleum Products) asi como también las ecuaciones para el célculo y se

obtuvieron los resultados que se muestran en la Tabla AIV.3.
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Tabla AlV.3. Resultados de la conversion de la viscosidad Gitieena 100 °C

) Viscosidad a 100 °C (cSt)
Corriente : :
Gréfico Ecuaciones
Descarga de TV-V1 50 000 45 093
Descarga de TV-V13 4900 4818
Fondo de TV-V2 10 000 9 802
Fondo de TV-v4 1200 1232

Debido a las escalas manejadas en los graficos viscosidad-temperatura, los
valores obtenidos se utilizaron como referencia y para célculos posteriores se

utilizaron los resultados de las ecuaciones.

Contenido de Azufre

El contenido de azufre se determiné con base en la norma ASTM D4294
(Standard Test Method for Sulfur in Petroleum and Petroleum Products by Energy
Dispersive X-ray Fluorescence Spectrometry). Este ensayo se realizd sobre las
muestras de crudo, destilado medio, descarga del tambor de balance, fondo de
TV-V2 y fondo de TV-V4. En el caso de las tres ultimas muestras, se requirio de

un calentamiento previo para asegurar la fluidez.

Se vertio un volumen igual al 75% de la capacidad de la celda y luego se cubri6
con el film. En el equipo de fluorescencia de rayos X Horiba SLFA-1800 se coloco
la celda preparada y posteriormente se selecciond la curva de calibracion con un
rango de medicion entre 1,0% y 5,0%. Se inicio la corrida de lectura para cada
muestra. Se obtuvieron tres valores y se report6 el correspondiente al promedio

de ellos.

Destilacion Atmosférica

Para efectuar este ensayo se utilizo como referencia la norma ASTM D86

(Standard Test Method for Distillation of Petroleum Products at Atmospheric

Pressure). Este método fue aplicado a las muestras mas livianas como la gasolina
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estabilizada del estabilizador TV-V6, el destilado medio de la fraccionadora TV-V2
y el atomizado pesado del acumulador TV-V5.

Se conservo previamente a las muestras en refrigeracion y se preparo el bafio de
condensacion del equipo de destilaciéon atmosférica HDA 620. Se selecciond un
termémetro con capacidad de 400 T puesto que no se contdé con datos
referenciales del punto final de ebullicion de las muestras de destilado medio y

atomizado pesado.

Se midieron 100 ml de muestra en una probeta y se trasvasoé el contenido a un
baldn de destilacion. Se colocé el termOmetro junto con un tapon de corcho en el
baldn de destilacion y se ubico el bulbo del termémetro debajo del nivel donde
inicia el vastago. Se coloco el vastago del balén de destilacion en el tubo de
condensacion con un tapon de corcho y para asegurar la hermeticidad de las
conexiones se utilizo cinta de enmascarar en las uniones. Se ajusto el soporte del
balén de destilacion en posicion vertical. Para evitar la pérdida de materia por

evaporacion se tap6 con papel la superficie de la probeta que recibe el destilado.

Una vez instalado el balon de destilacion se inicié el suministro de energia que se
regulé de acuerdo con el tiempo entre la recoleccion de la primera gota o punto
inicial de ebullicion (PIE) y la recoleccion de los primeros 5ml. La tasa de
recoleccion de destilado se establecio en 5ml por min. Se registraron las
temperaturas del punto inicial de ebullicion (PIE), el 5%, 10%, 20%, 30%, 40%,
50%, 60%, 70%, 80%, 90%, 95% de destilado recolectado y el punto final de
ebullicion (PFE), que corresponde a la temperatura mas alta alcanzada durante la
destilacion. Durante el desarrollo de la destilacibn se aumenté gradualmente el
suministro de energia para mantener la tasa de destilacion constante. Se
suspendio el suministro de energia y se permitié enfriar. Finalmente, se midié con
una probeta el volumen residual del balon de destilacion y por diferencia se

determinaron las pérdidas.
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Contenido de Asfaltenos

Para la determinacion del contenido de asfaltenos se utilizO como referencia la
norma ASTM D3279 (Standard Test Method for n-Heptane Insolubles) utilizada
para determinar el contenido de insolubles en n-heptano.

Inicialmente, se precalento la muestra hasta que sea totalmente fluida. Se peso
una muestra entre 0,3000 g y 1,0000 g en un vaso de precipitacion. Luego se
agregaron entre 15 ml y 30 ml de n-heptano y se sometié a calentamiento. Se
agité continuamente para asegurar que el solvente actle sobre toda la masa de la
muestra. Posteriormente, se trasvasé a un balon con boca esmerilada y para
asegurar la transferencia de toda la masa se realizaron lavados con n-heptano.

Se llevo a reflujo el contenido del balon al colorarlo en una chaqueta de
calentamiento Barnstead Electrothermal Serial No. 10621839 y un refrigerante de

bolas durante 20 min. Se dejo reposar hasta que se enfrie.

Por otra parte, se tar6 un filtro de membrana de teflén Supor®-450 con un tamafio
de poro de 45 um. Una vez pesado, se colocé en un embudo Fisher previamente
instalado en un kitasato y una bomba de vacio Precision. Se prelavé el filtro con

5 ml de n-heptano y se filtré la muestra con el solvente.

La membrana filtrante fue colocada en una luna de reloj y se sec6 en una estufa
durante 30 min a 100 . Luego se dej6 enfriar en u n desecador durante 30 min.
La muestra y la membrana fueron pesadas en una balanza analitica Denver

Instruments con capacidad de 310,0 g y apreciacion de 0,0001 g.

Los compuestos retenidos en el filtro correspondieron al material insoluble en
n-heptano. Para la determinacidon del contenido de asfaltenos se ubico
nuevamente la membrana mas la muestra en el embudo Fisher instalado junto al
kitasato y la bomba de vacio y se realiz6é un filtrado con tolueno caliente, el cual
arrastr6 en la fase liquida a los asfaltenos. El material retenido en el filtro

correspondio a otro tipo de resinas.
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Se repiti6 el secado, enfriamiento y pesaje. Finalmente, se determiné el contenido
de asfaltenos por diferencia entre los compuestos insolubles en n-heptano y los

compuestos insolubles en tolueno.

Posteriormente, se calcul6 el contenido de asfaltenos a través de la ecuacion
[AIV.3].
pl—p

% de insolubles en normal heptano = 100 *

[AIV.3]
0,3321 —0,0720

1,1739

% de insolubles en n — heptano = 100 *

% de insolubles en n — heptano = 22,157%

i —pa
% de asfaltenos = 100 * pL=p

0,3321 - 0,1657
1,1739

% de asfaltenos = 100 *

% de asfaltenos = 14,175%

Donde:

m:  masa de muestra, g

p: masa de papel, g

pi:  papel+ insolubles (incluido asfaltenos), g

pa:  papel+insolubles-asfaltenos, g

Contenido de Carbon Conradson

La determinacion del contenido de carbon Conradson se realizo al usar como
referencia la norma ASTM D189 (Standard Test Method for Conradson Carbon
Residue of Petroleum Products). Para asegurar la fluidez de las muestras en
estudio, estas fueron sometidas a calentamiento sobre una plancha. Luego se
peso en una balanza Boeco Germany, con capacidad de 270,0 g y apreciacion de
0,0001 g, una cantidad menor a 1,0 g en un crisol de porcelana previamente

tarado.
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Se coloco el crisol de porcelana mediante la utilizaciébn de pinzas en el crisol
Skidmore, mismo que fue ubicado posteriormente en el bafio de arena del crisol
de hierro. Sobre el tripode de hierro se colocé el triangulo de alambre y sobre este
el anillo base de aislante y refractario para soportar al conjunto de crisoles
previamente montados y tapados. Una vez ubicado el conjunto de crisoles, se
taparon con una campana de hierro y se encendié el mechero, ubicado en la parte

inferior del tripode, para iniciar los procesos de evaporacion y pirolisis.

Dado que el flujo de gas era insuficiente, el tiempo de la pirolisis se aumentd a
dos horas para asegurar el proceso completo. Para asegurar la igniciéon de los
vapores se movio la llama del mechero por las paredes de la campana. Una vez

que el proceso se completd, se apago el mechero y se dejo enfriar.

Luego se colocé en un desecador y posteriormente se pesé. El porcentaje de
carbon Conradson se calculo con base en las mediciones de las masas del crisol
de porcelana vacio, la muestra inicial y el residuo de a través de la ecuacion
[AIV.4].

cm — cv
% carb6n Conradson = 100 ¥ ———

[AIV.4]

20,7231 — 20,5264
0,9842

% carbom Conradson = 100 =

% carbén Conradson = 19,985%
Donde:
cv:  crisol vacio (g)
m:  muestra (g)

cm: crisol y muestra carbonizada (g)

Factor de Caracterizacion K UOP

Originalmente se definia como la raiz cubica del punto medio de ebullicion molal

en grados Rankine dividido para la gravedad especifica a 60 F. Este ha sido
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relacionado convenientemente con la viscosidad y la gravedad API a través del
Método UOP 375 (Calculation UOP Characterization Factor and Estimation of

Molecular Weight of Petroleum Qils).

Para la determinacion del factor de caracterizacion K UOP de las corrientes de
productos pesados como la descarga de TV-V1, descarga de TV-V13, fondo de
TV-V2 y fondo de TV-V4 y para el crudo carga se utilizaron los resultados
obtenidos de las mediciones de la gravedad APl (ASTM D287), la viscosidad
Saybolt Furol (ASTM D88) transformada y corregida a la temperatura de 100 Cy
la viscosidad cinematica (ASTM D445) respectivamente. A partir de los datos se
determind el factor de caracterizacion indicados los nomogramas

correspondientes en el Método UOP 375.

Para las corrientes de atomizado pesado, destilado medio y gasolina estabilizada
se utilizaron los resultados de los ensayos de destilacion atmosférica (ASTM D86)
y gravedad APl (ASTM D287). Para el célculo del factor de caracterizacion se

siguio el procedimiento indicado en el Método UOP 375.

Los célculos efectuados y los diagramas utilizados se detallan a continuacion:
» Através de la gravedad API y la viscosidad cinemética
Se utilizaron las Figuras AIV.1 y AlV.2 del Método UOP 375 de acuerdo con la

temperatura en que se midio la viscosidad.
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Characterization
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Characterizalion
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Se determiné el punto de ebullicion volumétrico promedio mediante la ecuacion
[AIV.5]:

T109% + T309% + Ts09% + T70% + Toow

Punto de ebullicién volumétrico promedio = z

[AIV.5]
Posteriormente se determind el valor de la pendiente:

T90% B TlO%

Pendiente =
endiente 30

En la Figura AIV.3 tomada del Método UOP 375 se determind la correccion

requerida para obtener el punto de ebullicion cubico como lo indica la ecuacion
[AIV.6]:
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(UOP 375-07)
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Se utilizo el valor de la gravedad API y el punto de ebullicion cubico promedio en
la Figura AlV.4 tomada de la norma UOP 375 y se obtuvo al valor del factor de

caracterizacion K UOP.
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127,4 °F + 158,0 °F + 188,6 °F + 213,8 °F + 246,2 °F
5

Pnt. ebullicion vol. promedio =

Pnt. ebullicion vol.promedio = 186,8 °F

Pendiente = 246,2°F — 127,4°F 1485 [°F]
endiente = 0% =1, %

Pnt.de ebullicion cubico pro.= 186,8 — 4 = 182,8 °F

Factor de caracterizacion K UOP = 12,4

Estabilidad

El ensayo de estabilidad se realizé al usar como referencia la norma ASTM D4740
(Standard Test Method for Cleanliness and Compatibility of Residual Fuels by
Spot Test) y el método de la prueba de la mancha utilizado por el IFP que se
recomienda en al manual de operacion de la unidad de viscorreduccion.
Inicialmente se siguid el procedimiento indicado en la norma ASTM D4740 pero

debido a la naturaleza del residuo no se obtuvieron resultados confiables.

Para determinar la estabilidad a través del método de la prueba de la mancha
recomendado por el IFP se utilizé un disolvente compuesto por 65% en volumen

de iso-octano y 35% en volumen de xileno (mezcla de los tres isomeros).

Se sometid a calentamiento 2g de muestra de residuo en un vaso de
precipitacion. Paralelamente, se precalentaron 10 ml del disolvente preparado
previamente. Se vertio el disolvente en el vaso de precipitacion y se mantuvo el

calentamiento y la agitacion hasta conseguir una mezcla homogénea.

Se utilizo papel filtro cualitativo tipo Whatman # 2 colocado en un soporte similar
al indicado en la norma ASTM D4740. Se secO previamente en la estufa durante
20 min. Posteriormente se coloc6é una gota, o varias con al menos 5cm de
distancia, del residuo con el disolvente en el papel y se llevd nuevamente a la

estufa durante una hora para realizar el secado. Finalmente se comparé el
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resultado obtenido con la descripcién indicada en el método de la prueba de la

mancha.

Compatibilidad con Diesel

El ensayo de compatibilidad se desarrollé con base en la norma ASTM D4740
(Standard Test Method for Cleanliness and Compatibility of Residual Fuels by
Spot Test), también conocido como la prueba de la mancha. Se precalento la
muestra para asegurar que se encuentre en estado liquido. El ensayo se realizo
con dos razones de dilucion: 25% y 50% de diesel. En un erlenmeyer se colocé
un volumen de muestra y otro de diesel correspondiente a la razon de dilucién. Se

mantuvo la mezcla en calentamiento y agitacion.

Previamente, se colocO papel filtro cualitativo tipo Whatman # 2 en un soporte
similar al indicado en el método y que se muestra en la Figura AlV.5. Se mantuvo
en la estufa durante 20 min. Posteriormente se coloco una gota, o varias con al
menos 5cm de distancia, de la mezcla residuo-diesel en el papel y se llevo
nuevamente a la estufa durante una hora para realizar el secado. Finalmente se

comparoé el resultado obtenido con la descripcion indicada en la norma.

[

Figura AIV.5. Esquema del soporte utilizado para las pruebastdbikdad y
compatibilidad
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PROCEDIMIENTOS PARA EL PLANTEAMIENTO DEL MODELO
DEL PROCESO DE VISCORREDUCCION

AV.1. Datos de disefio del manual de operacion deuaidad de Viscorreduccion 1

En el manual de operacion de la unidad de Viscorreduccion 1 se encontraron

referencias acerca del tipo de alimentacién a la unidad y la descarga del soaker

TV-V13 como se muestra en las Tablas AV.1y AV.2 respectivamente.

Tabla AV.1. Especificaciones de la carga a la unidad parattisttipos de crudo carga

Propiedad Unidades C(';f? ABPe})s € CrEJ2d3o°IZ(;sI§1 do Cr(uZdYOO'I&ig(Ia)ro

Residuo atmosférico % peso 41,9 43,1 38,7
Residuo de vacio % peso 58,1 56,9 61,3
Gravedad especifica - 1,01 1,02 1,01

Gravedad API calculada °API 8,1 7,5 8,9
Viscosidad a 100 °C cSt 3064 3640 2700
Contenido de azufre % peso 2,46 2,57 2,28
Contenido de asfaltenos % peso 24,2 21,2 20,6

Factor de caracterizacion K UQP - 11,6 - -

5 % vol 325 300 300

Destilacion 10 % vol 454 459 453
30 % vol 561 574 553

50 % vol 616 629 588

(Petroindustriakt al., 1997)
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Tabla AV.2. Especificaciones de los productos a la salidasokgker para distintos tipos de

Propiedad Unidades Crudto) Base CrudooPesado CrudooLigero
(24 °API) (23 °API) (27 °API)
Gravedad especifica - 1,04 1,04 1,03
Viscosidad a 100 °C cSt 2 200 2480 1940
Contenido de azufre % peso 2,60 2,70 2,40
Contenido de asfaltenos % peso 28,3 30,6 24,1
Gravedad API calculada ° API 4,56 4,04 5,35

(Petroindustriakt al., 1997)

En la Tablas AV.1 y AV.2 se observa que los valores presentados tienen un
namero distinto de cifras decimales debido a que se refieren a distintos

parametros.

En las Figuras AV.1 a AV.3 se muestran las propiedades termodinamicas, el
balance masa y el balance de energia de la unidad de Viscorreduccion 1 tomado

del manual de operacion de la planta.
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Capacity :

15750 BPSD
_ Crude blend 1596 - 24.75 API

COMPONENT NAME MOL. WEIGHT DENSITY (*) NORMAL BOILING PT.
EG/M3 3
EYDROZEN 3.0 £9.9 -252.8
HEYSOLFID 4.1 785.2 -60.3
AMMONIA - BELE .2 23.4
HETHANE | 16.0 259.7 -161.5
ETHYLENE I 2e.1 165.5 -103.7
ETHMLMNE 1 3L A56.0 =BA.6
FROPENE | 7 521.5 477
PRODANE 1 507.2 -42.2
BUT1 -1 500.7 =H.d
Ick o 562.5 -11.7 ¥
| BOTANE wd: 583.a =0.5
ENT1 A £45.2 30.0
MB 2 §22.1 27.9
FENTANE 3 530.4 6.1
KEEXANZ s 663.3 8.7
E20 8 998.6 100.0
NRPETIRL .3 778.5 a7.&
HAPHTIAZ .0 804.7 127.85
HAPHTIAI .0 g11.1 142.5
| GRSOILL .3 81T .B 157.85
GASOIL2 .2 B24.1 172.5
GASDILI .0 B31.5 190.0
GREOTILA .0 gi0.4 313.5 |
GREDILS 8 B50.2 237.5 |
GREOCILE .2 BE0.3 262.5 H
GAECILT .8 878.5 267.5 i
GASDILE .4 BBO.3 3110.0 i
GREOILE .4 BBE.4 327.5 i
GASCILLIO v a a8s5.7 $42.5 |
RESID 1 g 303.6 157.5 !
RESID 2 7 911.5 172.5 !
EESID 3 o 9Z20.6 390.0
RESID 4 .0 931.9 412.5
ESID 5 .5 943 .8 437.5
RESID & 2 955.1 i62.5
HESID 7 .E 972.9 197.5
RESTD 8 .E 10096 560.0
RESID 5 .5 1057.8 550.0
R2SIDLO .4 1083.9 T45.0
TEED 1 .8 a87 .5 138 1
FEED i 8 a03.0 162.5
FEED 3 11 327 .6 102.7
FEED 1 "o | 257 .2 160.3
FEED 3 o7 982 .5 530.1
FEED § o2 1000.6 575.1
FEED 7 e 1628:8 45.8
FEED 3 .4 1063.86 745.6
l
1 {*) LIQULD DENSITY AT 15C OR EOP
g:z:t g CLIENT : PRIROINDUSTIRIAL-DPIN
By JE /EBEO PROJECT: PRCCESAMIENTO [E CEUDOS PESADOS-RE
Chk Ry | OERY J. THIT +TV-VISHEREARER ¥ 1
INSTITOT FRANCATIS DU PETROLE
et ehel sl e e Byig COMPONENT PROPERTIES
1-4, Avenue de Bois-Preau - §2500 RUBIL-MALMMISON FRANCE [ 7om woween SECTION | ONIT BEF  FAGE
93,1471 1cp ™ 1M /1
Thls dommmsnt L Che proparty of the DRSTITYT PRANCAIE DO FETROLE ams wball mom be reproducsd or divolossd witsour IFT gonesst (= -

Figura AV.1. Propiedades de los cortes para la caracterizaeidas corrientes

(Petroindustriakt al., 1997)
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Capacity 15750 BESD .

Crude blend 1996 - 24 .75 API o

BALANCE EGMOL/HR FEED VAR TC TVEL OUT HEATER JUT SOAKER
STREAM NUMEER 1 2 3 -

EYDROGER o.on o.oo 2.45 LE.72

FYSOLFID o.ot 0.0 73 .21

AMHORIN g.00 U.La 1.B8 T I

HETHANE 6.00 0.0 10.63 7Bl

ETHYLENE 0.00 g.to 0.79 1.3%

ETHANE 0.00 o.Eo £.65 13.08

PROPEME ¢.00 g.to 2.07 3.86 .

PROPANE 0.00 6.co £.94 5,50

BOT1 n.non 0.8 2.97 4.9E

Ic4 0.0t a.00 1.64 2.73

BOTARE 0.o0 o.a0 3.80 6.1z

INTL 0.0¢ 0.00 - b ) .62

IMB 0.0C 0.00 1.0 178

PENTAKE 0.0¢ a.0o0 Fa11 3.5z

HEXANE 0.3¢ G.00 4.4z 7.37

E2O 0.0¢ 25,17 28.37 29,37
=HAPHTHAL 0.0¢ 0. 00 9.10 15.17
*NAPHTHAZ 0.0¢ 0. 00 3.17 5.25
~HAPHETHA3 0.0c 0.00 3,38 .66

GASQILL 0.0L 0. 00 3.52 E.87

GRSOILZ 0.0c 0. 00 3.38 5,64

GASOILI 0.0C U . o 4.28 T+13

GASOIL4 0.0C 0.00 5.07 B.45

CASDILE g.08 0. 60 4.81 B.G1 |

GREOILE 0.00 o.on 4.50 7,68 !
CREATLY g.00 g.00 4.51 T.82 i
GASOILA g.00 0.00 3.53 6.04 i

GRSCILS 0.00 0.00 4.44 461 i

GAEDIL1Q 0.an 0.00 4.47 a.81

FESID 1 | 0.43¢ o.oo £.38 2.0

FESID 2 0.09 0.00 4.30 &.83

FESID 3 0.00 0.00 5.55 £.3d

FESID & 0.00 0.00 6.37 7.82

FESID 5 0.00 6.00 5.34 7.80

EESID & 0.00 0.00 7.10 1.97

RESID 7 | 0.97 &, 00 14.05 B

BEESID B 4.040 0.00 33.1a 159

EESID 5 0.00 0.00 40,81 16.44

BESID1O | u.ug 0. 00 iz.30 27.40 i

FEED 1 3.5% 0.00 a.00 0.00

EEED 2 .77 U.o0 Q.00 Q.90

FEED 3 12.07 0.00 0.00 0.00

FEEED 4 24.83 e.0F 2.00 u.ou

FEED 5 21.25 C.oc 0.00 0.00 |

FEED & 33.08 0.0 0.00 g.00 i

EEED 7 45.87 0.00 0.00 0,00 |

FEED 8 36 AR 0. 00 ©.00 Q.00

TOTAL EGHOL/HR 185.45 29.37 103,17 3I70.86

TOTAL EG/HR 10581%. s24. 106348, 106348,
;:::' L CLIENT :PEIRUINDUSTRIAL-PIN

Fa'd JE/EBO
shk By | DERY J.

PROJECT: PROCESAMIENTO DE CRUDOS PESADOS-RE

ONIT :TV-VISEREAKER N 1
INSTICUT FRANCAIE DU PETROLE ALBA
infabralp o Sgeom st T bd S MATERI LANCE (MOLAL)
L4, Avende de Bols-Pruau - 32500 RUBIL-MALMAISON FRANCE |70 ROREER  SESTION  ONIT REP  DAGE
93/:471 1MB TV i 1/8

Figura AV.2. Balance de materiales del manual de operacion

(Petroindustriakt al., 1997)
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MATERIAL BALANCE

200

Capacicy : 15750 EPSD
Crude blend 195%€ - 24.75 API
BALANCE KGMOL/HR | QUENCH FEED TVV2 PUMPAROUND PA TC TVVZ
STREAM NUMBER [ 3 7 B
HYDROGEN 0 G.o0 15.72 0.08 g0
EYSOULFID £.oc .21 0.16 s.e8
AMMONTA B.00 3.11 0.05 .52
METHANE g.oo 17,81 0.16 5.02
ETHYLENE g.00 1.31 0.03 Bl
ETHANE a.00 13,04 0.25 5.0E
FPROFEHE Q.00 2.43 0.2 0.04
FROFANE | 0.00 5.584 0.35 .23
BOUT1 i 0.09 .93 g.31 .p
Icd Q.00 2:73 0.17 g.ags
BUTANE 0.4a0 5.15 0.42 .15
PNT1 0.01 3.63 0.40 8.13
28 Q.00 1.7 0.15 9.95
PENTANE 0.01 3.53 0.42 G.13
HEIRNE 0.0as T.43 1.45 d.48
H20 g.@e 25.137 0.54 0.2
NAPHTHAL 0.31 15,53 5.78 1.88
MAPETHEAZ 0.34 .65 .64 1.49
HAPHTHAI 0.77 5.45 1c.80 3.47
GASOILY - g . B.14 32.87 10.8¢
GASOTLZ 4.42 10.02 40.88 13.14
GASOIL3 6.10 13.23 29.04 .33
GASOILA 7.26 15.72 15.01 d.82
GASOILS 6.89 14.90 5.92 i.80
GASOILS £.58 14.24 2.35 6.77
GABOTLY B.48 23.98 0.98 [+ 3%
GASOILE 5.19 11,34 .35 0.1
GASOILS 3.98 B.58 0.14 o.04&
GASOILLO 4.13 B.94 0.08 0.03
RESID 1 4.24 9,18 g.05 8.02
REEID 2 4.15 2.098 .02 0.0
RESID 3 5.45 11.79 0.01 0.0o
RESID < B.73 14.58 0.01 g.a0
RESID S 6.70 14.510 n.00 p.ag
RESID & 6.8B8 14.83 c.0o0 o.og
RESID 7 13.57 20,358 0.00 g.ac
RESID B 27.15 5&.75 g.o0 2.48
RESID 9§ 31,32 £7.7% .00 G.00
RESID1O 23.58 50.598 Q.00 .00
FEED X 0.o00 o.oo0 o.00 g.a0
FEED 2 0.0 0.00 0. 00 0,00
FEED 3 0.00 B.0o0 Q.00 p.o0
FEED 4 DLog c.o0 a.00 o.00
FEED 5 c.00 o.00 a.00 2.00
FEED € 0.00 .00 Q.00 .00
FEED 7 ©.00 0.84 0.o0 Q.00
FEED 8 0.00 .00 0.00 0.00
TOTAL EGMOL/ER 184.58 555. 44 154.37 49.58
TOTAL EG/HR BS3E3. 1517458, 20552, E618.
II,':M o CLIENT :PETROINDUSTRIAL-PIN
sr | amsEBO PROJECT: PROCESAMIENTO DE CRUDOS PESADOS-RE
Chk By | DERY J. UNIT :TV-VISBREAKER N 1
INSTITUT FRANCAIS DU PETROLE -
ARG YRSl MATERIAL BALANCE (MOLAL)
1-4, Mhverue de Bols-Preau - 92500 RUEIL-MALMAISON FRANCE JOB NUMBER SECTION HTT RET PAGE
93/1471 1MB TV 1M 2/%

Figura AV.2. Balance de materiales del manual de operaciérife@tion)
(Petroindustriakt al., 1997)



| MATERIAL BALANCE

1
| Capacity : 15750 BPSD |
| Crude blend 1996 - 24.75 API J
BALANCE KGMOL/HR PA TO DIST DIST TO TVV2 GAS TVVS GAS TVV3
STREAM NUMBER | g 10 11 12
HYDROGER .05 0.00 0.14 15.5¢
HYSULEID 0.11 0.11 0,12 2.64
AMMONIA 0.03 D.02 0.00 0.00
METHANE 0.11 0.02 .20 17.30
ETHYLENE 0,02 0.02 U.05 1.21
ETHANE 0.17 0.1€ 0.36 10.03
PROPENE 0.08 .11 0.10 2.85
PROBANE .26 0.38 0.28 7.95
auTy .21 5.33 a.10 3.09
Icd 0.11 0.21 0.06 1.81
BUTANE 0.29 0.53 0.12 .67
PHT1 0,27 9.52 c. 08 1.36
IMB 0.13 0.25 0.0z 0.70
PENTANE 0.28 0.54 0.04 1.18
HEXANE 1.01 1.75 0.04 1.08
H20 0.44 0.08 0.18 1.47
NAFHTHAL 3.82 i.54 0.04 .75
NAFHTHAZ .15 2.43 o.01 0.04
HAPHTHA3 7.33 3,64 .01 0.00
GASOIL1 22.31 .69 0. 01 0.07
GASOIL2 27.74 .68 o.00 0.04
GASCILI 158.71 5.81 0.00 0.00
GASOTLA 10.1%9 1,08 0.00 .00
GASOILS &.02 1,16 a.08 0.00
GASOTILE 1,62 0.42 0.00 o.co
GASOILT ¢.64 0.15 .00 0.00
GASOILA 0.3t 0.08 0.00 0.00
GRSOILS g.09 0.02 o.oo o.o00
GASOIL1O 9.05 g.01 0.00 0.00
RESID 1 0.03 0.01 0.00 0.00
RESID 2 . 0.02 0,00 .00 0.00
RESID 3 a.01 a.0o 0.00 .00
RESID 4 .00 0. 00 0.00 6.00
REZID S .00 0.00 0,00 0.00
RESID ¢ o.a0 .00 8.00 0.00
RESID 7 0.00 C.oo o.a0 0.00
RESID & 0.oo c.0o o.00 0.00
RESID 8 0.co 0.00 0.00 0.00
RESIG10 o.00 0,00 0.00 0.00
FEED 1 0.00 0.00 0.00 0.00
FEED 2 .00 a.00 0.00 0.00
FEED 13 0.00 0.00 0.00 0.00
FEED 4 0.00 .00 0.00 0.00
PEED 5 0.00 .00 0.00 0.00
FEED & n.00 G.oo o.oa 0.00
FEED 7 f.00 .00 0.00 0.00
FEED & 0.0 n.0m 0.00 0.00
TOTAL EGHOL/HR . 10468 i1.07 1.81 72.80
TOTAL EG/HR i 13975, 5000, 73 2136.
Iswue : CLIENT :PETROINDUSTRIAL-BIN
i [ PROJECT : PROCESAMIENTO DE CRUDOS PESADOS-RE
Chk By | DERY J. UNIT :TV-VISBEREAKER N 1 -
INSTITOT FRAMCAIS DU PETROLE
DIRECTION INDUSTRIELLE MATERIAL BALANCE (MOLAL)
i1-4, Avenue de Bois-Freau - 31500 RUBIL-MALMAISON FRANCE [“jop wuMmBER | SECTION | UNIT REFP  PAGE
63 /1471 MM o T aiE

Figura AV.2. Balance de materiales del manual de operaciérife@tion)
(Petroindustriakt al., 1997)
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MATERIAL BALANCE

Capacity : 15750 BPSD
Crude blend 1996 - 24.75 API

BALANCE KGMOL/HR GAS TVVY GASOLINE H2o TVVS HIO0 TVV3
STREAM NUMEEE 13 14 15 16
HYDROGEN | 0.04 o.coo o.o0 0.oo
HYSULFID | 0.34 0.00 0.00 3.11
AMMONIA 0.00 0.00 g.00 .11
HETHANE 0.31 0.00 0.00 g.oo
ETHYLENE 0.06 G.00 0.00 0.00
ETHANE a.65 g.o0 0.00 0.00
PROPENE 0.51 0.00 0.00 0.00
PROPANE | 1.62 0.01 0.00 0.00
BUT1 | 0.36 1.40 0.00 o.oo
Icd 0.37 0.49 o.oo 0.00
BUTANE 0.12 Z:23 0.00 0.00
ENT1 | 0.00 2.21 0.00 0.00
2MB g.00 1.04 o0.00 0.00
FENTANE 0.00 2.29 6.00 0.00
EEXANE 0.00 6.22 o.an o.00
Hz0 0.03 0.00 D.81 26.83
RAFHTHAL 0.00 14.01 0.00 g.00
NAPHTHAZ 6.00 4.85 0.00 0.00
NAPHTHAS 0.00 .76 0.00 0.00
GASOIL1 0.00 3.08 0.00 0.00
GASOILZ a.00 0.46 0.00 0.00
GASOILI 0.o0 0.02 0.00 0.00
GASOIL4 0.00 .00 0.00 0.00
GASOILS 0.08 Q.00 0.00 0.00
GASOILE 0.00 0.00 Q.00 0.00
GASOIL? C.oo 0.00 0.00 .00
GASOILE o.00 £.oo 0.0D 0.00
GASOIL g.00 C.oo o.00 o.00
GASOIL10 0.00 0.00 0.00 0.00
RESID 1 0.00 0.00 0.00 0.00
RESID 2 0.00 0.00 0.00 0.00
RESID 3 C.00 0.00 0.00 0.00
RESID & 0.00 0.00 0.00 0.00
RESID 5 0.00 c.00 0.00 .00
REEID & Q.00 g.00 g.00 0.00
RESID 7 a.00 o.00 0.00 0.00
RESID @ 0.60 0.00 a.0a n.on
RESID 9 0.00 0.00 0.0a 0.00
RESID1D 0.00 .00 0.00 0.00
FEED 1 0.00 0,00 .00 0.00
FEED 2 0.00 0,00 0.o0 0.00
FEED 3 0.oo 0.00 0.00 0.00
FEED ¢ 0.00 0.00 o.ao 0.00
FEED &5 g.oo 0.00 0.00 0.00
FEED & 0,00 0.00 0.00 0.00
FEED 7 0.00 0.00 0.00 0.00
FEED B 0.00 0.00 0.00 0.00
TOTAL KGHMOL/HR 4.46 43.05 0.81 33.04
TOTAL EC/HR 182. 3598, 15, 642 .
g:::' 3”“ CLIENT :PETROINDUSTRIAL-PIN
By JEVEBG PROJECT : PROCESRMIENTO DE CRUDOS PESADOS-RE
Shk By | DERY J. UNIT :TV-VISEREAKER N 1
INSTITUT FRAMCAIS DU PETROLE T
SR AT Sl MATERIAL BALANCE (MOLAL)
L4, Avenue de Bois-Preau - 92500 RUBIL-MALMATSON FRAMCE JOB NUMBER SECTION UNIT REP PAGE
93/1471 1MB ™ 1M ar/5

Figura AV.2. Balance de materiales del manual de operaciérife@tion)
(Petroindustriakt al., 1997)



MATERTA! RALANCE

Capacity : 15750 BESD

Crude blend 1996 - 24.75 &PI

EALANCE KGMOL/HF HiD TV RESIDUE

STREAM NUMEER 17 ie

EYIRDGEN ¢.00 0. 00

EYSULFID 0.00 9.00

AMMONTIA a.00 a.00

HETHANE n_nn 0.02

ETHY LENE 0.0d0 0.03

ETHANE 0,00 G.03

PROFENE 0.00 .03

PROPANE g,.on o.ga

BOTL o.oo Juun

4 0.o0 2.00

BUTANE 0.00 J.00

PNTL 0.00 3,01

2MB .00 3.0

PENTANE oo 301

HEXANE ¢.on .08

HIZO o.0€E 0.00

HATHTHAL a.o0u 0.3¢

NAPHTHAZ a.00 0,35

NAPETHA] Q.00 b.89

GASOTL. .00 .73

GASOIL2 0.0o0 5.14

GABOLLA .00 T+10

GASOILA T B.48

GARECILS 0.00 8.01

SASITLE 0.00 T.6E

GASOILT 0.op .82

GASOILS g.o00 6.04

CASOILS o.ou 4.61

GASCILLO g.oo 4.81

RESID 1 a.00 4.584

EEQTD 2 0.00 4. B3

RESID 3 0.00 £.34

RESID 4 .00 7,83

RESID & o_no 7.80

RESID & Q.o 7.98

RESID 7 0.0 1c.78

RESID E .00 Ar-5%9

EESID ¢ g.oo 36,44

RESIDLC g.00 47.40

TEED 1 o.o0o t.ao

FEEL 2 g0.04 g.ao

TEEL 3 o.00 g. 00

FEEL 4 0.0 Q.00

TEEL 5 0.00 0.00

FEEL 6 g.oo n. oo

FEEL 7 0.00 0.00

TEEL & U a.00

TOTAL EGMOL/HR G.06 214.73

TOTAL i/HR : 98303,
[esue | O CLIENT :PETRCINDUSTRTAT.-DPIN
aasll e— PROJECT : PROCESAMIENTO DZ CRUDOS PESADOS-RE
Chk By | DERY J. UNIT :TV-VISBREAKER M 1

INSTITUT FRANCAIS DU PETROLZ
BTRPCHTON THOTETETRCL S MATERIAL BALANCE (MOLAL)
L1-4, Aveaue de Bols-Preau - 92500 RUEIL-MAIMATSON FRANCE 700 NOMDER A3cTron | UNIT REF  PAGE
93,1471 1M= ™ 1M 5/5

Figura AV.2. Balance de materiales del manual de operaciérife@tion)

(Petroindustriakt al., 1997)
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HEAT EBALANCE

Capacity

: 15750 BPSD

Crude blend 1996 - 24.75 API

STRERM FEED VAP TO TVH1 0UT HEATEE 00T SOAFER
NUMBER i 2 3 4
TEMPERATURE © 216.0 ATL, 07 fyn ! 470.0 451,20
FRESETRE EG/CH2 ARS 7 .30 4Z.50 | ir.00 10.090
TOTAL STREAM

FLOWRATE FG/HE '105819. fR18 . 106348, " —% 106348
ENTHALPY K*ECAL/ER T.46d 0.198 26.612 25.056
DENSITY EE/M3 905.152 15. 048 126,874 BO.587
MOL. WEIGHET 570.5 8.0 350.8 205.8
WT VAPOE 5 100.0 10.4 17.2
WI' FREE WATER %

TOTAL VAPOR

FLONRATE EG/ER 529. 11073, * 13258,
ENTHALPY N*ECAL/HR 0.398 3,758 5876
DENSITY EG/M3 15.048 15,538 15.10¢C
MOL. WEIGET 1g.0 86.9 ai_@
VISCOEITY cp 0.023 0.018 6_017
THERMAL COND. ECAL/HR.M.C 0.044 0.07% 0.076
HEAT CAPAC. ECAL/EG.C b.558 0.718 0.711
COMP. FACTOR 1.000 0.966 n.9gE
TOTAL LIQUID

FLOWRATE FG/HR 105818, t= 85275, BEORG .
ERTHALPY M*ECAL/ER 7.464 i2.814 19.578
SPEC. GRA. {H20wl) 1.015 1.028 1.n22
DENSITY KG/M3 505,192 TE1L.700 754238
MOL. WEIGHT 570.5 542.3 £18.1
VISCOSITY CcP 23.59¢ 0.357 £.380
THEFMAL COND. ECAL/ER.M.C 0.070 0.046 £.087
HERT CAPAC.  ECAL/RG.C 0.583% 0.763 €.746
SORF. TENSTON DYMZ/cM 26.496 10.104 10.548
DRY LIQUID

FLOKEATE 3/HR

SFEC. GRA. (B20=1)

DENSITY EZ/H3

MCL. W2IGH?

VISCOSITY cP

THEERMAL COND. ECAL/HR.M.T

HERT CAPAC. ECAL/FG.C

SURF.TERSION DYNE/CM

CRIT. PRESE. EG/CMI 9.3% 12.133 12.76
Issie | 0 CLIENT :PETROINDUSTRIAL-PIN
ol PROJECT: PROCESAMIENTO DE CRIDOS FESADOS-RE
chxk By | DERY J. UNIT tTV-VISBFEAFER N 1

INSTITOT FFAH-'C‘_AIS DT PETROLE

DIRECTION IKDUSTRTELLE

==d, hverus de Boie-Preau - 92500 AUEIL-MAIMATZON FAANTR

HEAT BALANCE

Figura AV.3. Balance de energia del manual de operacion

COB NUMEER
93/1471 1HB ™

(Petroindustriakt al., 1997)

SECTION UNIT

RE?  PAGE
1M 175
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| HEAT BALANCE

Capacity : 15750 BPSD
Crude blend 19%96 - 24.75 API

STREAM QUENCH FEED TVV2 FUMPAROUND PA TO TVV2
NUMBER 5 6 7 8
TEMPERATURE c 232.0 360.1 218.3 195.¢
FRESSURE RR/OM? ABS €.30 €.30 6.23 6.23

TOTAL STREAM

FLOWRATE FG/HR #5363, 191708. 20592, 561B.
ENTHALPY M*ECAL/ER 7.054 32 _949 1_85E 0.531 .
DENSITY EG/H3 881.022 107 .0585 GdE.95d 671.987
MIL. WEIGHT 462.5 345.1 133.5 1338

WT VAFOR % 7.6

WT FREE WATER %

TOTAL VAPOR

FLOWRATE EG/HR 14643,
ENTHALPY M*ECAL/ER 3.820
LENS1TY E3/M3 9.322
MOL. WEIGHT T747
VISCOSITY CF 0.016
THERMAL COND. RCAL/ER.M.C 0.060
OBEAT CAPAC, FCRL/EG.C 0.650
COMP. FACTOR 0.974

TOTAL LIQUID

FIOWEATE Fo/HR B53E3. ATTOGT .« 20533, EGBLH.
ENTHALPY H*RCAL/HR 7.094 29.02%9 1.965 €.531
SPEC. GHA. {(A20=1) 1.007 1.013 0.023 o.B823
DENSITY E&/Ma BBL.D22 BO5.D70 616, 964 672.987
HOL. WEIGHT i62.5 482.5 133.5 133.5
VISCOSITY (nd ] T.029 0.528 0.182 0.210
THERMAL COND. RCAL/ER.M.C 1.065 0.154 n.nA4 O.083
EEART CAPAC. ECAL/FG.C 0.585 0.586 0.6B0 0.608
EURF.TENSICN DYNE/CH 22.655 14.323 l0.0%51 12.076
DRY LIQUID
PLOWRATE EG/HR
EFEC. GRA. {H20=1)
DENMEITY KG/M3
MCL. WEIGHT
VISCOSITY Cp
THERMAL CCND. KCAL/HR.M.C
EERT CAPAC. ECAL/RS.C
EURF.TENSION DYNE/CM
CRIT. PRESS. KG/CHZ 13.88 13,47 29.3¢ 29.34
;::’:ﬂ 9 CLIENT :PETROINDUSTRIAL-EIN
By JE /2B PROJECT : PROCESAMIENTO DE CRUDOS FESADOS-EE
Chk By | DERY J. ONIT s TV-VISHBREAFER M 1
INSTITUT FRANCAIS DU PETROLE
DIRECTION INDUSTRIELLE HEAT BALANCE
1-d; Avemue de Bols-Freau - 92500 RUEIL-MALKATSON FRANCE JOB WUNHER SECTIOR RIT REF  PAGE
83/1471 1LHB ™ 1M 2r5

Figura AV.3. Balance de energia del manual de operacién (c@iom)
(Petroindustriakt al., 1997)



| HEAT BALANCE
Capacity : 15750 BPSD
Crude blend 1996 - 24.75 API
STREAM PA TO DIST DIST TO TVVZ GAS TVVS GAS TVV3
NUMBER 9 10 11 12
TEMFERATURE o 195.0 48.3 48.0 48.0
FRESSURE EG/CHM2 ABS £.30 6.30 1.20 5.50
TOTAL STREAM
FLOWRATE EG/HER 13875, Sopo. 7. 2136.
ENTEALPY M*ECAL/HR 1.132 ¢.018 g.o00% 0.207
DENSITY EG/M3 €72.987 778,339 1.688 E.042
HMOL. WEISHT 133.%5 1317 37.3 259.3
WT VAPOR % lo0.0 loo.o
WT FREE WATER %
TOTAL VAPOR
FLOWRATE RS/HR 73, 2136.
ENTHALPY M*FRCAL/HR g.o0% 0.207
DENSITY EG/M3 l.686 6.042
HOL. WEIGHT AT 25.3
VISCOSITY CFP 0.010 0.011
THERMAL COMD. RCAL/HR.M.C 0.D020 0.026
HEAT CAPAC. ECAL/F3.C 0.41% 0.4584
COMP. FACTOR 0.8950 0.975
TOTAL LIQUID
FLOWRATE EG/HR 13975, s000.
ENTHALPY H*RCAL/HR 1.122 0.018
SFEC. GRA. [H20=1) 0.823 0.804
DENSITY RG/M3 €72,987 779.339
MOL. WEIGHT 133.5 12L.7
VISCOSITY (o 3 0.210 0.5590
THERMAL COND. ECAL/HR.M.C 0.082 0.103
HEAT CAPAC. ECRL/RS.C 0.E08 0.a70
SURF.TENSION DYNE/CH 12.078 23.929
DEY LIQUID
FLOWRATE EG/HR
SPEC. GRA. {E20=1)
DERSITY EG/H3
MOL. WEIGHET
VISCOSITY cP
THERMRL COND. KECAL/ER.M.C
HEAT CAPAC. ECAL/FG.C
SURF.TEMSION DYMNE/CH
CRIT. FRESS. FRG/CM2 29.34 30,96
;:z:c 33;94 ) CLIENT :PETROINDUSTRIAL-PIN
By JE/EED - PROJECT : PROCESAMIENTO DE {::RUDDS PBSAIJOE-RE
Zhk By | DERY J. UMIT :TV-VISEREAKER N 1
INSTITUT FRAMNCAIS DU PETROLE
DIRECTION INDUSTRIELLE HEAT BALANCE
L-d, Avenue de Bols-Preau - 92500 RUEIL-MALMATSON FRANCE JDOE NUMEER SECTION UNIT REP PAGE |
83/1471 1HB ™ 1M 3/5 |

Figura AV.3. Balance de energia del manual de operacién (a@dion)
(Petroindustriakt al., 1997)
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| HEAT BALANCE

Capacity : 15750 BPSD
Crude blend 1596 - 24.7% API

ETREAM GAS TVVT GASOLINE H20 TVVS H2O0 TWVW3
KUMEER 13 14 15 16
TEMPERATURE c SE.0Q 43.0 48,0 4E.0
PRESSURE FG/CM2 RES 15.65 16.20 1.20 5.50

TOTAL ESTREAM

FLOWRATE EG/HR 182. 3998, 15. 642,
ENTHRLPY M*ECARL/HR ¢.018 0.027 j.001 0.059% |
DERSITY KG/M1 0. BRA Tio. @18 PBE. 854 585,684
MOL. WEIGHT 40.7 2.9 18.0 19.4
Wl VAFOR % ip00.0

WT FREE WATEER % lo0c.0 100.0

TOTAL VAPOR

FLOWRRTE EG/HER 182.
ENTEALPY M*RCRL/HR 0.0LE
NEHEITY KC/M3 30,686
MOL. WEIGHT 40.7
VISCDSITY (nd -] 0.0o0l0
THERMAL COND. KCAL/HR.M.C e.021
HEAT CAPAC. RCAL/EG.C o0.530
CONF. FACTOR 0D.EL4

TOTARL LIQUID

FLOWRATE EC/HR | 1324, 15.
ENTHALPY M*RCAL/HR i 0.027 C.001
SPEC. GHA. (H20=1) | 0.742 1,000
DENSITY KG/ /M3 T19.91¢ SEE.BE4
HMOL. WIIGET 92.% ls8.0
VISCOSLTY cF R.35% 0.563
THERMAL COMD. RCAL/HR.M.C £.108 0.548
HERT CAPAC.  RCAL/FG.C t.490 0.938
CURF .TERSION DYNE/CM | 15,522 €8, 387

DRY LIQUID

FLOWRATE FC/HR

SPEC. GRA. {Hio=1)
DENSITY KG /M3

MOL, WEIGHT }
VISCOSITY cP

THEAMAL COND. KUAL/HH.M.C
HEAT CAPAC. ECRL/ES.C
EURF . TENSION DYFE/CM

CRIT. PREEE. RC/CHM2 4. 08

ol [ WO CLIENT :PETRCINDUSTRIAL-PIN

By iyl FROJECT: PROCESANIENTG DE CRUDCS PESADOS-RE

Clh By DERY J. UNIT :TV-VISBEEAKER N 1

INSTITUT FRANCAIS DU PETROLE
DIRECTION INDUSTRIELLE HEAT BALANCE

14, dvenis dy Bols-Preau - 92500 FURIL-MALXAISON PEANCE [T3on"NUMBER  SECTION  UNIT REP  PAGE

93/1471 1HB v M 4Js

Figura AV.3. Balance de energia del manual de operacién (a@dion)
(Petroindustriakt al., 1997)



| HEAT BALANCFE

Capacity : 15750 EPSD
Crude blend 1595 - 24.75 API
STRERAM H20 TW7 RESIDUE
NOMEBER 17 e
TEHNERATORE c 48.0 £3z.o
FRESSURE FG/CHZ AHS 16.65 8.30
TOTAL STREAM
FLOWRMATE RS/ OR i 29303,
ENTEALEY M*ECAL/HR 0.coo 8.224
DENSITY FG/H1 938. 884 EEB3_187
HOL. WEIGET 18.0 162.5
VT VAROR LY
WT FREZ WATER % 100.0
TOTAL VAPOR
FLOWRATE RO/ET
ENTEALPY M*FCRL/HA
DEKSITY K5 /M3
MOL. WEISHET
| WIscoaITy =P
THERNAL COND. KCAL/HE.K.C
HEAT CAPAC.  ECAL/KG.C
COMP. FACTOR
TOTAL LIQULD
FLOWSATE EG/HER 1. LLETE
ENTHALDY M*RTAL/ER 0.000 8.224
EPME2. ORA. {H2O=1) 1.000 1.007
LIENSITY EG/43 9848 .884 883,131
MOL. WEIGHT 18.0 4625
yIatoaTer =P 0.E63 T.02%
THERMAL COND. KCAL/ER.H.C 0.54% 0.066
HEAT CAPAC. KCAL/KG.C 0.996 0.58%
SURT.TENSION DYNE/SM 68.387 2%, 656
DY LIQUID
FLOWEATE FEG/ER
SPFEC. GHA. {E20=1}
NENSTTY Ko /M3
HMOL. WEIQHT
VISCOSITY cE
TEERMAL COND. KCAL/IR.M.C
HEAT ZRRRC. ECAL/RG.C
SURF .TENSION DYME/CHM
CRIT. PRESS. FKG/CM2Z 14.688
;:::E o CLIENT :PETHUINDUSTRIAL-PIN
By JE /EBO PROJECT: PROCESAMIENTO DE CRUDOS PREATMIS-RE
chk By | DERY J, auTT tTV-VISEREAFRER ¥ 1
IHSTLTUT FEANCAIS LU PETROLE
DIRECTTON TWDISTRIELLE HEAT BALANCE
1-4, dwinue do Boli-Presu - 92500 AULIL-MALMAZSON FRANCE JCB NUMBER SECTION ONTT " REP  anm
23/1471 1HB v im 5/5

Figura AV.3. Balance de energia del manual de operacién (a@dion)

(Petroindustriakt al., 1997)
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AV.2. Definicidn de parametros para la caracterizaon de las corrientes

Obtencion de las curvas de destilacion

Para la creacion de los componentes hipotéticos se selecciond el paquete de
fluidos SOUR PR y se ingreso a través del administrador de crudos (Oil Manager)
al ambiente de crudo (Oil Environment). Para la definicion del ensayo se utilizaron
las propiedades de la corriente como densidad, factor K UOP vy viscosidad
cinematica a dos temperaturas diferentes. Se nombr6 al grupo de propiedades

ingresadas y se realizaron los calculos como se muestra en la Figura AV.4.

#i Assay:Desc. TV- Vi =1 =R~
Aszsap Defintion Input Data
Bulk Properties Used - Maolecular weight [ <Emply
Standard Density | 1049 kg/ma
Assay DataType  Mane M “watson UOPK | 11,60
Yiscosity Type | Kinematic
Vizcosity 1 Temp | 14300
Yizcosity 1 | 744.4 5t
Yiscosity 2 Temp | 150,0C
Wiscosity 2 I 464.7 St

Molecular Weight of lightest component

|| Light Ends Handing % Bulk Fitling Options |

I Input Data | Calculation Defaults J Warking Curves JPIots Carrelations J Uszer Curves J MHotes J

Deke | Name: DescTv-V1

Figura AV.4. Ingreso de datos de laboratorio de la caractedaate cada corriente en el
simulador Aspen Hysys 6.0

Dado que se caracterizd6 una mezcla o corte de hidrocarburos y no un

componente puro se cred el corte al afadir el ensayo creado previamente.

Posteriormente, se asignd la caracterizacion a una corriente especifica y se

introdujeron las variables restantes para definirla completamente.

Se utilizo la herramienta Utilidades (Utilities) del menu herramientas (Tools) para
definir los ensayos de destilacion a partir de los datos introducidos previamente

como se muestra en la Figura AV.5.
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i Boiling Point Curves: Boiling Point Curves-1 EI@
Performance esle
Results Cut Paint TEP ASTM DBE | DBE Crack Reduced | ASTM D1160 [Vac) | ASTM D11ED [Atm) | ASTM D287 -
" [%] ] ] ] ] ] ]
Ciitical Praps iy | 344.2 3325 2.2 2043 e 2849
Cold Props 1.00 345.0 328 321.4 205.1 3548 2861
Plats 2,00 3455 3331 321.7 2054 356.2 287.2
350 347.0 3337 3222 2058 3567 290.2
5.00 3435 335.0 323.2 2069 357.0 2343
750 353.0 3375 325.2 209.0 3635 3025
10,00 358.3 3335 3263 2107 3615 3115
12,50 3647 344.3 3.2 215.8 367.4 3185
15,00 3723 351.4 336.2 221.8 3744 3266
17.50 380.8 356.3 340.4 2267 3801 333.0
20,00 3301 3627 3447 237 386.0 339.2
25,00 410.3 381.4 358.1 2431 40,2 3585
30,00 434.0 4055 3738 2731 433.8 3857
35,00 465.4 4343 390.3 3067 4721 4152
40.00 432.0 457.6 4021 3333 501.8 4452
45,00 518.3 4311 128 3633 524.1 4738
50,00 5457 505.7 4227 3733 5452 500.3
55,00 573.8 530.3 1.7 398.0 5731 528.1
60,00 6025 556.7 440.0 4251 6024 5555
65,00 E31.7 583.3 4477 4526 £31.8 583.8
70,00 55,2 £04.3 453.4 4747 55,2 £10.7
75,00 £73.4 £21.3 457.6 432.0 £73.2 £30.3 -
t Design  Perf | Dynaics |
L
Delete Ignored

Figura AV.5. Definicion de las curvas de destilacion a paritalherramienta Utilidades
(Utilities) del simulador Aspen Hysys 6.0

Creacion de cortes de hidrocarburos con base en Idatos del manual de disefio

En el entorno del administrador de la base de la simulacion (Simulation Basis
Manager), en la pestafia de hipotéticos (Hypotheticals) se agregd un nuevo grupo
de componentes hipotéticos. Con base en el listado de las propiedades de los
componentes, presentadas en el manual de operacion de la unidad de
Viscorreduccion 1, se crearon los componentes hipotéticos en donde se les
proporcion6 el nombre y las propiedades correspondientes como peso molecular,
densidad y punto de ebullicion normal que se encuentran con fuente color azul.
Luego se realizO la estimacion de las propiedades desconocidas que se

encuentran con fuente color rojo como se observa en la Figura AV.6.
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Hypo Group Caontrols

Group Mame |Hypo group 2 E stimation Methods. .. | Clane Library Camps. .. |

Companent Class | Hydrocarbon ﬂ E stimate Unknovan Props | Locumentation. . |

MNBP Lig Denazity Tc Pe Wi L A

S (] Mt [ka/m3] (] [ka/em2] | [m3/kgmolg] | Aenticly —

MAFTAT* | 37.50 93.50 77890 287.85 3E.05 0.3802 02780
MAFTAZ* 127.50 108.00 804.70 326,49 32,68 0.4104 0.2976
MAFTAZ: 142.50 116.00 811.10 342,39 30.84 0.4430 0.3193
GasOILT* 157.50 124.30 g17.80 357.87 2917 0.4775 03372
GASOIL2: 172,50 133.20 824.10 37206 2762 05089 03877
GASOILZ 190,00 144.00 831.50 388,55 25.97 0.5449 0.43339
GASOILA® 212,50 159.00 840,40 408,38 24.08 0.5975 0.4756
GASOILS® 237.50 176.90 BA0.20 431.70 23.34 0.6271 0.5255
GASOILE* 26250 196.20 BE0.30 455 66 21.29 0.7030 0.5614
GASOIL? 287.50 216.80 870,50 47910 159.40 0.7875 0.5970
GASOILE® 310,00 236.40 BE0.30 49994 17.688 0.8700 0.6287
GASOILS® 327.50 25240 88540 516.03 16.80 0.9377 0.6535
GASOIL10® 34250 2B6.40 89570 529.75 15.96 09579 0.6743
RESID® 357.50 280,80 303.60 54348 15.20 1.0588 0.6966
RESIDZ* 37250 29570 311.50 B57.07 14.49 11217 0.7191
RESIDZ® 3590.00 31370 320,60 h72.74 1372 1.1972 07466
RESID4* 41260 338.00 931.90 592 54 12.82 1.2964 0.7343
RESIDS* 437 50 3BE.50 943.80 E14.11 11.93 1.4091 0.8319
RESIDE" 46250 396,70 955,10 £36.34 11.17 1.5185 0.8852
RESIDY* 457.50 440,50 972,90 £ER. 36 10.39 1.6461 0.9718
RESIDE~ 5E0.00 52280 1009.60 719.19 e 1.7706 1.2419
RESIDS £50.00 E51.90 1067.80 799,94 7.88 2.2387 1.3642
RESID0* 745.00 931.40 1093.90 87838 £.10 2.9844 1.5240
FEED1* 339.10 260,90 897.50 527 B1 16.32 0.9756 0.6679
FEEDZ" 362.90 28460 909,00 549,09 15.08 1.0745 07030

FFF M= AN2 7N A2R1N 927 RN RRd 11 1322 1 2R15R nzr7a |

Individual Hypo Controls
Wiew. | Add Hypo | Add Salid | Delete | LINIFAL. .. | {* Base Propertties “apour Pressure

Figura AV.6. Creacion de componentes hipotéticos en el simuldgisys Refinery 1.1

El listado de componentes hipotéticos creados se encontré a disposicion para

determinar la composicion al momento de especificar las corrientes.
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ANEXO VI

DATOS DE DISENO DE LOS EQUIPOS INSTALADOS EN LA
UNIDAD DE VISCORREDUCCION 1

En las Tablas AVI.1 a AVI.6 de muestran los datos de disefio de los equipos de la
unidad de Viscorreduccion 1.

Tabla AVI.1. Detalle de las bombas instaladas en la unidadstokeduccion 1

TV-P1A/B
Servicio Transferencia de fondos de vacio
Capacidad (nt/h) 102
Presién de succién (kg/cmG) 0,59
Presién de descarga (kg/ciG) 9,16
Caida de presién (kg/crh G) 8,57
Potencia (kW) 61,6
Pole (RPM) 3570
NPSHA (m) 3,05
TV-P2A/B
Servicio Bombas de carga
Capacidad (ni/h) 113,5
Presién de succién (kg/cmG) 4,2
Presion de descarga (kg/ciG) 32,4
Caida de presién (kg/crh G) 28,2
Potencia (kW) 255
Pole (RPM) 3580
NPSHA (m) 6,1
TV-P3A/B
Servicio Circulacion de residuo del flash
Capacidad (n/h) 222,2
Presion de succién (kg/chG) 0,4
Presién de descarga (kg/ciG) 13,4
Caida de presion (kg/cri G) 13
Potencia (kW) 109
Pole (RPM) 3580
NPSHA (m) 6,1
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Tabla AVI.1. Detalle de las bombas instaladas en la unidadstokeduccion 1
(continuacién)

TV-P4 A/B
Servicio Circulacion de destilado
Capacidad (n/h) 31,8
Presién de succién (kg/cmG) 4,58
Presién de descarga (kg/ciG) 12,34
Caida de presién (kg/crh G) 7,76
Potencia (kW) 30
Pole (RPM) 3600
NPSHA (m) 7,2
TV-P5A/B
Servicio Fraccionamiento flash
Capacidad (nt/h) 19,2
Presién de succién (kg/cmG) 4,75
Presién de descarga (kg/ciG) 21,75
Caida de presién (kg/crh G) 17
Potencia (kW) 34,9
Pole (RPM) 3555
NPSHA (m) 2,44
TV-P6A/B
Servicio Acumulador de la despojadors
Capacidad (nt/h) 51,8
Presion de succion (kg/chG) 0,07
Presién de descarga (kg/ciG) 10,2
Caida de presién (kg/crh G) 10,13
Potencia (kW) 26,02
Pole (RPM) 3555
NPSHA (m) 3,05
TV-P7A/B
Servicio Recibidor del estabilizador
Capacidad (nt/h) 3,5
Presion de succion (kg/chG) 15,6
Presién de descarga (kg/ciG) 19,6
Caida de presion (kg/crh G) 4
Potencia (kW) 2,46
Pole (RPM) 3495
NPSHA (m) 1,8
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Tabla AVI.1. Detalle de las bombas instaladas en la unidadstokeduccion 1
(continuacién)

TV-P8
Servicio Inyeccion de unicor
Capacidad (I/h) 0,15
Presion de succion (kg/chG) 1,033
Presion de descarga (kg/ciG) 9,833
Caida de presién (kg/crh G) 8,8
Potencia (kW) 0,14
Pole (RPM) 72
NPSHA (m) 1,7
Temperatura maxima (°C) 50
Presion maxima (kg/cni) 12
TV-P9A/B
Servicio Bombeo de fuel oll
Capacidad (nt/h) 159,3
Presion de succion (kg/chG) 1,7
Presion de descarga (kg/ciG) 11,3
Caida de presién (kg/crh G) 9,6
Potencia (kW) 26,2
Pole (RPM) >10
NPSHA (m) 6,1




Tabla AVI.2. Detalle de los intercambiadores instalados emildaad de
Viscorreduccion 1
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TV-E13A/B/C/D/E/F

Servicio Intercambiador carga residuo
Tipo AES/TEMAR
Capacidad de intercambio (kcal/h) 8 594 000
MTD (°C) 78,2
Uservicio (kcal/h nf °C) 35,4
Coraza Tubo
Fluido Fondos de vacio Residuo
Flujo (kg/h) 84 571 96 652
Temperatura de entrada (°C) 130 371
Temperatura de salida (°C) 306 232
Presion de entrada (kg/crf) 6 15,8
Caida de presién permitida (kg/cr) 1,05 1,76
Caida de presién de disefio (kg/cf 0,63 1,32
Temperatura de disefio (°C) 343 404
Presion de disefio (kg/chG) 13,0 17,6
Coraza caliente ABC
Coraza fria DEF
Nimero de pasos 4
TV-E4
Servicio Calentador de carga
Tipo AE/Doble tubo
Capacidad de intercambio (btu/h) 90 000
Lado frio/Coraza Lado caliente/Tubo
Fluido Nafta de carga Fondos de la TV-V6
Flujo (Ib/h) 11 620 11 060
Temperatura de entrada (°F) 115 390
Temperatura de salida (°F) 250 260
Presién de entrada (psig) 260 235
Caida de presion permitida (psig) 8 10
Temperatura de disefio (°C) 148,9 226,7
Presion de disefio (kg/chG) 25,0 17,9




216

Tabla AVI.2. Detalle de los intercambiadores instalados enidadnde
Viscorreduccién 1 (continuacién)

TV-E6
Servicio Rehervidor del fondo de la estabilizadora
Tipo TEMA R/ AJS
Capacidad de intercambio (btu/h) 1570 000
MTD (°F) 102,1
Uservicio (btu/h pi€® °F) 75
Coraza Tubo
Fluido Fondo de la TV-V6 Destilado medio de TV-V2
Flujo (Ib/h) 34 890 392 550
Temperatura de entrada (°F) 390 550
Temperatura de salida (°F) 415 490
Presién de entrada (psig) 235 167
Caida de presién permitida (psig) 0,5 5
Caida de presién de disefio (psig) 0,2 3,5
Temperatura de disefio (°C) 246,1 315,6
Presion de disefio (kg/chG) 17,9 14,8
TV-EBA/B/C
Servicio Enfriador de aceite combustible pesado
Tipo BEU
Capacidad de intercambio (btu/h) 25 380 000
MTD 85,5
Uservicio (btu/h pi€® °F) 33,8
Coraza Tubo
Fluido Aceite combustible Agua
Flujo (Ib/h) 223 745 634 500
Temperatura de entrada (°F) 395 150
Temperatura de salida (°F) 175 190
Presién de entrada (psig) 125 65
Caida de presion permitida (psig) 25 10
Caida de presion de disefio (psig) 111 7,3
Temperatura de disefio (°F) 450 300
Presion de disefio (psig) 240 100
Area de transferencia (nf) 278 -
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Tabla AVI1.3. Detalle de los aeroenfriadores instalados enildadnde Viscorreduccion 1

TV-E2
Servicio Condensador del despojador de fondos
Tipo D/ Tipo 2 FPVA
Capacidad de intercambio (btu/h) 23 110 000
MTD (°F) 119,1
Flujo (Ib/h) 67 425
Temperatura de entrada (°F) 545
Temperatura de salida (°F) 115
Presion de entrada (psig) 4,5
Caida de presion permitida (psig) 3
Caida de presion de disefio (psig) 3,4
Temperatura de disefio (°C) 315,5
Presién de disefio (kg/chmG) 3,5
U servicio (btu/h pi€? °F) 67,5
TV-E3
Servicio Condensador de la fraccionadora
Tipo Tipo 2 FPVA /D
Capacidad de intercambio (btu/h) 10 000 000
MTD 94
Flujo (Ib/h) 38 085
Temperatura de entrada (°F) 380
Temperatura de salida (°F) 115
Presion de entrada (psig) 58
Caida de presion permitida (psig) 2
Caida de presion de disefio (psig) 15
Temperatura de disefio (°C) 2211
Presién de disefio (kg/crhg) 6,3
U servicio (btu/h pi€? °F) 81,6
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Tabla AVI.3. Detalle de los aeroenfriadores instalados en ldaghile Viscorreduccion 1
(continuacién)

TV-E5
Servicio Condensador de la estabilizadora
Tipo Tipo 2 FPVA /D
Capacidad de intercambio (btu/h) 590 000
MTD 24
Flujo (Ib/h) 4595
Temperatura de entrada (°F) 140
Temperatura de salida (°F) 110
Presién de entrada (psig) 225
Caida de presién permitida (psig) 2
Caida de presién de disefio (psig) 15
Temperatura de disefio (°C) 87,8
Presién de disefio (kg/crng) 17,9
U servicio (btu/h pi€’ °F) 98
TV-E7
Servicio Enfriador de la estabilizadora
Tipo Tipo 2FPVA/D
Capacidad de intercambio (btu/h) 930 000
MTD 57,1
Flujo (Ib/h) 11 060
Temperatura de entrada (°F) 260
Temperatura de salida (°F) 110
Presién de entrada (psig) 210
Caida de presion permitida (psig) 3
Caida de presién de disefio (psig) 4,7
Temperatura de disefio (°C) 154.,4
Presién de disefio (kg/crng) 17,9
U servicio (btu/h pi€’ °F) 94,1
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Tabla AVI.3. Detalle de los aeroenfriadores instalados en ldaghile Viscorreduccion 1
(continuacién)

TV-E9
Servicio Enfriador del aceite de sello
Tipo Tipo 2FPVA
Capacidad de intercambio (btu/h) 1 520 000
MTD 156,1
Flujo (Ib/h) 6 150
Temperatura de entrada (°F) 550
Temperatura de salida (°F) 150
Presién de entrada (psig) 175
Caida de presién permitida (psig) 10
Caida de presién de disefio (psig) 9,6
U servicio (btu/h pi€’ °F) 68,9

Tabla AVI.4. Detalle de la caldereta instalada en la unidadisieorreduccion 1

TV-E1
Servicio Caldereta
Tipo AKT/TEMA F
Capacidad de intercambio (btu/h) 39 680 000
MTD (°F) 1182,0
Uservicio (btu/h pi€® °F) 49
Area de transferencia (nf) 413
Numero de pasos 6
Coraza Tubo
Fluido Agua Residuo
Flujo (Ib/h) 44 975 236 230
Temperatura de entrada (°F) 300 710
Temperatura de salida (°F) 368 450
Presién de entrada (psig) - 0,85
Caida de presién permitida (psig) - 15
Caida de presién de disefio (psig) - 8,02
Temperatura de disefio (°C) 204.,4 404,4
Presion de disefio (kg/chG) 12,7 16,9
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Tabla AVL.5. Detalle de los recipientes instalados en la undda®liscorreduccion 1

TV-V1
Servicio Tambor de balance de la carga
Diametro interno/longitud (C-7) 7-6/21-0
Temperatura de disefio (°C) 343
Presién de disefio (kg/chG) 6
TV-V13
Servicio Soaker
Diametro interno x longitud (mm) 1900 x 13 800
Temperatura de disefio (°C) 485
Presién de disefio (kg/chG) 11,7
TV-V2
Servicio Fraccionadora flash
Diametro interno x longitud (*-7) 4y8x70
Temperatura de disefio (°C) Plato 14 y superiores: 246
Temperatura de disefio (°C) Plato 15 e inferiores: 399
Temperatura de disefio (°C) Restante: 468
Presién de disefio (kg/chG) 6,33
Numero de platos 16
Tipos de platos Valvulas de borboteo
Espaciado entre platos 24 pulg: 1-12,13-16. 30 pulg:12-13
Presion en el domo (psig) 58
Presion en el fondo (psig) 59,5
Temperatura en el domo (°F) 385
Temperatura en el fondo (°F) 350
alimentacion zona flash, retiro de
Plato de alimentacion, realimentaciones destilado medio plato hozo bajo e
: plato 16, retorno de destilado medip
y retiros zona flash, retorno atomizado pesafo
plato 13
Capacidad (n7) 66,6
Tasa de vapor (Ib/h) 52 425
Tasa de liquido (Ib/h) 38 145
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Tabla AVL.5. Detalle de los recipientes instalados en la und&a#iscorreduccion 1
(continuacién)

TV-V4
Servicio Despojador de residuo
Diametro interno x longitud (*-) 9-6 x 25
Temperatura de disefio (°C) 432
Capacidad (nT) 60
Presion de disefio (kg/chG) 3,52
TV-V6
Servicio Estabilizador de gasolina
Diametro interno x longitud (*-) 3-0x57-0
Temperatura de disefio (°C) 246,1
Capacidad (nT)
Presion de disefio (kg/cm2 G) 17,9
Ndmero de platos 30
Tipos de platos Valvula de borboteo
Espaciado entre platos 18 pulg: 1-15, 16-30. 30 pulg: 15-16
Presién en el domo (psig) 225
Presion en el fondo (psig) 230
Temperatura en el domo (°F) 145
Temperatura en el fondo (°F) 440
Altura de la zona de flasheo (mm) 2093
Tasa de vapor tope (Ib/h) 5300
Tasa de vapor fondo (Ib/h) 14 500
Tasa de liquido tope (Ib/h) 4700
Tasa de liquido fondo (Ib/h) 25 560
Plato de alimentacion, realimentaciones| alimentacion plato 16, reflujo de
y retiros cabeza plato 1
TV-V3
Servicio Acumulador de la fraccionadora
Diametro interno/longitud (*-7) 4-0x10-0
Temperatura de disefio (°C) 165,5
Presién de disefio (kg/chmG) 6,34
Capacidad (nT) 6
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Tabla AVL.5. Detalle de los recipientes instalados en la una#adfiscorreduccion 1
(continuacién)

TV-V5
Servicio Acumulador del despojador de residug
Diametro interno/longitud (-7) 5-0 x 12-6
Temperatura de disefio (°C) 165,5
Presion de disefio (kg/chG) 3,5
Capacidad (nT) 11
TV-V7
Servicio Acumulador de Ia_estabilizadora de
gasolina
Diametro interno/longitud (-7) 2-6 x 6-0
Temperatura de disefio (°C) 93,3
Presion de disefio (kg/chG) 17,4
Capacidad (nT) 2

Tabla AVI.6. Detalle del horno instalado en la unidad de Vissduccion 1

TV-H1
Servicio Calentador de carga a viscorreduccion
Capacidad de intercambio de disefio (kcal/h) 1,69E+07
Capacidad de intercambio normal (kcal/h) 1,57E+07
Tasa de flujo (kg/h) 84 807
Caida de presién calculada (kg/cf) 17,4
Temperatura de entrada de disefio (°C) 316
Presién de entrada de disefio (kg/cfh 21,9
Flujo de entrada (kg/h) 84 807
Temperatura de salida de disefio (°C) 484
Presion de salida de disefio (kg/cth 4,5
Nimero de pasos 2
Eficiencia del horno (%) 69,5

Seccion de radiacion Seccion de convecci
Diametro externo (mm) 107,95 107,95
Grosor de pared (mm) 9,53 9,53
Espaciamiento entre centros (mm) 2159 2159
Numero de tubos 88 60
Longitud efectiva 15 240 15 240
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ANEXO VI

COMPILACION DE RESULTADOS DEL SIMULADOR DE
PROCESOS

En las Tablas AVIl.1 a AVII.9 se muestran los resultados de las distintas corridas

en el simulador Hysys Refinery 1.1.

AVIl.1. Simulacioén de la operacion de viscorreducdn

Tabla AVII.1. Resultados de la simulacién de la operacion dmrigduccion en
condiciones de disefo

Capacidad (%) 100
Flujo masico (kg/h) 105 820
Presién en el soaker (kg/ém 9,0
Temperatura de salida en el soaker (°C) 440
Parametro de conversion 6,2
Severidad 67,7
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Tabla AVIIL.2. Resultados de la simulacion de la operacion dmkisduccion en
condiciones actuales

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Flujo masico (kg/h) 105 820 Flujo masico (kg/h) pilis)
Presién en el soaker (kg/ém 9,0 Presién en el soaker (kgfm 9,0
Temperatura de salida en el soaker Temperatura de salida en el soaker
o 440 N 440
(°C) O
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,6 Severidad 23,6
Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Flujo masico (kg/h) 105 820 Flujo masico (kg/h) pilis)
Presién en el soaker (kg/ém 8,5 Presién en el soaker (kgfm 8,5
Temperatura de salida en el soaker Temperatura de salida en el soaker
o 440 N 440
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,7 Severidad 23,6
Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Flujo masico (kg/h) 105 820 Flujo masico (kg/h) pilis)
Presién en el soaker (kg/ém 8,0 Presién en el soaker (kgfm 8,0
Temperatura de salida en el soaker Temperatura de salida en el soaker
o 440 N 440
(°C) °C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 23,6
Severidad 23,7 Severidad 2,2
Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Flujo masico (kg/h) 105 820 Flujo masico (kg/h) pilis)
Presién en el soaker (kg/ém 7,6 Presién en el soaker (kgfm 7,6
Temperatura de salida en el soaker Temperatura de salida en el soaker
o 440 N 440
(°C) °C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,7 Severidad 23]
Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Flujo masico (kg/h) 105 820 Flujo masico (kg/h) pilis)
Presion en el soaker (kg/ém 7,1 Presion en el soaker (kgfm 7,1
Temperatura de salida en el soaker Temperatura de salida en el soaker
o 440 N 440
(°C) °C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,8 Severidad 23]
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Tabla AVIIL.2. Resultados de la simulacion de la operacion dekrsduccion en
condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Flujo masico (kg/h) 84 660 Flujo masico (kg/h) ™0
Presién en el soaker (kg/ém 9,0 Presién en el soaker (kgfm 9,0
Temperatura doe salida en el soaker440 Temperatura doe salida en el soaker440
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,5 Severidad 23,
Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Flujo masico (kg/h) 84 660 Flujo masico (kg/h) ™0
Presién en el soaker (kg/ém 8,5 Presién en el soaker (kgfm 8,5
Temperatura doe salida en el soaker440 Temperatura doe salida en el soaker440
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,5 Severidad 23,1
Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Flujo masico (kg/h) 84 660 Flujo masico (kg/h) ™0
Presién en el soaker (kg/ém 8,0 Presién en el soaker (kgfm 8,0
Temperatura doe salida en el soaker440 Temperatura doe salida en el soaker440
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,5 Severidad 23,1
Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Flujo masico (kg/h) 84 660 Flujo masico (kg/h) ™0
Presién en el soaker (kg/ém 7,6 Presién en el soaker (kgfm 7,6
Temperatura doe salida en el soaker440 Temperatura doe salida en el soakezmo'0
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,6 Severidad 23,1
Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Flujo masico (kg/h) 84 660 Flujo masico (kg/h) ™0
Presion en el soaker (kg/ém 7,1 Presion en el soaker (kgfm 7,1
Temperatura doe salida en el soaker440 Temperatura doe salida en el soaker440
(°C) (°C)
Parametro de conversion 2,2 Paradmetro de conversion 2,2
Severidad 23,6 Severidad 23,5




AVII.2. Simulacion de la operacion de fraccionamieto
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Tabla AVIIL.3. Resultados de la simulacion de la operacién aeifsaamiento en
condiciones de disefio

Capacidad (%) 100 | Gasolina desestabilizada Fondo TV-V2
Presion en el soaker Flujo masico . , . 200
(kglcrm?d) 9 (ka/h) 4092 Flujo masico (kg/h 900
Alimentacién a TV-V2 Tenzgce:;atura 48,68 Temperatura (°C) 33b
. Presion .
Fraccion de vapor 0,234 (kalcn?) 16,5 Presion (kg/ct 4,6
. L 173 . . .
Flujo masico (kg/h) 190 Destilado Medio Variables TV-V2
Flujo masico Temperatura TV-V3
Temperatura (°C 368 13 450 o 48
peratura (°C) (kg/h) (°C)
Tenzgce:;atura 396 Tempez?ct:l;ra Domqg 155
Presion (kg/crf) 6,3 _
Presion 6.3 Temperatura Fondg 335
(kg/enf) ' (°C)
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Tabla AVIl.4. Resultados de la simulacion de la operacion aeifsaamiento a las
condiciones actuales

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 100
Presion en el soaker (kg/cA) 9,0 Presién en el soaker (kg/ch) 8,5
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,111
Flujo masico (kg/h) 176 500 Flujo masico (kg/h) BbXD
Temperatura (°C) 373 Temperatura (°C) 373
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 1017 Flujo masico (kg/h) 1018
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5812 Flujo masico (kg/h) 581p
Temperatura (°C) 270 Temperatura (°C) 270
Presién (kg/crf) 6,3 Presion (kg/chy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 21010 Flujo masico (kg/h) 210
Temperatura (°C) 344 Temperatura (°C) 344
Presion (kg/cr) 4,6 Presion (kg/cfy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 343 Temperatura Fondo (°C) 44 3
Capacidad (%) 91 Capacidad (%) 91
Presion en el soaker (kg/cR) 9,0 Presion en el soaker (kg/ch) 8,5
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fracciéon de vapor 0,111
Flujo masico (kg/h) 160 53 Flujo masico (kg/h) 353
Temperatura (°C) 371 Temperatura (°C) 371
Presién (kg/crf) 6,3 Presiéon (kg/chy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 914 Flujo masico (kg/h) 915
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 15,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5279 Flujo masico (kg/h) 5293
Temperatura (°C) 269 Temperatura (°C) 269
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 191 80 Flujo masico (kg/h) B0
Temperatura (°C) 341 Temperatura (°C) 341
Presién (kg/crf) 5,6 Presién (kg/chy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 341 Temperatura Fondo (°C) 41 3



condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 100
Presion en el soaker (kg/cA) 8,0 Presién en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 176 52( Flujo masico (kg/h) i SY20)]
Temperatura (°C) 373 Temperatura (°C) 373
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 1018 Flujo masico (kg/h) 1014
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5818 Flujo masico (kg/h) 5 824
Temperatura (°C) 270 Temperatura (°C) 270
Presioén (kg/crf) 6,3 Presion (kg/chy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 21010 Flujo masico (kg/h) 21D
Temperatura (°C) 344 Temperatura (°C) 344
Presion (kg/cr) 4,6 Presion (kg/cfy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 344 Temperatura Fondo (°C) 44 3
Capacidad (%) 91 Capacidad (%) 91
Presion en el soaker (kg/cR) 8,0 Presion en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 160 53 Flujo masico (kg/h) 35 ()
Temperatura (°C) 371 Temperatura (°C) 371
Presién (kg/crf) 6,3 Presién (kg/chy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 914 Flujo masico (kg/h) 915
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5298 Flujo masico (kg/h) 5 308
Temperatura (°C) 269 Temperatura (°C) 269
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 191 80 Flujo masico (kg/h) B
Temperatura (°C) 341 Temperatura (°C) 341
Presién (kg/crf) 4,6 Presién (kg/chy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 341 Temperatura Fondo (°C) 41 3
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Tabla AVIl.4. Resultados de la simulacion de la operacion aeifsaamiento a las



condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 80
Presion en el soaker (kg/cA) 7,1 Presién en el soaker (kg/ch) 7,1
Alimentacion a TV-V2 Alimentacién a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 176 520 Flujo masico (kg/h) DaD
Temperatura (°C) 373 Temperatura (°C) 368
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 1014 Flujo masico (kg/h) 807
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5837 Flujo masico (kg/h) 4 403
Temperatura (°C) 270 Temperatura (°C) 267
Presioén (kg/crf) 6,3 Presién (kg/chy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 21010 Flujo masico (kg/h) hZ%y0)
Temperatura (°C) 344 Temperatura (°C) 336
Presion (kg/cr) 4,6 Presion (kg/cfy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C 135
Temperatura Fondo (°C) 344 Temperatura Fondo (°C) 36 3
Capacidad (%) 91 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cR) 7,1 Presion en el soaker (kg/ch) 7,1
Alimentacién a TV-V2 Alimentacién a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fracciéon de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 160 52 Flujo masico (kg/h)
Temperatura (°C) 371 Temperatura (°C) 364
Presién (kg/crf) 6,3 Presién (kg/chy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 915 Flujo masico (kg/h) 711
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 5325 Flujo masico (kg/h) 3503
Temperatura (°C) 269 Temperatura (°C) 263
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 191 80 Flujo masico (kg/h) DO
Temperatura (°C) 341 Temperatura (°C) 330
Presién (kg/crf) 4,6 Presion (kg/chy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C 135
Temperatura Fondo (°C) 341 Temperatura Fondo (°C) 30 3
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Tabla AVIl.4. Resultados de la simulacion de la operacion aeifsaamiento a las
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Tabla AVIl.4. Resultados de la simulacion de la operacion aeifsaamiento a las
condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 80
Presién en el soaker (kg/ch) 9,0 Presion en el soaker (kg/cA) 8,5
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 141 00( Flujo masico (kg/h) DOD
Temperatura (°C) 368 Temperatura (°C) 368
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 806 Flujo masico (kg/h) 807
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 4377 Flujo masico (kg/h) 4 386
Temperatura (°C) 267 Temperatura (°C) 267
Presién (kg/cr) 6,3 Presién (kg/cf 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 169 400 Flujo masico (kg/h) iZ7y0)
Temperatura (°C) 336 Temperatura (°C) 336
Presion (kg/cr) 4,6 Presion (kg/cfy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 3 346 Temperatura Fondo (°C) 336
Capacidad (%) 70 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/ch) 9,0 Presion en el soaker (kg/cR) 8,5
Alimentacién a TV-V2 Alimentacion a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 123 250 Flujo masico (kg/h)
Temperatura (°C) 364 Temperatura (°C) 364
Presién (kg/cr) 6,3 Presién (kg/cf 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 710 Flujo masico (kg/h) 710
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16 Presion (kg/chy 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 3480 Flujo masico (kg/h) 3480
Temperatura (°C) 263 Temperatura (°C) 263
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 149 100 Flujo masico (kg/h) ji%10)
Temperatura (°C) 347 Temperatura (°C) 330
Presién (kg/cr) 4,6 Presién (kg/cf 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C) 135
Temperatura Fondo (°C) 347 Temperatura Fondo (°C) 30 3




condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 80
Presion en el soaker (kg/cA) 8,0 Presién en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V2 Alimentacién a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fraccion de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 141 000 Flujo masico (kg/h) DaD
Temperatura (°C) 368 Temperatura (°C) 368
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 807 Flujo masico (kg/h) 807
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 4 386 Flujo masico (kg/h) 4 397
Temperatura (°C) 267 Temperatura (°C) 267
Presioén (kg/crf) 6,3 Presion (kg/chy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 169 40 Flujo masico (kg/h) hZ%y0)
Temperatura (°C) 336 Temperatura (°C) 336
Presion (kg/cr) 4,6 Presion (kg/cfy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C 135
Temperatura Fondo (°C) 336 Temperatura Fondo (°C 36 3
Capacidad (%) 70 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cR) 8,0 Presion en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V2 Alimentacién a TV-V2
Fraccion de vapor 0,11 Fracciéon de vapor 0,11
Flujo masico (kg/h) 123 25 Flujo masico (kg/h)
Temperatura (°C) 364 Temperatura (°C) 364
Presién (kg/crf) 6,3 Presién (kg/chy 6,3
Gasolina desestabilizada Gasolina desestabilizada
Flujo masico (kg/h) 711 Flujo masico (kg/h) 711
Temperatura (°C) 49 Temperatura (°C) 49
Presion (kg/cr) 16,5 Presion (kg/cth 16,5
Destilado Medio Destilado Medio
Flujo masico (kg/h) 3488 Flujo masico (kg/h) 3488
Temperatura (°C) 263 Temperatura (°C) 263
Presion (kg/cr) 6,3 Presion (kg/cfy 6,3
Fondo TV-V2 Fondo TV-V2
Flujo masico (kg/h) 149 00 Flujo masico (kg/h) DD
Temperatura (°C) 330 Temperatura (°C) 330
Presién (kg/crf) 4,6 Presién (kg/chy 4,6
Variables TV-V2 Variables TV-V2
Temperatura TV-V3 (°C) 48 Temperatura TV-V3 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 135 Temperatura Domo (°C 135
Temperatura Fondo (°C) 330 Temperatura Fondo (°C 30 3

231

Tabla AVIl.4. Resultados de la simulacion de la operacion aeifsaamiento a las
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AVI1.3. Simulacién de la operacion de despojamiento

Tabla AVIIL.5. Resultados de la simulacidn de la operacion deojsiento a las
condiciones de disefo

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 9
Alimentacion a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 20900
Temperatura (°C) 324
Presién (kg/cr) 0,3
Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9546
Temperatura (°C) 48
Presién (kg/cr) 0,1
Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 916
Temperatura (°C) 48
Presién (kg/cr) 0,1
Atomizado pesado total (kg/h) 76 462
Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 202 40(
Temperatura (°C) 321,3
Presién (kg/cr) 0,4
Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 162
Temperatura Fondo (°C) 321




condiciones actuales

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 100
Presion en el soaker (kg/cA) 9,0 Presion en el soaker (kg/cA) 8,5
Alimentacion a TV-V4 Alimentacion a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 210 100 Flujo masico (kg/h) 21D
Temperatura (°C) 334 Temperatura (°C) 334
Presién (kg/crf) 0,3 Presién (kg/cf 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9414 Flujo masico (kg/h) 9 397
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 65 991 Flujo masico (kg/h) 628
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 78
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h)| 75405 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 269
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 212 500 Flujo masico (kg/h)
Temperatura (°C) 343 Temperatura (°C) 343
Presion (kg/cr) 0,4 Presion (kg/chy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 168 Temperatura Domo (°C) 168
Temperatura Fondo (°C) 343 Temperatura Fondo (°C 43 3
Capacidad (%) 91 Capacidad (%) 91
Presion en el soaker (kg/cR) 9,0 Presion en el soaker (kg/cR) 8,5
Alimentacién a TV-V4 Alimentacién a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 191 800 Flujo masico (kg/h) BOD
Temperatura (°C) 331 Temperatura (°C) 331
Presion (kg/cr) 0,3 Presion (kg/cfy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9 462 Flujo masico (kg/h) 9 456
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presién (kg/crf) 0,1 Presién (kg/cf 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 326 Flujo masico (kg/h) @32
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h)| 75788 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 739
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 193 100 Flujo masico (kg/h) 198
Temperatura (°C) 347 Temperatura (°C) 347
Presién (kg/crf) 0,4 Presién (kg/cf 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 198 Temperatura Domo (°C) 166
Temperatura Fondo (°C) 347 Temperatura Fondo (°C 47 3
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Tabla AVIIL.6. Resultados de la simulacion de la operacion deoj@siento a las



condiciones actuales (continuacion)
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Tabla AVIIL.6. Resultados de la simulacion de la operacion deoj@siento a las

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 100
Presion en el soaker (kg/cA) 8,0 Presién en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-vV4 Alimentacién a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 210100 Flujo masico (kg/h) 21D
Temperatura (°C) 334 Temperatura (°C) 334
Presién (kg/crf) 0,3 Presion (kg/chy 0,3

Retorno atomizado pesado

Retorno atomizado pesado

Flujo masico (kg/h) 9391 Flujo masico (kg/h) 9 392
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1

Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado

Flujo masico (kg/h) 65 834 Flujo masico (kg/h) G518
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presién (kg/cfy 0,1

Atomizado pesado total (kg/h)| 75225 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 226
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4

Flujo masico (kg/h) 212 500 Flujo masico (kg/h)
Temperatura (°C) 343 Temperatura (°C) 343
Presion (kg/cr) 0,4 Presion (kg/cfy 0,4

Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 168 Temperatura Domo (°C) 168
Temperatura Fondo (°C) 343 Temperatura Fondo (°C 43 3
Capacidad (%) 91 Capacidad (%) 91
Presion en el soaker (kg/cR) 8,0 Presion en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V4 Alimentacién a TV-V4

Flujo masico (kg/h) 191 800 Flujo masico (kg/h) BOD
Temperatura (°C) 332 Temperatura (°C) 332
Presion (kg/cr) 0,3 Presion (kg/cfy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado

Flujo mésico (kg/h) 9451 Flujo masico (kg/h) 9 446
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presién (kg/crf) 0,1 Presién (kg/chy 0,1

Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado

Flujo masico (kg/h) 66 249 Flujo mésico (kg/h) G2
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1

Atomizado pesado total (kg/h)| 75 700 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 666
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4

Flujo masico (kg/h) 193 100 Flujo masico (kg/h) 198
Temperatura (°C) 347 Temperatura (°C) 347
Presién (kg/crf) 0,4 Presién (kg/chy 0,4

Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 166 Temperatura Domo (°C) 16p
Temperatura Fondo (°C) 347 Temperatura Fondo (°C 47 3
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Tabla AVIIL.6. Resultados de la simulacion de la operacion deoj@siento a las
condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 100 Capacidad (%) 91
Presién en el soaker (kg/ch) 7,1 Presién en el soaker (kg/cf) 7,1
Alimentacion a TV-V4 Alimentacion a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 210100 Flujo masico (kg/h) B
Temperatura (°C) 334 Temperatura (°C) 332
Presién (kg/cr) 0,3 Presion (kg/chy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9 396 Flujo masico (kg/h) 9 46R
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 65 869 Flujo masico (kg/h) 653
Temperatura (°C) 368 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 48 Presion (kg/ch 0,1
Atomizado pesado total (kg/h) 75 265 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 789
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 212 500 Flujo masico (kg/h) 198
Temperatura (°C) 343 Temperatura (°C) 347
Presion (kg/cr) 0,4 Presion (kg/cfy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 168 Temperatura Domo (°C) 166
Temperatura Fondo (°C) 343 Temperatura Fondo (°C 47 3
Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/ch) 7,1 Presion en el soaker (kg/ch) 7,1
Alimentacién a TV-V4 Alimentacién a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 400 Flujo masico (kg/h) DO
Temperatura (°C) 327 Temperatura (°C) 347
Presion (kg/cr) 0,3 Presion (kg/cfy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9 487 Flujo masico (kg/h) 9 463
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presién (kg/cr) 0,1 Presion (kg/chy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 505 Flujo masico (kg/h) @33
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h) 75992 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 796
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 300 Flujo masico (kg/h) BOD
Temperatura (°C) 351 Temperatura (°C) 356
Presién (kg/cr) 0,4 Presién (kg/chy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 165 Temperatura Domo (°C) 166
Temperatura Fondo (°C) 351 Temperatura Fondo (°C 56 3
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Tabla AVIIL.6. Resultados de la simulacion de la operacion deoj@siento a las
condiciones actuales (continuacion)

Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 80
Presion en el soaker (kg/cA) 9,0 Presién en el soaker (kg/cA) 8,5
Alimentacion a TV-V4 Alimentacion a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 400 Flujo masico (kg/h) hZ%y0)
Temperatura (°C) 326 Temperatura (°C) 326
Presién (kg/crf) 0,3 Presién (kg/cf 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9 503 Flujo masico (kg/h) 9498
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 615 Flujo masico (kg/h) @25
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h)| 76 118 | Atomizado pesado total (kg/h) | 76 080
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 300 Flujo masico (kg/h) HEYL)
Temperatura (°C) 351 Temperatura (°C) 351
Presion (kg/cr) 0,4 Presion (kg/cfy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 165 Temperatura Domo (°C) 165
Temperatura Fondo (°C) 351 Temperatura Fondo (°C) 51 3
Capacidad (%) 70 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cR) 9,0 Presion en el soaker (kg/cR) 8,5
Alimentacién a TV-V4 Alimentacién a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 149 100 Flujo masico (kg/h) i%30)]
Temperatura (°C) 320 Temperatura (°C) 32(
Presion (kg/cr) 0,3 Presion (kg/cfy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9485 Flujo masico (kg/h) 9 48P
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presién (kg/crf) 0,1 Presién (kg/cf 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 487 Flujo masico (kg/h) R4
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h)| 75972 | Atomizado pesado total (kg/h) | 75 954
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 147 800 Flujo masico (kg/h) BOD
Temperatura (°C) 356 Temperatura (°C) 356
Presién (kg/crf) 0,4 Presién (kg/cf 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 166 Temperatura Domo (°C) 166
Temperatura Fondo (°C) 356 Temperatura Fondo (°C) 56 3
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Tabla AVIIL.6. Resultados de la simulacion de la operacion deoj@siento a las

Capacidad (%) 80 Capacidad (%) 80
Presién en el soaker (kg/ch) 8,0 Presién en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacion a TV-V4 Alimentacion a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 400 Flujo masico (kg/h) i7y0)
Temperatura (°C) 327 Temperatura (°C) 326
Presién (kg/cr) 0,3 Presion (kg/chy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9 496 Flujo masico (kg/h) 9 492
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 564 Flujo masico (kg/h) &65
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h) | 76 060 | Atomizado pesado total (kg/h)| 76 028
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 169 300 Flujo masico (kg/h) iEiyL)
Temperatura (°C) 351 Temperatura (°C) 353
Presion (kg/cr) 0,4 Presion (kg/cfy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 165 Temperatura Domo (°C) 164
Temperatura Fondo (°C) 351 Temperatura Fondo (°C 51 3
Capacidad (%) 70 Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/ch) 8,0 Presion en el soaker (kg/ch) 7,6
Alimentacién a TV-V4 Alimentacién a TV-V4
Flujo masico (kg/h) 149 000 Flujo masico (kg/h) DO
Temperatura (°C) 320 Temperatura (°C) 320
Presion (kg/cr) 0,3 Presion (kg/cfy 0,3
Retorno atomizado pesado Retorno atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 9471 Flujo masico (kg/h) 9 469
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presién (kg/cr) 0,1 Presiéon (kg/chy 0,1
Reflujo atomizado pesado Reflujo atomizado pesado
Flujo masico (kg/h) 66 392 Flujo masico (kg/h) 683
Temperatura (°C) 48 Temperatura (°C) 48
Presion (kg/cr) 0,1 Presion (kg/cfy 0,1
Atomizado pesado total (kg/h) | 75 863 | Atomizado pesado total (kg/h)| 75 847
Fondo TV-V4 Fondo TV-V4
Flujo masico (kg/h) 147 800 Flujo masico (kg/h) BOD
Temperatura (°C) 356 Temperatura (°C) 356
Presién (kg/cr) 0,4 Presién (kg/chy 0,4
Variables TV-V4 Variables TV-V4
Temperatura TV-V5 (°C) 48 Temperatura TV-V5 (°C) 48
Temperatura Domo (°C) 166 Temperatura Domo (°C) 166
Temperatura Fondo (°C) 356 Temperatura Fondo (°C 56 3
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AVIl.4. Resumen global de la simulacion de la unid&de viscorreduccion

Tabla AVIL.7. Resultados de la simulacién para la operacion ghidéa unidad a
condiciones de disefio

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 9,0
Condiciones Actual
Viscosidad carga (cSt) 3,1
Viscosidad residuo (cSt) 1,4
Reduccion de viscosidad (%) 55,9
Gas TV-V3 (kg/h) 1174
Gas TV-V5 (kg/h) 537
Gas TV-V7 (kg/h) 179
Gasolina Merox (kg/h) 3914
Residuo (kg/h) 97 160
Conversion (%) 5,9
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Tabla AVIIL.8. Resultados de la simulacion para la operacionafidé la unidad con dos
condiciones de modificacién para la recirculaciératbmizado pesado

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 9,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,3 1,3 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 30,6 29,5 28,6
Gas TV-V3 (kg/h) 343 344 0,1 343 -0,2
Gas TV-V5 (kg/h) 334 338 1,2 342 2,3
Gas TV-V7 (kg/h) 44 45 1,2 45 2,0
Gasolina Merox (kg/h) 973 982 0,9 988 1,6
Residuo (kg/h) 102000 | 102 100 0,1 102 20D 0,2
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 91
Presién en el soaker (kg/c) 9,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 1,3 1,3
Reduccién de viscosidad (%) 30,2 29,1 29,0
Gas TV-V3 (kg/h) 314 314 0,0 314 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 297 301 1,3 305 2,7
Gas TV-V7 (kg/h) 40 40 0,8 40 1,6
Gasolina Merox (kg/h) 873 880 0,8 886 1,4
Residuo (kg/h) 92 680 92 770 0,1 92 88( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 80
Presi6n en el soaker (kg/cR) 9,0
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,8 29,0 28,5
Gas TV-V3 (kg/h) 274 274 -0,1 274 -0,1
Gas TV-V5 (kg/h) 259 262 14 266 2,7
Gas TV-V7 (kg/h) 35 35 0,9 35 1,0
Gasolina Merox (kg/h) 771 778 0,8 782 1,4
Residuo (kg/h) 81 280 81 380 0,1 81 47(Q 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cf) 9,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,3 27,8 27,8
Gas TV-V3 (kg/h) 237 237 0,0 237 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 228 232 1,6 235 3,0
Gas TV-V7 (kg/h) 31 31 0,9 31 1,8
Gasolina Merox (kg/h) 679 685 0,9 690 1,6
Residuo (kg/h) 70940 71 040 0,1 71 140 0,3
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/c) 7,1
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,3 1,3 14
Reduccién de viscosidad (%) 30,6 29,5 28,6
Gas TV-V3 (kg/h) 344 343 -0,2 343 -0,2
Gas TV-V5 (kg/h) 333 338 14 341 2,4
Gas TV-V7 (kg/h) 44 45 1,6 45 2,3
Gasolina Merox (kg/h) 970 982 1,2 988 1,9
Residuo (kg/h) 102000 | 102 100 0,1 102 20D 0,2
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
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Tabla AVIIL.8. Resultados de la simulacion para la operacionafidé la unidad con dos
condiciones de modificacion para la recirculaciératbmizado pesado (continuacion)

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 8,5
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,3 1,3 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 30,6 29,4 28,6
Gas TV-V3 (kg/h) 343 343 -0,2 343 -0,2
Gas TV-V5 (kg/h) 334 338 1,0 342 2,3
Gas TV-V7 (kg/h) 44 45 1,3 45 2,0
Gasolina Merox (kg/h) 973 982 0,9 988 1,5
Residuo (kg/h) 102000 | 102 100 0,1 102 20D 0,2
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 91
Presién en el soaker (kg/c) 8,5
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 1,3 1,3
Reduccién de viscosidad (%) 30,2 29,1 29,0
Gas TV-V3 (kg/h) 314 314 0,0 314 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 297 301 1,3 305 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 40 40 0,7 40 1,5
Gasolina Merox (kg/h) 875 880 0,6 886 1,3
Residuo (kg/h) 92 680 92 770 0,1 92 88( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 80
Presi6n en el soaker (kg/cR) 8,5
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,8 29,0 28,5
Gas TV-V3 (kg/h) 274 274 0,0 274 -0,1
Gas TV-V5 (kg/h) 259 262 14 265 2,7
Gas TV-V7 (kg/h) 35 35 0,8 36 1,5
Gasolina Merox (kg/h) 772 777 0,7 782 1,3
Residuo (kg/h) 81290 81 380 0,1 81 47(Q 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cf) 8,5
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,3 27,8 27,8
Gas TV-V3 (kg/h) 237 237 0,0 237 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 228 232 1,6 235 3,0
Gas TV-V7 (kg/h) 31 31 0,9 31 1,8
Gasolina Merox (kg/h) 674 685 1,6 690 2,4
Residuo (kg/h) 70940 71 040 0,1 71 140 0,3
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 91
Presién en el soaker (kg/c) 7,1
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 1,3 1,3
Reduccién de viscosidad (%) 30,2 29,1 29,0
Gas TV-V3 (kg/h) 314 314 0,0 314 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 296 300 14 304 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 40 40 0,7 40 1,5
Gasolina Merox (kg/h) 875 880 0,6 886 1,3
Residuo (kg/h) 92 670 92 770 0,1 92 87( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
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Tabla AVIIL.8. Resultados de la simulacion para la operacionafidé la unidad con dos
condiciones de modificacion para la recirculaciératbmizado pesado (continuacion)

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 8,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,3 1,3 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 30,6 29,5 28,6
Gas TV-V3 (kg/h) 343 343 -0,1 343 -0,2
Gas TV-V5 (kg/h) 334 338 1,2 342 2,2
Gas TV-V7 (kg/h) 44 45 1,2 45 1,9
Gasolina Merox (kg/h) 974 982 0,8 988 1,5
Residuo (kg/h) 102000 | 102 100 0,1 102 20D 0,2
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 91
Presién en el soaker (kg/c) 8,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 1,3 1,3
Reduccién de viscosidad (%) 30,2 29,1 29,0
Gas TV-V3 (kg/h) 314 314 -0,1 314 -0,1
Gas TV-V5 (kg/h) 297 300 1,3 304 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 40 40 0,7 40 1,5
Gasolina Merox (kg/h) 874 880 0,6 886 1,3
Residuo (kg/h) 92 680 92 770 0,1 92 88( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 80
Presi6n en el soaker (kg/cR) 8,0
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,8 29,0 28,5
Gas TV-V3 (kg/h) 274 274 0,0 274 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 258 262 15 265 2,7
Gas TV-V7 (kg/h) 35 35 0,8 36 1,5
Gasolina Merox (kg/h) 772 777 0,7 782 1,4
Residuo (kg/h) 81 280 81 380 0,1 81 47(Q 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 70
Presion en el soaker (kg/cf) 8,0
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,3 27,8 27,8
Gas TV-V3 (kg/h) 237 237 0,0 237 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 228 232 1,6 235 2,9
Gas TV-V7 (kg/h) 31 31 0,9 31 1,8
Gasolina Merox (kg/h) 680 686 0,9 691 1,6
Residuo (kg/h) 70950 71 040 0,1 71 140 0,3
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 80
Presién en el soaker (kg/c) 7,1
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 14 14
Reduccién de viscosidad (%) 29,8 29,0 28,5
Gas TV-V3 (kg/h) 274 274 0,0 274 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 258 262 14 265 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 35 36 3,6 36 1,6
Gasolina Merox (kg/h) 772 778 0,7 784 15
Residuo (kg/h) 81 280 81 380 0,1 81 47( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
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Tabla AVIIL.8. Resultados de la simulacion para la operacionafidé la unidad con dos
condiciones de modificacion para la recirculaciératbmizado pesado (continuacion)

Capacidad (%) 100
Presién en el soaker (kg/cf) 7,6
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,3 1,3 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 30,6 29,5 28,6
Gas TV-V3 (kg/h) 343 343 -0,1 343 -0,2
Gas TV-V5 (kg/h) 334 338 1,1 341 2,2
Gas TV-V7 (kg/h) 44 45 1,2 45 1,9
Gasolina Merox (kg/h) 974 982 0,8 988 1,4
Residuo (kg/h) 102000 | 102100 0,1 102 20 0,2
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 91
Presi6n en el soaker (kg/cR) 7,6
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,3 1,3
Reduccién de viscosidad (%) 30,2 29,1 29,0
Gas TV-V3 (kg/h) 314 314 0,0 314 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 296 300 1,3 304 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 40 40 0,7 40 15
Gasolina Merox (kg/h) 875 880 0,7 886 1,3
Residuo (kg/h) 92 680 92 770 0,1 92 870 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 80
Presién en el soaker (kg/cf) 7,6
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,8 29,0 28,5
Gas TV-V3 (kg/h) 274 274 0,0 274 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 258 262 14 265 2,6
Gas TV-V7 (kg/h) 35 35 0,8 36 15
Gasolina Merox (kg/h) 772 778 0,7 783 1,4
Residuo (kg/h) 81 280 81 380 0,1 81 47( 0,2
Conversion (%) 1,6 1,7 1,7
Capacidad (%) 70
Presién en el soaker (kg/c) 7,6
Condiciones Actual Flujo 1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 14 14 14
Reduccién de viscosidad (%) 29,3 27,8 27,8
Gas TV-V3 (kg/h) 237 237 0,0 237 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 228 231 15 235 2,9
Gas TV-V7 (kg/h) 31 31 0,9 31 1,8
Gasolina Merox (kg/h) 680 686 0,9 691 1,6
Residuo (kg/h) 70 950 71 040 0,1 71 140 0,3
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
Capacidad (%) 70
Presi6n en el soaker (kg/cR) 7,1
Condiciones Actual Flujo1 | Variacion (%) | Flujo 2 | Vaiacion (%)
Viscosidad carga (cSt) 1,9 1,9 1,9
Viscosidad residuo (cSt) 1,4 1,4 1,4
Reduccién de viscosidad (%) 29,3 27,8 27,8
Gas TV-V3 (kg/h) 237 237 0,0 237 0,0
Gas TV-V5 (kg/h) 228 2301 14 235 3,0
Gas TV-V7 (kg/h) 31 31 0,9 31 1,7
Gasolina Merox (kg/h) 680 686 0,8 691 1,5
Residuo (kg/h) 70940 71030 0,1 71 140 0,3
Conversion (%) 1,7 1,7 1,7
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AVIIL5. Valores promedios para la viscosidad de lalimentacion, residuo y reduccién

de viscosidad a distintas capacidades

Tabla AVIIL.9. Resultados de la simulacién de la reduccion deogidad a distintas
capacidades

Capacidad 100%
Condiciones Actual Condicion 1 Condicién 2
Viscosidad alimentacion 1,94 1,90 1,90
Viscosidad residuo 1,34 1,34 1,35
Reduccion de
viscosidad 30,56 29,46 28,63
Desviacion estandar 0,13 0,50 0,04
Capacidad 91%
Condiciones Actual Condicién 1 Condicion 2
Viscosidad alimentacion 1,94 1,90 1,89
Viscosidad residuo 1,35 1,34 1,34
Reduccion de
viscosidad 30,25 29,06 29,02
Desviacion estandar 0,11 0,05 0,05
Capacidad 80%
Condiciones Actual Condicion 1 Condicién 2
Viscosidad alimentacion 1,94 1,91 1,89
Viscosidad residuo 1,36 1,36 1,35
Reduccion de
viscosidad 29,80 28,99 28,50
Desviacion estandar 0,00 0,04 0,05
Capacidad 70%
Condiciones Actual Condicion 1 Condicién 2
Viscosidad alimentacion 1,94 1,90 1,89
Viscosidad residuo 1,37 1,37 1,36
Reduccion de
viscosidad 29,33 27,82 27,84
Desviacion estandar 0,04 0,09 0,04
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PROCEDIMIENTOS PARA EL PLANTEAMIENTO DEL MODELO
DE TUBERIAS

AVIIl.1. Caracterizacion del atomizado pesado y etlestilado medio

Se utilizaron los datos de la caracterizacion del atomizado pesado y el destilado

medio proporcionados por el simulador Hysys Refinery 1.1 y la aplicacion de la

herramienta utilidades (Utilities) a las condiciones de disefio de la unidad, es

decir, capacidad del 100% y con una presion de operacion del soaker de

9,0 kg/cm?. En las Figuras AVIII.1 y AVIII.2 se muestran las interfaces mostradas

por el simulador para la obtencion de los datos para la caracterizacion del fluido.

T Descarga TV-P4 =R|Eal "] —
|Descarga TV-P4 ‘ Colour Sche
Worksheet Strearn Mare Descarga Th-P¢ | =)
- apour £ Phase Fraction 0.00000
Condtions Temperaturs [C] 26971 [
Properties Prezzure [kalcmz) E.2700
p etual Wal. Flow [madh] 8.70&0 =
Composiion Mass Enthalpy [kJko] 1606061488 kPa
Hates M ass Entropy [k /kg-C] 25121614838 bar
K Walue tolecular wsight 202.2]89.180 psia
Package Propstiss b ol ar Dens.it_l,l [kagmale/m3] 23000 Calculated by: TV-P4
tass Density [ka/ma3] BE7 56
Std |deal Lig Mass Dengity [kgdm3] 87019
Lin Mass Dersity @5td Cond [ka/m3] 87170 pocobles
tdolar Heat Capacity [k Akgrmole-C) BEE17
ass Heat Capacity [k /kg-C) 27436 I (9E7 Lode
Thermnal Conductivity [ /-] 9.8577e-002 ggggg tgjg
\scosity [cP) 019418 70,2000
Surface Tenzion [dynescm] 10.234 29 353
Specific Heat [k /kamole-C] BEE17 1.4E
= Factar 4.1278=-002 4128
ap. Frac. [molar basis) 0.00000 <emp
ap. Frac. [mass basiz] 0.00000 187947
ap. Frac. [Volume Basis) 0.00000 0.72a17
kdolar Wolume [m3kgmole] 0.30300
Ak, Gaz Flow [ACT_madh] <emphy: e
Wit Lig. Flowe [m3/g] 2.4183e-003 -
| i el Flowas G T [rn2 Al Cco7a
<] o [
Worksheet / Attachments £ Dynamics £ User Varables £ Plots Mk
3

Figura AVIIL.1. Interface mostrada tuberias para las propiedaglés dkscarga de
destilado medio de la bomba TV-P4 en el entornsidelilador Hysys Refinery 1.1
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T Cold Properties: Destilado medio =1 | I | >
Design Mame  |Destilado medio
Connections Stream  |Descarga TV-P4 M
Motes Froperties

True VP at 378 C 0.3534 kg/cm2

ReidVF at 378 C 0.0559 kg/cm2

ST D93 Flash Paint 85.0233C

WSTH DAY Pour Paint 138462 C

Refractive Index 1.4964

Cetahe Index 36.27ES

Fiesearch Octane Mum. <emphy

izcozity at 37 8 C 3.49900 P

jzcozity at 986 C 112784 P

Design / Peformance 4 Dynamics

Dielete [ lgrared

Figura AVIIL.2. Interface mostrada para la determinacion de lagi@dades frias (Cold
properties) para la descarga de destilado media lbemba TV-P4 en el entorno del
simulador Hysys Refinery 1.1

AVIIl.2. Dimensionamiento del sistema de tuberias

Para la determinacién del diametro interno de la tuberia para la instalacion de la
modificacion para la corriente de destilado medio y de atomizado pesado se

utilizaron las consideraciones que se muestran en la Tabla AVIII.1:

Tabla AVIII.1. Parametros de operacion maximos para las corsiemexceso de
destilado medio y atomizado pesado

Fluido Destilado medio Atomizado pesado
Flujo méximo (kg/h) 1 000 1 000
Densidad (kg/n?) 667,6 818,5
Velocidad de flujo* (m/s) 1 1

*Velocidad tipica utilizada para estimar el tamal@atuberia indicada en Sinnott, 2006.

A continuacion se muestra el ejemplo de calculo para la corriente de destilado
medio. A través de la ecuacion [AVIIl.1] se determind el area transversal de la

tuberia y mediante la ecuacion [AVIII.2] se determind el diametro interno.
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Vv
A=—
v
[AVIII.1]
Donde:
A: area transversal (m?)
V:  flujo volumétrico (m3/s)
v: velocidad de flujo (m/s)
m3
0,000416 -
A= ———5—5=10,000416m?
1 —
S
d 2
e ()
T * >
[AVIIL.2]
Donde:
d: diametro interior de la tuberia (mm)

De la ecuacién AVIII.2 se obtuvo que el diametro interior para el flujo de destilado
medio fue de 23,02 mm (0,91 pulgadas) para el flujo de atomizado pesado

correspondio a 19,20 mm (0,80 pulgadas).

Para la determinacion del grosor de la tuberia se utilizé la ecuacién [AVIIIL.3] que
se tomo de la seccion S301.2 Design Conditions del cédigo ASME B31.3, 2004.

Px(d+2x*c)
tyn = +c
2%[S*E+Px+Y]

[AVIIL.3]

Donde:
[ grosor minimo de pared que incluye las tolerancias mecéanicas, de

corrosion y  erosion (mm)

P: presion interna de disefio (kPa)

d: diametro interno de la tuberia (mm)

c: suma de las tolerancias mecanicas, de corrosion y erosion (mm)
S: tension permitida (kPa) tomada de la Tabla A-1 de ASME, 2004
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E: factor de calidad tomado de las Tablas A-1A o A-1B de ASME, 2004
Y coeficiente Y tomado de la Tabla 304.1.1 de ASME, 2004

- 2 068,43 kPa * (23 mm + 2 * 1 mm) . i
mT 9. [100 663,79 kPa * 0,8 + 2 068,43 kPa * 0,4] mm = 1,33 mm

El grosor minimo de la pared de la tuberia encontrado fue de 1,32 mm
(0,052 pulgadas) para el destilado medio y 1,28 mm (0,050 pulgadas) para el
atomizado pesado. Con estos valores se escogid, para los dos casos, la tuberia
de diametro nominal de 1 pulgada y cédula 40, que es la mas usada segun lo

recomienda Sinnott, 2006.

AVII1.3. Determinacion de la presion inicial para d modelo de tuberias

Para la determinacion de la presion inicial se utilizd el criterio de presion

hidrostatica mediante la ecuacion [AVIII.4] a continuacion:

Pridarostatica = gravedad * densidad * altura
[AVIII.4]

La presion inicial se determind con base en la presion de operacién de las
bombas. Se utilizé el valor de la gravedad y la densidad para determinar la altura

que se introdujo en el simulador para los calculos.

kg

m
Phidrostética = 9'85_2 * 818,49% x*h =1000000 Pa

Se determiné que la altura para el sistema de atomizado pesado corresponde a
124,6 m y se insertd este valor en el simulador de tuberias como lo muestra la
Figura AVIIL.3.
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Figura AVIIL.3. Determinacién de la altura hidrostatica para &sidn inicial en el
simulador de tuberias para el sistema de atomigesiado

AVIIl.4. Determinacion de las pérdidas de carga ogjinadas por la placa orificio

Para la determinacion de las pérdidas de carga originadas por la placa orificio se
cre0 este accesorio y se agrego a la base de datos del programa de simulacion

con las siguientes consideraciones.

Con base en el estudio realizado por Jianhua et al., 2010, se uso el rango del

valor de B (diametro menor/diametro mayor) entre 0,4y 0,8.

Se utilizé la ecuacion [AVIIIL5] dada por Simpson y Weirick, 1978, que se muestra

a continuacion:

K = 2,8(1 - B2) [(%)4 - 1]

[AVIIL5]
Donde:
K: Pérdida de carga de la placa orificio
B: Relacion diametro menor/diametro mayor

Se calcularon los valores de K para el rango de  entre 0,4 y 0,8 como se muestra
en la Tabla AVIII.2.
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Tabla AVIII.2. Valores de K para orificios en funcion del valoride

B K
0,4 89,5
0,5 31,5
0,6 12,0
0,7 4,5
0,8 1,5

Para los célculos se seleccion6 el valor de K correspondiente a p=0,5. Este valor
fue introducido en el simulador de tuberias para la creacion de la placa orificio

como se muestra en la Figura AVIIl.4.

Create new fittting:
Symbaol Type tetric Irmperial Dezcription K. walue %) LCancel
[T Orifice |25 mm ﬂ |'|" ﬂ Placa arificio 350 [ Save this fitting data to lis

Change Click fittings list or calculate buttons to zelect fitting infarmation

mend data in this panel to create new fiting types +IT Add this fitting to pipe - |

Figura AVIIl.4. Creacidon de un accesorio que introduzca la pédkdzarga originada
por la placa orificio
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ANEXO IX

IDENTIFICACION DE TUBERIAS

Para la identificacion de las lineas de tuberia de un proceso en cuanto al tamafio,
tipo de fluido, clase de servicio, simbolo de la unidad, nimero de la linea, tipo de
aislamiento y espesor se utiliza una combinacion de letras y niameros que se

describe a continuacién en la Figura AIX.1. (Petroindustrial, 2010)

}'.F F.F -?.F 4’# 5# E-I'r' /'V.IT E.F -,F.F

6D - P - ¥ 001 - AA1 - H 40
e T Tf'spfsaf sislamicnis
Simbale def Huido 0 8¢ NSIAIETD
Simbola de /s Unidsd Clase de servico
Nimere de /s ines

Figura AIX.1. Esquema para identificacion de lineas de tuberia
(Petroindustrial, 2010)

e 1°Tamaiio (diametro) de la tuberia

« 2°ldentificacién del fluido que se maneja en la | inea
e 3°Simbolo de la unidad de proceso

e 4°Numero que identifica a la tuberia

* 5°Indica la presion que se maneja en la linea

* 6°Indica el material de la tuberia

e 7°Indica el numero de accesorios de la linea

e 8°Indica el tipo de aislamiento

* 9°Espesor del aislamiento dado en milimetros

En las Tablas AIX.1 a AIX. 5 se muestra el significado de cada digito y letra

utilizado para esta codificacion.



Tabla AIX.1. Simbolo de acuerdo al tipo de fluido

Simbolo Fluido
AM Amoniaco
F Antorcha
FG Gas combustible
FO Aceite combustible
FW Agua contra incendios
HY Hidrégeno
IH Inhibidor
K Céaustico
N Nitrogeno
HSS Vapor supercalentado 600 psi
HS Vapor saturado 600 psi
MS Vapor saturado 150 psi
MSS Vapor supercalentado 150 psi
LSS Vapor supercalentado 50 psi
LS Vapor saturado
SC Condensado
PA Aire de planta
P Hidrocarburos en procesos
Z Quimicos
BFWH Agua de alimentacion para calderas 600 psi
BFWL Agua de alimentacién para calderas 159 psi
CWS Agua de enfriamiento suministro
CWR Agua de enfriamiento retorno
DS Aceite contaminado o/y fuera de especificaciones
Ww Agua de desechos
TCWS Suministro de agua temperada de enfriamientg
TCWR Retorno de agua temperada de enfriamiento
PW Agua potable
RW Agua de refineria
SM Acido sulfarico
1A Aire de instrumentos
CA Catalizador
T™W Agua tratada
Vv Venteo a la atmosfera
RM Aceite de destapado

(Petroindustrial, 2010)
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Tabla AIX.2. Simbolo de acuerdo a la unidad de proceso

a

Simbolo Nombre
C Unidad de destilacion de crudo
C1 Unidad de destilaciéon de crudo 1
C2 Unidad de destilaciéon de crudo 2
Vv Unidad de destilacion al vacio 1
VL Unidad de destilacion al vacio 2
F Unidad de desintegracion catalitica (FCC)
Unidad de concentracion de gases
P Unidad de reformacion (Plattforming)
CCR Unidad de reformacion Continua ( P1- P2 - P
HDT Unidad Hidrodesulfuradora de Nafta
HDS Unidad Hidrodesulfuradora de Diesel
TV Unidad rompedora de viscosidad (Visbreaking
TV1 Unidad rompedora de viscosidad (Visbreaking
U Unidad de tratamiento de gases 1 de Refiner
Ul Unidad de tratamiento de gases 2 de Refiner
AO Unidad de oxidacion de asfaltos
ME 100 Unidad Merox (combustible jet)
Unidad Merox (gasolina FCC. Nafta de
ME 200 Visbreaking)
ME 300 Unidad Merox ( C3/ C4 LPG)
S Unidad recuperadora de azufre 1
S1 Unidad recuperadora de azufre 2
Y 1500 Sistema de aire
Y 2000 Sistema para tea
Y 2500 Sistema de combustible de refineria
Y 3000 Sistema de agua
Y 4000 Sistema de tratamiento de desechos
Y 5000 Sistema de carga a camion contra incendios
Y 7000 Sistema de vapor y alimentacion de agua
Y 8000 Sistema de transferencia, almacenaje, mezc
4 Unidad de agotamiento de agua de desecha
Z1 Unidad de agotamiento de aguas amargas
Z2 Unidad de agotamiento de aguas amargas 2

n

D

(Petroindustrial, 2010)
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Tabla AIX.3. Simbolo de acuerdo a la presion de la linea

Simbolo Presion (psi)
N 125
A 150
B 300
D 600
E 900
F 1500
G 2 500

(Petroindustrial, 2010)

Tabla AlX.4. Simbolo de acuerdo al material

Simbolo Material Composicion
A Acero al carbono STPG 38 (A53 Gr. A)
B Acero al carbon STPT 38 (A 106 Gr. A)
C Acero con baja aleacién STPA 25 (A 335 P5) Cr-Mo
D Acero con baja aleacion STPA 23 (A 335 P11) Cr-Mo
S Acero inoxidable SUS 316 (A 312 TP 316) 18 %
Y Tuberia de caucho STPG 38 interior de caucho

(Petroindustrial, 2010)

Tabla AIX.5. Simbolo de acuerdo al tipo de aislamiento

Simbolo Aislamiento
H Conservacion del calor
S Vena de vapor con aislamientg
P Proteccién personal
J Camisa de vapor con aislamiento

(Petroindustrial, 2010)
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ANEXO X

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE TUBERIAS

En las Figuras AX.1 y AX.2 se muestra el informe de resumen generado por el
simulador Pipe Flow Expert 2007 para la resolucion de los sistemas de tuberias

en estudio.

AX.1. Recirculacion de atomizado pesado al tamboredbalance

Pipe Flow Expert - Results Log

Generating Network equations... Solving Networkamns...
Iteration 1

Start flow estimates using initial discharge veipaf 0,100m/sec
Found Approximate Solution (1 calculation)

Found Accurate Solution (1 calculation)

Final Solution Details:

Darcy-Weisbach Calculation method with ColeBrook-Wikitition Factor equations.
Pressure balances accurate to: 0,000010 bar

Pressure balances accurate to: 0,000010 bar

Configuration:

Pipes: 12, Tanks: 1, Join Points: 11, Demand Pressi, Pumps: 0, Components: 0, Flow Controls:(1
Overall Volumes:

Flow Demands In: 0,0000 m3/sec, Flow Demands Q0@ m3/sec, Flow Controls: 0,0007 m3/sec
System Volume: 0,013 m3 (does not include any dgspes)

Total Friction Losses in all pipes is: 0,173866 bar

Total Fitting Losses in all pipes is: 0,560019 bar

Total Component Losses in all pipes is: 0,000000 bar

Total Flow Control Losses in all pipes is: 0,271b&2

Lowest Pressure at any node is: 9,020000 bar (N13)

Highest Pressure at any node is: 10,044439 bar (N5)

Lowest Elevation of any node is: 0,000 m (N7)

Highest Elevation of any node is: 4,800 m (N1)

Checking Results...

No issues to report.

Figura AX.1. Resumen de resultados para la simulacion de lecoéacion de atomizado
pesado al tambor de balance del simulador Pipe Ekpert 2007
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AX.2. Desvio de destilado medio a la linea de fusil

Pipe Flow Expert - Results Log

Generating Network equations... Solving Networkatopns...
Iteration 1

Start flow estimates using initial discharge vetpacif 0,100m/sec
Found Approximate Solution (1 calculation)

Found Accurate Solution (1 calculation)

Final Solution Details:

Darcy-Weisbach Calculation method with ColeBrook-WihitiEtion Factor equations.
Pressure balances accurate to: 0,000010 bar

Pressure balances accurate to: 0,000010 bar
Configuration:

Pipes: 11, Tanks: 1, Join Points: 10, Demand Pressii, Pumps: 0, Components: 0
Flow Controls: 1

Overall Volumes:

Flow Demands In: 0,0000 m3/sec

Flow Demands Out: 0,0000 m3/sec

Flow Controls: 0,0006 m3/sec

System Volume: 0,018 m? (does not include any dgspes)
Total Friction Losses in all pipes is: 0,114194 bar

Total Fitting Losses in all pipes is: 0,323983 bar

Total Component Losses in all pipes is: 0,000000 bar
Total Flow Control Losses in all pipes is: 0,548&&2
Lowest Pressure at any node is: 6,000000 bar (N13)
Highest Pressure at any node is: 6,869204 bar (N1)
Lowest Elevation of any node is: 0,300 m (N7)

Highest Elevation of any node is: 4,000 m (N2)

Checking Results...

No issues to report.

Figura AX.2. Resumen de resultados para la simulacion del désvilestilado medio
a la linea de fuel oil en el simulador Pipe Flowé&nt 2007



