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INTRODUCCION

La utilizacion creciente de diesel en el autotransporte a nivel mundial es resultado de
la convergencia de un conjunto de factores de indole diversa pero interrelacionados,

de los cuales podemos destacar a dos como los mas importantes:

a)La creciente dificultad de extraer petréleo y los costos asociados con el proceso de
refinacibn de mezclas mas pesadas, lo que ha incidido en el precio del barril de
petréleo y, en particular, en la modificacion de los precios relativos gasolina/diesel. En
todo el mundo se ha registrado una mayor penetracion del diesel en el consumo de
combustibles vehiculares, basado esto en su menor precio en comparacion con el de
la gasolina. Hoy en dia se le considera una alternativa de ahorro cada vez mas
justificable en términos netos, pues el diferencial entre el precio de este y la gasolina

es cada vez mayor.

b) La mayor conciencia sobre el impacto ambiental. Desde el punto de vista ecoldgico
se justifica econbmicamente el desarrollo de nuevas tecnologias que generen menores
problemas ambientales para garantizar con ello el menor costo social en la utilizacién
de combustibles. En este sentido se encuentra también la conveniencia de utilizar el
diesel en lugar de la gasolina como combustible en el autotransporte, ya que los

motores a diesel presentan diversas ventajas respecto a los que utilizan gasolina.

Al mismo tiempo, Refineria Talara asi como las demas refinerias del Peru tienen la
obligacion de cubrir la demanda nacional de combustibles y productos derivados del
petréleo, sin importar la variacion negativa que estos generen en el margen de
refinacion actual. Uno de estos productos es el Solvente 3, el cual causa una perdida

en el margen de refinacion cada vez que se produce en Refineria Talara.



El estudio realizado en la presente Tesis corresponde a la optimizacion de destilados
medios y produccion en linea de Solvente 3 en la Unidad de Destilacién Primaria, con
el fin de operar esta Unidad siempre en condicion de maxima produccién de
Destilados Medios sin descuidar la demanda de Solvente 3, lo cual permitird aumentar

el margen de refinacion actual de Refineria Talara.

Ademas, se plantean controles de operacién basados en correlaciones matematicas
para la Unidad de Destilacion Primaria con la finalidad de asegurar la maxima
produccion de Destilados Medios sin descuidar los parametros de calidad del Pool de

Diesel, destino final de los destilados medios.
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OPTIMIZACION EN LA PRODUCCION DE DESTILADOS MEDIOS
Y PRODUCCION EN LINEA DE SOLVENTE 3 EN LA UNIDAD DE

DESTILACION PRIMARIA DE REFINERIA TALARA

1. CAPITULO I: PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.1 Antecedentes

1.1.1 Ubicacién Refineria Talara
La refineria se localiza en el distrito de Parifias, provincia de Talara, regién de
Piura a 1185 km al norte de la ciudad de Lima, Peru, Latitud Sur 4°34’ — Longitud

Oeste 81°17'. Ver figura N° 1.

FIGURA N° 1: UBICACION DE REFINERIA TALARA

1.1.2 Esquema de la Refineria Talara

El Esquema de las Unidades de Proceso de la Refineria estd constituido
principalmente por procesos fisicos, quimicos y cataliticos. Asi mismo, se dispone
de unidades de soporte operativo: Servicios Industriales, Suministro de Aire para
Instrumentacion, Patio de Tanques de Almacenamiento de Crudo y Productos,

entre otros.
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En el 2003 la refineria realiz6 el proyecto “Reemplazo de Equipos y Mejoras en las
Unidades de Destilacién Primaria y Vacio”. Entre las modificaciones realizadas
estuvieron el reemplazo del horno atmosférico, la implementacion de un sistema
para desalado de crudo, bombas del sistema de carga y el reemplazo del haz de
tubos de los Intercambiadores de Reflujo de Fondos, (E-108 A/B/C/D), de la torre

de destilacion Primaria para una capacidad de 90 MBPD.

Actualmente se procesa 65 MBPD como carga promedio debido a las limitaciones

de disefio de la torre de destilacién primaria.

DIAGRAMA N° 1: UNIDADES DE PROCESO DE REFINERIA TALARA
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1.1.3 Suministro de Crudo a Refineria Talara

El total de la produccién regional de petréleo crudo del noroeste del pais es
procesado en la refineria, complementdndose con crudos nacionales de selva
norte, asi como, importados de Ecuador, Colombia, Venezuela y Argentina. En el
Cuadro N° 1 se muestran las empresas operadoras encargadas del suministro de

crudo local.
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CUADRO N° 1: SUMINISTRO DE CRUDO POR LOTES EN EL NOROESTE

A JUNIO 2010
. PRODUCCION
LOTE COMPANIA PROMEDIO (BPD)

LOTE X PETROBRAS 13320
LOTE Z-2B SAVIA PERU 9820
LOTEIyV GMP 909
LOTE Il , XVy XX | PETROMONT 640
LOTE llly IV INTEROIL 3200
LOTE VI / VII SAPET 3550
LOTE IX UNIPETRO 174
LOTE XIII OLYMPIC 3970
LOTE Z-1 BPZ 960
OTRAS CONTRATISTAS 487

TOTAL 36833

Fuente: Petroperu

1.1.4 Produccion de Refineria Talara

Actualmente la Refineria Talara procesa una carga promedio de 65 MBPD,
obteniendo productos principales como GLP, Turbo A-1, Gasolina de 84, 90, 95 y
97, Diesel, Asfaltos Liquidos y Sélidos, Solventes, Acido Nafténico, Combustibles

Marinos, entre otros; los que conforman el 44% de la produccion nacional.

CUADRO N° 2: PRODUCCION POR REFINERIAS DE PETROLEO

JUNIO 2010

GLP 4,41 6,00 73,5%

GASOLINAS 18,92 30,03 63,00%
BIODIESEL B2 26,35 69,50 37,91%
COMBUSTIBLES 12,83 33,48 38,32%
INDUSTRIALES

TURBO A-1 6,78 14,77 45,90%
ASFALTOS LIQUIDOS 0,85 4,68 18,16%
TOTAL 70,14 158,73 44,19%

Fuente: Petroperu

1.1.5 Instalaciones Portuarias de Refineria Talara
La produccién de la refineria esta destinada principalmente al abastecimiento de la
demanda nacional a través de los terminales en el litoral peruano.

Aproximadamente el 50% de la carga a las Unidades de Procesamiento es
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suministrado por buques/tanque. Refineria Talara presenta con las siguientes

instalaciones portuarias:

Muelle de Carga Liquida.- Presenta facilidades para la recepcién de crudo y
despacho de GLP, Gasolinas, Asfaltos Liquidos, Solventes, Destilados medios y

Combustibles Industriales. Se realizan operaciones de cabotaje y exportacion.

Terminal Submarino Multiboyas Punta Arenas.- Presenta con dos lineas
submarinas de 12"@ y 1,5 km de longitud, por donde se recibe crudo y despacha
combustibles industriales. Se realizan operaciones de cabotaje, exportaciéon e
importacion. En el 2013 se proyecta instalar nuevas lineas submarinas de 30"@ y

3,2 km de longitud.

1.1.6 Tanques de Almacenamiento de Hidrocarburo
La refineria cuenta con 119 tanques de almacenamiento de crudo y productos con
una capacidad de 3,7 MMBLS. Se dispone de sistemas de bombeo para la

preparacion y despacho de productos.

1.1.7 Plantas de Ventas
Para la atencién de la demanda local y regional se cuenta con 2 (dos) plantas de
ventas: Planta de Ventas Talara y Planta de Ventas Piura. Esta Ultima es

abastecida mediante camiones cisterna.

1.1.8 Mercados
La produccién esta orientada al abastecimiento del mercado nacional: las plantas
de ventas de la zona (Piura y Talara) y los terminales de la costa peruana. Las

transferencias de productos intermedios y terminados son enviadas a las refinerias
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Conchén, lquitos y EI Milagro. Los productos excedentes (naftas y combustibles

industriales) se exportan.

1.2 Justificaciones

La inclusién de reflujo intermedio por el despojador de AGO (T-103) de la Unidad

de Destilacién Primaria de Refineria Talara permitira:

e Producir Solvente 3 en condicién de Maxima Produccion de Destilados Medios,
manteniendo y/o aumentando el porcentaje de produccion de destilados
medios.

e Aumentar la Capacidad de Operacion de la Unidad de Destilacion Primaria de
65 a 70 MBPD, en condicion de Méaxima Produccién de Destilados Medios,
teniendo en cuenta los parametros de disefio y de control de la operacién de la

columna.

El desarrollo de lo descrito anteriormente en ambos enunciados permitira

aumentar las utilidades de la refineria.

1.3 Planteamiento del Problema
1.3.1 Esquema Actual de Procesamiento y Produccion de la Unidad de
Destilaciéon Primaria
Actualmente la Unidad de Destilacién Primaria procesa un total de 65 MBPD,
teniendo como dieta de carga diferentes tipos de mezclas de crudos; entre las
mas comunes tenemos: 60% Crudo Talara - 40% Crudo Oriente Ecuatorial (COE),
70% Crudo Talara - 30% COE, etc; dependiendo del tipo de condicion de
operacién en el cual se encuentre la torre. Los productos obtenidos de la Unidad

de Destilacion Primaria son los siguientes:

14



CUADRO N° 3: PRODUCCION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

PRODUCTOS SALIDA DE LA TORRE
Gas + gasolina liviana/Solvente 1 Producto de Tope
Nafta pesada/Solvente 3 Corte Lateral N° 1
Destilado para Mezcla/Turbo A-1 Corte Lateral N° 2
Diesel 2 Corte Lateral N° 3
Residual Primaria Fondos

Fuente: Petroperl

Ademas de los 3 cortes laterales mencionados anteriormente, la Unidad de
Destilacién Primaria también cuenta con un 4to corte lateral por donde se extraia
anteriormente gasoleo atmosférico (AGO), el cual se encuentra inoperativo a la

fecha debido a que el producto salia fuera de especificacion.

Debido a la demanda diversa de combustibles del pais, La Unidad de Destilacion
Primaria trabaja en 4 tipos de condiciones de operacioén diferentes: Produccion de
Solvente 1, Produccion de Solvente 3, Produccion de Turbo A-1 y Maxima

Produccién de Destilados Medios.

Sin embargo, no todas estas condiciones de operaciéon generan las mismas
utilidades para la planta, razén por la cual se ve la necesidad de cubrir con la
demanda de combustibles del pais sin afectar de manera directa la obtencién de

las mayores utilidades posibles que pueda generar la Unidad.

Ademds del planteamiento anterior, el objetivo actual de la Unidad es maximizar la
produccion de destilados medios, todos utilizados para la produccion de Diesel-2,
sin alterar variables de calidad del producto como punto flash, viscosidad, % de

Azufre entre otros.
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CUADRO N° 4: CONDICIONES TIPICAS DE OPERACION DE LA TORRE DE
DESTILACION PRIMARIA

VARIABLE SOLVENTE1 SOLVENTE3 TURBO A-1 DESTILADOS
MEDIOS
SALIDA DE o
ORNG F 630-670 625-630 630-645 630-670
PLATO 24 | ©F 370-385 410-420 385 410
PLATO16 | °F 275-285 310-325 270-272 260-270
oF 212-215 237-240 209 209
TOPE
Psig 42-45 2.8-3 3 2.5

Fuente: Petroperu

1.4 Objetivos
1.4.1 Objetivo General:

e Aumentar las utilidades de la Refineria.

1.4.2 Objetivos Especificos:

Aprovechar las facilidades mecanicas existentes en la columna de

destilacion, asi como el despojador T-103; antes utilizado para el corte de

Gasoleo Atmosfeérico.

¢ Determinar la factibilidad de producir solvente 3 en condicion de Maxima
Produccion de Destilados Medios.

¢ Determinar la Maxima Capacidad Operativa de la UDP, para la condicién
de Méxima Produccion de Destilados Medios.

e Garantizar la Estabilidad Operativa de la UDP para una capacidad de
operacion mayor a la actual.

¢ Determinar correlaciones de las principales propiedades de los destilados

medios
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1.5 Formulacion de Hipotesis

1.5.1 Produccion de Solvente 3 en condicion de Maxima Produccién de

Destilados Medios

Aunque la Produccién de Solvente 3 y la Méaxima Produccién de Destilados

Medios son 2 condiciones de operacion diferentes en la columna de destilacion,

se podria llegar a producir Solvente 3 en condicion de Méaxima Produccion de

Destilados Medios, teniendo en cuenta los siguientes puntos:

El corte de Reflujo Intermedio de la columna de destilacion en condicion de
Maxima Produccion de Destilados Medios presenta una curva de
destilacion similar a la del Solvente 3.

Para lograr la especificacion del corte de Reflujo Intermedio en Solvente 3,
se puede utilizar el despojador T-103 que se encuentra actualmente fuera
de servicio. Este despojador antes se usaba para lograr la especificacion
del gaséleo atmosférico que producia la columna de destilacion.
Controlando el porcentaje de extraccion del corte de Reflujo Intermedio y
regulando el flujo de vapor de despojamiento en el despojador T-103,
finalmente se podria lograr la especificacion del corte de Reflujo Intermedio
en Solvente 3 y por ende la produccion del mismo en condicion de Maxima

Produccién de Destilados Medios.

1.5.2 Capacidad Operativa de la Unidad de Destilacion Primaria

Aunque la Capacidad de Disefo de la Columna de Destilacion es de 45 MBPD, la

Capacidad Operativa de dicha columna podria llegar hasta 70 MBPD, teniendo en

cuenta los siguientes puntos:

Generalmente, equipos como una columna de destilacidon cuentan con un %

de sobre-disefio entre 30-40% (Fuente: Cias. Exxon Mobil y UOP).

17



e La calidad del crudo procesado actualmente en la Columna de Destilacion
Primaria es distinta a la calidad del crudo que fue considerada para el
disefio de la misma. La composicién del crudo usado como carga
anteriormente consistia s6lo en Crudo Talara (°API= 36-38), mientras que la
composicion del crudo usado como carga actualmente es una mezcla de

Crudo Talara con Crudos Pesados (°API= 30-32).

1.5.3 Matriz de Consistencia

A continuacion se presenta una Matriz de consistencia desarrollada a partir de las

justificaciones, objetivos e hip6tesis antes descritas:
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JUSTIFICACIONES

1.1 Producir Solvente 3 en
condicién de Maxima
Producciéon de Destilados
Medios, manteniendo Yy/o
aumentando el % de
Producciéon de Destilados
Medios.

1.2 Aumentar la Capacidad de
Operacion de la Unidad de
Destilacion Primaria (UDP)
de 65 a 70 MBPD, en
condicion de Maxima
Produccion de Destilados
Medios; teniendo en cuenta
los parametros de disefio y
de control de la operacion
de la columna.

OBJETIVOS

2.1 Aumentar las utilidades de la

2.5

2.6

2.2 Aprovechar

MATRIZ N°1: MATRIZ DE CONSISTENCIA DESARROLLADA PARA LA PRESENTE TESIS

Refineria.

las facilidades
mecanicas existentes en la
columna de destilacion, asi
como el despojador T-103;
antes utilizado para el corte de
Gasoleo Atmosférico.

2.3 Determinar la factibilidad de
producir Solvente 3 en
condicién de Maxima
Produccién de Destilados
Medios.

2.4 Determinar la Maxima

Capacidad Operativa de la
UDP, para la condicion de
Maxima Produccion de
Destilados Medios.

Garantizar la Estabilidad
Operativa de la UDP para una
capacidad de operacién mayor
a la actual.

Determinar correlaciones de las
principales propiedades de los
destilados medios.

HIPOTESIS

3.1 Produccion de Solvente 3 en condiciobn de Maxima

Produccion de Destilados Medios

Aunqgue la Produccion de Solvente 3 y la Maxima Produccion
de Destilados Medios son 2 condiciones de operacion
diferentes en la columna de destilacion, se podria llegar a
producir Solvente 3 en condicion de Maxima Produccion de
Destilados Medios, teniendo en cuenta los siguientes puntos:

3.1.1

3.1.2

3.1.3

El corte de Reflujo Intermedio de la columna de
destilacion en condicion de Maxima Produccion de
Destilados Medios presenta una curva de destilacion
similar a la del Solvente 3.

Para lograr la especificacion del corte de Reflujo
Intermedio en Solvente 3, se puede utilizar el despojador
T-103 que se encuentra actualmente fuera de servicio.
Este despojador antes se usaba para lograr la
especificacion del gasoleo atmosférico que producia la
columna de destilacion.

Controlando el porcentaje de extraccion del corte de
Reflujo Intermedio y regulando el flujo de vapor de
despojamiento en el despojador T-103, finalmente se
podria lograr la especificacion del corte de Reflujo
Intermedio en Solvente 3 y por ende la produccion del
mismo en condicion de Maxima Produccion de Destilados
Medios.

3.2 Capacidad Operativa de la Unidad de Destilacion Primaria
Aungue la Capacidad de Disefio de la Columna de Destilacion
es de 45 MBPD, la Capacidad Operativa de dicha columna
podria llegar hasta 70 MBPD, teniendo en cuenta los siguientes
puntos:

3.2.1

La calidad del crudo procesado actualmente en la
Columna de Destilacion Primaria es distinta a la calidad
del crudo que fue considerada para el disefio de la
misma. La composicion del crudo usado como carga
anteriormente consistia s6lo en Crudo Talara (°API= 36-
38), mientras que la composicién del crudo usado como

4.1

4.2

4.3

4.4

4.5

4.6

4.7

4.8

4.9

VARIABLES

Temperatura de
Horno.

Temperatura y |
Separador Trifasico

Caudal y Temp
Reflujo de Tope.

Caudal y Temp
Reflujo Intermedio.

Caudal y Temp
Reflujo de Fondo.

Perfil Térmico de la
Destilacion.

Perfil de Presion de
de Destilacion.
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Vapor de Despojar
Columna de Desti
Despojadores.
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Zona Flash de la C«

4.11 % de Produccion d

destilado por la colt

4.12 Gap y Overlap

entre los cortes de
la Columna.

4.13 Propiedades de

Destilados: PPM



2 CAPITULO Il: MARCO TEORICO

2.1 Parametros de Disefio de la Columna de Destilacion Primaria
El disefio de la columna de destilacion de la Refineria Talara T-101 actualmente
toma como base los datos de la compafiia licenciadora Arthur G. Mckee & Co.
La construccién se inici6 en agosto de 1953 y culmind el 1° de julio 1954. Asi
como para los despojadores T-102, se detalla en los cuadros N° 5, 6 y graficos

Ne 1,2 3y4.

La Unidad oper6 por primera vez el 4 de julio 1954 por el cual fue disefiada para

procesar 45 MBPD. Los equipos fueron disefiados con cierta flexibilidad o sobre

disefio que permiti6 incrementar su capacidad. Asi, el primer afio se logré

procesar hasta 49 MBPD de crudo y posteriormente se logr6 maximizar la carga

hasta 54 MBPD. El factor limitante de carga en ese entonces era la capacidad de

las bombas.

CUADRO N° 5: PARAMETROS DE DISENO DE LA COLUMNA DE
DESTILACION T-101

N2 COPAS POR DOWNFLOW DOWNFLOW CLEAR UNDER
N2 PLATOS PLATO AREA O© TOP AREA ® BOTT WEIR LENGHT | WEIR HEIGHT DOWNCOMER
l1a3 172 7.4 7.4 127 172" 3" 11/2"
4a7 172 7.4 7.4 127 172" 3" 112"
8 &9 172 7.4 7.4 127 172" 3" 1172
10 172 7.4 7.4 127 172" 3" 11/2"
11 a 15 172 7.4 7.4 127 172" 3" 112"
16 & 17 302 17.2 9.8 177" 112" 312"
Inlet 173 1/4" Inlet 6"
18 9.8 9.8 Outlet 166" Outlet 8" 1
19 a 23 316 9.8 9.8 166" 2" 1172
Inlet 174 1/2" Inlet 3"
24 286 17.2 9.8 Outlet 177" Outlet11/2" 4
25 302 17.2 9.8 177" 11/2" 4"
Inlet 174 1/2" Inlet 6"
26 300 9.8 9.8 Outlet 166" Outlet 2" 2"
27 a 29 316 9.8 9.8 166" 2" 2"
30 316 9.8 9.8 166" 2" 2"
31 & 32 316 9.8 9.8 166" 2 172" 172"
33 &34 316 9.8 9.8 166" 2 1/2" 1172
35 & 36 27 3 3 51-3/8" 112" 312"
37 27 3 3 51-3/8" 112" 31/2"
38 27 3 3 51-3/8" 11/ 31/2"
1 a3 - Carbon Steel - Trays, caps an Riser Assemblies 1/4" thk .caps to be 3/16" thk
4 a 32 -Carbon Steel
33 a 36 - Alloy Type 410 (12%Cr)
37 a 38 -Carbon Steel
Shell for Carbon Steel Trays are to be 5/8" min . Thk.

Fuente: Petroperu
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GRAFICO N° 1: PARAMETROS DE DISENO DE LA COLUMNA DE
DESTILACION T-101
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GRAFICO N° 2: PARAMETROS DE DISENO DE LA COLUMNA DE
DESTILACION T-101

GENERAL NOTES :
90 VESSEL 0 BE CONSTRUCTED IN ACCORDANCE WITH AG. McKEE CO. SPECIFICATION
VS.1-2429 ¢ S.0.D. SPEC. IC2. Jfi-4 CLASS W~4A" ¢ API-ASHE CODE 1931 EDITION
STAWP REQUIRED?  YES  PANTING :  NONE
077LES, AND WANWAYS O BE FACED AND ORILLED IN ACCORDANCE WITH A.SA.SD. BIGE
[TH 1716 RAISED FACE UNLESS OTHERWISE NOTED,
OCATION OF ATTACHWENT SHOWN ON ELEVATION REFER T VESSEL BASE
B0LT HOLES WZZ1E AN MANVAY NECKS, 70 PROJECT EROW THE QUISIDE OF THE SHELL AS FOLLONS ¢
ook 87 AND SALLER 8" - 70" AND LARGER 10° UNLESS OTHERWISE NOTED. (PROJECTION IS T0 FACE OF FLANGE)
NOZZLE AND_MANWAY NECKS T0 BE FLUSH ON THE INSIDE OF THE VESSEL
CONNECTIONS N HEADS TO PROJECT AS SHOWN , . .
INSULATION (NOT BY VESSEL FABRICATOR) : 1 1/2” ., 2" ¥ 3" THICK .
TRAYS, SEAL' PANS, SUPPORTS & BOLTING BARS'FOR' SAME TO BE FURNISHED BY THERS.
! ALL VATERIAL SHOWN AND CALLED FOR ON THIS DRAWING TO BE FURNISHED BY THE VESSEL
180 FABRICATOR URLESS OTHERWISE NOTED.
DESIGN DATA
VesseL | OPERATING DESIGN TEST | Reqh | CORR. | STRESG| RADO | JONT REMHS
MARK RES. TE_}FJP P:;E’S TE_}FAP H/D’RD w;w Mo | Muow | RL | cm | s @
50 100
PLUS @
-1 /3 ko] 650 | qop oF | ATHOS NO SEE ABOVE
WESSEL WESSEL
* RING JOINT FLANGE
Q[ N21] 1 12” [ 300f [CHARGE INLET [ * PRI N T2 [ 2 | 24" [ 1504 | [WELDING NECK
@ N20] 1 6" | 1504 [RELIEV VALVE [+ fERe e | M1 | 22 |27 | 754 | |08 ROUND
N9 1 | 8" | 150f [BHRF * PGS VK MANWAYS
N°18 | 1 [ 3" | 1504 |STEAM INLET  [WELDING NECK [c—15] 1 [ 3/4” 66 @
@IN17 | 1| 127 | 300# [CHARGE INLET |+ TEIENEIC 1 Cofa | 1 | 3/47 6 @
N6 ] 1 [ 8" |150# [DRAW-OFF c-13] 1 [3/4 Lc
N5 1 8" | 150 |BALANCE LINE c-i2] 1 [3/4 Lic
N4 ] 1 [ 16" | 1504 |53 B -1 1 34 Lc
BINI3| 1 8" | 150 c-fo] 1 [3/4 Lic
N1z 1 | 8 [150 -9 1 [3/4 Pl
N[ 1 | 8 [150 8] 1 17 T
Nfo[ 1 | 6" [150 71 1 17 SPARE
N9 | 1 [ 10" [ 150, WELDING NECK | c-6 | 1 | 3/4” Pl
Ng [ 1 | 8 [150 LRI e 5] 1 17 TRC ¢TI @
N7 [ 1 [ 107 [ 150 ! -4 1 1 TRCE T @
N6 | 1 8" | 1504 [BALANCE LINE |WELDING NECK | C=3 | 1 17 TRC € T @)
O N5 | 1 6" | 150¢ |RELIEF VALVE | 2] 1 T BF TTRee T @)
N4 | 1 6" | 1504 |RELIEF VALVE | C-1 ] [@)6)
N3 | 1 6" | 1504 RS MENE ! COUPLINGS
N2 | 1 | 6" | 150f VeN. TERRR ke [T T 1 [
ALNT T 1 [ 20" [150f [VAPOR OUTLET [WELDING NECK | | | | |
NOZZLES : NOZZLES :
DETAIL "B” No. No.
—_— MARK REOL?D SIZE RATING SERVICE REMARKS MARK REQ? D. SIZE RATING SERVICE REMARKS
FIELD NOTE : CONNECTIONS & MANWAYS CONNECTIONS & MANWAYS
@ | INNTERNAL PIPES @ NOZZLES NB. C N~12 T0
BE INSTALLED IN VESSEL BEFORE INSTALLING ATERIAL SPECIFICATIONS : ONE REQD APPROX. WT. 223, 100
TRAY FLOORS AS THESE THO PIPES JILL SHELL AND HEAD PLATES : ASTW-A 283 GR 'C" FIREBOX QUALITY
NOT PASS THRU 127 x 27" MANWAYS SKIRT AND BAS PLATES : ASTW-A 283 GR *C
PIPE . ASTM=A 106 GR "A" OR "B"
A FORGING ‘ Am 181 GR 1 ;
. BOLTS : 'ASTW-A 193 - B 2 REFERENCE DRAWINGS OR SPECIFICATIONS
LENERAL NOTES . GASKETS :_(FOR MANYWAYS) CORR ANCQ. IRON, DOUBLE JACKETED ASDESTOS FILLED 1.D.
I ALL DIMENSIONS FOR TRAYS IN ELEVATION ARE TRAYS & SEAL PANS (BY OTHERS, 33 70" 36 INCL. ALLOY TYPE #410 DESCRIPTION DRAWING OR SPECIFICATION
10 TOP OF TRAY SUPPORT RING, UNLESS OTHERWISE TRAY SUPPORTS (BT OTHER) AL OTHERS CARBON STEEL -
NOTED, LINING : e, STin VESSEL SPEC'S. V5-1-2429
STRUCTURAL SHAPES : ASTW-A 7
INTERNAL P~5 C BAFFLES — ASTM-A 283 GR, 'C" EXCEPT ALLOY RENF,_PADS D5-450-05451, RD-548
DESIGN NOTES : JHICH 15 TYPE # 410 MANWAY 0BROUND C-1094 (UNLINED)
mcmf OFW SAFETY, - 4 | REMARKS : TS Y
X._ALLOW. STRESS @ DFSIGN TEWP____ 13,750 PSIG 1=
= 1.— TRAY SUPPORT RING, DOWNCOMER BOLTING BARS E SEAL
VE%L 1720;855 §E’£’f,’(§5 W 5 SECTIONS. 63,700 # PAN SUPPQRTS TO BE INSTALLED IN VESSEL BY VESSEL COUPLING Vs-1-2429
W.T. UPPER 16’6 SECTION 71,400 # FABRICATOR . o SKIRT DETAILS RC-371, TYPE 8"
W.T. LOWER 16'—6" SECTION 79,000 # 2.- FABRICATOR TO SUPPLY 9 PADS (6%'x1/8") WELDED TO UPPER
W SO 530 3 Aﬁw«% ST%CTH%ES/% g%%s gré DAVITS BUT TO BE PROVIDED . AT £
T, 12" PIPE SECTION 230 AL 10, TV A
4.- FOR TRAYS SEE S/N 3.
MAXIMUM ALLOWABLE PRESSURE @ 650'F WITHOUT CORROSION = 82 4/0” DUTED BY 12'-6" ID. SHELL DESIGN DATA
SHELL SHELL BOTTOM _CONE SHELL 1 3 o
TOP_HEAD (126" 1D, TOP_CONE (16767 10 TPPER SECT TOWER SECT jy BOTOW HEAD | Pz O AT [
THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE | THICKNESS | PRESSURE UFPER SECT, 3 3
IN. PSI N. PSI IN. PSI . Pl IN. PSI N. PSI IN. PSI IN. Pl 12'-6" SHELL LOWER SECT‘
9/16" | 103 5/8" | 91 [ 85 7/8" | 97 [ 11/8"| 100 | 13/16"| 100 | 7/16" | 146 | 7/16" | 180 |vor conE i
1/27 | 91 9/t | 82 | 15/16" | 79 | 13/16" | 90 |1 1/16"| 94 4 | 4 /6" | T24 | 3/8" | 154 g g P ST
7/16" | 80 1/2" 73 3/4” 74 3/4° 83 1" 88 11/16” | st 3/16" | 103 3/16° | 129  |Bom meAn
3/8" | 68 7/16" | 64| 13/16" | 69 | 11/16"| 76 | 15/16" | &3 5/8" | 70 /4 | 83 121105 | ss s PRI
3/8" 55 69 BOTIOM HEAD
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CUADRO N° 6: PARAMETROS DE DISENO DE LOS DESPOJADORES

T-102 A/B/C
|Diseﬁo T-102 Refineria Talara |
N2 COPAS POR | DOWNFLOW CLEAR UNDER
MARK N2 N2 PLATOS WEIR LENGHT WEIR HEIGHT
PLATO AREA O© TOP DOWNCOMER
. " 1 " "
T-102A la3 14 1.76 38 1/a 1/2 2
4 14 1.76 38 1/a" 1172 -
T7-1028 la3 32 1.85 42-7/8 112" 31/2
4 32 1.85 42-7/8" 112" -
T-102C la3 14 1.76 38 1/a" 12 31/2
4 14 1.76 38 1/a" 112" -
Trays ,cap and Riser Assemblies 10 GA Carbon Steel . Tray Support Rings And Bolting Bars 5/8" min Thk.

Fuente: Petroperu
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GRAFICO N° 4: PARAMETROS DE DISENO DE LOS DESPOJADORES
T-102 A/B/C
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SECCION "D-D" NOZZLES COUPLINGS
No. No
MARK | "p| SIZE FAT\N% SERVICE ‘ REMARKS | MARK|peq | SIZE FAT\N# SERVICE ‘ REMARKS
CONNECTIONS & MANWAYS CONNECTIONS & MANWAYS
MAXIMUN ALLOWABLE PRESURRE @ 651° F WITHOUT CORROSION = 136 PSI LIMITES BY LD SHELL DESIGN DATA
Al AL HEAI '
Top't BoTTOM g R CONE 521 1b, T B A REQHE;H Rl mmf
THICKNESS [PRESSURE | THICKNESS [ PRESSURE | THICKNESS [ PRESSURE [THICKNESS [PRESSURE | THICKNESS [ PRESSURE | THICKNESS [ PRESSURE SHELL J& 1" T-ZA] il 77 BD‘V"
IN PSI IN PsI IN PSI IN PSI IN PSI IN PSI INTERNAL HEAD [6—0" 101 307 58T ‘HIIIZA
3/16" | 179 | S5/16" | w2 | /16" | 236 | T/16" | k0 | 3/8" 136 | 340 | 13T ze i
176" | 163 | e e | 916" | 192 | 3/8” 0 | 5/t | 13 | 3/8" i o o L
3/ | 107 | 316" | 85 76" | 50 | 5/16" | 00 | 1/4” 91 1/2" L B2 T8I *”Z/
A
g | M 18" 57 |5/t | ok | e 80 | 3/16" | 668 | 3/8" | 68  |MAX. ALLOW STRESSODESGNTENP._____BTSTPSI
MATERIAL SPECIFICATIONS ONE REQ'D APPROX. WT 22.100
NOTES SHELL AND HEAD PLATES: ASTM-A 283 GR “C" FIREBOX QUALITY @ @
1= TRAY SUPPORT RINGS TO HAVE 5/16" CONTINUOUS SKIRT AND BASE PLATES: ASTHM-A 263 7"
FILLET WELDS TO ¢ BOTTOM PIPE; ASTH-A 106 GR "A" OR "R
FORCING: ASTM 181 GR “I" REFERENCE DRAWINGS OR SPECIFICATIONS
2- DOWNFLOW SUPPORT BARS TO HAVE CONTINUOUS BOLTS: ASTM-A 183 - 577
FILLET WELDS GASKETS: IFOR MANWAYSI CORR ANCO IRON DOUBLE JACKETED DESCRIPTION DRAWING OR SPECIFICATION
ASBESTOS FILLED I.D
3- ALL DIMENSIONS FOR TRAYS IN ELEVATION ARE TRAYS % SEAL PANS BY OTHERS| A-283 GR “C" VESSEL SPEC S VS-I-2429
TO TOP OF TRAY SUPPORT RING UNLESS TRAY SUPPORTS |BI OTHERI A-283 GR "C" REINF PADS DS-450-DS451SD-343
OTHER NOTES JNING MORE MANWAY MINGE C-1194 [UNLINED]
4 ALL INTERNALS TO PASS THRU 707 ID MANWAY STRUCTURAL SHAPES: ASTH-A MY
REMARKS : PLATFORMS
FIELD NOTE COUPLING
CAUTION : SKIRT DETAILS RC-
DO NOT FILL UPPER SHELL T-2A WOTHOUT ORS| INT ATTACHMENTS
ALLING T-2C C T-28
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En el afio 1965 se ampli6é la capacidad a 60 MBPD, para esto se instalaron
nuevas bombas y se modifico el disefio de algunos intercambiadores. En 1970,
con la instalacién de tubos de superficie extendida y cambio de material de

algunos tubos de las zonas radiantes, la carga se maximiz6 a 65 MBPD.

En 1992, durante la parada de Inspeccion General, se efectué el cambio total
del techo del Horno de material de ladrillo refractario por material de fibra
ceramica. El factor limitante de carga a la Unidad era la capacidad del Horno
F-101. Este tenia una Energia de Aporte 6 “duty” maximo de disefio igual a

126.4 MM Btu/hr. Para las condiciones promedio de operacion del momento,

este valor se alcanzaba con una carga de 62 MBPD.

Sin embargo, por la alta densidad calorica radiante mayor de 20.00 BTU/hr/pie?
generado en su interior, la carga se limitd a 59 MBPD, aun cuando se tenia
flexibilidad para procesar hasta 55 MBPD de crudo con alto contenido de

Hidrocarburos Nafténicos (LCT), con un 32-33 °API.

En 2003, debido a las restricciones en cuanto a la capacidad de carga al horno,
a su deterioro y a la disminucion en la produccion de crudo local con alto
contenido de Hidrocarburos Parafinicos (HCT), la Refineria realiz6 el proyecto
“Reemplazo de Equipos y Mejoras en las Unidades de Destilacion Primaria y
Destilacién al Vacio” a cargo del consorcio Otepi - Tulsa Heaters — Cosapi

(OTC). Los trabajos realizados se resumen a continuacion:

e Reemplazo de las bombas del sistema de carga y cambio de la

configuracion de las mismas permitiendo la mezcla de crudo local e

importado en diversas proporciones
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e Reemplazo del horno atmosférico (F-101) por uno con capacidad de
calentamiento de 90 MBPD (HS-101). El nuevo horno tiene flexibilidad
operativa de utilizaciobn de combustible tanto de gas como fuel oil, para
contrarrestar el efecto de interrupcion externa de gas, que ha sucedido en
el pasado.

¢ Implementacion de un sistema para desalado de crudo con capacidad de
90 MBPD, con el fin de tratar cargas de crudo importado a la unidad, los
cuales contienen un mayor contenido de sal.

¢ Reemplazo del haz de tubos de los E-108 A/B/C/D por areas de tubos con
mayor superficie (tubos trenzados) para mejorar la transferencia de calor en

la zona de reflujo de fondos de la Unidad de Destilacién Primaria.

2.2 Unidad de Destilacién Primaria como proceso
2.2.1 Principios de Destilacion
La Destilacion es una operacién fisica cuya finalidad es separar los compuestos
liguidos miscibles de una mezcla inicial. Cada compuesto en estado liquido tiene
una temperatura de ebullicion que lo caracteriza, esta propiedad se aprovecha

para poder separarlo de otros compuestos.

Cuando se hace hervir un liquido liviano para separarlo de uno pesado, se
vaporiza también parte del pesado. Mientras menor sea la diferencia entre puntos
de ebullicibn mayor sera la cantidad de liquido pesado que se vaporiza. En todo
caso, el vapor de la vaporizacién parcial sera siempre mas rico en contenido del

componente mas liviano.

Los procesos fisicos involucrados en la Destilacibn son dos: evaporacion vy

condensacién; de esta forma la operacion requiere de las 2 etapas siguientes:
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Calentamiento inicial de la mezcla hasta lograr el porcentaje de vaporizacién
requerido para la separacién.- Para calentar el crudo se aprovecha al maximo el
calor de los flujos de productos empleando intercambiadores de calor y finalmente

un horno, para llegar a la temperatura requerida (655 °F).

Enfriamiento gradual de los vapores.- Los vapores se van condensando
parcialmente a medida que atraviesan el equipo de destilacion; estos liquidos

recuperados tendran diferentes caracteristicas.

Casi todos los adelantos industriales en destilacion son productos de la experiencia
en procesamiento de petréleo. Como se sabe, el petréleo es una mezcla liquida
constituida por miles de hidrocarburos que difieren en estructura, pesos
moleculares y temperaturas de ebullicion. Su refinacién tiene por objeto separar
fracciones de menor rango de ebulliciobn y no necesariamente la obtencién de

hidrocarburos puros.

FIGURA N° 2: FLUJO DE LIQUIDO Y VAPOR EN UNA COLUMNA DE
DESTILACION CON PLATOS
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2.2.2. Descripcién del Procesamiento de Crudo en la Unidad de Destilacion
Primaria

El crudo local (Crudo Talara) proveniente de los tanques de “Patio Tanques
Tablazo” es recibido a través de dos lineas de 12" de diametro en el tanque
pulmén TQ NL-50, cuyo objetivo es eliminar las fluctuaciones de presion en el

sistema por las operaciones asociadas a la transferencia de crudo desde el campo.

Para el manejo de crudo importado existen dos lineas denominadas 1y 2 de 12"@
cada una y una linea denominada utilidad de 8", uso exclusivo de la Unidad de
Movimiento de Productos y Almacenaje (UMPA) para el recibo y transferencia de

crudo en el patio de taques de refineria.

Estas lineas son complementadas por una linea de 16"@ que pega en todos los
tanques de crudo asociados al sistema de carga (T-253, T-254, T-255, T-256, T-
257, T-259, T-293, T-294) y por otra linea nueva de 12"@ que recibe en forma
exclusiva la descarga del crudo talara del tanque pulmén TQ NL-50. Estas 2 lineas
son las encargadas de alimentar los cabezales de succion de las bombas de

mezcla P-100 A/B/C.

Adicionalmente, se tiene una linea de sobrepaso del tanque TQ NL-50 en 127, la
cual esta conectada en la linea B que viene del Tablazo antes de llegar a la
SDV-100 B con sus valvulas de aislamiento, y el sobrepaso se conecta a la linea

de 12" antes mencionada con una valvula de aislamiento a la succién de P-100 A.

Cuando se tienen definidas bajas proporciones de mezcla con el crudo COE
(menores al 30%), se debe interconectar (por medio de vélvulas) la salida del
TQ-50 con la linea de 16" aguas debajo de la valvulas de 16" bloqueada, y la

nueva linea de 12" con un tramo de la antigua linea 2 conectandose con la linea de
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16” (utilizando una de las lineas de entrada al TQ-259 en donde debe estar
blogueada su valvula, si este no es el alineado), para los tanques de COE

conectados aguas arriba de la valvula de 16".

Estas dos nuevas lineas (16” y 12”) son las encargadas de alimentar los cabezales
de succion de las nuevas bombas de mezcla P-100 A/B/C. En caso de estar
operando UDP con 100% de cualquiera de los crudos (COE o Talara), estas lineas
estan también interconectadas por doble valvula directamente a la linea de succién

de las bombas de carga P-100 D/E.

Los tanques disponen de conexiones de tuberia que les permiten recibir o transferir
crudo por la linea 1 de 12” y la utilidad de 8". Los tanques de crudo COE,
guedaran interconectados exclusivamente a través de la linea 2 de 12" con el

cabezal de 16" para alimentar el crudo carga a las bombas de mezcla P-100 A/B/C.

La bomba P-100A bombea crudo Importado (COE), la bomba P-100 C bombea
crudo local (Talara), mientras que la bomba P-100B tiene la posibilidad de
bombear indistintamente crudo COE 6 Talara mediante la manipulacion de las
valvulas de succion y descarga. Estas bombas tienen como funcién recibir el crudo

desde tanques y bombearlo a baja presion (30 psig.) al punto de mezcla.

El sistema de mezcla cuenta con dos cabezales de descarga, uno para el crudo
local y otro para el crudo importado, cada uno con un cuadro de control por flujo
(FV-102 y FV-103, respectivamente) con el fin de regular la proporcién de mezcla.
Adicionalmente del cabezal de crudo Talara sale una linea de recirculacion de 8”
con su respectivo cuadro de control por flujo (FV-101), cuya descarga comunica a

la red de la llamada linea “Utilidad”, por donde se recircula el exceso del crudo
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Talara al tanque pulmoéon TQ NL-50 6 a cualquiera de los tanques de crudo
importado permitiendo con ello operar la bomba P-100 C en su punto 6ptimo de

flujo / presién, cuando se tiene baja proporciones a la mezcla de Talara o COE.

Los dos cabezales de descarga, aguas abajo del cuadro de control respectivo
(FV-102 y FV-103), se unen en un cabezal comun logrando la mezcla de los
crudos en la proporcién determinada. Este cabezal alimenta la bomba de carga P-
100 D/E que proveen de crudo — mezcla a la desaladora, pasando previamente por
un cuadro de control por flujo (FV-120) y uno de los dos filtros FL-100 A/B (uno en

operacion y el otro en reserva).

Los cabezales luego llegan a la Unidad de Destilacibn Primaria a través del
medidor de coriolis y de los intercambiadores de calor E-106, E-104 A/B/C/D, E-
110, E-113A, E-115 A/B y E-108 D/B, hasta llegar a la desaladora D-103A. En este

sistema de carga opera una bomba y la otra permanece en reserva.

Las bombas de carga (P-100 D/E a desalado impulsan el crudo a presion
(400 psig. aproximadamente) iniciando su precalentamiento en el intercambiador
de Turbo A-1 y Crudo E-106, seguidamente recibe calor de la corriente de reflujo

intermedio en los intercambiadores E-104 A/B/C/D.

Al salir de estos intercambiadores el flujo se divide en dos corrientes. Una de ellas
llamada “circuito A", cuyo flujo es controlado mediante la accién de una valvula
reguladora asociada a un medidor de flujo (FIC-107), pasa a través de los
intercambiadores Diesel — Crudo E-113 A y E-110 para luego ir al intercambiador
de Reflujo de fondos y Crudo E-108 D, el cual utiliza como fluido calefactor el

Reflujo de fondos proveniente del intercambiador E-108C.
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Al salir de este equipo el crudo de este circuito alcanzara una temperatura dentro

del rango de 260 y 300 °F con la cual ingresa al sistema de desalado.

La otra corriente llamada “circuito B”, cuyo flujo es controlado mediante la accion
de una vélvula reguladora asociada a un medidor de flujo (FIC-108) y corresponde
a la mitad de la carga de crudo total pasa a través de los intercambiadores de
Crudo Reducido — Crudo E-115 A/B, y luego por el intercambiador de Reflujo de
fondos — Crudo E-108 B, el cual utiliza como medio calefactor el Reflujo de fondos

proveniente del intercambiador E-108 A.

Al salir de este equipo el crudo de este circuito alcanzara también una temperatura

dentro del rango de 260 y 300 °F, con la cual ingresa al sistema de desalado.

El crudo de los circuitos A y B se recibe en un cabezal, para, posteriormente
mezclarse con la corriente de agua para desalado alcanzando un alto grado de
homogenizacion debido a la accién de valvula de mezcla (PDIC-120) dispuesta

para tal fin.

El crudo precalentado se mezcla con agua proveniente del tanque de agua para
desalado T-105 A, la cual ha sido precalentada en el intercambiador de Agua para

desalado — Salmuera (E-118 A).

Para asegurar una mezcla homogénea crudo/agua y en algunos casos optimizar la
eficiencia de desalado, parte del agua requerida (normalmente 20%, aunque este
vapor puede variar desde el 0 al 100 % del total) proveniente del E-118 A se
inyecta el crudo mediante la valvula de control FV-451 asociada el controlador de

flujo FIC-451, antes de iniciar precalentamiento en el intercambiador E-106.
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El resto del agua es controlada mediante la valvula FV-450 es mezclada con el
crudo mediante la valvula PDV-120. La emulsion formada (crudo — agua) entra a la
desaladora D-103 A por la parte inferior y se distribuye a través de todo el equipo

mediante un cabezal.

El crudo y el agua se separan instantaneamente atendiendo a las diferencias de
las densidades existente entre ambos fluidos. La sal, inicialmente mezclada con el
crudo, se disuelve en el agua dejando el crudo con un contenido minimo de sales

solubles.

Las gotas de agua que han quedado atrapadas en el crudo debido a la tensién
superficial y al pequefio diametro de particula son removidas por accion del agente
desemulsificante inyectado en la succién de las bombas de carga de crudo (P-100
D/E) y al efecto electrostatico generado por las parrillas eléctricas instaladas en el

interior del equipo, dejando el crudo sin agua y desalado.

El nivel de la interfase salmuera — crudo es controlado permanentemente por una
valvula de control asociada a un sensor — transmisor de nivel de tipo capacitivo
(LV-455), mientras que la presion interna del equipo es asegurada por la accion de
una valvula de control de presion (PV-122) ubicada en la descarga de las bombas
de crudo desalado (P-101A/B) y, asociada a un transmisor de presion (PIT-122),

ubicado en la linea de salida de la Desaladora.

La desaladora cuenta con un sistema de limpieza y remocion de sélidos, asociado
a un bomba de recirculacion de salmuera (P-101A), la salmuera se inyecta a través
de un cabezal distribuidor con boquillas orientadas hacia el fondo de la Desaladora

y su flujo es controlado con la valvula de Control de flujo FV-452 asociada al
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control de flujo FIC-452. Con esto se logra la flotacién de los sélidos y su remocion

en la salmuera a través del sistema de tratamiento.

El agua salada (salmuera) con sélidos, es retirada constantemente del equipo y es
enviada al intercambiador E-118A, donde reduce su temperatura mediante el
precalentamiento del agua para desalado, posteriormente se enfria en el
aeroenfriador E-119 A para ingresar al separador de platos corrugados SP-1A a

una temperatura cercana a los 149 °F.

En el separador de platos corrugados SP-1A, se separan los sélidos pesados, el
aceite y el agua gracias a la configuracion interna del equipo, el cual cuenta con un
paquete de platos corrugados y una distribucion geométrica que aumenta la
eficiencia de separacion entre los distintos materiales atendiendo a su gravedad

especifica.

El agua es enviada al sistema de separadores gravimétricos tipo API® — CPI®
mediante las bombas centrifugas P-119 A/B, mientras que el aceite recuperado se
envia al sistema de slop con las bombas neumaticas P-120 A/B. Los lodos (agua
con contenido de sdlidos entre 0.1 y 1 % en peso) se drenan periédicamente del

equipo con las bombas neumaticas P-124 A/B enviandose al sistema API/CPI.

El crudo desalado proveniente de la desaladora D-103 A, es bombeado con una de
las bombas P-101 A/B, dividiéndose el flujo en dos corrientes. El “circuito A”, cuyo
flujo es controlado mediante la accién de la valvula reguladora FV-110 asociada a

un medidor de flujo (FIC-110) y corresponde al 50% del crudo total, se calienta en

(1) Separador API: Separador gravimétrico segun el disefio del Instituto Americano de Petréleo.
(2) Separador CPI: Separador gravimétrico de platos corrugados.
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el intercambiador de calor reflujo de fondos — crudos E-108 C el cual emplea como
fluido calefactor el reflujo de fondos més caliente proveniente de las bombas P-106

A/B.

El crudo precalentado en el E-108C, ingresa a los intercambiadores de Crudo
Reducido — Crudo, E-114 E/D, E-116 D/E, E-114 A, E-116 F y posteriormente se

alimenta al horno HS-101 con una temperatura minima de 430 °F.

La otra corriente llamada “Circuito B”, cuyo flujo es controlado mediante la accién
de una valvula reguladora FV-109 asociada a un medidor de flujo (FIC-109), pasa
a través del intercambiador de Reflujo de fondos — Crudo E-108 A que tiene un
nuevo haz de tubos aleteados equivalente a 2294 ft?> de area y que emplea como
fluido calefactor el reflujo de fondos mas calientes provenientes de la bombas de
reflujo de fondo P-106 A/B. el crudo precalentado en el E-108 A ingresa a los
intercambiadores de Crudo reducido - Crudo, E-112 (antes de Diesel - Crudo),

E-114 C/B, E-116 A/B/C y finalmente al Horno HS-101.

La temperatura del crudo que sale del horno es regulada por controladores de
temperatura (TIC-140 A/B y TIC-141 A/B) que regulan el flujo de combustible (gas

0 combustéleo) a los quemadores.

La torre de destilacion T-101 consta de 38 platos y de tres secciones de diferentes
diametros. La seccion superior y la del centro fraccionan destilados y la seccion

inferior despoja el crudo reducido.

Por el tope de la torre T - 101, a través de la linea de vapores, fluyen la nafta
liviana y los gases al acumulador de nafta liviana D-101, pasando antes por los

condensadores de tope E-101 A/B/C/D.
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Para combatir la corrosién se inyecta amina neutralizante con inhibidor filmico. Los
condensadores seran lavados con agua dulce periédicamente para asi evitar la

obstruccion con sales de amoniaco, no solubles en el destilado pero si en agua.

El gas no condensado en los condensadores de tope E-101 A/B/C/D es enviado
del D-101 a la Unidad de Recuperacion de Gases (en el Complejo de Craqueo
Catalitico). En situaciones de emergencia operativa este gas se envia al sistema
de purga (blow down, flare). Cada corriente posee una valvula de control
automatica (PV-200 A/B), asociada a un sensor - transmisor de presion (PIT-200)

ubicado en la linea de salida de gases del acumulador D-101.

La nafta liviana del D-101 es bombeada con una de las bombas. P-102 A/B. Parte
de la nafta liviana es enviada como reflujo de tope al plato N° 1 de la torre T-101. El
flujo de esta corriente de reciclo es controlado por una valvula (TV-210), asociada

a un sensor de temperatura (TIT-210) ubicado en el tope de la torre T-101.

La otra parte de nafta liviana es enviada como produccién a la Planta de
Tratamientos pasando previamente a través del enfriador E-102. La cantidad de
producto es controlada por una véalvula de control de nivel (LV-214), asociada a un

transmisor (LIT-214), ubicado en el acumulador D-101 y medido por el FE-210.

El condensado se separa y se retira por la parte inferior del acumulador D-101
hacia el drenaje a través de una valvula de control de nivel LV-459 o hacia el
tanque de almacenamiento de agua para desalado T - 105A, a través de la bomba
P - 111, controlando el nivel de flujo en el acumulador D-101 con la valvula de
control de nivel LV-452 que operan en rango dividido con la valvula LV-459

asociadas al transmisor (LIT - 452) ubicado en la bota del acumulador D-101.
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El primer corte lateral de la torre se extrae del plato N° 15, que es de extraccion
total ubicado en el fondo de la seccion superior de la torre. Este primer corte
denominado "Nafta Pesada" es despojado con vapor supercalentado en el

despojador T-102A.

El producto es retirado usando la bomba P-103 para ser enviado a la Planta de
Tratamiento pasando previamente por los enfriadores E-103 A/B. El flujo es fijjado a
la salida de los enfriadores mediante la valvula de control de nivel (LV-251)

asociada al transmisor (LIT-251) ubicado en el despojador T-102 A.

En corrida especial, el primer corte se denomina Solvente 3. La produccién de este
producto se realiza siguiendo el mismo circuito descrito anteriormente y en adicién
se deriva parte de la extraccién de la torre al plato N° 19 como reflujo externo por
gravedad, el reflujo es controlado con la valvula de control de flujo (FV-250)

asociado a un medidor (FE-250) ubicado en la linea de retorno.

El reflujo intermedio sale del plato N° 18 y es circulado con las bombas P-104 A/B
a través de los intercambiadores de Reflujo intermedio - Crudo E-104 A/B/C/D y de
los enfriadores E-105 A/B en caso de ser necesario, regresando al plato N° 16 de
la torre. El reflujo es controlado por la valvula FV-550, asociado al medidor de flujo

FE-550 ubicado en la linea de retorno a la T-101.

El segundo corte lateral de la torre se extrae del plato N° 23, que es de extraccion
parcial 0 en la zona alta de la seccién media de la torre. El flujo retirado del plato
N° 23 es regulado por la valvula de control de nivel (LV-301) asociada al transmisor

(LT-301) del despojador T-102 B.
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Este segundo corte, denominado Turbo A-1 es despojado con vapor
supercalentado en el despojador T-102 B. El producto es retirado usando una de
las bombas P-105 A/B para ser enviado a la Planta de Tratamiento Caustico
pasando previamente por el intercambiador Turbo A-1 - Crudo E-106 y los

enfriadores E-107 A/B/C.

El flujo es regulado a la salida de los enfriadores mediante la valvula de control
(FV-300) asociada al medidor de flujo (FE-300) ubicado en la linea de produccion.
En corrida especial, el segundo corte se denomina Turbo A-1 6 Turbo JP-5, la
produccién de cualquiera de estos productos se realiza siguiendo el mismo circuito

descrito anteriormente.

El reflujo de fondos sale del plato N° 25 y es circulado con las bombas P-106 A/B,
a través de los intercambiadores de reflujo de fondos - crudo E-108 A/B/C/D vy del
enfriador E-109, en caso de ser necesario, regresando al plato N° 24 de la torre. El

reflujo es controlado con la FV-602 asociado al medidor de flujo FE-602.

El tercer corte lateral de la torre se extrae del plato N° 30, que es de extraccion
parcial ubicado en la zona baja de la seccién media de la torre. El flujo retirado del
plato 30 es regulado por la valvula de control de nivel (LV-351) asociado al
transmisor de nivel L T-351 situado en la parte inferior del despojador T-102C. Este
tercer corte denominado Diesel es despojado con vapor super calentado en el

despojador T-102C.

El producto es retirado usando la bomba P-107 para ser enviado a la planta de

Tratamiento CAaustico pasando previamente por los intercambiadores Diesel -

Crudo E113 A (nuevo) y E-110 vy, por los enfriadores E-111 A/B/C. El flujo es
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regulado a la salida de los enfriadores mediante la valvula de control (FV-351)

asociado al medidor de flujo (FE-351) ubicada en la linea de produccion.

El Crudo Reducido que desciende de la zona flash de la torre T-101 es despojado
con vapor supercalentado en los platos del N° 35 al N° 38, situados en la seccién
inferior de la torre. El Crudo Reducido es enviado a la Unidad de Destilacion al
Vacio | (24 MBPD aproximadamente) y a la Unidad de Craqueo Catalitico
(20 MBPD aproximadamente), los excedentes, al V-E-13A para su posterior

almacenamiento.

El Crudo Reducido durante su recorrido desde la descarga de las bombas de
fondos P-109 A/B/C entrega calor al Crudo en los siguientes intercambiadores
Crudo Reducido - carga: E-116F, E-114A, E-116 A/B/C, E-114 B/C. E-112, E-116

E/D, E-114 D/E Y los E-115 A/B.

La extraccion en total que es medida en el medidor FE-401 es regulada por la
vélvula de control de nivel (LV-401), las vélvulas de LV-401 y V-FV-200 estén
asociada al transistor de nivel LIT-401 ubicado en el fondo de la torre T-101y en
operacion trabaja en rango dividido que envia el exceso de crudo reducido a
tanques, la cual en operacién normal actiia como rango de dividido asociada a la
(LV-401), éstas valvulas estan asociadas a un transmisor (LIT-401) ubicado en el
fondo de la torre T-101 y el flujo es medido por el FE-401 con sefial al Sistema de

Control Distribuido (DCS).

Durante emergencias por corte de corriente eléctrica, los fondos son circulados
hacia el horno HS-101 con la bomba P-109 B operada con turbina de vapor, la que
entra en funcionamiento, mediante un mecanismo automatico. En esta condicion el

control de nivel de la torre sera mantenido por la valvula de control (LV-401) y el
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exceso se envia por una linea que sobrepasa todo el tren de intercambio. La

cantidad de reciclo al horno se mide en el FE-400.

2.2.3. Especificaciones de los Equipos y Detalles de Operacién
Circuito de Carga
Refineria Talara cuenta con 9 tanques para almacenamiento de crudo, distribuidos

de la siguiente manera:

CUADRO N° 7: TANQUES DE ALMACENAMIENTO DE CRUDO IMPORTADO EN
REFINERIA TALARA

CAPACIDAD CAPACIDAD NOMINAL
TANQUE TIPO DE CRUDO OPERATIVA (MBLS) (MBLYS)
253 Importado 63.3 65.5
254 Importado 79.0 83.7
255 Importado 79.0 78.2
256 Importado 79.0 81.5
257 Importado 79.0 80.5
259 Importado 83.0 85.3
293 Importado 49.1 51.2
294 Importado 46.6 47.6
50 LOCAL 3.8 4.2

Fuente: Petroperu

Cualquiera de estos tanques puede alimentar a la unidad. El tanque T-50 actua
como alimentador a la unidad y simultaneamente recibe crudo de tanques-

Tablazo.

Sistema de Precalentamiento- Intercambiadores de Calor

El crudo ingresa a la unidad a una temperatura de + 80 ° F. En su recorrido a
través de la unidad, la temperatura se va incrementando progresivamente
aprovechando el calor que acompafia a los productos que fluyen de la torre. De

esta forma se logran los propdsitos siguientes:
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a) Precalentar la carga antes de ingresar al Horno (aproximadamente a 460 °F)

b) Enfriar los productos antes de ir a sus respectivos tanques de
almacenamiento.

c) Precalentar la carga antes de ingresar a la desaladora (aproximadamente a

280 °F).

FIGURA N° 3: 1°" Y 29° TREN DE INTERCAMBIO DE CALOR DE LA UNIDAD DE
DESTILACION PRIMARIA
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Desaladora D-103
En este equipo se produce la remocion de sal contenida en crudo, la cual de no
ser removida causaria un efecto corrosivo en el sistema, ademas de ser

perjudicial en los procesos subsiguientes como Craqueo Catalitico.

Para efectuarse el desalado, este equipo cuenta con tres transformadores, los
cuales suministran tension a tres juegos de parrillas aislados unos de otros,

generandose entre ellos un campo eléctrico.

FIGURA N° 4: DESALADORA DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA
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Este campo eléctrico direcciona las gotas de agua con sal previamente
atomizadas (mezcladas) al ingreso de la desaladora con agua de desalado; para
gue éstas se unan formando una gota de mayor tamafio y se precipite al fondo de

la desaladora por su densidad (COALESER).

Horno HS-101
El horno es de tipo doble cabina, con 4 pasos (serpentines) por cada cabina (ocho
pasos en total), con tubos horizontales de 6" de diametro nominal, quemadores de

alta eficiencia y serpentines de sobrecalentamiento de vapor de media presion.
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Esta disefiado para el caso mas exigente, es decir, operar normalmente

con 90 MBPD.

Las lineas de 8" de carga por cabina. Llegan a cada una distribuyendo a dos sub
cabezales de 6" de manera simétrica y luego en cuatro lineas de 4" de diametro
nominal cada una. Para entrar a cada serpentin del horno por !a zona alta de
conveccion en donde el crudo se calienta mediante el calor de los gases de
combustién y luego entra a la zona de radiacién, donde alcanza la temperatura de

reaccion.

La carga al Horno viene de los intercambiadores E-116 F a la cabina A y del
E-116 C a la cabina B; a través de una tuberia de 8"y antes de llegar al horno se
encuentran con las valvulas de control para cada uno de los cuatro pasos por

cabina del horno.

En las tuberias principales de alimentacién a cada cabina, estd conectada una
tuberia que viene desde la bomba P-109 C impulsada por la turbina. Esta tuberia
permite mantener una recirculacién entre el horno y los fondos de la torre
atmosférica T-101 en caso de parada del horno o corte del fluido eléctrico,

manteniendo una circulacidon de crudo constante a través del horno.

Adicionalmente, en las tuberias de 8" principales de alimentacion a cada cabina,
se tiene por cada linea una valvula manual de alimentacion de vapor de media
presion para el barrido a los serpentines del horno H-101, que deben ser abiertas
en el caso de un tiempo prolongado de falla del sistema de recirculacién, 6 en una
contingencia en donde no se pueda usar la recirculacion de crudo en el horno, por

ejemplo, rotura de un serpentin dentro del horno.
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La temperatura del crudo se monitorea a la entrada y salida del horno, y en la
superficie del tubo, en cuatro puntos diferentes de cada uno de los serpentines a

lo largo de la zona radiante.

La temperatura recomendada a la salida del horno es de 627.5 °F, tomando como
base 615.2 °F a la llegada de la T-101, segun el estudio de simulacion de la torre

y el de la linea de transferencia.

FIGURA N° 5: HORNO DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA
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La Torre de Destilacion T-101

Puede dividirse en 3 secciones:

a) La seccion inferior se extiende desde la zona flash hasta el fondo de la torre

donde se extraen las fracciones mas pesadas. Esta seccion consta de 4
platos cuyo disefio original fue del tipo “casquetes de burbujeo” (27 capas de
6” de didmetro) y posteriormente en 1979 fueron cambiados a tipo “SIDE TO
SIDE PAN”. En su parte baja existe una conexibn para vapor de

despojamiento.

b) La seccidn central se extiende desde la zona flash hasta la bandeja N° 16.

Esta seccién consta de 19 platos con 316 copas de 6” de didmetro en cada
uno de ellos. De esta zona se extraen los cortes de diesel y Turbo A-1,
existen ademas 2 reflujos circulantes (intermedio y fondos) usados para
controlar temperaturas y 2 reflujos extremos (nafta pesada y diesel) usados
para mejorar el fraccionamiento.

La seccion superior es la parte entre la bandeja N° 15 y el tope de la torre.
Consta de 15 bandejas con 288 copas en cada una de ellas. De esta
seccion se extraen los productos més livianos: nafta pesada, nafta liviana y
gas. La nafta pesada sale del plato N° 15. Este plato se caracteriza por ser

de “Extraccion total”, es decir no tiene tubo de descenso.

Despojadores

Su funcién principal es controlar el punto de inflamacién de los destilados

medios, usando vapor sobrecalentado como medio de despojamiento. Existen

3 despojadores, los cuales estan ubicados encima de otro formando una sola

torre denominada T-102. Cada uno de ellos, cuenta con 4 bandejas de 14

copas, con excepcion del de Turbo A-1 que tiene 36 copas.
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El vapor sobrecalentado, inyectado abajo de la primera bandeja, arrastra las
fracciones livianas hacia el tope y éstas salen por la linea de balance para ser
devueltas a la torre. Con excepcion del despojador N° 1 (nafta pesada), la
cantidad de producto que entra al despojador es controlada con el nivel del

recipiente.

Acumulador Decantador D-101

Este recipiente recibe los productos de tope de la columna fraccionadora,
previamente condensados en los E-101's. Este flujo esta constituido por gases
incondensables, gasolina y agua proveniente del vapor de despojamiento. Por
diferencia de densidades e inmiscibilidad, estos productos se separan en 3

fases:

Los gases no condensables (fase superior) son retirados a la Unidad de
Recuperacion de Gases (Complejo de Craqueo Catalitico) donde se produce

GLP.

La gasolina liviana (fase intermedia) es bombeada a través del E-102 a la Planta
de Tratamientos; la misma bomba envia el reflujo frio para controlar la
temperatura de tope. El agua condensada (fase inferior) es desechada al
desague vy su flujo es controlado de acuerdo al nivel de esta fase en el Drum. La
presion y temperatura promedios para este drum son 3.0 psig y 115 °F

respectivamente.

45



FIGURA N° 6: CONFIGURACION ACTUAL DE LA UNIDAD DE DESTILACION
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2.2.4. Productos de la Unidad de Destilacion Primaria
La capacidad actual de procesamiento de la Unidad de Destilacion Primaria (UDP)

es de 65.0 MBPD en refineria Talara obteniéndose las siguientes fracciones:

Gas Producido
Los hidrocarburos gaseosos del petréleo son separados en el “drum” decantador

D-101. El volumen total producido es enviado a la Unidad de Recuperacion de
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gases del Complejo de Craqueo Catalitico para la obtencién de gas licuado de

petréleo (GLP).

Solvente 1

Se produce en corridas especiales, y se extrae por la corriente de tope. Es el
destilado mas liviano que se obtiene en la UDP, presenta alta volatilidad y es
inflamable a la temperatura ambiente. Presenta un rango de destilacion de 100 °F &
290 °F. Se utiliza como disolvente de pintura, agente de limpieza, en el “lavado en

seco”. Se le conoce también con el nombre de “Flama”.

Nafta Liviana

Se obtiene en la corriente de tope y estd constituida por hidrocarburos
comprendidos en el rango de C4 (Butano) a C10 (decanos). Su curva de destilacion
esta en el rango de 96°F y sale de la Planta con un octanaje en el rango de 60 a 65.

Se utiliza como base para la preparacién de gasolina motor 84 octanos.

Nafta Pesada

Se extrae por el primer corte lateral de la Unidad. Presenta curva de destilacion en
el rango de 220 & 330 °F. La produccién total de este corte (normalmente 2.0% vol.
de la carga) se incluye a tanques de diesel. Su principal especificacion es el punto

de inflamacién (65 °F minimo).

Solvente 3

Se obtiene en corridas especiales y se extrae por el primer corte lateral de la
Unidad. Su curva de destilacion estd en el rango de 300 °F a 410 °F. Es incoloro,
ligeramente volatil y de olor parecido a una gasolina comdn. Se usa como
disolvente de pintura, grasas y aceites, se emplea en la fabricacion de lacas.

También se le conoce con el nombre de Varsol.
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Turbo A-1

Se obtiene en corridas especiales y se extrae por el segundo corte lateral. Su curva
de destilacion esta en el rango de 305 °F a 490 °F. Es un producto incoloro poco
volatil, inflamable, de baja presion de vapor para evitar su vaporizacién a grandes
alturas, exento de agua y con bajo punto de congelamiento. El turbo A-1 es usado

como combustible en los aviones de reaccion.

Diesel Liviano

Constituye el tercer corte lateral de la unidad. Es un producto de color verdoso
amarillento, algo viscoso y libre de compuestos volatiles. Su curva de destilacion
estd en el rango de 410 °F a 725 °F. Se utiliza en motores diesel de alta velocidad
como los empleados en 6mnibuses y camiones que requieren encendido casi

instantaneo.

Residual Primario.-
Constituido por los fondos de la unidad. Es un producto oscuro, viscoso y de alto
punto de inflamacion. Su curva de destilacién se ubica en el rango de 550 °F a +

1000 °F

2.2.5 Control Automatizado de la Unidad de Destilacién Primaria

La UDP de refineria Talara ha sido automatizada en su totalidad con el proyecto de
Modernizacion de UDP-UDV del 2003-2004, por lo que cuenta con un Sistema de
Control Distribuido (DCS) para el control del proceso y con un Sistema de Parada
de Planta de Emergencia (ESD) para efectuar las paradas seguras en caso de

contingencia.
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DIAGRAMA N° 2: ESQUEMA DEL SISTEMA DE CONTROL DISTRIBUIDO
DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA
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DIAGRAMA N° 3: ALARMAS CRITICAS QUE ACTIVAN EL “EMERGENCY SHUT

DOWN” DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA
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2.2.6. Principales Variables de Operacién de la Unidad de Destilacion Primaria
Las principales variables de Operacion que se utilizan en la Unidad de Destilacion

Primaria se detallan en el Cuadro N° 5.

CUADRO N° 8: PRINCIPALES VARIABLES DE OPERACION DE
LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

Parametro ‘ Minimo ‘ Maximo
Carga de Crudo a T-101, Bbls 55 000 68 000
Temperatura de Salida del Horno, °F 635 665
Presién de Salida del Horno, Psig 18 24
Presion Drum D-101, Psig 2 6
Presion Flash, Psig 7 12
Temperatura Tope, °F 208 215
Temperatura Fondos, °F 615 630
Temperatura Plato 15, °F 265 285
Temperatura Plato 16, °F 270 300
Temperatura Plato 18, °F 290 320
Temperatura Plato 23, °F 340 365
Temperatura Plato 24, °F 365 385
Temperatura Plato 25, °F 415 435
Temperatura Plato 30, °F 535 560
Produccién Nafta Ligera, % 5 9
Produccién Nafta Pesada, % 2 6
Produccion DPM, % 13 18
Produccion Diesel, % 19 25
Reflujo de Tope, % 3 7
Reflujo Intermedio , Bbls 23000 45000
Reflujo de Fondos, Bbls 26000 48000

Fuente: Petroperu

2.2.7 Condiciones de Operacion de la Unidad de Destilacion Primaria
El control en las variables de operacién varia segun la condicion de operacion en la
cual se encuentre la Unidad de Destilacién Primaria. Las condiciones de operacion

de la Unidad son:
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Maxima Produccion de Destilados Medios
El objetivo de esta condicion de operacién es obtener la mayor produccion de
destilados medios posible en la Unidad. Esta condicién de operacion es la que mas

utilidades produce debido a la demanda actual de diesel en el pais.

Para poder extraer la maxima cantidad de destilados medios se controla la
temperatura de salida del horno entre 630 a 670 °F, segun la composicion del crudo

que entre como carga a la unidad.

El perfil de temperatura de la torre en esta condicién es el mas elevado de las 4
condiciones. Para esta condicion de operacion también se controla la presion del

drum de separacién trifasico entre 2 y 3 psig.

Produccion de Turbo A-1
El objetivo de esta condicion de operacion es producir Turbo A-1, combustible
usado para aviones. Esta condicion de operacién es la segunda que mas utilidades

produce debido a la demanda actual de Turbo A-1 en el pais.

El turbo A-1 se extrae del corte lateral del mismo nombre (Plato N° 23), pero
disminuyendo su extraccion en 2 a 4% para garantizar el punto flash y el punto de
congelamiento del mismo. En este caso la temperatura de salida del horno se
controla en un valor ligeramente menor a la condicién de maxima recuperacion de
destilados medios (entre 630 a 645 °F), segun la compaosicion del crudo que entre

como carga a la unidad.

El perfil de temperatura de la torre en esta condicion es un poco menor al de
maxima recuperacion de destilados medios. Para esta condicion de operacion

también se controla la presion del drum de separacion trifasico entre 3y 3,5 psig.
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Produccion de Solvente 1

El objetivo de esta condiciébn de operacion es producir Solvente 1, utilizado como
disolvente de pintura, agente de limpieza, etc. Esta condicion de operacion es la mas
dificil de mantener debido a las elevadas presiones que se controlan en el Drum de
separacion trifasico. Debido a la baja demanda de este producto, esta condicién de
operacion se da rara vez en el programa mensual de la unidad de Destilacion

Primaria.

Produccion de Solvente 3

El objetivo de esta condicion de operacion es producir Solvente 3, extraido por el
corte de nafta pesada (plato N° 15), Este producto es usado como disolvente de
pintura, grasas, aceites, etc. Para controlar el punto flash de este corte se utiliza una
linea de retorno adicional en el plato N° 19, el cual garantiza la presencia de livianos

en dicho corte.

En este caso la temperatura de salida del horno se controla en un valor ligeramente
menor a la condicion de Turbo A-1 (entre 625 a 630 °F), segun la composicién del

crudo que entre como carga a la unidad.

El perfil de temperatura de la torre en esta condicién es un poco menor al de maxima

recuperacion de destilados medios. Para esta condicion de operacion también se

controla la presion del drum de separacion trifasico entre 2,8 y 3,0 psig.
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CUADRO N° 9: PRODUCCION MENSUAL DE LA UNIDAD DE DESTILACION
PRIMARIA — JUNIO 2010

CONDICION

DE MEZCLA Gas a Nafta Solvente Nafta Solvente Crudo
OPERACION URG Liviana 1 Pesada 3 Reducido
1 041% | 11,97% | 000% | 2,51% | 0,00% 6,50% | 11,92% | 32,38% 46,74%
2 035% | 13,73% | 0,00% | 1,74% | 0,00% 18,99% | 0,00% | 29,79% 44,95%
Talara 50%, Oriente
0% 8Py 20% 3 0,46% | 16,74% | 0,00% | 2,54% | 0,00% 18,46% | 0,00% | 26,90% 45,59%
4 | 031% | 17,09% | 000% | 2,46% | 0,00% 18,06% | 0,00% | 26,75% 44,59%
VN 038% | 14,88% | 000% | 2,31% | 0,00% 1550% | 2,98% | 28,96% 45,47%
14 | 035% | 1845% | 0,00% | 3,80% | 0,00% 1323% | 4,22% | 2520% 42,49%
"
T;'(‘;’;anii f’cg rii';e 15 | 023% | 2032% | 0,00% | 3,88% | 0,00% 17,69% | 0,00% | 2555% 41,85%
o, )
OV 029% | 19,39% | 000% | 3,84% | 0,00% 15,46% | 2,11% | 2537% 42,17%
DE;TE';‘:\::’S 16 | 020% | 1852% | 0,00% | 3,72% | 0,00% 18,64% | 0,00% | 26,26% 40,97%
Talara 60%.Oriente | 17 | 032% | 13,70% | 0,00% | 2,71% | 0,00% 16,43% | 0,00% | 27,01% 41,99%
20%, mezcla 20% 18 | 026% | 1567% | 000% | 2,50% | 0,00% 15,28% | 0,00% | 26,41% 35,28%
LN 0,26% | 1596% | 0,00% | 2,98% | 0,00% 16,78% | 0,00% | 26,56% 39,41%
Talara 50%,
Oriente/Loreto 26 | 041% | 11,96% | 000% | 413% | 0,00% 12,56% | 0,00% | 19,26% 36,88%
30%,mezcla 20%
27 | 044% | 12,07% | 000% | 437% | 0,00% 1027% | 0,00% | 20,52% 36,37%
O 043% | 12,02% | 000% | 425% | 0,00% 11,41% | 0,00% | 19,89% 36,62%
—
Talara 7;’;,/’ Oriente [ ¢ 0,29% | 17,42% | 0,00% | 2,60% | 0,00% 17,43% | 0,00% | 26,65% 44,70%
(]
10 | 037% | 19,44% | 000% | 1,95% | 1,74% 11,11% | 422% | 24,18% 43,40%
11 | 029% | 1891% | 0,00% | 440% | 0,00% 0,00% | 1857% | 25,86% 41,00%
Talara 70% Oriente | 12 | 034% | 16,44% | 000% | 3,73% | 0,00% 0,00% | 17,96% | 26,97% 43,27%
30% 13 | 032% | 1847% | 000% | 3,82% | 0,00% 0,00% | 16,39% | 27,09% 42,68%
25 | 037% | 1033% | 000% | 3,77% | 0,00% 0,00% | 13,25% | 26,68% 37,55%
N 033% | 1672% | 000% | 3,53% | 0,35% 2,22% | 14,07% | 26,15% 41,58%
0,
Orie:\:':}izf;ﬁ ow| 19 | 025% | 17.36% | 000% | 288% | 0,00% 12,94% | 2,11% | 24,90% 31,87%
0
——
Talara 7255/‘(’,/ Oriente [ 55 | 0,23% | 12,60% | 000% | 251% | 0,00% 0,00% | 1502% | 23,28% 38,06%
(]
21 | 026% | 13,94% | 000% | 3,12% | 0,00% 0,00% | 14,29% | 23,29% 36,85%
TURBO A-1
OV 025% | 1327% | 000% | 2,81% | 0,00% 0,00% | 14,66% | 23,28% 37,45%
Talara 55%,
Oriente/ Loreto 22 | 030% | 11,26% | 000% | 2,94% | 0,00% 0,00% | 13,31% | 24,65% 39,65%
20%,BPZ 25%
23 | 039% | 11,32% | 000% | 3,41% | 0,00% 0,00% | 12,74% | 27,62% 36,52%
24 | 043% | 1091% | 000% | 3,75% | 0,00% 0,00% | 12,51% | 28,32% 35,94%
N 037% | 11,16% | 000% | 3,37% | 0,00% 0,00% | 12,85% | 26,86% 37,37%
28 | 027% | 10,06% | 000% | 2,14% | 0,00% 0,00% | 14,43% | 25,04% 37,65%
—_— 29 | 028% | 1069% | 000% | 1,97% | 0,00% 0,96% | 13,44% | 25,06% 37,19%
75%Loreto25% 30 0,24% | 17,62% | 0,00% 3,51% 0,00% 8,50% 11,36% | 27,35% 45,90%
OV 027% | 12,79% | 000% | 2,54% | 0,00% 3,15% | 13,08% | 25,82% 40,25%
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CONDICION

DE MEZCLA Gas a Na_tfta Solvente Naftg Solvente DPM Diesel Cdrud_c()j
OPERACION URG Liviana 1 Pesada 3 2 Reducido
6 0,33% | 22,48% | 0,00% | 2,99% | 1,36% 15,14% 0,00% | 21,94% 43,49%
o
Talara 6;’5/2/' Oriente | 0,22% | 21,96% | 000% | 0,00% | 4,50% 14,80% 0,00% | 20,98% 42,97%
(]
PRO 0,28% | 22,22% | 0,00% | 1,50% | 2,93% 14,97% 0,00% | 21,46% 43,23%
SOLVENTE 3
8 0,19% | 21,01% | 000% | 1,15% | 3,42% 14,60% 0,00% | 21,16% 42,37%
0,
g’r'izrnatzg ;’, o 9 0,26% | 22,06% | 0,00% 1,45% | 2,18% 14,66% 0,00% | 20,27% 43,26%
0
YN 0,22% | 21,54% | 0,00% | 1,30% | 2,80% 14,63% 0,00% | 20,72% 42,81%

Fuente: Petroperu

2.3 Fundamentos Teodricos de la Unidad de Destilacién Primaria
2.3.1 Determinacion de la composicién y grado de separaciéon de los productos
En las Refinerias se usan 2 términos para discutir la composicion de productos vy el

grado de separacién entre fracciones adyacentes. Estos son:

a) Rango de ebullicion ASTM, define la composicion general de la fraccion y es
usualmente una de las normas de especificacion para la mayoria de los

destilados.

b) GAP, define el grado relativo de separacion entre 2 fracciones adyacentes. Esta
determinado por la sustraccion entre la temperatura ASTM del 95% de una fraccion y
la temperatura ASTM del 5% vol. de la fraccion adyacente mas pesada. Se

recomienda controlar los siguientes valores:

CUADRO N° 10: GRADO RELATIVO DE SEPARACION (GAP) DE LAS
FRACCIONES DE LA TORRE DE DESTILACION PRIMARIA

SEPARACION \ (5-95) GAP °F
Nafta liviana a nafta pesada +20a+30
Nafta pesada a Turbo A-1 +254+50
Turbo A-1 a diesel 04+10
Diesel a gasdleo atmosférico 0a+10

Fuente: Petroperu
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GRAFICO N° 5: CURVAS DE DESTILACION TIPICAS — CARGA A LA UNIDAD DE
DESTILACION PRIMARIA/PRODUCTOS
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2.3.2 Criterios de Control Operativo de la Unidad de Destilacion Primaria

Torre de Destilacion

Las condiciones de operacion de la torre de fraccionamiento varian de acuerdo a los
requerimientos y calidades de los productos que se extraen. Cuando se presentan
desviaciones importantes en la calidad de la carga, estos valores son modificados

segun los siguientes criterios:

a) Temperatura de los platos
El incremento de temperatura en los platos de extraccidbn ocasiona mayores
temperaturas para la curva de destilacion del producto; se consigue mayor
densidad y punto final de ebullicion. El punto de inflamacién se incrementa

rapidamente.
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b) Valor de despojamiento
Mayor flujo de vapor a los despojadores incrementa el punto de inflamacion. La
relacion entre estas 2 variables es exponencial y para variaciones mayores a

10 °F, se recomienda modificar la temperatura del plato de extraccion.

c) Presién
El incremento de presion modifica las curvas de destilacion de todos los
productos (menores recobrados y punto final de ebullicién), la condensacion de
los vapores de tope se incrementa y la operacion de los E-101 A/B/C/D se ve
favorecida. Este efecto generalmente se utiliza para mejorar la calidad de los

solventes 1y 3.

d) Reflujos
De Nafta Liviana.- Controla la temperatura de tope y establece el reflujo interno
en la primera seccién de la torre.
Intermedio y fondos.- Llamados también “Reflujos circulantes”, controlan la
temperatura de los platos N° 16 y N° 24, respectivamente. No tienen influencia
en el fraccionamiento.
De Nafta Pesada.- Favorece el fraccionamiento entre la nafta liviana y el primer
lateral. Se utiliza en operacion Solvente 3, en la cual no hay inundacién del plato
de extraccion.
De Diesel.- Deprime la viscosidad del diesel, sobre todo cuando la extraccion de

Turbo A-1 es alta.

2.4 Definicion de Términos y Conceptos de una Torre de Destilacion
2.4.1 Alturay Diametro de la Torre
La primera se define con el nUmero de platos tedricos, la eficiencia del plato y

el espaciamiento entre platos; la segunda por las capacidades de flujo de
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platos y bajantes, asi como el contacto liquido-vapor en los platos necesarios
para una optima transferencia de masa que defina el valor de la eficiencia

mencionada.

Bajantes

El 4rea de la torre se distribuye principalmente en area de bajantes y area
activa. Las bajantes sirven para conducir el liguido de un plato al
inmediatamente inferior. Ocupan un area minima para poder disponer de un
area activa maxima para realizar el contacto liquido-vapor. Para sistemas
espumantes se recomiendan velocidades en las bajantes tan bajas como 0.05
a 0.1 pies/seg; para sistemas no espumantes velocidades de 0.3 pies/seg son

adecuadas.

2.4.3 Algunas Definiciones Sobre Distribucion de Platos

FIGURA N° 7: PARTES DE UN PLATO DE UNA COLUMNA - VISTA
PLANTA

A: Altura de la Cuerda.
B: Longitud de la cuerda o Longitud Weir.
C: Longitud de la Trayectoria del Flujo.

D: Amplitud de la Bajante.

57



Numero de pasos del plato

Cuando se maneja gran cantidad de liquido en el plato, o cuando es necesario

reducir el diametro de la torre, puede aumentarse el nimero de pasos del

liquido en el plato; sin embargo esto decrece el area activa, se incrementa la

caida de presion y la cantidad de liquido en el bajante, disminuyéndose la

eficiencia del plato, debido a que la longitud para la trayectoria del liquido en el

area activa serd menor.

Tipos de pasos

Plato de un paso

FIGURA N° 8: PARTES DE UN PLATO DE UN PASO - VISTA PLANTA

AREA DE SELLO DEL BAJANTE

AREA DEL BAJANTE \

FIGURA N°9: PARTES DE UN PLATO DE UN PASO - VISTA
ELEVACION

TODO EL LIQUIDO SE VA
POR ESTE BAJANTE

Platos pares e impares son iguales pero rotados 180° el uno con el otro.
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e Plato de dos Pasos

FIGURA N°10: PARTES DE UN PLATO DE DOS PASQOS - VISTA
PLANTA

AREA DEL BAJANTE g AREA DEL BAJANTE

AREA DE SELLO DEL BAJANTE

FIGURA N°11: PARTES DE UN PLATO DE DOS PASOS - VISTA
ELEVACION

LA MITAD DEL LIQUIDO SE VA LA MITAD DEL LIQUIDO SE VA
POR ESTE BAJANTE POR ESTE BAJANTE

ELEVACION

Platos pares e impares no son iguales.

o Plato de tres pasos

FIGURA N° 12: PARTES DE UN PLATO DE TRES PASOS - VISTA
PLANTA

AREA DE SELLO DEL BAJANTE

AREA DEL BAJANTE

PLANTA e
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FIGURA N° 13: PARTES DE UN PLATO DE TRES PASOS - VISTA
ELEVACION

2/3 DEL LIQUIDO SE VA
ESTE BAJANTE

1/3 DEL LIQUIDO SE VA POR
ESTE BAJANTE

ELEVACION

Platos pares e impares son idénticos pero rotados 180° uno con el otro.

e Plato de cuatro pasos

FIGURA N° 14: PARTES DE UN PLATO DE CUATRO PASOS -
VISTA PLANTA
e\'ah‘“\\“e

prEP 2
AREA DEL BAJANTE

AREA DEL BAJANTE — ‘

PLANTA AREA DE SELLO DEL BAJANTE

FIGURA N° 15: PARTES DE UN PLATO DE CUATRO PASOS - VISTA
ELEVACION

1/2 DEL LIQUIDO SE VA POR

4 CADA UNO DE ESTOS BAJANTE

1/4 DEL LIQUIDO SE VA POR 1/4 DEL LIQUIDO SE VA POR
ESTE BAJANTE ESTE BAJANTE

ELEVACION

Platos pares e impares no son idénticos.
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Espaciamiento entre platos

Los platos deben separarse en una distancia tal que permita la separacion del
liguido y el vapor tanto en el bajante como en el area activa. El espaciamiento
entre platos varia de 12 pulgadas en torres pequefias a 48 pulgadas en

grandes columnas de vacio. El espaciamiento mas comun es de 24 pulgadas.

Vertedero de salida

Tiene como funcién mantener una cabeza determinada de liquido en el plato,
para que el vapor que fluye desde el plato inferior entre en contacto con el
liguido antes de que pase al plato superior. Su altura oscila entre 2 y 4

pulgadas.

Llorigueo (Weeping)
Corresponde al liquido que cae a través de los huecos del plato. Para sistemas
con altas relaciones liquido-vapor, un pequefio escape de liquido no afecta la

eficiencia del plato.

Huecos de drenaje

Son hechos en los platos para drenar el liquido que pueda acumularse en la
torre. Algo de liquido puede escapar a través de estos huecos cuando la torre
esté en operacion, por eso su localizacion, tamafio y numero deben ser
cuidadosamente escogidos, puesto que a bajos rates de liquido una gran

cantidad de escape puede pasar directamente al plato inferior.

Escape pronunciado (Dumping)

Ocurre cuando hay demasiado escape de liquido a través de los huecos del

plato, afectandose notoriamente la eficiencia del plato.
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Soplado (Blowing)
Es una fina dispersion o neblina en el plato, la cual es arrastrada al plato
superior. Es causado por excesiva velocidad de los vapores a través de los

huecos y a bajas ratas de liquido.

Inundacion (Flooding)

Es una condicion inestable a la cual la altura de liquido sobre el plato y en los
bajantes sube hasta que la torre queda esencialmente llena de liquido. Hay dos
causas de inundacioén: arrastre excesivo de gotas de liquido de un plato al plato
superior y bajantes demasiados llenos. El problema mas frecuente que

tenemos en las refinerias es la inundacion de las torres de destilacion.

Inundacion por arrastre (Jet Flooding)

Muchas veces no reconocemos esto como un problema porque la inundacion
suena como un concepto abstracto entre nosotros. Sin embargo cuando
observamos que el fraccionamiento de una torre comienza a empeorar al
aumentar el reflujo méas alla del punto indicado, detectando que la separacion
entre el producto de cima y el producto de fondo comienza a empeorar estos

son sintomas de inundacién.

FIGURA N° 16: PLATO PARCIALMENTE INUNDADO

Plato
parcialmente
taponado

62



En la figura cuando el plato esta parcialmente taponado, el flujo de vapores a
través del plato se ve restringido parcialmente, la caida de presioén del vapor
que fluye a través del plato comienza a aumentar, el nivel de liquido en la
bajante comienza a subir, el nivel de liquido del plato superior comienza a
aumentar y la altura de spray de este plato golpea el plato de encima, se

deduce que se esté presentando el fendmeno llamado Inundacion Incipiente.

Una manera de calcular el Factor de Inundacién por plato en pulgadas de

liquido es:

Lo AP x 28”"H20
" NTXTSxSG

F.l. = Factor de Inundacién

NT = Numero de platos

TS = Espaciamiento entre platos, pulgs.
SG = Gravedad especifica

AP = Diferencial de presién

Escape de platos (Tray leakage)

Se refiere al escape que hay en un plato porque las piezas que lo conforman
guedan mal armadas, los empaques entre piezas mal puestos o deteriorados, 0
por tornillos o sistemas de fijacion flojos, quedando eliminado el plato y
pasando solo vapor a través de él. La severidad con que se controla un escape
esta directamente relacionada con el grado de fraccionamiento deseado y por

tanto con la pureza de los productos a obtener.
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Sello de bajante (Downcomer seal)

Cuando no hay hermeticidad en el bajante, el vapor que fluye a través del

liquido asciende por la bajante, causando excesivo retroceso del liquido y una

prematura inundacion.

FIGURA N° 17: SECCION DE UNA TORRE DE DESTILACION CON PLATOS

DOWNCOMER
AREA, TOP

—

DOWNCOMER
AREA, BOTTOM

STRAIGHT
DOWNCOMER

e

OUTLET
WEIR

CLEARANCE UNDER |

- DOWNCOMER
T

1 = FLOW PATH
LENGTH AND
BUBBLING AREA

= FREE AREA =——p>

INLET
WEIR

\—p-

> <&— FREE AREA

SLOPED
4= DOWNCOMER

L RECESSED

SEAL PAN

|<_ TRAY SPACING e |
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3 CAPITULO lll: MARCO LEGAL

3.1 Ley Orgéanica de Hidrocarburos y Reglamento de Proteccién Ambiental

La ley principal sobre la cual se rigen todas las actividades para extraer
hidrocarburos se encuentra en la Ley N° 26221 Ley Organica de Hidrocarburos,
publicado el 20/08/93, en cuyo Art. 87 dispone cumplir con las disposiciones sobre

protecciéon del Medio Ambiente.

El Reglamento para la Proteccion Ambiental en las Actividades de Hidrocarburos
D.S. 046-93-EM publicado el 12/11/93, especifica que corresponde a la Direccién
General de Hidrocarburos (DGH), del Ministerio de Energia y Minas, velar por el
cumplimiento de las normas ambientales en relacion a las actividades

mencionadas anteriormente.

Desde el punto de vista ambiental, los combustibles son nhormados con la Ley que
regula el contenido de azufre en el combustible diesel Ley N° 28694. Debido a
que se tendra que adicionar equipos, sistemas de tuberias, etc. ya existente en
planta para optimizar la produccién de Destilados Medios en la Refineria Talara,
no es solo necesario un estudio Técnico- Econémico sino que también un estudio
Legal con el fin de cumplir lo establecido por el Ministerio de Energia y Minas y

para cualquier evento futuro de fiscalizacién por Osinergmin.

Para ello, se tom6é como Norma Legal el D.S. N° 051-93-EM, Refinacion y
Procesamiento de Hidrocarburos, centrandonos en el Articulo N° 20 - TITULO V:
DEL DISENO Y CONSTRUCCCION - AMBITO DE REGLAS SOBRE DISENO Y
CONSTRUCCION. EIl cual menciona lo siguiente: Las normas y disposiciones del

presente Reglamento sobre disefio y construccion, regiran tanto para las nuevas
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refinerias y plantas de procesamiento de hidrocarburos, como para la renovacion

o0 ampliacién de las refinerias y plantas de procesamiento existentes.

Las refinerias y plantas de procesamiento de hidrocarburos existentes a la fecha
de Promulgacion del presente Reglamento que no cumplan estrictamente con
estas normas y disposiciones sobre disefio y construccion podran continuar
operando en su condicidon actual, sin que ello implique un reconocimiento o
aceptacién del riesgo que puedan existir para la vida, instalaciones o propiedades

adyacentes.

Con respecto a los equipos, esta de acuerdo al “CAPITULO Ill: EQUIPOS Y
SISTEMAS". Para ello, los equipos utilizados en el disefio cumplen con los
siguientes estandares, segun el D.S. N° 051-93-EM. La normativa para la
presente Tesis debe estar relacionada a la produccion y tendencia de la calidad

de los combustibles comercializados.

3.2 Normas Legales Referentes

La relacibn de Normas Legales relativas al Medio Ambiente y produccién de

combustibles, se presentan a continuacion:

Constitucion Politica de 1993, Articulo 2° inciso 22°.

e Codigo del Medio Ambiente y los Recursos Naturales, Decreto Legislativo 613
(08-09-90).

e Ley Organica de Hidrocarburos, Ley N° 26221 (02-08-93).

e Reglamento de Protecciébn Ambiental para las Actividades de Hidrocarburos

D.S. N° 046-93 EM (12-11-93) y su modificatoria el D.S. N° 09-95-EM

publicado el 10-05-95.
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D.S. N° 015-2006-EM del 03/03/2006. Reglamento para la Proteccion
Ambiental en las Actividades de Hidrocarburos.

Reglamento para la Refinacion y Procesamiento de Hidrocarburos D.S. N° 051-
93-EM

Ley que regula el contenido de azufre en el combustible diesel, Ley N° 28694.
Cronograma de Reduccién Progresiva del Contenido de Azufre en el
Combustible Diesel N° 1y 2, D.S. N° 025-2005-EM.

Modificacion del D.S. N° 025-2005-EM que aprueba el cronograma de
reduccién progresiva del contenido de Azufre en el combustible Diesel N° 1y

2, D.S. N° 041-2005-EM, con fecha 14.10.2005.
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4 CAPITULO IV: ESCENARIO DE LA OPTIMIZACION DE DESTILADOS MEDIOS

Y PRODUCCION, EN LINEA, DE SOLVENTE 3

La Unidad de Destilacion Primaria de Refineria Talara presenta cierta flexibilidad
en su operacion. Sin embargo, podria mejorarse dicha flexibilidad de la siguiente

manera:

e Produciendo Solvente 3 en condicion de Maxima produccién de Destilados
Medios, manteniendo y/o aumentando el porcentaje de produccion de
destilados medios.

e Aumentando la Capacidad de Produccion de la Unidad de Destilacion
Primaria de 65 a 70 MBPD, en condicion de Maxima produccion de
Destilados Medios, teniendo en cuenta los parametros de disefio y de

control de la operacion de la columna

El desarrollo de lo descrito anteriormente en ambos enunciados permitira

aumentar las utilidades de la refineria.

4.1 Uso del Despojador de Gasdleo Atmosférico T-103 para la produccién de
Solvente 3 en Linea

Actualmente, para producir Solvente 3 en la Unidad de Destilacion Primaria se
deben de cambiar ciertas variables de operacion como: el perfil térmico de la torre,
la presidbn de tope, entre otras. Esto a su vez trae como consecuencia la
disminucion del porcentaje de produccion de los destilados medios en 2- 3%, de

tal forma que se pueda obtener Solvente 3 en especificacion.
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CUADRO N° 11: DIFERENCIA ENTRE LAS PRINCIPALES VARIABLES DE OPERACION A
DIFERENTES CONDICIONES

VARIABLE SOLVENTE 1 SOLVENTE 3| TURBO A-1 DESTILADOS
MEDIOS
SALIDA DE oF

HORNO 630-670 625-630 630-645 630-670

PLATO 24 °F 370-385 410-420 385 410
PLATO 16 °F 275-285 310-325 270-272 260-270

°F 212-215 237-240 209 209

TOPE PSIG 4.2-45 2.8-3 3 2.5

Fuente: Petroperu

Sin embargo, el reflujo Intermedio de la columna en condiciones de maxima
produccién de Destilados Medios presenta una curva de destilacion similar a la del

Solvente 3, tal y como se puede apreciar en el Cuadro N° 12.

Dado que las Unicas variables para producir Solvente 3 en especificacion son las que
se aprecian en el Cuadro N° 13 y a medida que se disponga de un despojador para su
rectificacion seria factible dicha modificacién. Esto se podria lograr controlando el

porcentaje de extraccion y regulando el vapor de despojamiento en dicho despojador.

CUADRO N° 12: CURVAS DE DESTILACION DE REFLUJO INTERMEDIO Y DE

SOLVENTE 3
% VOLUMEN RECUPERADO SOLVENTE 3 IN?EEII\/LIJI%]IS)IO
Punto Inicial de Ebullicion 153,0 138,0
5% 159,0 140,0
10% 161,0 144,0
20% 164,0 151,0
30% 166,0 156,0
40% 168,0 159,0
50% 170,0 160,0
60% 171,0 162,0
70% 173,0 164,0
80% 176,0 167,0
90% 179,0 170,0
95% 182,0 175,0
Punto Final Ebullicién 190,0 184,0
% Recuperado 98,5 98,5
% Perdida 1,0 10

Fuente: Petroperu
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CUADRO N° 13: ESPECIFICACIONES PARA PRODUCCION DE SOLVENTE 3

PROPIEDAD LIMITE ‘ SOLVENTE 3

Gravedad APl a 15.6°C Reportar
Claray
Apariencia Brillante
Color Saybolt min 21
Punto de Inflamacién, °C min 37,8
Corr. Lam. Cu, 2h, 100°C max 1,0
Valor Kauri Butanol min 29
N° de Bromo max 1,0
Destilacion ASTM D 86
PIE min 149
10% max -
50% max 177
90% max 190
PFE max 210
Residuo max 15
Azufre total, %masa max 0,10
Absorc. Ac. Sulfarico max 5

Fuente: Petroperu

Es por esta razén que utilizando el despojador, que antes se usaba para rectificar el
gaséleo atmosférico (T-103), y que ahora esta fuera de servicio; se podra producir
Solvente 3 en condiciones de maxima produccién de destilados medios; asi mismo, se
podria incrementar, de cierta manera, la capacidad de la columna, siempre y cuando,

se controle el % de inundacion de los platos involucrados en dicha maniobra.

4.2 Aumento de la Capacidad de Produccion de la Unidad de Destilacion
Primaria de 65 a 70 MBPD

No obstante, producir Solvente 3 en linea no es la Unica mejora que se podria realizar
en la Unidad de Destilacion Primaria. Segun estudios previos, se ha demostrado que
la capacidad de disefo de la torre cubre una produccién de hasta 70 MBPD; siempre y

cuando, se controlen algunas variables importantes, como:

e Porcentaje de inundacion de los platos de la columna.

e Porcentaje de Reflujo de Tope, Intermedio y de Fondos.

70



APIl maximo de la Carga Procesada, asi como su composicion.
Temperatura de Salida del Horno y Presion de la Zona Flash de la Columna.
Temperatura y Presion de Tope.

Nivel de Fondos de la Torre.

Flujo de Vapor de inyeccion por el fondo de la Columna.

Teniendo en cuenta todas las consideraciones y criterios antes mencionados, se

plantea el siguiente método de analisis para realizar la evaluacién técnica y demostrar

gue es factible producir Solvente 3 en linea y/o aumentar la capacidad de produccién

de la Unidad de Destilacion Primaria:

a)

b)

d)

Evaluacion de la UDP en Estado Estacionario

Esta evaluacion permitira establecer un 1 modelamiento de la UDP, en el cual
se verificara el perfil térmico, % de produccion y especificacion de productos,
comprobando la consistencia de la data y aplicabilidad del simulador para el
desarrollo de esta Tesis.

Dimensionamiento de la UDP

La evaluacion del dimensionamiento de la UDP permitira determinar la méaxima
capacidad a la cual puede trabajar dicha unidad. Este es el 1* paso para la
simulacion en estado dinamico.

Evaluaciéon de la UDP en Estado Dinamico

Esta evaluacion permitira evaluar la estabilidad entre otros factores de la
méaxima capacidad de procesamiento de la UDP y ajustar los resultados
obtenidos en la evaluacion en estado estacionario.

Formulacion de Correlaciones de la UDP

Con la formulaciéon de correlaciones a base de las principales propiedades de
los productos de la UDP se podra supervisar en tiempo real dichas propiedades

y obtener productos en especificaciébn en menor tiempo.
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5 CAPITULO V: EVALUACION TECNICA

5.1 Evaluacion del Proceso en Estado Estacionario
Para la evaluacion Técnica primero se evaluo si la inclusion del reflujo intermedio
por el despojador de AGO (T-103) generaba alguna variacién considerable tanto
en el perfil de temperaturas de la torre como en las condiciones de operacion

necesarias para tal modificacion.

Debido a que la linea de retorno del despojador de AGO (T-103) ingresa a la torre
por un plato 150 °C mas caliente que la temperatura del reflujo intermedio, se
estudio6 si se produce algun flasheo en esta zona, asi como una posible variacion

en el perfil de presion de la torre.

Para tal andlisis se utilizo el software de simulacién HYSYS V 7.0, el cual permitié
analizar los cambios en las condiciones de operacién de la torre, asi como el
aumento de produccion de destilados medios y/o produccion de Solvente 3 en

linea, garantizando las especificaciones de los productos finales.

Posterior al andlisis realizado por la simulacion, se procedi6 a analizar los
beneficios econdmicos obtenidos por la produccion de Solvente 3 en linea, asi

como por el aumento en la produccién de destilados medios.

5.1.1 Desarrollo de la Evaluacion de la Simulacion
Se procedid a realizar la simulacion de la Unidad de Destilacion Primaria para la
obtencion del perfil térmico y presion normal de operacién. Los datos de disefio

utilizados para realizar esta simulacion fueron los siguientes:

a. Numero de Platos de la Torre: 34 platos de contacto (copas) y 4 platos con

orificio (en el fondo de la torre)
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b. NUumero de Platos de cada despojador: 4 platos de contacto
c. Entrada de la Carga a la Torre T-101: Plato N° 34

d. Salida de la linea del despojador T-102 A: Plato N° 15

e. Salida de la linea del despojador T-102 B: Plato N° 23

f. Salida de la linea del despojador T-102 C: Plato N° 30

g. Salida de la linea del reflujo Intermedio: Plato N° 18

h. Retorno de la linea del reflujo Intermedio: Plato N° 16

i. Salida de la linea del reflujo de Fondos: Plato N° 25

j- Retorno de la linea del reflujo Intermedio: Plato N° 24

Para la simulacién, se analizaron varios tipos de cargas y mezclas, entre los que

podemos citar:

a. Volumenes de carga a la unidad: 60 MBPD, 65 MBPD, 68 MBPD y 70 MBPD.
b. Mezcla de crudos: 60% Talara - 40% Oriente,

70% Talara - 30% BPZ,

50% Talara - 30% Oriente - 20% Corvina 'y

60% Talara - 40% Leona 24.

Las variables de operacion que fueron consideradas, se recopilaron en los dias de
evaluacion realizada por la Unidad de Laboratorio, los cuales se pueden apreciar
en el Anexo N° 1. En total se registraron diez (10) tomas de datos, entre los que

tenemos:

a. Presion: drum D-101, zona flash, T-102 A/B/C.
b. Temperatura del Drum D-102
c. Temperatura del Tope de la Torre T-101

d. Temperatura de los platos N°: 15, 16, 18, 19, 23, 24, 25, 30, zona flash y fondo.
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e. Volumen de reflujos de la Torre T-101: gasolina, intermedio y fondos.
f. Volumen de produccion de Gases del Drum D-102

g. Volumen de produccion de Nafta Pesada

h. Volumen de produccién de Destilado para mezcla (DPM)

i. Volumen de produccién de Diesel

j- Volumen de Produccion de Residual Primaria

k. Volumen de Circulacion de Reflujo Intermedio

I. Volumen de Circulacién de Reflujo de Fondos

Cabe mencionar que el corte llamado anteriormente kerosene ahora se conoce
como corte de Destilados para Mezcla (DPM), debido a que ya no se produce el

Kerosene comercialmente.

Se realizaron diez (10) corridas en el software de simulacion (HYSYS V 7.0) con el
fin de obtener un correcto perfil térmico y de presion de la torre T-101. Cada
simulacion presenté un error de aproximadamente 5%, pero al determinar un
factor de correccion promedio de todas las simulaciones realizadas se logré

disminuir este error a un 2.5%.

Una vez obtenido el perfil de temperatura de la torre se procedié a realizar la
simulacion considerando la inclusion del reflujo intermedio al Despojador de AGO

(T-103) conservando estables las condiciones de operacion de la unidad.

El diagrama principal de la simulacién de la Unidad de Destilacion Primaria y de la
Torre T-101 actual se muestra en el Anexo N° 2. Los gréficos de las destilaciones
ASTM D-86 de las simulaciones se muestran en el Anexo N° 3. Los factores de
correccion de los puntos de destilacion para la simulacion se muestran en el

Anexo N° 4,

74



5.1.2 Analisis de Resultados de la Simulacion

Caso N° 1: Obtencion de Solvente 3 en condicién de maximo destilados
medios

Los parametros de operacion considerados para esta simulacion fueron los

siguientes:

CUADRO N° 14: PARAMETROS DE OPERACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA
CONSIDERADOS PARA LA SIMULACION

Parametro H Valor
Carga de Crudo a T-101, Bbls 68 000
Temperatura de Salida del Horno, °F 660
Presién de Salida del Horno, Psig 22
Presion Drum D-101, Psig 2,4
Presion Flash, Psig 9,7
Temperatura Tope, °F 211,85
Temperatura Fondos, °F 623,3
Temperatura Plato 15, °F 286
Temperatura Plato 16, °F 272
Temperatura Plato 18, °F 301
Temperatura Plato 23, °F 364
Temperatura Plato 24, °F 381
Temperatura Plato 25, °F 435
Temperatura Plato 30, °F 557
Produccién Nafta Ligera, Bbls 7 900 (11,62%)
Produccion Nafta Pesada, Bbls 1930 (2,84%)
Produccion DPM, Bbls 12 680 (18,65%)
Produccion Diesel, Blbs 16 100 (23,68%)
Produccién Corte de Reflujo Int., Bbls 1 300 (1,91%)
Reflujo de Tope, Bbls 3230
Reflujo Intermedio , Bbls 44 850
Reflujo de Fondos, Bbls 48 960

Fuente: Petroperu
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De la evaluacion realizada considerando una produccion de 1300 BPD de

Reflujo Intermedio con caracteristicas de Solvente 3 se obtuvo el Cuadro N° 15.

CUADRO N° 15: DESTILACION ASTM D-86 OBTENIDA POR LA SIMULACION

De aclo A D-86
Proad 0
0% 5% | 10% | 20% | 30% | 40% | 50% | 60% | 70% | 80% [ 90% | 95% | 98,5%
Nafta Liviana 62,87(79,37]190,35|104,6 | 113,5| 119 [124,2]128,71132,9| 139 |146,4|153,3| 158,6
Nafta Pesada 130,3|145,5(149,1|155,7]160,1|163,4|166,1|168,4|172,7|174,21181,6185,1| 189,8
Reflujo Intermedio 133,8| 147 |153,5]|159,1]162,5|167,6169,8(170,7|174,8|177,3|184,6(188,9( 197,1
Solvente N° 3 141,2 | 152,7 | 157,7|163,8 | 167,5| 170 |172,2|174,6|177,7|182,4|185,9| 194 201,5

Destilados para mezcla | 162,8 | 191,5 | 198,8 | 206,8 | 213,4 | 220 | 227 |234,3|241,9|250,1|259,9|269,7| 278,6

Reflujo Fondos 175,71202,2(239,7|221,5| 249 |254,9|259,7|263,8| 268 |273,7|279,7|286,9| 2954
Diesel 202,3| 276 |290,3(302,3]|311,4(320,3]329,2|336,9|345,2|359,7|386,6]|408,3| 430,2
Residual Primaria 287,3]1333,2| 350 |373,4]|396,2|413,7|432,5|458,1|483,7]535,7|619,4|659,7| 716,5

Fuente Propia

Aplicando el factor de correccion obtenido de las 10 simulaciones realizadas, se

obtuvo el Cuadro N° 16.

CUADRO N° 16: DESTILACION ASTM D-86 CORREGIDA POR EL FACTOR DE CORRECCION

Destilacion ASTM D-86

Productos

0% 20% 80% 95%

30% 40% 60% 70%

5% 98,5%

32,14 | 60,87 | 76,48 | 94,46 | 103,89 | 109,21 | 113,93 | 118,22 | 121,41 | 126,35 | 131,01 | 136,59 | 146,75
Nafta Pesada 133,60 | 141,40 | 142,01 [ 145,97 | 148,58 | 150,94 | 153,51 | 151,17 | 154,61 | 159,03 | 165,30 | 167,85 | 177,75
Reflujo Intermedio 135,35 | 144,73 | 146,69 | 150,10 | 152,32 | 155,32 | 158,12 | 159,46 | 161,88 | 164,43 | 166,72 | 172,53 | 183,70
Solvente N °3 143,75 | 144,95 | 147,46 | 152,88 | 156,03 | 158,47 | 160,39 | 162,37 | 165,08 | 169,33 | 171,55 | 179,21 | 189,95

Destilados para mezcla | 164,59 | 180,10 | 185,41 | 194,68 | 201,97 | 209,39 | 215,97 | 223,06 | 230,74 | 239,12 | 247,50 | 257,36 | 267,55

Reflujo Fondos 206,92 | 195,10 | 221,18 | 198,68 | 226,45 | 233,24 | 238,08 | 243,02 | 247,42 | 253,53 | 256,74 | 265,06 | 273,47
Diesel 225,14 | 263,07 | 278,63 | 294,70 | 303,98 | 312,68 | 320,74 | 327,35 | 334,62 | 349,84 | 373,15 | 392,59 | 410,82
Residual Primaria 253,44 | 317,78 | 348,17 | 391,33 | 431,64 | 462,71 | 490,47 | 523,35 | 567,09 - - - -

Fuente Propia

En el Grafico N° 6, se observa la curva de destilacion de cada corte, acompafiada

de una curva que aplica el factor de correccion obtenido de la simulacién.
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GRAFICO N° 6: CURVA DE DESTILACION SIMULADA Y CURVA DE DESTILACION SIMULADA

CORREGIDA
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Los resultados obtenidos a partir de la simulacion corregida, los comparamos con

los resultados de la Unidad Laboratorio obteniendo los siguientes datos:

CUADRO N° 17: DESTILACION ASTM D-86 UNIDAD LABORATORIO

Destilacion ASTM D-86
Productos

Nafta Liviana

Nafta Pesada 1331140 141 | 144 | 147 | 149 | 151 | 153 | 155 | 157 | 160 | 163 | 172

Reflujo Intermedio | 136 | 138 | 143 | 145 | 148 | 151 | 153 | 155 | 158 | 160 | 163 | 166 | 175

Solvente N° 3 153159 161 | 164 | 166 | 168 | 170 | 171 | 173 | 176 | 179 | 182 | 190

DPM 164|176 182 | 191 | 198 | 205 | 211 | 218 | 226 | 234 | 243 | 250 | 259

Reflujo Fondos 1721190 196 | 210 | 225 | 230 | 236 | 240 | 244 | 249 | 254 | 259 | 265

Diesel 224260 273 | 287 | 296 | 304 | 312 | 322 | 332 | 347 | 367 | 384 | 395

Residual Primaria | 203|301 | 336 | 379 | 411 | 431 | 444 | 447 - - - - -

Fuente Propia
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En el Grafico N° 7, se observa la curva de destilacion de Unidad Laboratorio,
acompafada de la curva que aplica el factor de correccion obtenido de la

simulacion.

GRAFICO N° 7: CURVA DE DESTILACION UNIDAD LABORATORIO Y CURVA DE

DESTILACION SIMULADA CORREGIDA
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En el Gréafico N° 8 se presenta la Destilacion ASTM D-86 del Solvente 3 obtenida
por la simulacién previamente corregida comparandola con una curva obtenido de

la Unidad Laboratorio.

GRAFICO N° 8: CURVA DE DESTILACION SOLVENTE N° 3 UNIDAD LABORATORIO Y CURVA

DE DESTILACION SOLVENTE N° 3 SIMULADA CORREGIDA.
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En los casos anteriores observamos que generalmente la curva simulada
corregida esta ligeramente por debajo de las curvas de laboratorio; esta curva
puede ser corregida mediante la variacion de las extracciones o temperatura del
plato N° 16 siempre y cuando estas acciones no afecten a los demas cortes de la

torre.

Los resultados obtenidos por la simulacion muestran que la operacién de la
Unidad de Destilacion Primaria se desarrollaria sin presentarse problema alguno,

produciendo Solvente 3 en condiciéon de Maximo Destilados Medios.

En las graficas N° 9 y N° 10 se observa el perfil de temperatura en condiciones
normales y con la inclusion de reflujo intermedio al despojador de AGO, en ambas

se nota que el perfil térmico permanece sin algin cambio significativo.

GRAFICO N° 9: PERFIL DE TEMPERATURAS TORRE T-101 EN CONDICIONES NORMALES
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GRAFICO N° 10: PERFIL DE TEMPERATURAS TORRE T-101 CON INCLUSION DE REFLUJO

INTERMEDIO AL DESPOJADOR DE AGO T-101
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En los Gréaficos N° 11 y N° 12 se observa el perfil de presiones en condiciones
normales y con la inclusion de reflujo intermedio al despojador de AGO, en ambas
se aprecia que el perfil de presiones permanece sin un cambio significativo.
Ademas, se descarta algun problema de sobrepresion en la torre causado por la
descarga de la linea de balance con vapores frios de reflujo intermedio al plato de

AGO.

GRAFICO N° 11: PERFIL DE PRESIONES TORRE T-101 EN CONDICIONES NORMALES
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GRAFICO N° 12: PERFIL DE PRESIONES TORRE T-101 CON INCLUSION DE REFLUJO

INTERMEDIO AL DESPOJADOR DE AGO T-101.
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El diagrama principal de la simulacién de la Torre T-101 con la modificacion

realizada se muestra en el Anexo N° 5.

Caso N° 2: Inclusion de reflujo intermedio con alto punto flash y una

extraccion de 6,0% de nafta pesada al pool de diesel en condicion Turbo A-1

Los parametros de operacion considerados para esta simulacion fueron los

siguientes:
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CUADRO N° 18 PARAMETROS DE OPERACION CONSIDERADOS PARA LA SIMULACION

Parametro H Valor
Carga de Crudo a T-101, Bbls 68 000
Temperatura de Salida del Horno, °F 660
Presién de Salida del Horno, Psig 22
Presion Drum D-101, Psig 2,4
Presién Flash, Psig 9,7
Temperatura Tope, °F 213,35
Temperatura Fondos, °F 626,4
Temperatura Plato 15, °F 285
Temperatura Plato 16, °F 273
Temperatura Plato 18, °F 308
Temperatura Plato 23, °F 368
Temperatura Plato 24, °F 379
Temperatura Plato 25, °F 431
Temperatura Plato 30, °F 552
Produccién Nafta Ligera, Bbls 7 900 (11,62%)
Produccion Nafta Pesada, Bbls 4080 (6,00%)
Produccién Turbo A-1, Bbls 10500 (15,44%)
Produccion Diesel, Blbs 16 100 (23,67%)
Produccion Corte de Reflujo Int., Bbls 1 300 (1,91%)
Reflujo de Tope, Bbls 3230
Reflujo Intermedio , Bbls 44 850
Reflujo de Fondos, Bbls 48 960

Fuente: Petroperu

De la evaluacioén realizada considerando una produccién de 1300 BPD de Reflujo
Intermedio con caracteristicas de Solvente 3; ademas, de un aumento en la

produccién de nafta pesada a 6,0%, se obtuvo el Cuadro N° 19.
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CUADRO N° 19: DESTILACION ASTM D-86 OBTENIDA POR LA SIMULACION

Destilacion A D

0% 5% | 10% | 20% | 30% | 40% | 50% | 60% | 70% | 80% | 90% | 95% | 98,5%

Nafta Liviana 62,19 749 | 84,9 | 99,41|109,4|115,7| 121 | 126,1|130,6 | 136,6 | 144,6 | 152,2 | 158,1

Nafta Pesada 125,5| 142 |148,2|155,4| 160,8 | 164,9|168,3|171,4| 175 | 180,2|185,1|193,7| 200,5

Reflujo Intermedio | 126,2 | 142,8 | 149,7 | 158,4 | 164,6 | 169,3 | 173,2 | 177,1 | 181,7 | 185,9 | 194,6 | 199,2 | 207,2

S-3 147,31 159,8 | 1654 | 171 |174,5|177,8|180,9 |183,7 | 187,1| 192 | 199 |205,1| 213,5

Turbo A-1 167,9 | 197,4 | 206,4 | 214,7 | 220,6 | 226,2 | 231,9 | 237,8 | 244,1 | 250,9 | 261,1 | 268,5 | 278,2

Reflujo Fondos 169,1| 201 | 219,6 | 236,7 | 245,7 | 251,5 | 256,2 | 260,3 | 264,3 | 269,4 | 277,5| 283,5| 293

Diesel 200,41 273,31287,2| 299 |307,9|317,1|326,4|334,6| 343 | 357 |383,7|4054 | 427,4

Residual Primaria | 287,3 | 333,2| 350 | 373,4396,2|413,7 | 432,5| 458,1 | 483,7 | 535,7 | 619,4 | 659,7 | 716,5

Fuente Propia

Aplicando el factor de correccion obtenido de las 10 simulaciones realizadas, se

obtuvo el Cuadro N° 20.

CUADRO N° 20: DESTILACION ASTM D-86 CORREGIDA POR EL FACTOR DE CORRECCION

Destilacion ASTM D-86
Productos
0%

Nafta Liviana 31,46

Nafta Pesada 128,80 | 137,90 | 141,11 | 145,67 | 149,28 | 152,44 | 155,71 | 158,17 | 160,91 | 165,03 | 168,80 | 176,45 | 188,45

Reflujo Intermedio | 138,35 | 140,83 | 142,59 | 148,20 | 151,92 | 155,82 | 159,52 | 162,06 | 165,78 | 168,53 | 175,22 | 179,63 | 192,60

S-3 149,85 | 152,05 | 155,16 | 160,08 | 163,03 | 166,27 | 169,09 | 171,47 | 174,48 | 178,93 | 184,65 | 190,31 | 201,95

Turbo A-1 169,69 | 186,00 | 193,01 | 202,58 | 209,17 | 215,59 | 220,87 | 226,56 | 232,94 | 239,92 | 248,70 | 256,16 | 267,15

Reflujo Fondos | 176,92 | 193,90 | 201,08 | 213,88 | 223,15 | 229,84 | 234,58 | 239,52 | 243,72 | 249,23 | 254,54 | 261,66 | 271,07

Diesel 223,241 260,37 | 275,53 | 291,40 | 300,48 | 309,48 | 317,94 | 325,05 | 332,42 | 347,14 | 370,25 | 389,69 | 408,02

Residual Primaria | 253,44 | 317,78 | 348,17 | 391,33 | 431,64 | 462,71 | 490,47 | 523,35 | 567,09 - - - -

Fuente Propia

En el Grafico N° 13, se observa la curva de destilacion de cada corte,
acompafiada de una curva que aplica el factor de correccién obtenido de la

simulacion.
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GRAFICO N° 13: CURVA DE DESTILACION SIMULADA Y CURVA DE DESTILACION

SIMULADA CORREGIDA
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Los resultados obtenidos a partir de la simulacion corregida, los comparamos con

los resultados de la Unidad Laboratorio obteniendo los siguientes resultados:

CUADRO N° 21: DESTILACION ASTM D-86 UNIDAD LABORATORIO

Destilacion ASTM D-86
Productos

Nafta Liviana

Nafta Pesada 1331140 141 | 144 | 147 | 149 | 151 | 153 | 155 [ 157 | 160 | 163 | 172

Reflujo Intermedio | 136 [ 138 | 143 | 145 | 148 | 151 | 153 | 155 | 158 | 160 | 163 | 166 | 175

Solvente 3 1531159 161 | 164 | 166 | 168 | 170 | 171 | 173 | 176 | 179 | 182 | 190

DPM 164 1176|182 | 191 | 198 | 205 | 211 | 218 | 226 | 234 | 243 | 250 | 259

Reflujo Fondos 172190 196 | 210 | 225 | 230 | 236 | 240 | 244 | 249 | 254 | 259 | 265

Diesel 2241260 | 273 | 287 | 296 | 304 | 312 | 322 | 332 | 347 | 367 | 384 | 395

Residual Primaria | 203|301 | 336 | 379 | 411 | 431 | 444 | 447 - - - - -

Fuente Propia

En el Gréfico N° 14, se observa la curva de destilacion de Unidad Laboratorio,
acompafiada de la curva que aplica el factor de correccion obtenido de la

simulacion.
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GRAFICO N° 14: CURVA DE DESTILACION UNIDAD LABORATORIO Y CURVA DE

DESTILACION SIMULADA CORREGIDA
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En el Grafico N° 15 se presenta la Destilacion ASTM D-86 del Solvente 3 obtenida
por la simulacion previamente corregida comparandola con una curva obtenido de

la Unidad Laboratorio.

GRAFICO N° 15: CURVA DE DESTILACION SOLVENTE N° 3 UNIDAD LABORATORIO Y CURVA

DE DESTILACION SOLVENTE N° 3 SIMULADA CORREGIDA

450
400
350

300
250 == _Curva D-86 Laboratorio
Solvente 3

200 )
W == Curva D-86 Corregida
150 Nafta Ligera
100
50

85



En los casos anteriores observamos que generalmente la curva simulada
corregida se encuentra superpuesta a la curva de laboratorio, un mejor resultado
con respecto al obtenido en el primer caso, por el contrario, se obtuvo una curva
de Turbo A-1 con los primeros puntos de destilacion elevados y una curva de
nafta pesada con los ultimos puntos de destilacién elevados; esta curva puede ser
corregida mediante la variacion de las extracciones o temperatura del plato N° 16

siempre y cuando estas acciones no afecten a los demas cortes de la torre.

Los resultados obtenidos por la simulacién muestran que la produccién de Turbo
A-1 en estas condiciones no podria ser garantizada del todo, por lo cual dicho
corte deberd ser segregado al pool de diesel como Destilado para mezcla,

ademas del corte de reflujo Intermedio.

Durante la condicion de Maximo Destilados Medios, el corte de Destilados para
mezcla es segregado al pool de diesel (hafta pesada, DPM, diesel y gasoéleo
liviano), manteniendo las especificaciones (punto flash, viscosidad, destilacion).
Esto no sucede al estar en la condicion de Turbo A-1, donde el Turbo A-1 (DPM)
se segrega a otro tanque, esto provoca que el pool de diesel sea mas pesado, y

en ciertas ocasiones salga fuera de especificacion por viscosidad.

Ante este problema, la extraccion de nafta pesada se ha incrementado para
corregir la viscosidad, esto se consigue mediante la disminucion de la extraccion
de Turbo A-1. Es posible evaluar la inclusion de reflujo intermedio al pool de Turbo
A-1, siempre y cuando se pueda mantener la especificacion de punto de

inflamacion.
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En los Graficos N° 16 y N° 17 se observa el perfil de temperatura en condiciones
normales y con la inclusion de reflujo intermedio al despojador de AGO, en ambas

se nota que el perfil térmico permanece sin algun cambio significativo.

GRAFICO N° 16: PERFIL DE TEMPERATURAS TORRE T-101 EN CONDICIONES NORMALES
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GRAFICO N° 17: PERFIL DE TEMPERATURAS TORRE T-101 CON INCLUSION DE REFLUJO

INTERMEDIO AL DESPOJADOR DE AGO T-101
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En los Graficos N° 18 y N° 19 se observa el perfil de presiones en condiciones
normales y con la inclusion de reflujo intermedio al despojador de AGO, en ambas
se nota que el perfil de presiones permanece sin algin cambio significativo.

Ademds se descarta algun problema de sobrepresion en la torre causado por la
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descarga de la linea de balance con vapores frios de reflujo intermedio con vapor

al plato de AGO.

GRAFICO N° 18: PERFIL DE PRESIONES TORRE T-101 EN CONDICIONES NORMALES.
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GRAFICO N° 19: PERFIL DE PRESIONES TORRE T-101 CON INCLUSION DE REFLUJO

INTERMEDIO AL DESPOJADOR DE AGO T-101.
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El diagrama principal de la simulacion del a Torre T-101 con la modificacién

realizada se muestra en el Anexo N° 5.
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5.2 Evaluacion del Proceso en Estado Dinamico
Después de hacer una primera evaluacion del Proceso en estado estacionario y
constatar que es posible extraer solvente 3 en especificacion, sin alterar
considerablemente el perfil térmico y de la presion de la torre de destilacion, se
procede a realizar la evaluacién en estado dinamico, en el cual se evalla si las
dimensiones actuales de la columna sirven para procesar hasta 70 MBD de Crudo,

y/o procesar solvente 3 en linea.

Para ello, se tomard como referencia el Informe Técnico N° TECT-IP-017-2010
“Determinacion del Maximo Nivel de Carga Procesable en la Unidad de Destilacion
Primaria”, elaborado previamente en la Superintendencia Técnica de Operaciones
Talara. Al igual que en la evaluacion en Estado Estacionario, se utilizo el software

ASPEN HYSYS, V 7.0.

5.2.1 Etapas de la Evaluacién

La evaluacion fue desarrollada en tres etapas, en las que se procesaron las

cargas que se indican en el siguiente cuadro:

CUADRO N°22: CARGAS A LAS UNIDADES DE PROCESO

PRIMERA SEGUNDA TERCERA
Cargas, MBD 66 68 70

Fuente Propia

La mezcla de crudo para todas las etapas de evaluacion fue 60% Talara - 40 %
Oriente, debido a que este tipo de carga es el mas comun que se procesa en la
Unidad de Destilacién Primaria. Se tomaron como datos de partida para esta
evaluacion, en especifico, el reporte de laboratorio RFTL-LAB-01841-2010

realizado el 27/02/10, que se puede apreciar en el Anexo N°1.
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Los resultados del Assay - Blend realizadas por el simulador para el crudo se

muestran en los siguientes cuadros:

CUADRO N° 23: RESULTADOS DEL ASSAY - BLEND

ITEM Moles |T°ebull (F°)| Peso Molecular | Densidad (Ib/ft?) | Viscosidad a 37.8 C° (Cp) | Viscosidad 98.9 C° (Cp)
0 0| 155,714009| 82,4426765 41,25716116 0,269820372 0,173229559
1 2,18E-02( 202,181366| 100,0590594 45,73108863 0,379473321 0,226453588
2 2,11E-02| 235,002152| 104,2407263 46,18505627 0,440309901 0,256365703
3 2,06E-02| 248,662398| 107,6393224 46,52693521 0,471888279 0,271352596
4 2,02E-02 259,04934| 110,2725916 46,78373757 0,497697025 0,283432669
5 1,99E-02| 267,18792 112,4456962 46,98535083 0,520323042 0,295904036
6 1,96E-02| 274,179755| 114,5059098 47,16436529 0,539621158 0,304774851
7 1,93E-02| 281,64313| 116,9609081 47,37397507 0,561359824 0,314724756
8 1,90E-02| 290,053878| 119,6157024 47,58910602 0,58667381 0,326196249
9 1,86E-02| 299,042581| 122,5744706 47,81593968 0,615021175 0,338936887

10 1,82E-02| 308,931541| 125,8913552 48,05712144 0,647731173 0,353499647
11 4,30E-02| 327,459868| 134,8249116 48,64796181 0,715563176 0,383796221
12 4,06E-02| 354,250982| 144,2698116 49,18908507 0,827771399 0,42999951
13 3,84E-02| 380,755747| 154,2330905 49,68835546 0,976763123 0,483959747
14 3,63E-02( 407,037086| 164,7014338 50,15158814 1,156246134 0,545294793
15 3,44E-02| 432,878195| 175,4807136 50,5781055 1,370799008 0,614411157
16 3,27E-02 457,24019| 185,8985347 50,9520949 1,615523855 0,688752245
17 3,12E-02| 479,272848 195,813723 51,28079811 1,881083602 0,765036005
18 2,99E-02( 499,867184| 205,8152835 51,59073663 2,176803154 0,845507053
19 2,87E-02| 519,782918| 215,8809168 51,8853244 2,515455793 0,932789812
20 2,74E-02| 539,680619 226,6857259 52,18575761 2,918574813 1,030974906
21 2,62E-02| 560,653268| 238,5109079 52,50013799 3,428835596 1,147871993
22 2,51E-02| 582,248097| 250,6646324 52,81152507 4,065680141 1,284399747
23 2,41E-02| 603,41167| 262,6737678 53,11045874 4,828807087 1,436921666
24 2,32E-02| 623,302461| 273,7672859 53,3816818 5,701725775 1,599619625
25 2,26E-02| 640,310051| 282,8089279 53,60062349 6,592140999 1,755323118
26 2,21E-02| 653,942811| 290,3072941 53,78176015 7,43177835 1,89392095
27 2,16E-02| 666,197705| 297,6604252 53,95976812 8,312734973 2,031635268
28 2,12E-02| 678,391441 305,0306261 54,13936935 9,320653268 2,181320718
29 2,06E-02| 691,943896( 313,8305309 54,35654519 10,64556616 2,36647009
30| 2,01E-02| 708,512908| 324,0315463 54,6150939 12,5805518 2,618986596
31 1,96E-02| 727,047137| 334,3608914 54,88719507 15,23768382 2,938941855
32 1,89E-02| 746,432447| 348,6503489 55,16927781 18,77300968 3,326555716
33 1,82E-02| 766,028173| 363,8819787 55,44291044 23,35443401 3,781609994
34 1,76E-02| 784,696537| 377,8621197 55,6978965 28,99181718 4,287100426
35 1,70E-02| 802,785577| 391,8275324 55,95101608 36,12975864 4,862182469
36| 1,65E-02| 821,488842| 406,516305 56,21390917 45,85396287 5,562148525
37 1,59E-02| 841,842092| 422,9757621 56,50084379 60,22788525 6,473323607
38 1,53E-02| 866,265371| 443,4368996 56,84055565 85,07130223 7,822392388
39 1,46E-02| 895,42098| 466,6987502 57,19491054 130,1358744 9,857512189
40 1,40E-02| 926,212996| 490,4142274 57,50773639 206,1533616 12,6464817
41 8,18E-03| 949,506923| 504,0045061 57,65526657 287,4937097 15,18966114
42 8,00E-03| 965,040325( 517,1759657 57,81558841 371,6728788 17,40112538
43 7,71E-03| 987,722692 540,30153 58,22705593 599,8170742 22,07341441
44 7,33E-03| 1025,00346( 573,6399136 58,78442411 1339,107475 32,84597024
45 6,95E-03| 1067,49036 610,826606 59,35775621 3613,639733 53,20130446
46 6,39E-03| 1125,73685( 674,8642842 60,26320703 8880,100049 115,5156509
47 5,89E-03| 1200,04011f 743,2803183 61,18389474 27750,33113 339,764434
48 5,37E-03| 1280,60354| 830,3552353 62,30293769 142943,7595 1440,05282
49 4,70E-03| 1412,04007] 976,569498 64,18999978 2748149,981 9441,863416
50 4,14E-03( 1604,00484| 1148,322154 66,41704361 103297035,5 37848,88226

Fuente Propia

90



CUADRO N° 24: PROPIEDADES FISICAS DEL CRUDO

NOMBRE DEL | TEMPERATURA|  PRESION | FAC K WATSON
COMPONENTE| CRITICA (°C) |CRITICA (Psig)| ACENTRICO
NBP_77 243,860376 | 396,7442633 |0,302882046| 12,764924
NBP_93 263,7203613 | 393,144276 |0,325623095| 12,51481
NBP_104 282,3305908 | 421,9491669 |0,331152171| 11,97544
NBP_120 299,1480347 | 398,2086979 |0,359200299| 11,983236
NBP_133 313,6523071 | 383,3967228 |0,381662995| 11,94376
NBP_147 328,3669067 | 367,6170389 |0,406132251| 11,917969
NBP_162 343,6269775 | 351,0055482 | 0,43315196 | 11,901147
NBP_176 358,2622314 | 334,9414544 |0,460731536| 11,89362
NBP_191 372,4518677 | 319,2945918 | 0,48914361 | 11,894006
NBP_205 386,3520752 | 304,094563 |0,518516362| 11,89984
NBP_219 400,049585 | 289,3468209 |0,548933566| 11,909816
NBP_234 413,5597778 | 275,1431649 [0,580295086| 11,92251
NBP_248 426,7268921 | 261,6609971 [0,612158358| 11,937198
NBP_262 439,6966187 | 248,8349337 |0,644668102| 11,952612
NBP_276 452,4575439 | 236,6608141 |0,677728117| 11,968485
NBP_291 465,2015625 | 225,0331353 |0,711633265| 11,983773
NBP_305 477,9618164 | 213,9382647 |0,746382654 | 11,998043
NBP_320 490,6153809 | 203,4502791 | 0,78161478 | 12,011222
NBP_334 503,4880615 | 193,3619439 |0,818042994| 12,022586
NBP_348 5155810181 | 184,2807107 |0,853028715| 12,032932
NBP_362 527,2702881 | 175,9856237 |0,887196541| 12,040763
NBP_377 539,8200928 | 167,5398157 |0,924321592| 12,047417
NBP_391 552,2242676 | 159,5522078 |0,958677888| 12,053479
NBP_406 564,5645996 | 151,9944193 |0,993326187| 12,058267
NBP_420 576,641626 | 144,8775688 |1,027069926| 12,062978
NBP_440 593,4764648 | 135,3679326 |1,073911309| 12,070097
NBP_468 616,3193604 | 122,9276922 |1,138004541| 12,08531
NBP_497 639,6653076 | 110,4236702 |1,205478549| 12,113584
NBP_521 658,1601196 | 100,2629578 | 1,2622751 | 12,153677
NBP_552 683,5641724 | 90,03822486 |1,327634454| 12,154019
NBP_578 704,9994751 | 81,95443569 |1,382159591] 12,155904
NBP_607 727,9179321 | 74,04412698 |1,438718438| 12,154736
NBP_635 750,5713745 | 66,90696907 |1,492806435| 12,150379
NBP_674 781,3282715 | 57,83520795 |1,565507054 | 12,148669
NBP_731 825,749292 | 4556631452 |1,671692252| 12,165029
NBP_788 870,4400879 | 35,65826287 |1,768877387| 12,158807
NBP_844 914,1206299 | 27,14433122 |1,861370325( 12,158466
NBP_899 957,2711426 | 20,25374139 |1,945265651| 12,143923

Fuente Propia
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Temperature (C)

GRAFICO N° 20: RESULTADOS DEL SIMULADOR DE LAS CURVAS TBP Y ASTM-D86
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GRAFICO N° 21: COMPARACION DE LAS CURVAS ASTM-D86 ENTRE LOS DE LABORATORIO Y
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GRAFICO N° 22: RESULTADO DEL SIMULADOR CURVA PESO MOLECULAR.
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CUADRO N° 25: COMPARACION DE RESULTADOS DE PORCENTAJE DE AZUFRE

% Azufre % Azufre
. . ., % Error
Laboratorio | Simulaciéon
CARGA A UDP 0,666 0,6796 -2,03666

Fuente Propia

GRAFICO N° 23: RESULTADO DEL SIMULADOR CURVA PORCENTAJE DE AZUFRE
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La evaluacién se inicié con la simulacion de la tercera etapa en estado estacionario a

fin de determinar el dimensionamiento de la columna, ya que se procesa con maxima

carga proyectada de 70 MBPD, determinandose los parametros de dimensionamiento

para luego evaluar y analizar; los rendimientos de los productos, variables de control

del proceso, sin olvidar las especificaciones de calidad de los productos.

La evaluacion se realizé en forma descendente de la siguiente manera: tercera,

segunda y primera etapa en estado dindmico, en las tres etapas se busca obtener

Solvente 3 en especificacion en el despojador T-103, si no fuere el caso se va al pool

de diesel, es por tal motivo que se evalia de mayor a menor carga en la torre T-101.

Cabe mencionar que el corte llamado anteriormente kerosene ahora se conoce como

corte de Destilados para Mezcla (DPM), debido a que ya no se produce el Kerosene

comercialmente.
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5.2.2.- Evaluacién de la tercera etapa en Estado Estacionario

En la tercera etapa se realizaron las siguientes evaluaciones: rendimientos a

voliumenes de Planta, Perfil de temperatura, ver Cuadro N° 26, N° 27 y N° 28.

CUADRO N° 26: COMPARACION DE RENDIMIENTOS

A VOLUMENES DE PLANTA

CORRIENTES

70.0 MBD (TECT-1P-017-2010)

70.0 MBD SIN T-103

70.0 MBD CON T-103

(SIMULACION) (SIMULACION)
GAS UDP 0,43 0,5 0,504
NAFTA LIVIANA 13,65 13,66 13,83
NAFTA PESADA 2,32 2,83 2,83
SOLVENTE-3 | = —memeemoeeee | oo 1,65
KEROSENE 17,51 17,98 17,3
DIESEL 23,55 23,56 23,15
RESIDUAL PRIMARIO 41,06 40,87 40,3

Fuente Propia

CUADRO N° 27: COMPARACION DEL PERFIL DE TEMPERATURAS

PERFIL DE TEMPERATURAS (2F) de la Columna T-101

70.0 MBD SIN T-103 70.0 MBD CON T-103
CORRIENTES 70.0 MBD (TECT-1P-017-2010) (SIMULACION) (SIMULACION)
D-101 104 104,5 105
TOPE 212 211,94 211,19
PLATO N2 16 273 277,94 283,26
PLATO N@ 24 392 415,2 422,24
FLASH 637 636,33 637,33
FONDOS 623 623,87 624,79

Fuente Propia
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CUADRO N° 28: COMPARACION CUADRO RESUMEN

CUADRO RESUMEN DE PRINCIPALES CONDICIONES DE OPERACION EN LA UDP

70.0 MBD SIN T-103

70.0 MBD CON T-103

CORRIENTES 70.0 MBD (TECT-IP-017-2010) (SIMULACION) (SIMULACION)
OPERACION MRDM MRDM MRDM
%ORIENTE 40 40 40
%TALARA 60 60 60
CARGA , MBD 70,3 70 70
TEMPERATURA,? F
SALIDA DE HORNO 665 664,7 664,7
D-101 104 104,5 105
TOPE 212 211,94 211,19
PLATO N2 16 273 277,94 283,26
PLATO N2 24 392 415,2 422,24
FLASH 637 636,33 637,33
FONDOS 623 623,87 624,79
PRESIONES, Psig
SALIDA DE HORNO HS-101 22 22 22
ZONA FLASH 10,4 9,1 9,193
D-101 2,4 2,3 2,3
REFLUJOS,% de la Carga
TOPE 17,5 18,56 20,38
INTERMEDIO 63,4 63,87 62,11
FONDOS 69,4 70,09 68,57

Fuente Propia

La comparacion entre los resultados de Laboratorio y simulacién (ver Cuadro N° 29 y

N° 30; Gréfico N° 24, N° 25, N° 26, N° 27, N° 28 y N°29 Temp.°C VS % Vol.).

CUADRO N° 29: RESULTADOS DE LABORATORIO

NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
LABORATORIO LiviaNA | PEsapa | SOLVENTE-3 | \\repyepio | KEROSENE | e conpos | P'ESEL | privaRIO
DESTILACION ASTM, °C ASTMD86 | ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTMD86 | ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion 38 133 153 136 164 172 224 203
5% 55 140 159 138 176 190 260 301
10% 68 141 161 143 182 196 273 336
20% 85 144 164 145 191 210 287 379
30% 95 147 166 148 198 225 296 411
40% 102 149 168 151 205 230 304 431
50% 107 151 170 153 211 236 312 444
60% 113 153 171 155 218 240 322 447
70% 117 155 173 158 226 244 332 -
80% 123 157 176 160 234 249 347
90% 130 160 179 163 243 254 367
95% 135 163 182 166 250 259 384
Punto Final Ebullicién 146 172 190 175 259 265 395
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5
% Perdida 1 1 1 1 1 15 1

Fuente Propia
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CUADRO N° 30: RESULTADOS DE LA SIMULACION ESTACIONARIO

NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
SIMULACION LIVIANA PESADA SOLVENTE -3 INTERMEDIO KEROSENE DE FONDOS DIESEL PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 | ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 17,65798594 | 130,0872472 139,1300308 103,2085928 169,3471758 165,3885635 | 233,598605 | 312,9674009
5% 27,15410536 | 135,9076441 143,928672 135,8284672 182,398676 201,3368099 | 269,982301 |347,1739208
10% 36,1076667 | 139,3070577 145,9052349 140,1713095 187,6223753 214,654364 278,90405 | 361,4698692
20% 49,94305235 | 142,075339 149,6552902 144,6997114 196,479499 228,3967193 | 287,303081 | 384,0702792
30% 59,44357113 | 145,6285756 152,7435473 148,4831924 202,3378461 239,2225734 | 298,837952 | 414,8643156
40% 70,67962069 | 146,8053828 155,3830516 150,8943487 209,1543657 244,8682787 | 307,954078 | 434,7524962
50% 74,23472178 |  148,70502 157,8875192 153,4291411 216,3376822 249,3124709 | 317,152884 | 453,9968701
60% 85,7812594 | 150,9551112 162,3985727 156,1220756 223,6758109 253,0684844 [ 325,051353 | 479,695683
70% 108,4545573 | 153,9201474 163,941711 159,8632925 231,0988922 256,8110395 [ 332,343431 -
80% 116,9406078 | 158,6536521 166,7410643 162,1459201 238,7756401 261,6490832 [ 345,260172 -
90% 123,7091214 | 163,8841062 174,231524 167,7942156 248,6396471 267,3547233 | 365,445216 -
95% 128,9252747 | 168,4861236 177,5866209 173,6568069 256,5294194 274,157627 381,402399 -
Punto Final Ebullicién 132,3965507 | 175,1005952 184,2621422 180,5154867 268,6563035 285,1471224 | 401,185951 -
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 -
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 --

Fuente Propia

GRAFICO N° 24: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM D - 86
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GRAFICO N° 25: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM D - 86
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GRAFICO N° 26: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM D - 86

450
400
350
300
250
200
150
100

50

T

20

40

60

80 100

=$=—=Kerosene Laboratorio
== Kerosene Simulacién
=== Diesel Laboratorio
=3¢=Diesel Simulacién

GRAFICO N° 27: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM D - 86

600

500

400

300

200

100

==

¢— Residual Primario

&7

10

20

30

40 50

60

Simulacion

== Residual Primario
Laboratorio

97




GRAFICO N° 28: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM D - 86
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CUADRO N° 31: COMPARACION DE RESULTADOS PORCENTAJE EN AZUFRE

CARGA NAFTA NAFTA RESIDUAL
SOLVENTE -3 | KEROSENE DIESEL
UDP LIVIANA PESADA PRIMARIO
Azufre Total, %¥masa-Laboratorio 0,666 0,00180 0,016 0,1 MAX 0,0795 0,353 1,23
Azufre Total, %masa- Simulacién 0,6796 0,00173 0,0192 0,0256 0,0914 0,3808 1,3080
% Error -2,0367 3,6792 -20,0565 | - -15,0286 -7,8827 -6,3419

Fuente Propia

Evaluacién de la Linea de Diesel (ver Cuadro N° 32 y Gréfico N° 29). Los resultados

fueron favorables ya que permitieron tener un panorama general cuando se procesa

con maxima carga, permitiendo obtener mayor produccion en la Linea de Diesel, con

bajo porcentaje en azufre, baja viscosidad, y ademas, estar en especificacion, de

acuerdo a Laboratorio, como la Destilacion al 90% de recuperado, que es maximo

360 °C; al igual como la produccion de Solvente 3 en Linea, aunque hay que analizar

en el reflujo de fondo para poder obtener resultados 6ptimos, esto se corrigié en el

estado dinamico.
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CUADRO N° 32:

EVALUACION DE LA LINEA DE DIESEL

NAFTA L-D CON L-D SIN
SIMULACION PESADA SOLVENTE -3 DIESEL SOLVENTE -3 | SOLVENTE -3
Azufre Total, %masa 0,0192 0,0256 0,3808 0,3274 0,3450
Produccién (B/d) de 70 MBD CARGA 2000 1165 16300 19470 18300
Viscosidad a 37,8 °C (cp) 0,6174 0,6653 5,7804 3,8918 4,5305
Destilacién (°C) 90%V recuperado 174,2315 360,2949 362,0929

Fuente Propia

GRAFICO N° 29: RESULTADOS DE LA SIMULACION PARA LA LINEA DE DIESEL
CURVAS ASTM
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5.2.3. Evaluacion del

Estacionario

dimensionamiento de

la tercera etapa en Estado

De acuerdo al dimensionamiento se evalué con el simulador la torre T-101;

despojadores T-102-A, B, C y T-103.

Al evaluar el dimensionamiento en la Torre T-101, se presentd inundacion entre las

secciones de los platos N° 24 a N° 29, la seccion del plato N° 25 fue la mas afectada

con un 96.04% de inundacion mayor al tedrico que es de 80%, esto se debe ya que se
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trabajo con alto reflujo de fondos en el estado estacionario, este resultado se corrige

cuando se trabaje en la simulacion en estado dinamico. Ver Cuadro N° 33.

Respecto a los despojadores T-102 A, B, C, y T-103, no se presentaron problemas,

ver Cuadro N° 34.

CUADRO N° 33: RESULTADOS PARAMETROS DE DIMENSIONAMIENTO DEL T-101

Section Section_1 Section_2 Section_3 Section_4 Section_5 Section_6 Section_7 Section_8
Tipo de Plato Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap
Diametro de la seccidn (ft) 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5
Max Flooding % 68,9329565 | 63,6055022 | 64,3167173 | 64,4353756 | 64,416539 | 64,3674918 | 64,3098946 | 57,4035944
X- section Area (ftz) 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458
Section Height (ft) 2 2,5 2,5 2,5 2,5 2,5 2,5 3,91666667
Section DeltaP [psi] \ 0,20297249 | 0,2115088 | 0,21324953 | 0,21353877 | 0,21347888 | 0,21333136 | 0,2131528 | 0,21451834
MNumber of Flow Paths | 1 1 1 1 1 1 1 1
Flow Length [in] | 118 116,5 116,5 116,5 116,5 116,5 116,5 115
Flows "idth [in] 132,622414 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 133,617517
Max DC Backup [%] 54,540185 | 45,1303399 | 45,4601846 | 45,5046831 | 45,4844368 | 45,4510465 | 45,4144199 | 29,0369869
| Max ‘i Load [USGPM/f] || 66,5539995 | 70,0790412 | 71,2748741 | 71,4993723 | 71,4997128 | 71,4511009 | 71,387814 | 69,9625028
| Max DP/Tray [psil 0,20297249 | 0,2115088 | 0,21324953 | 0,21353877 | 0,21347888 | 0,21333136 | 0,2131528 | 0,21451834
|Tra_l,l Spacing [in] 24 30 30 30 30 30 30 47
| Total Weir Length [in] | 92,6066952 | 94,4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 96,3068014
Wweir Height [in] | 3 3 3 3 3 3 3 3
|Active Area [ft2] 108,676696 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 106,70843
_| DC Clearance [in] 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5
| DC Area [ft2] 7,02088123 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,00501418
Side Weir Length [ft] 7,7172246 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 8,02556679
Hole Area [ft2] 16,6275345 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,3263898
Estimated # of Holes A alves| 498 494 494 494 494 494 494 489
Side DC T-Dﬁ ‘Wwidth [in] 16 16,75 16,75 16,75 16,75 16,75 16,75 17,5
Side DC Btm “Width [in] \ 16 16,75 16,75 16,75 16,75 16,75 16,75 17,5
-Side DC Top Length [ft] | 7,7172246 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 8,02556679
Side DC Btm Lenath Il | 7,7172246 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 8,02556679
| Side DC Top Area[ft2] 7,02088123 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,00501418
Side DC Btm Area [ft2] | 7,02088123 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,00501418

Fuente Propia
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Section Section_9 | Section 10 | Section_11 | Section_12 | Section_13 | Section_14 | Section_15 | Section_16
Tipo de Plato Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap
Diametro de la seccién (ft) 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 12,5 16,5
Max Flooding % 64,1685018 | 57,219955 | 63,5811477 | 63,1934114 | 62,7573454 | 62,7271927 | 52,5178274 | 64,9595441
X- section Area (ftz) 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 122,718458 | 213,824642
Section Height (ft) 2,5 3,91666667 2,5 2,5 2,5 2,5 3,7 2,5
Section DeltaP [psi] | | 0,21270877 | 0,21386513 | 0,21080076 | 0,20940477 | 0,2078831 | 0,20775858 | 0,19624877 | 0,19462009
MNumber of Flow Paths 1 1 1 1 1 1 1 1
Flow Length [in] 116,5 115 116,5 116,5 116,5 116,5 113,5 140,5
| Flows ‘width [in] 133,125468 | 133,617517 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 133,125468 | 134,098898 | 179,82389
Max DC Backup [%] 45,328538 | 28,9603835 | 45,0158333 | 44,8051254 | 44,5657939 | 44,4913988 | 28,8709965 | 48,1641784
| Max Weir Load [USGPM/ft] | | 71,2097839 | 69,7104113 | 70,687152 | 70,398527 | 70,0005656 | 69,2760123 | 66,4594254 | 213,816384
| Max DP/Tray [psil 0,21270877 | 0,21386513 | 0,21080076 | 0,20940477 | 0,2078831 | 0,20775858 | 0,19624877 | 0,19462009
|Tray Spacing [in] 30 47 30 30 30 30 A4.4 30
| Total Weir Length [in] [ 94,4867716 | 96,3068014 | 94 4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 94,4867716 | 98,070128 | 139,512544
Weir Height [in] | 3 3 3 3 3 3 3 1,5
_\ACINE Area [(t2] 107,702197 | 106,70843 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 107,702197 | 105,696002 | 175,453164
| DC Clearance [in] 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5
| DC Area [t2] 7,50813062 | 8,00501418 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,51122801 | 19,1857388
Side “Weir Length [ft] 7,87389763 | 8,02556679 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 8,17251066 | 11,6260454
Hole Area [ft2] 16,4784361 | 16,3263898 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,4784361 | 16,1714883 | 26,8443341
Estimated # of Holes/Valves| 494 489 494 494 494 494 485 805
Side DC Top Width [in] 16,75 17,5 16,75 16,75 16,75 16,75 18,25 28,75
| Side DC Btm Width [in] 16,75 17,5 16,75 16,75 16,75 16,75 18,25 28,75
Side DC Top Length [ft] | 7,87389763 | 8,02556679 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 8,17251066 | 11,6260454
Side DC Btm Lenath [ft] | 7,87389763 | 8,02556679 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,87389763 | 7,67389763 | 8,17251066 | 11,6260454
| Side DC TnpAreé [ft-2]_ 7,50813062 | 8,00501418 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,51122801 | 19,1857388
Side DC Btm Area (2] 7,50813062 | 8,00501418 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 7,50813062 | 8,51122801 | 19,1857388
Fuente Propia
Section Section_17 | Section_18 | Section_19 | Section_20 | Section_21 | Section_22 | Section_23 | Section_24
Tipo de Plato Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap
Diametro de la seccién (ft) 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5
Max Flooding % 62,3149451 | 71,2577325 | 60,8300093 | 60,0411965 | 58,2788555 | 57,635132 | 47,7625043 | 85,0284116
X- section Area (ftz) 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642
Section Height (ft) 3,91666667 2,5 25 2,5 2,5 25 2,5 2,5
Section DeltaP [psi] | 2,08E-01 [ 0,27463852 | 0,18806412 | 0,18532575 | 0,17929875 | 0,17712438 | 0,14747691 | 0,26273281
Number of Flowe Paths 1 1 1 1 1 1 1 1
Flow Length [in] 140,5 140,5 148 148 149,5 151 148 140,5
Flow Width [in] 179,82389 | 179,82389 | 177,58255 | 177,58255 | 177,111946 | 176,633531 [ 177,58255 | 179,82389
Max DC Backup [%] 32,6633113 | 75,8340801 | 40,7713331 | 40,2709457 | 39,2512223 | 38,4782402 | 33,591646 | 62,672491
‘Max ‘Weir Load [USGPM/At] | 225,678141 | 228,732304 | 100,792305 | 99,1857417 | 96,8059261 | 90,6344465 | 79,9394872 | 248,68218
| Max DP/Tray [psil 2,08E-01 [ 0,27463852 | 0,18806412 | 0,18532575 | 0,17929875 | 0,17712438 | 0,14747691 | 0,26273281
|Tray Spacing [in] 47 30 30 30 30 30 30 30
| T otal Weir Length [in] | | 139,512544 | 139,512544 | 131,529464 | 131,529464 | 129,821994 | 128074197 | 131,529464 | 139,512544
Wweir Height [in] | 15 6 2 2 2 2 2 2,25
|| Active Area [ft2) 175,453164 | 175,453164 | 182,515391 | 182,515391 | 183,876631 | 185,219876 | 182,515391 | 175,453164
[DE, Clearance [in] 35 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,7
| DC Area [ft2] 19,1857388 | 19,1857388 | 15,6546252 | 15,6546252 | 14,9740053 | 14,3023828 | 15,6546252 | 19,1857388
Side Weir Length [ft] 11,6260454 | 11,6260454 | 10,9607887 | 10,9607887 | 10,8184995 | 10,6728498 | 10,9607887 | 11,6260454
Hale Area [ft2] 26,8443341 | 26,8443341 | 27,9248549 | 27,9248549 | 28,1331246 | 28,3386411 | 27,9248549 | 26,8443341
E stimated # of HolesAalves| 805 805 837 837 843 850 837 805
Side DC Top Width [in] 28,75 28,75 25,75 25,75 25,75 24,25 26,5 28,75
| Side DC Btm “Width [in] 28,75 28,75 25,75 25,75 25,75 24,25 26,5 28,75
SideDCTopLength[ft] | | 11,6260454 | 11,6260454 | 11,0098467 | 11,0998467 | 11,0998467 | 10,8184995 | 11,2357935 | 11,6260454
Side DC Btm Lenath il | | 11,6260454 | 11,6260454 | 11,0998467 | 11,0998467 | 11,0998467 | 10,8184995 | 11,2357935 | 11,6260454
| Side DC Top Area (2] 19,1857388 | 19,1857388 | 16,3440365 | 16,3440365 | 16,3440365 | 149740053 | 17,0420411 | 19,1857388
Side DC Bt Area [ft2] 19,1857388 | 19,1857388 | 16,3440365 | 16,3440365 | 16,3440365 | 149740053 | 17,0420411 | 19,1857388
Centre DC Top Lenath [ft] 0 0 16 16 15,5 15,5 13,5 17,5
Centre DC Btm Length [ft] 0 0 16 16 15,5 15,5 13,5 17,5
0.C. DC Top Length [ft] 0 0 14,725 14,725 14,725 14,725 17,1 16,625
0.C. DC Btm Length [ft] 0 0 14,725 14,725 14,725 14,725 17,1 16,625

Fuente Propia
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Section Section_25 | Section_26 | Section_27 | Section_28 | Section_29 | Section_30 | Section_31 | Section_32
Tipo de Plato Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap | Bubble Cap
Diametro de la seccidn (ft) 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5 16,5
Max Flooding % 96,0484533 | 85,7972507 | 85,0422629 | 81,9354117 | 80,4180977 | 59,0214233 | 56,6004001 | 54,8063059
X- section Area (ftz} 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642 | 213,824642
Section Height (ft) 2,5 2,5 2,5 2,5 2,5 3,91666667 2,5 2,5
Section DeltaP [psi] \ 0,27873246 | 0,27491809 | 0,24944422 | 0,23853598 | 0,2328489 | 0,19008337 | 0,15844857 | 0,15242421
MNumber of Flow Paths 1 1 1 1 1 1 1 1
Flow Length [in] 140 149,5 149,5 149,5 152,5 151 181 184
Flaw Width [in] 179,966962 | 177,111946 | 177,111946 | 177,111946 | 176,147131 | 176,633531 | 165043827 | 163,604487
Max DC Backup [%] 64,3007693 | 61,3341583 | 53,0333991 | 50,9181956 | 49,1127666 | 26,2072608 | 34,190048 32,868739
| Max Weir Load [USGPMft] | 275,657408 | 140,515766 | 138,742653 | 130,40675 | 116,560026 | 90,2607789 | 31,739885 | 26,3741847
| Max DP/Tray [psil 0,27873246 | 0,27491809 | 0,24944422 | 0,23853598 | 0,2328489 | 0,19008337 | 0,15844857 | 0,15242421
[Tlap Spacing [in] 30 30 30 30 30 47 30 30
| Total Weir Length [in] | | 140,014285 [ 129,821994 | 129,821994 | 129,821994 | 126,284401 | 128,074197 | 80,2683001 | 73,1300212
wieir Height [in] | 1,5 3,5 2 2 2 2 2,5 2,5
_IActive Area [ft2] 174,967873 | 183,876631 | 183,876631 | 183,876631 | 186,544698 | 185,219876 | 207,450914 | 209,05017
[DC Clearance [in] 4 3,8 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5 3,5
DC Area [ft2] 19,4283841 | 14,9740053 | 14,9740053 | 14,9740053 | 13,639972 | 14,3023828 | 3,18686389 | 2,38723583
[ Side weir Length [ft] 11,6678571 | 10,8184995 | 10,8184995 | 10,8184995 | 10,5237001 | 10,6728498 | 6,68902501 | 6,09416843
Hole Area [ft2] 26,7700846 | 28,1331246 | 28,1331246 | 28,1331246 | 28,5413387 | 28,3386411 | 31,7399898 | 31,984676
E stimated # of Holes/Valves| 803 843 843 843 856 850 952 959
Side DC Top Width [in] 35 25 25 24,25 22,75 23,5 8,5 7
Side DC Btm Width [in] 35 25 25 24,25 22,75 23,5 8,5 7
Side DC Top Length [ft] \ 12,5885751 | 10,9607887 | 10,9607887 | 10,8184995 | 10,5237001 | 10,6728498 | 6,68902501 | 6,09416843
Side DC Btm Lenath [ft] | 12,5885751 | 10,9607887 | 10,9607887 | 10,8184995 | 10,5237001 | 10,6728498 | 6,68902501 | 6,09416843
| Side DT Top Area [ft2] 25,4988377 | 15,6546252 | 15,6546252 | 14,9740053 | 13,639972 | 14,3023828 | 3,18686389 | 2,38723583
Side DT Btm Area 2] 25,4988377 | 15,6546252 | 15,6546252 | 14,9740053 | 13,639972 | 14,3023828 | 3,18686389 | 2,38723583
Centre DC Top Lenath [ft] 18 18 18 17,5 17,5 15 14,5 14
Centre DC Btm Lenath [ft] 18 18 18 17,5 17,5 15 14,5 14
0.C. DC Top Lenagth [ft] 16,625 16,625 16,625 16,15 16,15 17,1 17,1 17,1
0.C. DC Btm Length [ft] 16,625 16,625 16,625 16,15 16,15 17,1 17,1 17,1
Fuente Propia
Section Section_33 | Section_34 | Section_35 | Section_36 | Section_37 | Section_38
Tipo de Plato Bubble Cap | Bubble Cap Sieve Sieve Sieve Sieve
Diametro de la seccién (ft) 16,5 16,5 5,5 5,5 55 55
Max Flooding % 54,2805937 | 13,9097455 | 89,8064083 | 83,3276769 | 75,8299095 | 61,4677523
X- section Area (ft°) 213,824642 | 213,824642 | 23,7582935 | 23,7582935 | 23,7582935 | 23,7582935
Section Height (ft) 2,5 2,5 9,9 2,5 2,5 2,5
Section DeltaP [psi] \ 0,14935519 7,84E-02 9,10E-02 8,84E-02 8,60E-02 8,23E-02
MNurnber of Flow Paths | 1 1 1 1 1 1
Flow Length [in] 188,5 94 31 29,5 29,5 25
| Flows ‘width [in] 161,300273 | 190,288044 | 63,4858191 | 63,7313277 | 63,7313277 | 64,3858763
Max DC Backup [%] 31,8338729 | 16,4756971 [ 35,4411199 | 34,6354697 | 34,198%6 | 32,2362717
| Max weir Load [USGPM#] | | 19,7490223 | 84,9517731 | 243,9946 | 236,228263 | 231,509249 | 213,467755
[Max DP/Tray [psil 0,14935519 7,84E-02 9,10E-02 8,84E-02 8,60E-02 8,23E-02
| Trav Spacing [in] 30 30 118,8 30 30 30
| Total Weir Length [in] \ 60,5949668 | 174,264167 | 58,2666285 | 59,0402405 | 59,0402405 | 61,0819122
\wheir Height [in] \ 2,5 2,5 1,5 1,5 15 1,5
_|Active Area [ft2] 211,14653 | 124,215802 | 13,6670855 | 13,0560701 | 13,0560701 | 11,1781031
| DC Clearance [in] | 3,5 3,5 3,8 3,7 36 3,5
| DC Avrea [ft2] 1,33905593 | 44,8044199 | 5,045604 | 5,35111171 | 5,35111171 | 6,29009522
Side Weir Length [ft] 5,04958057 | 14,5220139 | 4,85555238 | 4,92002004 | 4,92002004 | 5,09015935
Hole Area [t2] 32,3054191 | 19,0050177 | 1,74319405 | 1,66526094 | 1,66526094 | 1,42573212
Estimated # of Holes A alves| 969 570 9091 8684 8684 7435
_Side DC Top Width [in] 6,25 52 17,5 18,25 18,25 20,5
Side DC Bt Width [in] \ 6,25 52 17,5 18,25 18,25 20,5
Side DC Top Length [ft] | 5,76974268 | 14,5220139 | 4,85555238 | 4,92002004 | 4,92002004 | 5,09015935
Side DC Bt Lenath [ft] | 5,76974268 | 14,5220139 | 4,85555238 | 4,92002004 | 4,92002004 | 5,09015935
Side DC Btm Area [f2] \ 2,0163825 | 44,8044199 | 5,045604 | 5,35111171 | 5,35111171 | 6,29009522
Side DC Top Area [ft2] 2,0163825 | 44,8044199 ( 5,045604 | 5,35111171 [ 535111171 | 6,29009522
Centre DC Top Lenath [ft] 13,5 8 0 0 0 0
Centre DC Bt Lenath [f] | 13,5 8 0 0 0 0
0.C. DC Top Length [ft] 17,1 7,6 0 0 0 0
0.C. DC Bt Length [ft] 17,1 7,6 0 0 0 0

Fuente Propia

102




CUADRO N° 34: RESULTADOS PARAMETROS DE DIMENSIONAMIENTO DEL T-102 Y T-103

T102A 7102 B T-102¢C T-103
Section Section_1 Section Section_1 EEEHEE il e SEEIC0
Tipo de Plato Bubble (;’:lp T e Bubble C_ap Tipo de Plato Bubble Cap Tipo de Plato Bubble Cap
Diametro de la_seccién (ft) 4 Diametro de la_seccién (ft) 5 Diametoldellalsenaon](ft) 4 e dElE srrmaw i 4
Max Flooding % 35,2482779 Max Flooding % 77.0926698 Max Flooding % 16,9428406 Max Flooding % 27,47302049
X- section Area (ft%) 12,5663701 X- section Area (ft%) 19,6349533 X- section Area (ft’) 12,5663701 X- section Area (ft’) 12,56637013
Section Height (ft) 3 Section Height (ft) 3 Section Height (ft) 8 Section Height (ft) 8
S ection DeltaP [psi] | | 0,26928844 | |Section DeltaP [psi] | 0,42945136 Section DeltaP [psi] | 0,35761533 Section DeltaP [psi] | 0,222327903
Mumber of Flow Paths | 1 MNumber of Flow Paths \ 1 Number of Flow Paths ‘ 1 Mumber of Flow Paths | 1
Flow Length [in] \ 32,5 Flow Length [in] \ 31 Flow Length [in] | 14,5 Flow Length [in] | 34
Flow Width [in] 44,0263183 | | Flow Width [in] 57,2119095 | Flow width [in] 47,2596315 | Flows width [in] 43,61103577
| Max DC Backup [%] \ 23,6391005 | | MaxDC Backup [%] \ 41,3152778 Max DC Backup [%] | 40,7779654 Max DC Backup [%] | 20,03655145
| Max Weir Load [USGPM/ft] | | 28,3527347 | | |MaxWeir Load [USGPM/] | 113,142262 || Max weir Load [USGPMA] | 165,662143 | [ Max Weir Load [USGPM ] | 19,065919
[ Max DP/Tray [psil 7,98E-02 [Max DP/Tray [psil 1,40E-01 [Max DP/Tray [psil 1,04£-01 [Max DP/Tray [psil 6,44E-02
|| Tray Spacing [in] 24 || Tray Spacing [in] 24 || Tray Spacing [in] ‘ 24 || Tray Spacing [in] ‘ 24
| T atal Weir Length [in] | | 353235049 | [|Totalweir Length [in] i 51,3711982 | Total \wheir Length [in] l 45,757513 || Total Weir Length [in] \ 33,88214869
\weir Height [in] | 1,5 ‘weir Height [in] | 15 \Weir Height [in] | 1,5 Weir Height [in] \ 15
|Active Area [ft2] 9,93649506 |Active Area [ft2] 12,3164523 || Active Area [ft2] 4,75878216 _|Active Area [ft2] 10,29704971
_| DC Clearance [in] | 2 _| DC Clearance [in] | 3,5 | DC Clearance [in] | 3,5 | DC Clearance [in] [ 2
| DCArea[ft2) ‘ 1,31493753 | DC Area [it2] | 3,65925053 | DC Area [ft2] \ 3,90379399 | DC Area [it2] | 1,134660208
Side Weir Length [ft] 2,94362541 Side Weir Length [ft] 4,28093318 | Side ‘weir Length [ft] 3,81312609 I Side ‘Weir Length [ft] 2,823512391
[Hole Area [ft2) 1,52028374 | |Hole Area [ft2] 1,8844172 Hole Area [ft2] 0,72809367 Hole Area [ft2] 1,575448606
Estimated # of Holes/Valves| 45 Estimated # of Holes//alves| 56 Estimated # of Holes/V alves| 21 E stimated # of HolesV alves] a7
Side DC Top Width [in] 7,75 Side DC Top Width [in] 145 | Side DC Top Width in] 16,75 | Side DC Top Width fin] 7
| Side DC Btm \Width [in] | 7,75 | Side DC Btm Width [in] | 14,5 Side DC Btm Width finl | 16,75 Side DC BtmWidth fin] | 7
Side DC Top Length [ft] | 2,94362541 Side DC Top Length [ft] | 4,28093318 Side DC Top Length [ft] | 3,81312609 Side DC Top Lenath [ft] | 2,823512391
Side DC Btm Lenath [ft] | 2,94362541 Side DC Btm Lenath [ft] | 4,28093318 Side DC Btm Lenath [ft] | 3,81312609 Side DC Btm Lenath [ft] \ 2,823512391
Side DC Btm Area [t2] | | 1,31493753 Side DC Btm Area 2] | | 3,65925053 Side DC Btm Area Ift2] | 3,90379399 Side DC Btm Area [ft2] \ 1,134660208
Side DC Top Aea [f2] 1,31493753 Side DC Top Aea [ft2] 3,65925053 Side DC Top Area [t2] 3,90379399 Side DC Top Area [ft2] 1,134660208
| D.C. DC Top Length [ft] 0 | 0.C. DC Top Length [f] 5 0.C. DC Top Length [f] 5 | 0.C. DC Top Length [it] 0
0.C. DC Btm Length [it] 0 0.C. DC Btm Length [ft] 5 0.C. DC Btm Length [f] 5 0.C. DC Btm Length [ft] 0
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5.2.4. Evaluacion de la Tercera Etapa en Estado Dinamico

En esta tercera etapa dinamica las variables de operacion cambian con el

tiempo, permitiendo maniobrar los controles de acuerdo a las especificaciones

de los productos, rendimientos y condicion de operacion.

Para la etapa tercera en estado dindmico se realizo las siguientes maniobras:

Se redujo el reflujo de tope ligeramente, con el fin de calentar la seccion de
los platos del N° 1 al N° 15; plato N° 15 colector de nafta pesada, y por
ende aumentar el punto flash de la nafta pesada; seguidamente se
aument6 el reflujo intermedio ligeramente (el reflujo intermedio sale del
plato N° 18 al plato N° 16 previamente intercambiando calor en el primer
tren de intercambio de la carga de la Unidad de Destilacion Primaria luego
pasa a los enfriadores con agua de mar si es necesario, esto se controla
con el TIC-552); pero se mantuvo la temperatura del plato 16 con el

controlador de temperatura TIC-552 (enfriador con agua de mar).

Esta maniobra también contribuyé en el Solvente 3 para que sea mas
pesado ya que se aumento el reflujo intermedio con la misma temperatura
volviéndolo a ello pesado, recordando que nosotros obtenemos Solvente 3

a partir del reflujo intermedio.

Se redujo el reflujo de fondos (el reflujo fondos sale del plato N° 25 al plato
N° 24 previamente intercambiando calor en el primer y segundo tren de
intercambio de la carga de la Unidad de Destilacion Primaria luego pasa a
los enfriadores con agua de mar si es necesario, esto se controla con el
TIC-603), pero se mantuvo la temperatura del plato N° 24 con la TIC-603

con el fin de que sea més liviano y me permita extraer unos barriles mas de
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diesel y que este en especificacion ,estos barriles extraidos serian de

fondos ,pero al ser esta maniobra se satura la zona flash aumentando la

temperatura a 642 °F y el efecto presentado en la temperatura de la zona

fondos fue de 630 °F evidenciando que por los fondos estd mas pesado,

ver Cuadro N° 35 en la cual se comparan la tercera etapa en estado

dindmico y el estado estacionario perfiles de temperatura, rendimientos a

condiciones de planta.

CUADRO N° 35: RESULTADOS DE LA TERCERA ETAPA EN EL ESTADO
DINAMICO Y COMPARACION CON EL ESTADO ESTACIONARIO

PERFIL DE RENDIMIENTOS, %Vol I

A VOLUMENES DE PLANTA

70.0 MBD CON T-103

70.0 MBD CON T-103

CORRIENTES (SIMULACION ESTACIONARIO) | (SIMULACION DINAMICO)
GAS UDP 0,504 0,27
NAFTA LIVIANA 13,83 13,7
NAFTA PESADA 2,83 2,94
SOLVENTE -3 1,65 1,78
KEROSENE 17,3 16,42
DIESEL 23,15 24,07
RESIDUAL PRIMARIO 40,3 40,25

PERFIL DE TEMPERATURAS (2F) de la Columna T-101

70.0 MBD CON T-103

70.0 MBD CON T-103

CORRIENTES (SIMULACION ESTACIONARIO) | (SIMULACION DINAMICO)
D-101 105 105,69
TOPE 211,19 211,46
PLATO N2 16 283,26 287,51
PLATO N224 422,24 399,13
FLASH 637,33 642
FONDOS 624,79 630,47

CUADRO RESUMEN DE PRINCIPALES CONDICIONES DE OPERACION EN LA UDP

70.0 MBD CON T-103

70.0 MBD CON T-103

CORBIENJES (SIMULACION ESTACIONARIO) | (SIMULACION DINAMICO)
OPERACION MRDM MRDM
%ORIENTE 41 41
%TALARA 61 61
CARGA, MBD 70 70
TEMPERATURA,2 F
SALIDA DE HORNO 664,7 664,7
D-101 105 105,69
TOPE 211,19 211,46
PLATO N2 16 283,26 287,51
PLATO N2 24 422,24 399,13
FLASH 637,33 642
FONDOS 624,79 630,47
PRESIONES, Psig
SALIDA DE HORNO HS-101 22 22
ZONA FLASH 9,193 10,928
D-101 2,3 2,65
REFLUJOS,% de la Carga
TOPE 20,38 17,24
INTERMEDIO 62,11 63,64
FONDOS 68,57 68,19

Fuente Propia
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Especificaciones de los productos, ver Grafico N° 30, N° 31, N° 32, N° 33, N° 34

y Cuadro N° 36.

GRAFICO N° 30: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS LA TERCERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 31: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS LA TERCERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 32: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS TERCERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 33: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SIMULACION DINAMICA
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GRAFICONP 34: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS TERCERA ETAPASIMULACION DINAMICA
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CUADRO N° 36: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA TERCERA
ETAPA ESTADO DINAMICO

NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
SIMULACION LIVIANA PESADA SOLVENTE -3 INTERMEDIO KEROSENE DE FONDOS DIESEL PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 | ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion | 18,67369311| 131,0661561| 133,7792635 101,096266 155,2336359 158,0594285| 234,013668 | 322,9127217
5% 26,48728394 | 137,0575947 141,2334194 131,3230481 172,3983845| 193,4373228 267,017104| 352,0939614
10% 34,87542407 140,715001 145,466819 138,9400719 183,6976959 212,3410323| 278,100859| 368,6214965
20% 49,02957953 143,6723007( 150,5797377 145,7806493 194,2923747 228,4377842| 287,996485| 398,676511
30% 57,90831626| 147,0307859 153,2828055 149,1961367 201,5522315 236,5575851| 296,62562| 422,1659439
40% 69,24322758 149,0194531] 156,1897666 152,4121591 208,3350755 241,7192846| 305,943917| 439,9380897
50% 73,66318872 151,5139421| 158,9287445 155,5127878 215,2167114 245,8964717| 315,447859| 459,4504296
60% 77,01561317 154,2966632| 161,5163036 158,9276962 222,2838868 249,6737263| 323,691961| 487,1694199
70% 106,2909768| 157,9630811| 164,8434322 161,8171828 229,4419921 254,0335466| 331,263152 --
80% 116,0532579 162,2624938|  169,9273322 166,6260737 236,9146597 257,8946408| 341,138642
90% 123,3313543 167,6277164 176,3570513 174,4380845 247,5295005 266,3564832| 358,817212
95% 128,7736721 172,1864251| 182,7513076 179,1105843 254,1330381 270,5225463| 374,148369
Punto Final Ebullicién 132,1611382 178,8332704|  194,3739811 191,5223288 265,8931242 279,3622032| 399,335701

Fuente Propia

El andlisis de la linea de Diesel se puede observar en la Cuadro N° 37. Con respecto

a los pardmetros de dimensionamiento no se presentd problemas salvo cuando se

hizo una de las maniobras al extraer mas barriles de diesel de fondos , una cantidad

de 17.2 MBPD, presento unos inconvenientes en el despojador T-102 C, ya que se

encontraba con alto flash se decidié aumentar la cantidad de vapor con el controlador

FIC-351 a 309.94.90 Lb/h reduciendo la produccién de diesel a 17 MBPD pero se

presentd un problema de inundacion con una cantidad de 163.63%, debido a este

percance se decidié buscar el flujo de vapor 6ptimo para reducir la inundacion y

controlar que el diesel este en especificacion, la evaluacion se presenta en el cuadro

N°38, lo cual el resultado de la evaluacion fue de 303.05 Lb/h con una produccién de

diesel de 16.843 MBPD.
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CUADRO N° 37: RESULTADOS Y COMPARACION DE PROPIEDADES DE LA SIMULACION ESTACIONARIA Y DINAMICA

NAFTA LIVIANA II\:CI';TNAA NAFTA PESADA SOLVENTE 3 |SOLVENTE 3 KEROSENE KEROSENE DIESEL DIESEL RESIDUAL RESIDUAL
CARGA UDP| SIMULACION SIMULACION SIMULACION SIMULACION SIMULACION |SIMULACION [ SIMULACION | SIMULACION | SIMULACION SIMULACION SIMULACION | SIMULACION
ESTACIONARIA ESTACIONARIA ESTACIONARIA| DINAMICA | ESTACIONARIA DINAMICA ESTACIONARIA DINAMICA ESTACIONARIA DINAMICA
DINAMICA DINAMICA
Azufre Total, %masa-Laboratorio 0,666 0,00180 0,00180 0,016 0,1 MAX 0,1 MAX 0,0795 0,0795 0,353 0,353 1,23 1,23
Azufre Total, %masa- Simulacién 0,680 0,002 0,002 0,019 0,026 0,027 0,091 0,086 0,381 0,351 1,308 1,315
% Error -2,037 3,679 4,467 -20,056 N R I -15,029 -7,786 -7,883 0,595 -6,342 -6,870
NAFTA L-D CON L-D CON L-D SIN L-D SIN
PESADA NAFTAPESADA | SOLVENTE 3 | SOLVENTE 3 DIESEL DIESEL SOLVENTE 3| SOLVENTE 3 | SOLVENTE 3 | SOLVENTE 3
SIMULACION | SIMULACION | SIMULACION |SIMULACION | SIMULACION
SIMULACION ESTACIONARIA DINAMICA ESTACIONARIA | DINAMICA | ESTACIONARIA SIMULACION | SIMULACION [ SIMULACION | SIMULACION
DINAMICA DINAMICO |ESTACIONARIO| DINAMICO [ESTACIONARIO
Azufre Total , %masa 0,021 0,019 0,027 0,026 0,351 0,381 0,308 0,327 0,325 0,345
Produccién (B/d) de 70 MBD Carga 2060 2000 1246 1165 16842 16300 20290 19470 19030 18300
Viscosidad a37,8°C(cp) 0,631 0,617 0,667 0,665 5,455 5,780 3,648 3,892 4,530 4,530
Destilacién (°C)90%V recuperado| | 176,357 174232 354,099 360,295 355,711 362,093

Fuente Propia
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CUADRO N° 38: EVALUACION PARA EL VAPOR OPTIMO EN EL DESPOJADOR

T-102-C
Produccién Diesel (B/D
(/D) %Max Inundacion )
con carga de 70.0 MBD . Flujo de Vapor (Lb/h)
: (80% por teoria)

en el despojador T-102-C
17000 163,63 309,94
17000 126,95 306,49
17000 126,52 299,6
17000 126,1 292,72
16852 126,72 303,05
16843 26,7 303,05

Fuente Propia

5.2.5. Evaluacion de la Segunda etapa en Estado Dinamico

En esta etapa las condiciones de operacion son favorables para la corrida de

destilados medios para una carga de 68 MBPD analizando tres casos A, A*y B, ver

Cuadro N° 39 y Cuadro N° 40.

CUADRO N° 39: PERFIL DE RENDIMIENTOS Y TEMPERATURA DE LA SEGUNDA
Y TERCERA ETAPA

PERFIL DE RENDIMIENTOS, %Vol

A VOLUMENES DE PLANTA
68.0 MBD 22 ETAPA
CORRIENTES 70.0MBD 3¢ ETAPA 68.0 MBD 22 ETAPA- B
A A*

GAS UDP 0,27 0,26 0,26 0,17
NAFTA LIVIANA 13,7 13,80 13,47 14,00
NAFTA PESADA 2,94 2,50 2,46 2,54

SOLVENTE -3 1,78 1,58 1,59 1,40

KEROSENE 16,42 15,70 15,72 15,61

DIESEL 24,07 25,6 25,80 25,93
RESIDUAL PRIMARIO 40,25 40,23 40,11 39,94

PERFIL DE TEMPERATURAS (2F) de la Columna T-101

68.0 MBD 22 ETAPA
CORRIENTES 70.0 MBD 32 ETAPA 68.0 MBD 2° ETAPA-B

A A*

D-101 105,69 118,02 117,62 107,58

TOPE 211,46 211,46 211,12 211,7

PLATO N2 16 287,51 278,9 279,36 285,02

PLATO N2 24 399,13 386,77 386,75 385,66

FLASH 642 644,35 644,41 644,08

FONDOS 630,47 628,55 628,6 629

Fuente Propia
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CUADRO N° 40: CUADRO RESUMEN

CUADRO RESUMEN DE PRINCIPALES CONDICIONES DE OPERACION EN LA UDP

68.0 MBD 22 ETAPA- A *
CORRIENTES 70.0MBD 32 ETAPA 68.0 MBD 22 ETAPA- B
A A*

OPERACION MRDM MRDM MRDM
%ORIENTE 41 40 40
%TALARA 61 60 60

CARGA , MBD 70 68 68

TEMPERATURA,2 F
SALIDA DE HORNO 664,7 664,7 664,7
D-101 105,69 118,02 117,62 107,58
TOPE 211,46 211,46 211,12 211,7
PLATO N2 16 287,51 278,9 279,36 285,02
PLATO N2 24 399,13 386,77 386,75 385,66
FLASH 642 644,35 644,41 644,08
FONDOS 630,47 628,55 628,6 629
PRESIONES , Psig
SALIDA DE HORNO HS-101 22 22 22
ZONA FLASH 10,928 10,678 10,677 10,702
D-101 2,65 2,61 2,6295 2,44
REFLUJOS,% de la Carga
REFLUJO TOPE 17,24 14,83 14,84 17,23
REFLUJO INTERMEDIO 63,64 69,03 68,89 63,28
REFLUJO FONDOS 68,19 71,09 70,89 70,19

Fuente Propia

Con respecto a la especificacion de los productos en la destilacion ASTM D-86

ver Cuadro N° 41y N° 42,

CUADRO N° 41: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA SEGUNDA
ETAPA ESTADO DINAMICO- A

NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
" LIVIANA | PESADA SOLVENTE -3 INTERMEDIO KEROSENE DE FONDOS DIESEL PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 | ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 | ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion | 24,2428816 | 130,074075 | 130,7800756 96,52141495 149,040102 154,3045829 | 230,5776026 | 313,3770724
5% 27,5872274 | 135,893279 | 139,1444864 127,797605 166,8116833 187,5741011 | 263,1407523 | 337,3024581
10% 36,9252216 | 139,126768 | 143,4641596 136,4354108 177,579616 205,8822369 | 272,4986671 [ 351,2522928
20% 49,7369763 | 142,51833 | 148,1748676 142,5260505 188,7471449 221,6504958 | 282,3435078 [ 377,1218211
30% 59,2190415 | 147,856362 | 150,5460324 146,8511634 195,9955792 229,786242 | 291,0374478 | 396,9271884
40% 70,4261373 | 149,019453 | 153,3743777 149,74296 202,5528234 | 235,1213204 | 300,8011095 [ 411,4237922
50% 74,0886083 | 150,205348 | 156,0873231 152,7611844 209,1581054 | 239,1685234 | 311,1331597 | 428,1131239
60% 83,00265 | 152,833494 | 159,2248369 155,8909432 215,9813612 242,8118537 | 320,6135703 | 451,865428
70% 108,033233 | 156,166525 | 162,7950137 159,9775789 223,0572104 | 246,7073435 | 328,9634465 .
80% 117,107333 | 160,747186 | 166,0239579 163,1495761 230,6241226 | 252,1099107 | 338,8476751 --
90% 124,239063 | 164,900652 | 173,8561992 171,5349389 239,4680206 257,3426796 | 356,0289984 --
95% 129,447241 | 172,569956 | 177,7545636 175,6707748 248,8601776 264,6501732 [ 371,2270289 -
Punto Final Ebullicién 132,378912 | 177,937285 [ 188,9669038 185,9584039 259,6433642 276,8941409 | 397,0453562 --
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 --
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 --

Fuente Propia
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CUADRO N°42:

ETAPA ESTADO DINAMICO- A*

RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA SEGUNDA

SIMULACION NAFTA NAFTA SOLVENTE -3 REFLUJO KEROSENE REFLUJO DIESEL RESIDUAL
LIVIANA PESADA INTERMEDIO DE FONDOS PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 | ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion | 24,1635044 | 130,0740746 131,2266441 96,85234571 148,7989105 154,3320221 | 230,7632888| 313,4336909
5% 27,4343316 | 136,1848506 139,4481943 127,9966428 172,9078936 187,6087304 | 263,2966971| 337,314483
10% 36,6274363 | 139,4988667 143,7929035 136,6183577 177,3037005 205,9114673 | 272,6996787 | 351,2862252
20% 49,5154717 | 142,8803133 148,60576 142,7335762 188,3630714 221,6803005 | 282,5888261( 377,2968783
30% 58,8013318 | 146,350697 151,0987157 147,0892618 195,5407137 229,8173751 | 291,3626231 | 397,1634841
40% 69,9992441 | 148,3093425 153,9635575 150,032147 202,0781229 235,153998 | 301,2189656 | 411,6776995
50% 73,9104508 | 150,7270036 156,6800564 153,0708571 208,6956473 239,1997363 | 311,6162258 | 428,4166599
60% 79,8991855 | 153,4016076 | 159,8449205 156,2088554 | 215,5745019 | 242,8459261 | 321,0675218| 452,1710764
70% 107,256813 | 156,8275258 162,1129299 160,2956021 222,7399312 246,743532 | 329,4097639 --
80% 116,826892 | 161,2270301 | 166,6345526 | 163,5143185 | 230,3689545 | 252,1479245 | 339,4924914 --
90% 124,217901 | 165,5360603 174,2959097 171,8540625 239,2786291 257,396391 | 357,2431606 --
95% 129,508775 | 172,8965705 | 178,2437186 | 1759374574 | 248,7232983 | 264,6777834 | 372,8210588 --
Punto Final Ebullicién 132,31269 177,024132 189,441047 186,3686826 259,6059907 276,9216864 | 398,5378521 --
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 --
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 -~
Fuente Propia
CUADRO N° 43: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA SEGUNDA
ETAPA ESTADO DINAMICO-B
NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
SIMULACION LIVIANA PESADA SOLVENTE -3 |INTERMEDIO | KEROSENE | DE FONDOS DIESEL [PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 20,35916148 | 132,7494721 138,1665856 100,2048347 152,721159 154,5357278 | 231,0753418 | 313,6717213
5% 26,55813598 | 137,7323009 144,350429 130,5206839 | 173,6027807 | 187,6892654 | 263,6014451 |337,4723761
10% 35,43299056 | 141,4590211 146,599185 138,4919784 179,01274 206,0655492 | 273,0534523 |351,4677531
20% 49,38942933 | 144,3073633 151,4926819 145,4050372 | 189,5781707 | 221,9261264 | 282,9389167 | 377,6684237
30% 58,73699655 147,520362 154,3757355 148,8757411 196,5502441 230,0766612 291,7541316 | 397,543116
40% 70,22287475 | 149,6664077 157,0012762 151,963464 202,9400093 235,4138776 301,6529052 | 412,0431929
50% 74,09370416 152,121868 159,4925653 154,9186922 209,4543491 239,4317957 312,0615271 | 428,8313521
60% 84,41222556 154,810504 161,6838757 158,0930759 216,2196508 243,0836811 321,4476473 | 452,57989
70% 108,7680181 | 158,3307263 164,7738029 161,9127681 223,2563633 246,9798779 329,7518628 --
80% 117,760754 162,3544148 169,6279456 165,2238878 230,8192457 252,3785573 339,9405486 -
90% 124,987943 167,1388766 176,1124654 173,2570945 239,6856401 257,6748028 357,9903238 -
95% 130,0668626 | 173,5849721 180,9200659 177,2385934 249,0343546 264,823334 373,722115 -
Punto Final Ebullicion 132,5214748 | 178,4730393 193,2412425 188,1747746 256,5671234 277,011014 399,3588802 -
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 -
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 -

Fuente Propia
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GRAFICO N° 35: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 36: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 37: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 38: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 39: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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En la Segunda etapa - A se redujo aun mas el reflujo de tope, asi como también la
produccion de Nafta Pesada, Solvente 3 y DPM unos cuantos barriles ,en
consecuencia estos barriles son ganados en el Diesel con unos barriles extraidos de la

zona fondos.

En esta etapa las temperaturas del reflujo intermedio y de fondos son menores
respecto a la tercera etapa dinamica pero los flujos de los reflujos intermedio y fondos
son ligeramente mayores a la tercera etapa dindmica y son controlados con la TIC-552
para el plato N° 16 y el plato 24 TIC-603 pero este calor perdido fue ganado en el

Drum D-101 con una temperatura mas alta respecto a la tercera etapa dindmica.

Los resultados de las propiedades fisicoquimicas fueron convenientes para los

destilados medios y para la linea de diesel, ver Cuadro N° 45,

En los parametros de dimensionamiento no se presento problemas en la torre T-101,
ni en los despojadores T-103, T-102 A y T-102-B pero en el T-102C presento
inconvenientes de inundacion, debido a esto se analizo el caso A* con el fin de
corregir, para lo cual se evalu6é con diferentes flujos de vapor (Ib/h), buscando el

optimo, ver Cuadro N° 44,

CUADRO N° 44: FLUJO DE VAPOR OPTIMO

Produccion Diesel (B/D) %Max Inundacion Flujo de Vapor (Lb/h)
17392 153,41 413,25
17547 27,76 309,94

Fuente Propia

En la Segunda etapa dindmica caso B se disminuyo ligeramente el reflujo de tope, asi
como también la produccién de Nafta pesada, Solvente 3 y DPM unos cuantos

barriles, con el fin de que estos barriles sean ganados para determinar el punto inicial
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de la curva ASTM D-86 del Diesel y con unos barriles extraidos de la zona fondos para

definir el punto final.

En esta etapa las temperaturas del reflujo intermedio y de fondos son menores
respecto a la tercera etapa dinamica, el flujo del reflujo intermedio es ligeramente
menor y el flujo del reflujo fondo ligeramente mayor y son controlados con la TIC-552
para el plato N° 16 y el plato N° 24 TIC-603 respectivamente pero este calor perdido
fue ganado en el Drum con una temperatura ligeramente mayor respecto a la tercera
etapa, los resultados fisicoquimicos fueron correctos para los destilados medios de
acuerdo a especificacibn en consecuencia se obtuvo propiedades fisicoquimicas

convenientes para la Linea de Diesel, ver Cuadro N °45.
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CUADRO N° 45:

RESULTADOS Y COMPARACION DE PROPIEDADES DE LA SEGUNDA ETAPA SIMULACION DINAMICA

Azufre Total , %masa-Laboratorio 0,666 0,002 0,002 0,002 0,016 0,016 0,016 0,1 MAX [ 0,1 MAX | 0,1 MAX 0,080 0,080 0,080 0,353 0,353 0,353 1,230 1,230 1,230
Azufre Total , %masa- 0,680 0,002 0,002 0,002 0,020 0,021 0,021 0,024 0,025 0,027 0,077 0,077 0,077 0,347 0,348 0,350 1,317 1,319 1,322
% Error -2,037 -1,522 -2,111 -7,661 -26,169 -28,150 -34,200 | - | e | - 3,243 3,716 2,639 1,773 1,507 0,856 -7,081 -7,236 -7,455

Azufre Total , %masa 0,020 0,021 0,021 0,024 0,025 0,027 0,347 0,348 0,350 0,306 0,307 0,310 0,320 0,322 0,321
Produccién (B/d) de 68 MBD Carga 1677,5 1676,0 1730,5 1077,1 1079,2 954,08 17392 17547 17635 20280 20430 20450 19190 19340 19480
Viscosidad a 37,8 °C (cp) 0,626 0,628 0,633 0,650 0,653 0,672 5,220 5,215 5,247 3,721 3,730 3,809 4,251 4,257 4,274
Destilacién (°C)90%V recuperado | ... | . | 173,856 174,296 176,112 | e | e | e 352,936 353,503 354,289 354,261 354,847 355,494

Fuente Propia
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3.2.6. Evaluacion de la Primera etapa en Estado Dinamico
En esta etapa las condiciones de operacion son favorables para la condicion de
destilados medios, analizando los casos A, B, C y D; los resultados fueron favorables,

ver Cuadro N° 46, N° 47, N° 48, N° 49, N°50 y N° 51.

CUADRO N° 46: PERFIL DE RENDIMIENTOS Y TEMPERATURA DE LA PRIMERA ETAPA

[PERFIL DE RENDIMIENTOS, %Vol |

A VOLUMENES DE PLANTA
CORRIENTES 66.0 MBD 12 ETAPA- A 66.0 MBD 12 ETAPA- B 66.0 MBD 12 ETAPA- C 66.0 MBD 12 ETAPA- D
SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA
GAS UDP 0,20 0,24 0,24 0,27
NAFTA LIVIANA 13,48 13,56 13,5295 13,491
NAFTA PESADA 2,24 1,82 1,83 1,84
SOLVENTE -3 1,34 1,35 1,236 1,1136
KEROSENE 15,70 15,91 15,53 15,52
DIESEL 27,1 26,9984 27,1621 27,2075
RESIDUAL PRIMARIO 39,97 39,72 39,87 39,74

PERFIL DE TEMPERATURAS (2F) de la Columna T-101

66.0 MBD 12 ETAPA- A

66.0 MBD 12 ETAPA- B

66.0 MBD 12 ETAPA- C

66.0 MBD 12 ETAPA- D

CORRIENTES SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA | SIMULACION DINAMICA
D-101 105,14 108,52 109,06 110,91
TOPE 211,32 211,28 211,3 211,32
PLATO N2 16 287,19 288,27 289,72 289,98
PLATO N2 24 382,77 385,87 382,97 383,01
FLASH 645,50 648,17 648,05 648,18
FONDOS 632,01 632,31 632,21 632,34

Fuente Propia

CUADRO N° 47: CUADRO RESUMEN

CUADRO RESUMEN DE PRINCIPALES CONDICIONES DE OPERACION EN LA UDP

CORRIENTES 66.0 MBD 12 ETAPA- A 66.0 MBD 12 ETAPA-B 66.0 MBD 1° ETAPA-C 66.0 MBD 12 ETAPA- D
SIMULACION DINAMICA SIMULACION DINAMICA SIMULACION DINAMICA SIMULACION DINAMICA

OPERACION MRDM MRDM MRDM MRDM
%ORIENTE 40 40 40 40
%TALARA 60 60 60 60
CARGA , MBD 66 66 66 66

TEMPERATURA,2 F
SALIDA DE HORNO 664,7 664,7 664,7 664,7

D-101 105,14 108,52 109,06 110,91

TOPE 211,32 211,28 211,3 211,32

PLATO N2 16 287,19 288,27 289,72 289,98

PLATO N224 382,77 385,87 382,97 383,01

FLASH 645,5 648,17 648,05 648,18

FONDOS 632,01 632,31 632,21 632,34

PRESIONES , Psig

SALIDA DE HORNO HS-10: 22 22 22 22

ZONA FLASH 10,83 10,893 10,944 11,068

D-101 2,47 2,5622 2,5572 2,6492

REFLUJOS,% de la Carga

REFLUJO TOPE 21,31 18,79 18,4378 17,8484

REFLUJO INTERMEDIO 54,19 61,95 61,8363 61,1469

REFLUJO FONDOS 69,54 69,21 69,6575 69,8348

Fuente Propia
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CUADRO N° 48:

RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA PRIMERA ETAPA
ESTADO DINAMICO- A

SIMULACION NAFTA NAFTA | soLvenTE -3| REFLUIO 1y pposene | REFLUJIO DIESEL | RESIDUAL
LIVIANA PESADA INTERMEDIO DE FONDOS PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 20,42876189 | 123,0425485 | 138,9823628 | 100,6174305 | 1552675046 | 1558133299 | 229,2087899 |312,0366924
5% 33,22644368 133,042289 144,0461808 130,0194007 170,4583573 188,1289937 261,0093655 | 336,255521
10% 35,43299056 | 137,7189236 146,4813879 136,7608961 180,3959661 206,7128297 271,8348275 |350,8347576
20% 47,73795803 | 140,0613783 | 150,7495528 | 142,3984713 | 190,7605263 | 220,4907746 | 281,5886091 | 376,3055786
30% 62,60613158 | 143,5567687 153,5799317 146,3067756 197,8058852 227,6847273 290,2010234 | 395,9761008
40% 75,22570489 | 145,1020923 155,7577439 149,1327803 203,9098274 232,7651006 299,8331817 | 410,6872069
50% 82,00538699 | 147,2155964 | 157,8439345 | 151,7160434 | 209,7589834 | 236,8002426 | 310,1390857 | 427,7925798
60% 101,0934065 | 149,6009115 160,2423769 154,6033919 215,717101 240,6411182 319,9111788 | 451,6648363
70% 109,1041959 | 152,6977207 163,3523641 158,2973683 221,9607133 244,9915119 328,693075 --
80% 114,6938818 | 157,1596855 168,244242 161,4203006 | 228,8752024 | 248,9065914 | 339,1646709 -
90% 121,953724 161,0776243 172,2876343 169,4686188 238,8731273 257,4144781 357,1605705 --
95% 126,9694649 | 168,5275366 180,0445375 173,7662956 245,992913 261,7072853 372,6581547 --
Punto Final Ebullicién | 129,5873069 | 174,2071477 | 190,9030786 | 186,2477705 | 257,518605 | 2752198861 | 3984153906 -
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 --
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 --
Fuente Propia
CUADRO N°49: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA PRIMERA
ETAPA ESTADO DINAMICO-B
NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
SIMULACION LIVIANA pesapa | SOHVENTE 3|\ rermepio | “FROSENE | b ronbos | PFSEN |privARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTMD86 | ASTMD86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 21,7433706 | 131,9850608 | 140,3209376 | 104,9814774 | 156,2334787 | 156,7841069 | 230,0849093 |312,0187603
5% 26,09680678 | 137,0732426 145,190163 131,0912686 | 172,0393773 | 189,7181537 | 262,9966939 |336,2099817
10% 34,58923009 | 140,5156186 | 148,0565816 | 1385556774 | 182,0075482 | 208,2353294 | 273,2441246 |350,8364145
20% 49,45606401 | 143,5827406 | 151,7147856 | 144,5531779 | 192,2029101 | 222,1011529 | 283,0662311 |376,5548648
30% 67,15323071 | 146,4685028 | 1551920373 | 147,6293386 | 199,2147467 | 229,3401703 | 291,7685685 |396,3813731
40% 78,18073098 |  148,822629 157,0876445 | 150,5973239 | 205,300349 | 234,3831431 | 301,4320652 |411,1790282
50% 91,41879957 | 151,1075874 159,309707 153,1827817 | 211,1693755 | 238,508006 | 311,6092947 |428,4208539
60% 105,1718113 |  153,548387 161,8292501 156,226895 | 217,1836028 | 242,3638403 | 321,0898312 |452,2977514
70% 111,4580086 | 156,9093432 | 1650003705 | 158,5014317 | 223,5079587 | 246,0214874 | 329,70928 -
80% 117,346062 | 160,3092861 | 169,8592415 | 163,0603699 | 230,462549 | 250,8414261 | 340,3770499 -
90% 124,6162325 | 1659231785 | 174,5700668 | 170,7797695 | 240,8414187 | 259,1136642 | 3589583515 -
95% 128,9972877 | 170,5827765 | 181,2711356 | 170,7797695 | 247,3543480 | 263,6644953 | 374,7857752 -
Punto Final Ebulliciéon | 130,1630986 | 1759640613 | 191,7342411 | 189,1053511 | 259,9179076 | 278,2741271 | 400,4568528 -
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 --
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 --
Fuente Propia
CUADRO N°50: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA PRIMERA
ETAPA ESTADO DINAMICO- C
SIMULACION NAFTA NAFTA | soLvenTe -3 | REFLUIO 4y pposeng | REFLUIO pieseL | RESIDUAL
LIVIANA PESADA INTERMEDIO DE FONDOS PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTMD86 | ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 21,79239473 [ 132,9508865 143,6286145 105,4467217 156,060537 156,0236452 229,1246807 |311,8491945
5% 26,17941065 139,477673 147,490278 131,7454998 171,8688846 188,3317218 261,2571639 |[336,0882601
10% 34,84615431 | 141,5054056 151,127341 139,3742509 181,8906517 206,8773936 272,2074786 |350,7106341
20% 49,88789028 | 144,9449273 153,8599202 145,5987465 192,137071 220,832924 281,9873526 |376,3096453
30% 68,51205684 | 147,9380281 157,2193781 148,9314199 199,0824629 228,0868807 290,6329778 | 396,1086597
40% 78,9199239 150,3436623 159,0083542 151,901969 205,0376883 233,1810319 300,3022854 | 410,886135
50% 93,20539971 | 152,5986306 161,3287647 154,3952527 210,752528 237,2510939 310,6116026 |428,0643451
60% 106,2387963 155,148307 163,9378567 157,4991137 216,6145756 241,1105037 320,3251737 [ 451,9429653
70% 112,3863612 | 158,2603873 167,4164821 159,7858281 222,782277 245,4948023 329,0908678 -
80% 118,4773192 | 161,3724676 171,6687524 164,6006588 229,6089815 249,459215 339,6963433 -
90% 126,8762344 | 167,4196188 177,2368271 171,714026 239,7340329 257,9135015 358,0425387 --
95% 129,9340526 | 171,3954178 182,3874566 177,9045001 246,5395699 262,2049079 373,7642571 --
Punto Final Ebullicién 130,5633228 176,765168 192,7820919 189,5631458 258,309602 275,9440017 399,486338 -
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 -
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 -

Fuente Propia
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CUADRO N° 51: RESULTADOS PUNTOS DE DESTILACION DE LA PRIMERA
ETAPA ESTADO DINAMICO- D

NAFTA NAFTA REFLUJO REFLUJO RESIDUAL
SIMULACION LIVIANA PESADA SOLVENTE -3 INTERMEDIO KEROSENE DE FONDOS DIESEL PRIMARIO
DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 |ASTM D1160
Punto Inicial de Ebullicion| 22,38460787 | 133,2791497 145,5084693 105,7886592 156,2522864 156,1877364 | 229,0061656 | 311,6482486
5% 26,44604297 | 139,7647216 149,1761214 132,0665766 172,1615879 188,4373263 261,4899127| 335,9060817|
10% 35,19989327 | 141,8715102 152,4446927 139,7189162 182,1781615 207,0808399 272,5635594| 350,5725452)
20% 50,38792975 | 145,4718975 155,230777 146,010693 192,4785964 221,1800879 282,3983568| 376,3070834
30% 70,10203953 | 148,4862455 158,1849374 149,4246502 199,4749841 228,4788863 291,1002967| 396,2491581
40% 79,82606039 | 150,8910797 160,3792235 152,3700203 205,4528121 233,5766484 300,8211136| 411,1080433]
50% 95,8748423 | 153,1113656 162,7436299 154,8038187 211,176856 237,6728241 311,1331288| 428,3784048]
60% 107,352218 [ 155,6822955 165,3632818 157,9142023 217,0460401 241,5382533 320,7819457| 452,2675526
70% 113,2489897 | 158,6998504 168,9037032 160,1964496 223,2251856 245,9386207 329,5263392 --
80% 119,2611951 160,25658 172,7878654 165,0758206 230,0504907 249,9391838 340,2895192| -
90% 127,479948 | 167,8856174 178,7871023 171,9836752 240,2628375 258,3366255 359,0525603| --
95% 130,3288815 [ 171,6743928 183,1541204 178,3540072 246,897523 262,6729116 375,021968 --
Punto Final Ebullicién 130,9284734  177,1067211 193,727481 190,2891543 258,9165582 276,658324 400,7903729 --
% Recuperado 98,5 98,5 98,5 98,5 98,5 98 98,5 -
% Perdida 1 1 1 1 1 1,5 1 --

Fuente Propia

GRAFICO N° 40: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS PRIMERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 41: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS PRIMERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 42: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS PRIMERA ETAPA SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 43: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 44: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS SIMULACION DINAMICA
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En la Primera etapa se aumento mas el reflujo de tope respecto a la segunda etapa

para mantener frio la seccion de los platos del N° 1 al N° 15 y producir en

especificacion la nafta pesada, y al mismo tiempo aumentar la temperatura en el plato

N° 16 con la reduccion del reflujo intermedio, por tal motivo el rendimiento de nafta

pesada y Solvente 3 disminuyo; pero manteniendo el rendimiento del DPM vy en el

diesel se obtuvo mayor rendimiento, manteniendo el reflujo de fondos como en la

segunda etapa, lo cual fueron extraidos de la zona fondos por ende disminuyo el

rendimiento del residual primario.

En esta etapa es de importancia la temperatura del Drum (D-101) por ser baja y un

alto reflujo de tope respecto a la segunda etapa, los resultados fueron convenientes,

ver Cuadro N° 52,
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CUADRO N° 52:

RESULTADOS Y COMPARACION DE PROPIEDADES DE LA PRIMERA ETAPA SIMULACION DINAMICA

Azufre Total, %masa-Laboratorio 0,666 0,00180 0,00180 | 0,00180 | 0,00180 0,016 0,016 0,016 0,016 0,1 MAX | 0,1 MAX | 0,1 MAX | 0,1 MAX
Azufre Total, %masa- Simulacién 0,6796 0,00219 0,00259 | 0,00274 | 0,00283 0,0194 0,0217 0,0225 0,0228 0,0268 0,0278 0,0292 0,0302
% Error -2,03666 | -21,48889 | -43,92222 | -52,22778 | -57,26111 | -21,03750 | -35,54375 | -40,83750 | -42,65625 | --—— | e | o | e
Fuente Propia

Azufre Total, %masa-Laboratorio 0,0795 0,0795 0,0795 0,0795 0,353 0,353 0,353 0,353 1,23 1,23 1,23 1,23
Azufre Total, %masa- Simulacién 0,0772 0,0795 0,0785 0,0791 | 0,3719 0,3789 0,3747 0,3779 |1,3307 | 1,3341 | 1,3319 1,3334
% Error 2,84528 0,03019 1,25912 0,49560 | -5,35127 | -7,33711 -6,14731 | -7,03966 |-8,18699| -8,46341 | -8,28455 | -8,40650

Fuente Propia

Azufre Total, %masa 0,0194 0,0217 |0,0225| 0,0228 | 0,0268 | 0,0278 | 0,0292 | 0,0302 | 0,3719 |0,3789(0,3747|0,3779| 0,3345 0,3448 0,3448 | 0,3448 | 0,3474 | 0,3583 | 0,3543 0,3572
Produccion (8/d) de 66 MBD de carga 1476,9 1198,4 | 1209 | 1216,1 | 884,07 | 889,03 | 815,79 | 734,99 | 17903 |17819|17927| 17957 | 20400 20000 20080 20040 19500 19140 19260 19290
Viscosidad 37,82 C (cp) 0,5980 0,6214 (0,6259| 0,6281 | 0,6611 | 0,6697 | 0,6818 | 0,6903 | 5,1330 |5,2334|5,1673|5,2056 | 3,8448 4,0912 4,0744 | 4,1554 | 4,2848 | 4,5911 | 4,5171 4,5607
Destilacién (2C) 90%V recuperado [ —=--eem [ e | e [ e 172,300 |174,570(177,237|178,787| - | - | - el 354,100 | 356,075 | 355,308 | 356,353 | 355,200 | 357,232 | 356,340 | 357,306

Fuente Propia
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5.2.7. Corrida Especial en Estado Dinamico

En esta corrida especial se evalu6 con una carga de 65.0 MBPD cuyo fin es reducir el
error de las curvas ASTM D-86 de la tercera, segunda y primera etapa de la
simulacién dinamica, respecto al Solvente 3 sin descuidar la optimizacion en el
rendimiento del diesel y demas productos. Los resultados se pueden observar en los

siguientes cuadros ver Cuadros N° 53 y N° 54.

CUADRO N° 53: PERFIL DE RENDIMIENTOS Y TEMPERATURA CORRIDA
ESPECIAL

PERFIL DE RENDIMIENTOS, %Vol I

SNOEIMENEIDEEEANS PERFIL DE TEMPERATURAS (°F) de la Columna T-101
65.0 MBD CORRIDA
CORRIENTES ESPECIAL SIMULACION 22,0 MIBD CORRIDA
231580 CORRIENTES ESPECIAL SIMULACION
GAS UDP 0,14 DINAMICO

NAFTA LIVIANA 14,47 =T 106,70
NAFTA PESADA 1,89 TOPE 21165
SOLVENTE -3 1,14 PLATON2 16 295,89
KEROSENE 15,32 PLATO N2 24 382,25
DIESEL 27,13 FLASH 647,94
RESIDUAL PRIMARIO 39,82 FONDOS 631,98

CUADRO RESUMEN DE PRINCIPALES CONDICIONES DE OPERACION EN LA UDP

65.0 MBD CORRIDA
CORRIENTES ESPECIAL SIMULACION
DINAMICO
OPERACION MRDM
%ORIENTE 40
%TALARA 60
CARGA , MBD 65
TEMPERATURA,2 F
SALIDA DE HORNO 664,7
D-101 106,70
TOPE 211,65
PLATO N2 16 295,89
PLATO N2 24 382,25
FLASH 647,94
FONDOS 631,98
PRESIONES , Psig
SALIDA DE HORNO HS-101 22,00
ZONA FLASH 10,91
D-101 2,45
REFLUJOS,% de la Carga
REFLUJO TOPE 19,84
REFLUJO INTERMEDIO 60,61
REFLUJO FONDOS 70,39

Fuente Propia
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GRAFICO N° 45: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS CORRIDA ESPECIAL SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 46: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS CORRIDA ESPECIAL SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 47: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS CORRIDA ESPECIAL SIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 48: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS CORRIDA ESPECIALSIMULACION DINAMICA
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GRAFICO N° 49: COMPARACION DE RESULTADOS CURVAS ASTM
LABORATORIO VS CORRIDA ESPECIAL SIMULACION DINAMICA.
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5.2.8 Consumo de Vapor en Estado Dindmico

El vapor ingresa al sistema por los despojadores (T-102-A, B, Cy T-103) y por el fondo
de la torre de destilacién (T-101).Las condiciones del vapor es sobre calentado de
presion (150 psig) y temperatura (650° -665 °F). En la Cuadro N° 55 se muestra los

resultados para las diferentes etapas.

5.2.9 Balance de Energia en Estado Dindmico

El balance se realizo en funciéon a las entalpias y flujo molar para las diferentes
etapas y casos; considerando que no hay pérdidas al medio ambiente ademas no hay
generacion de calor solo que hay acumulacion. En la Cuadro N° 56 se muestra los
resultados para la carga, productos, vapores de agua, agua liquida, calores (en el

condensador, Enfriadores) y el Trim Duty.
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CUADRO N° 54: RESULTADOS Y COMPARACION DE PROPIEDADES DE LA CORRIDA ESPECIAL SIMULACION DINAMICA

Azufre Total, %masa-Laboratorio 0,666 0,00180 0,016 0,1 MAX 0,0795 0,353 1,23
Azufre Total, %masa- Simulacion 0,6796 0,00290 0,0245 0,0318 0,0795 0,3757 1,3333
% Error -2,03666 -60,94444 -53,12500 | @ - 0,06289 -6,43059 -8,39837

Azufre Total, %masa 0,0245 0,0318 0,3757 0,3435 0,3545
Produccién (B/d) de 65 MBD de carga 1227,7 742,7 17635 19730 18980
Viscosidad 37,8 °C (cp) 0,6416 0,7044 5,1814 4,1193 4,5190
Destilacion ( °C) 90%V recuperado | 181,33%9 | 355,5243 356,4251

Fuente Propia
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CUADRO N° 55: CUADRO RESUMEN - CONSUMO DE VAPOR SIMULACION DINAMICA

PRODUCCIONES DE VAPORES (Lb/h)|

70.0MBD 32 ETAPA [68.0MBD 22 ETAPA SIMULACION | ¢g o \BD 22 ETAPA- B | 66.0 MBD 12 ETAPA-A | 66.0 MBD 12 ETAPA-B | 66.0 MBD 12 ETAPA- C | 66.0MBD 12 ETAPA-D | 65.0 MBD CORRIDA
LINEA DE VAPORES SIMULACION DINAMICA CON T-103 SIMULACION SIMULACION SIMULACION SIMULACION SIMULACION ESPECIAL SIMULACION

DINAMICA CON T- 103 A A DINAMICA CON T-103 | DINAMICA CON T-103 | DINAMICA CON T-103 | DINAMICA CON T-103 | DINAMICA CON T-103 | DINAMICA CON T-103
Nafta Pesada (T-102-A) 2807,7 2807,7 | 28077 2807,7 584,95 2339,8 2339,8 2339,8 2339,8
Kerosene (T-102-8) 891,57 71325 | 71325 998,56 1943,6 1943,6 1943,6 1943,6 1943,6
Diesel ( T-102-C) 303,05 413,25 | 30994 323,71 292,72 292,72 292,72 292,72 292,72
Solvente 3 (T-103) 858,61 858,6 858.6 1545,5 41213 41213 4722,3 5350 5350
Fondos (T-101) 6285,9 67145 | 67145 6714,5 6000,2 6000,2 6000,2 6000,2 6000,2
Total 11146,83 | 11507,3 | 11403,99 12389,97 12942,8 14697,62 15298,62 15926,32 15926,32

Fuente Propia

Nota: Cuando se realizd la simulacion dinamica para una carga de 68.0 MBPD — A, se presentd Inundacion en el despojador T-102- C por lo
cual se evalud y se concluy6 que el flujo de vapor (resaltado en la Cuadro N°55) en el T-102- C no era el adecuado; por lo tanto se realiz6é con

un flujo de vapor optimo en la simulacién dindmica 68.0 MBPD — A*, sin presentar inundacion.
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CUADRO N° 56: RESULTADOS Y COMPARACION - BALANCE DE ENERGIA SIMULACION DINAMICA

BALANCE DE ENERGIA |
CARGA NAFTA LIGERA NAFTA PESADA SOLVENTE - 3 GASES AGUA del D101
EAPAS | Enalpia 1 Lbmol/h Btu/h omalei2 | mot/h | Bruh | PR | bmoih | oBtwh | PR tbmol/h | | e | emoth | srwh | AR | tbmol/h | Brusm
39 -113043,0787 | 3935,336235 -4,45E+08 -86020,5487 | 1096,70131 | -9,43E+07 |-107844,275( 189,5173556 | -2,04E+07 |[-108875,209| 111,885588 | -1,22E+07 |-62194,6797| 28,3855677 | -1,77E+06 |-122520,612| 599,354296 | -7,34E+07
22-A -113449,5868 | 3811,474977 -4,32E+08 -85976,67453 | 1065,02863 | -9,16E+07 |-107547,886( 157,0539896 | -1,69E+07 |[-108127,422| 97,7960916 | -1,06E+07 |-65051,1882| 25,4534493 | -1,66E+06 |-122291,048| 617,451955 | -7,55E+07
29 - A* -113449,5571 | 3811,474977 -4,32E+08 -85898,15955 | 1043,75143 | -8,97E+07 |-107716,185| 156,3726844 | -1,68E+07 |-108321,255| 97,7992961 | -1,06E+07 |-64992,3005| 25,9862118 | -1,69E+06 |[-122298,401| 611,927729 | -7,48E+07
2-B -113170,3600 | 3821,575386 -4,32E+08 -86391,97124 | 1090,01144 | -9,42E+07 | -108213,02 | 158,9465994 | -1,72E+07 |-110245,054| 85,488692 | -9,42E+06 |-62480,1772| 17,67128 -1,10E+06 | -122485,36 | 672,156118 | -8,23E+07
2-A -117569,8078 | 3656,491211 -4,30E+08 -87261,66447 | 1059,01423 [ -9,24E+07 |-104958,513( 137,1290337 | -1,44E+07 |[-110897,297| 78,7243739 | -8,73E+06 |-60553,3091| 19,7907607 | -1,20E+06 |-122530,669| 661,869751 | -8,11E+07
2-B -117562,3852 | 3656,491211 -4,30E+08 -90837,60853 | 1147,03286 | -1,04E+08 |-108204,109( 110,5786104 | -1,20E+07 [-111523,445| 78,7008264 | -8,78E+06 |-60997,0286| 24,3964001 | -1,49E+06 |-122467,836| 661,395435 | -8,10E+07
2-C -117577,453 | 3656,491211 -4,30E+08 -92001,80888 | 1173,90893 | -1,08E+08 |-108699,455| 110,1881857 [ -1,20E+07 |-112392,642| 71,6243273 | -8,05E+06 |-61028,2569| 24,1693676 | -1,48E+06 |[-122457,793| 661,215448 | -8,10E+07
2-D -117586,2066 | 3656,491211 -4,30E+08 -93131,55753 | 1203,67537 | -1,12E+08 |-108860,935| 110,6534968 [ -1,09E+05 |-112968,587| 64,1632469 | -7,25E+06 |-61320,5722| 27,9564367 | -1,71E+06 [-122423,304| 661,168519 | -8,09E+07
C-E -117586,7816 | 3601,268371 -4,23E+08 -92999,84358 | 1262,88061 | -1,17E+08 |-109901,541| 110,5833887 | -1,22E+07 |-113958,853| 64,2216135 | -7,32E+06 |-60418,4673| 13,8316903 | -8,36E+05 [-122501,609| 661,315563 | -8,10E+07
KEROSENE DIESEL RESIDUAL PRIMARIO

EIARAS | mnialpia | Lb-mol/h Btu/h eipia | wmoi/n | Bwh | 12| bmol/h | Bt/
32 -129373,5523 | 829,5753415 -1,07E+08 -167684,1493 | 814,953863 | -1,37E+08 |-251913,745| 885,6544927 | -2,23E+08
22-A -126774,3586 | 787,3539938 -9,98E+07 -167173,45 | 852,287126 | -1,42E+08 |-253736,918| 858,3695948 | -2,18E+08
22 - A* -126619,0695 | 791,6036598 -1,00E+08 -166669,6144 | 860,544538 | -1,43E+08 |-253953,732| 855,088385 | -2,17E+08

2-B -127568,4051 | 783,5264179 -1,00E+08 -167044,7002 | 863,493241 | -1,44E+08 |-254191,017| 850,4828668 | -2,16E+08

2-A -129405,1888 | 758,7528083 -9,82E+07 -166990,0898 | 874,611144 | -1,46E+08 |-252529,708| 822,8407371 | -2,08E+08

2-B -130014,6887 | 763,9822916 -9,93E+07 -167591,1889 | 865,836376 | -1,45E+08 |-252890,505| 816,3901408 | -2,06E+08

2-C -129873,9293 | 747,4779307 -9,71E+07 -167241,0539 | 874,339663 | -1,46E+08 |-252631,029| 820,2505357 | -2,07E+08

2-D -130045,1187 | 745,7770358 | -96985638,93 | -167531,756 | 874,235382 | -146463662 | -252752,517| 817,1328974 | -206534475
C-E -130332,5384 | 723,2779521 | -94267461,77 |-167492,1435 | 859,473636 | -143956506 | -252912,049| 806,1323275 | -203882626

T-102-A T-102-B T-102-C T-103 Vapor de Fondos

FIAPAS 1 Ealpia | omoi/h | Btum | @R T bmoih | B | 9L bmoh | B | e bmoh | Bteh | (P | bmolh | Btu/h
3¢ -99339,4857| 155,854966| -1,55E+07| -99339,4857 49,490017| -4,92E+06| -99339,4857| 16,8219277| -1,67E+06| -99339,4857| 47,6604272| -4,73E+06| -99204,1226| 348,923581| -3,46E+07
22-A -99339,4857| 155,854967| -1,55E+07|-99339,4857| 39,5920137| -3,93E+06|-99339,4857| 22,9389925| -2,28E+06|-99339,4857| 47,6604275( -4,73E+06| -99204,1226| 372,713827| -3,70E+07
22 - A* -99339,4857| 155,854965| -1,55E+07| -99339,4857| 39,5920133| -3,93E+06| -99339,4857| 17,2042442| -1,71E+06| -99339,4857| 47,660427| -4,73E+06| -99204,1226| 372,713823| -3,70E+07
2°-B -99339,4857| 155,854964| -1,55E+07|-99339,4857| 55,4288183| -5,51E+06|-99339,4857| 17,9688771| -1,79E+06|-99339,4857| 85,7887681| -8 52E+06|-99204,1226| 372,713821| -3,70E+07

2-A -99339,4857| 32,4697843| -3,23E+06| -99339,4857| 107,888236| -1,07E+07|-99339,4857| 16,2484529| -1,61E+06|-99339,4857 228,77005( -2,27E+07|-99204,1226| 333,063417| -3,30E+07
12-B -99339,4857| 129,879137| -1,29E+07|-99339,4857 107,888236| -1,07E+07|-99339,4857| 16,2484528| -1,61E+06|-99339,4857| 228,770049| -2,27E+07|-99204,1226| 333,063416 -3,30E+07

2-C -99339,4857| 129,879136( -1,29E+07|-99339,4857| 107,888235| -1,07E+07|-99339,4857| 16,2484527| -1,61E+06|-99339,4857| 262,132346( -2,60E+07|-99204,1226| 333,063413| -3,30E+07
12-D -99339,4857| 129,879135]| -12902256,3| -99339,4857| 107,888235]| -10717669,6| -99339,4857| 16,2484526| -1614129,17| -99339,4857| 300,260686| -29828042,3| -99204,1226| 333,063412 -33041596
C-E -99339,4857| 129,879135( -12902256,3( -99339,4857| 107,888235| -10717669,6| -99339,4857| 16,2484526| -1614129,17| -99339,4857| 300,260686( -29828042,3| -99204,1226| 333,063412| -33041596

Fuente Propia
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El Cuadro N° 56 ademdas muestra una comparacion de las Energias entrantes y

salientes asi como la Acumulacion.

CUADRO N° 56: RESULTADOS Y COMPARACION - BALANCE DE ENERGIA
SIMULACION DINAMICA

Enfriadores Al| Enfriadores |Condensador Al S~ E o E q A I . s
ETAPAS plato 16 Al plato 24 Drump 101 v nergia nergia our cumulacion
Btu/h Btu/h Btu/h Btu/h Btu/h Btu/h Btu/h
32 1,57E+07 7,97E+07 6,17E+07 -1,37E+07 -5,20E+08 -5,12E+08 -7,81E+06
22-A 1,61E+07 8,08E+07 5,49E+07 -1,37E+07 -5,09E+08 -5,05E+08 -4,95E+06
29 - A¥ 1,60E+07 8,05E+07 5,46E+07 -1,37E+07 -5,09E+08 -5,03E+08 -5,58E+06
2°-B 1,25E+07 8,10E+07 6,01E+07 -1,37E+07 -5,14E+08 -5,11E+08 -3,40E+06
12 -A 5,22E+06 8,00E+07 6,73E+07 2,94E+05 -5,01E+08 -4,97E+08 -3,57E+06
12-B 6,98E+06 7,92E+07 6,98E+07 2,94E+05 -5,11E+08 -5,02E+08 -8,25E+06
12-C 6,00E+06 7,98E+07 7,71E+07 2,94E+05 -5,14E+08 -4,98E+08 -1,58E+07
12-D 6,12E+06 7,96E+07 8,25E+07 2,94E+05 -5,18E+08 -4,84E+08 -3,39E+07
C-E 2,77E+06 7,87E+07 7,58E+07 2,94E+05 -5,11E+08 -5,04E+08 -7,73E+06

Fuente Propia

5.2.10 Especificacién Técnica de Productos de Destilados Medios — Petroperu

Los productos a comercializar en Refineria Talara sin pasar por otros procesos, previo
con tratamiento quimico que se obtienen de la Unidad de Destilacion Primaria son el
Solvente 1, y Solvente 3. Sin embargo, la Nafta pesada y el Diesel se mezclan en una
linea cuyo nombre se dice en planta “La Linea de Diesel” con direccion al Pool de
Diesel para luego ser mezclado con LVGO producto que se obtiene de la Unidad
Destilacion al Vacio, LCO producto que se obtiene de la Unidad de FCC, DPM y

Biodiesel.

Los resultados de especificacion que se obtienen de la evaluacion de la tercera,
segunda y primera (Etapa-Casos) en estado dindmico y corrida especial seran
comparadas con la especificacion técnica de productos de Petroperd ver Cuadro N°
57, en este cuadro se observara el Solvente 3, DPM y la Linea de Diesel que se

analizara en dos casos:

¢ Linea de Diesel (Nafta Pesada + Diesel).

¢ Linea de Diesel (Nafta Pesada + Diesel + Solvente 3).
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Este andlisis se habia realizado respectivamente en cada (Etapa — Caso) de una
manera ilustrativa solo para la linea de Diesel sin embargo en la Cuadro N° 57 es un

analisis para los Destilados Medios.

5.2.11 Calidad de Fraccionamiento

Para evaluar la calidad de fraccionamiento se utilizara un procedimiento practico para
definir el grado de fraccionamiento entre dos corrientes laterales consecutivas
(productos) de la Unidad de Destilacién Primaria, consiste en determinar la diferencia
de Temperaturas ( en curvas ASTM) entre la del 95% de destilado del producto mas

ligero y la del 5% de destilado del producto mas pesado.

Si la Temperatura del 5% es mayor que la del 95% esta diferencia se denomina GAP y
si la Temperatura del 5% es menor que la del 95% esta diferencia se denomina

OVERLAP.

La evaluacion se realizo para todas las Etapas — Casos en estado dinamico y se

comparo con el informe Técnico N° TECT-IP-017-2010, ver Cuadro N° 59.

5.2.12 Porcentaje de Inundacién de las Bandejas de la T-101
La evaluacién de la simulacion en estado dinamico para cada Etapa — caso, analiza en
cada bandeja el maximo porcentaje de Inundacién y en consecuencia un analisis de

bandejas entre los cortes laterales, ver Cuadro N° 58 y Cuadro N° 60.
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CUADRO N° 57: CUADRO RESUMEN ESPECIFICACION TECNICA DE PRODUCTOS DE DESTILADOS MEDIOS — PETROPERU

70.0 MBD CON T-103 68.0 MBD CON T-103 68.0 MBD CON T-103 66.0 MBD CON T-103 66.0 MBD CON T-103 66.0 MBD CON T-103 66.0 MBD CON T-103 65.0 MBD CON T-103
ESPECIFICACION DE PRODUCTOS (SIMULACION DINAMICO) | (SIMULACION DINAMICO) - A* | (SIMULACION DINAMICO) -B| (SIMULACION DINAMICO)-A | (SIMULACION DINAMICO)-B | (SIMULACION DINAMICO)-C | (SIMULACION DINAMICO)-D | (SIMULACION DINAMICO)
Min Max
Punto de Inflamaci 78 - 32,0199 | 30,7583 32,8707 [ 32,7823 33,9624 36,2505 | 37,2271 | 38,7021
Destilacién,°C
50% V recuperado 177 158,9287 156,6801 159,4926 157,8439 159,3097 161,3288 162,7436 166,3960
90% V recuperado 190 176,3571 174,2959 176,1125 172,3000 174,5701 177,2368 178,7871 181,3359
Azufre total,% masa 0.1 0,0266 0,0245 0,0266 0,0268 0,0278 0,0292 0,0302 0,0318
Min  Max
Punto de Inflamaci 43 - 59,4521 55,0577 56,2402 57,1931 58,2984 58,2184 58,4151 59,0605
Destilacién, °C
10% V recuperado 200 183,6977 177,3037 179,0127 180,3960 182,0075 181,8907 182,1782 183,1231
Punto Final 300 265,8931 259,6060 259,7328 257,5186 259,9179 258,3096 258,9166 258,8545
Azufre total,% masa . 025 0,0857 0,0765 0,0774 0,0772 0,0795 0,0785 0,0791 0,0795
Min Max L-D+sol-3 |L-Dsinsol-3 L-D +sol-3 L-D sin sol-3 L-D +sol-3 L-D sin sol-3 L-D +sol-3 L-Dsinsol-3 L-D +sol-3 L-Dsin sol-3 L-D +sol-3 L-Dssin sol-3 L-D +sol-3 L-Dsin sol-3 L-D +sol-3 L-D sin sol-3
Punto de Inflamacién, °C 52.0 - 52,0876 | 59,8684 | 54,8928 76,0352 56,3320 | 72,9116 | 56,5365 | 89,3412 62,8179 | 99,4321 | 63,6833 98,9227 65,9499 | 98,7949 | 65,6706 | 97,9575
Destilacion, °C
90% V recuperado 282 360 354,0993 | 355,7108 | 353,5030 354,8469 354,2892 355,4938 354,1000 355,2000 356,0747 357,2316 355,3079 356,3398 356,3534 357,3062 355,5243 | 356,4251
Nimero de Cetano 45 - 56,4085 | 55,0969 | 55,6214 54,4488 55,4848 | 54,4772 | 55,8352 | 54,8400 | 55,4552 | 54,3711 | 55,3003 | 54,3545 | 55,1946 | 54,3490 | 55,1624 | 54,3368
Azufre total,% masa 0,5 0,3083 0,3254 0,3070 0,3216 0,3103 0,3213 0,3345 0,3474 0,3448 0,3583 0,3448 0,3543 0,3448 0,3572 0,3435 0,3545
Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp) Viscosidad 37,8 °c (cp)
viscosidad Cinematicaad02c 1.7 4.1
36482 | 45305 | 37302 | 4,2569 3,8003 | 42738 | 38448 | 42848 | 40912 | 45911 | 40744 | 45171 | 41554 | 45607 | 41193 | 45190

Fuente Propia

Nota: La Linea de Diesel

(L-D) estd compuesta por Nafta Pesada + Diesel, cortes laterales de la Torre de Destilacién Primaria (T-101).
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CUADRO N° 58: MAX PORCENTAJE DE INUNDACION DE BANDEJAS
SIMULACION ESTADO DINAMICO DE LA T-101

s;;i";: Tipode plato | 70-OMBD | 680MBD | 68OMBD | 6.0MBD | G6.0MBD | 66.0MBD | 66.0MBD ?:EgzstD
e 32 ETAPA |22 ETAPA- A* |22 ETAPA- B| 12 ETAPA- A |12 ETAPA- B| 12 ETAPA- C |12 ETAPA- D

Inundacion ESPECIAL
1 Bubble Cap | 68,9348791 | 68,93487909 | 68,9348791 | 77,50265158| 77,5026516 | 77,50265158| 77,50265158| 77,50265158
2 Bubble Cap | 63,6074049 | 63,60740495 | 63,6074049 | 66,06860181 | 66,0686018 | 66,06860181| 66,06860181| 66,06860181
3 Bubble Cap | 64,3186919 | 64,31869193 | 64,3186919 | 66,73686223 66,7368622 | 66,73686223| 66, 73686223 66,73686223
4 Bubble Cap | 64,4373727 | 64,43737274 | 64,4373727 | 66,86516611 | 66,8651661 | 66,86516611| 66,86516611| 66,86516611
5 Bubble Cap | 64,4185473 | 64,41854731 | 64,4185473 | 66,87048942 | 66,8704894 | 66,87048942 | 66,87048942 | 66,87048942
6 Bubble Cap |64,36951100] 64,369511 | 64,369511 | 66,8413232 | 66,8413232 | 66,8413232 | 66,8413232 | 66,8413232
7 Bubble Cap | 64,3119261 | 64,31192607 | 64,3119261 | 66,79609559 | 66,7960956 | 66,79609559| 66, 79609559 66,79609559
8 Bubble Cap | 57,4054096 | 57,40540963 | 57,4054096 | 59,60403715| 59,6040371 | 59,60403715| 59,60403715| 59,60403715
9 Bubble Cap | 64,1705676 | 64,17056756 | 64,1705676 | 66,65906167 | 66,6590617 | 66,65906167 | 66,65906167| 66,65906167
10 Bubble Cap | 57,2217715 | 57,22177155 | 57,2217715 | 59,41162091 | 59,4116209 | 59,41162091 | 59,41162091| 59,41162091
1 Bubble Cap | 63,5832167 | 63,58321668 | 63,5832167 | 66,03691081 | 66,0369108 | 66,03691081 | 66,03691081| 66,03691081
1 Bubble Cap | 63,1954971 | 63,19549715 | 63,1954971 | 65,62420365| 65,6242036 | 65,62420365) 65,62420365| 65,62420365
13 Bubble Cap | 62,7594143 | 62,75041433 | 62,7504143 | 65,14939314| 65,1493931 | 65, 14939314 65, 14939314| 65,14939314
14 Bubble Cap | 62,7292625 | 62,72926254 | 62,7292625 | 65,11148837 | 65,1114884 | 65,11148837| 65, 11148837 65,11148837
15 Bubble Cap | 52,5196253 | 52,51962535 | 52,5196253 | 54,38693639| 54,3869364 | 54,38693639 54,38693639 54,38693639
N. Ligera- N Pesada | 62,5322065 | 62,53220652 | 62,5322065 | 65,31098947 | 65,3109895 | 65,31098947| 65,31098947 | 65,31098947
16 Bubble Cap | 64,9614911 | 64,96149114 | 64,9614911 | 66,17711947| 66,1771195 | 66,17711947| 66,17711947| 66,17711947
17 Bubble Cap | 62,3166737 | 62,31667375 | 62,3166737 | 63,05511382| 63,0551138 | 63,05511382 | 63,05511382 | 63,05511382
18 Bubble Cap | 71,2596498 | 71,25064983 | 71,2506498 | 71,78938536| 71,7893854 | 71,78938536| 71,78938536) 71,78938536
19 Bubble Cap | 60,8318426 | 60,83184265 | 60,8318426 | 61,32760315| 61,3276031 | 61,32760315 61,32760315 61,32760315
20 Bubble Cap | 60,0430086 | 60,04300863 | 60,0430086 | 60,46647754| 60,4664775 | 60,46647754] 60,46647754] 60,46647754
21 Bubble Cap | 58,2806037 | 58,28060374 | 58,2806037 | 58,94996658| 58,0499666 | 58,94996658| 58,94996658| 58,94996658
2 Bubble Cap | 57,6368658 | 57,63686584 | 57,6368658 | 58,44062915 | 58,4406292 | 58 44062915 58,44062915| 58,44062915
23 Bubble Cap | 47,7640994 | 47,76409937 | 47,7640994 | 49,61474586| 49,6147459 | 49,61474586| 49,61474586| 49,61474586
N.Pesada- Kerosene | 60,3867794 | 60,38677937 | 60,3867794 | 61,22763012 61,2276301 | 61,22763012 61,22763012| 61,22763012
2 Bubble Cap | 85,0313295 | 85,03132947 | 85,0313295 | 87,07719406| 87,0771941 | 87,07719406| 87,07719406| 87,07719406
25 Bubble Cap | 96,0518333 | 96,05183328 | 96,0518333 | 97,13241769| 97,1324177 | 97,13241769| 97,13241769] 97,13241769
2% Bubble Cap | 85,8006802 | 85,8006802 | 85,8006802 | 87,26339118| 87,2633912 | 87,26339118| 87,26339118| 87,26339118
27 Bubble Cap | 85,045735 | 85,04573499 | 85045735 |86,55206965| 86,5520697 | 86,55206965 | 86,55206965| 86,55206965
28 Bubble Cap | 81,9387077 | 81,93870775 | 81,9387077 | 83,61084717 | 83,6108472 | 83,61084717| 83,61084717 | 83,61084717
29 Bubble Cap | 80,421334 | 80,42133402 | 80,421334 |82,16006165| 82,1600616 | 82, 16006165 82, 16006165| 82,16006165
30 Bubble Cap | 59,0239736 | 59,02397363 | 59,0239736 | 61,69700678| 61,6970068 | 61,69700678| 61,69700678| 61,69700678
Kerosene - Diesel | 81,9019419 | 81,90194191 | 81,9019419 | 83,64185546 83,6418555 | 83,64185546| 83,64185546 | 83,64185546

31 Bubble Cap | 56,6027769 | 56,60277687 | 56,6027769 | 59,545736 | 59,545736 | 59,545736 | 59,545736 | 59,545736
2 Bubble Cap | 54,8081255 | 54,80812551 | 54,8081255 | 57,0564498 | 57,0564498 | 57,0564498 | 57,0564498 | 57,0564498
33 Bubble Cap | 54,2823853 | 54,2823853 | 54,2823853 | 55,96015397| 55,960154 | 55,96015397 | 55,96015397 | 55,96015397
34 Bubble Cap | 13,9098325 | 13,00983249 | 13,9098325 | 14,70228426| 14,7022843 | 14,70228426| 14, 70228426 14,70228426
Diesel - Zona Flash 44,90078 | 44,90078004 | 44,90078 |46,81615601| 46,816156 | 46,81615601| 46,81615601| 46,81615601

35 Sieve | 89,8071096 | 89,80710959 | 89,8071096 | 95,17881703| 95,178817 | 95,17881703| 95,17881703| 95,17881703
36 Sieve | 83,3281696 | 83,32816955 | 83,3281696 | 86,58209455 | 86,5820945 | 86,58209455 | 86,58209455 | 86,58209455
37 Sieve | 758302194 | 75,83021938 | 75,8302194 | 79,83263809] 79,8326381 | 79,83263809 | 79,83263809| 79,83263809
38 Sieve | 61,4674326 | 61,46743258 | 61,4674326 | 64,73441811| 64, 7344181 | 64,73441811 | 64,73441811| 64,73441811
ZonaFlash- Fondos | 77,6082328| 77,60823278| 77,6082328| 81,58199194| 81,5819919| 81,58199194| 81,58199194] 81,58199194

Fuente Propia
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CUADRO N° 59: FRACCIONAMIENTO ENTRE CORTES DE LA COLUMNA T-101 EXPRESADO EN TERMINOS DE GAP / OVERLAP (°C)

GAP / OVERLAP (°C) 70.0MBD 70.0 MBD 68.0 MBD 22 | 68.0 MBD 68.0 MBD 66.0 MBD 66.0 MBD 66.0 MBD 66.0 MBD 66.0 MBD 65.0 MBD
32 ETAPA | (TECT-IP-017-2010) ( ETAPA-A* 22 ETAPA- B | (TECT-IP-017-2010) |12 ETAPA- A (12 ETAPA-B |12 ETAPA- C |12 ETAPA- D | (TECT-IP-017-2010) | CORRIDA ESPECIAL

Nafta Liviana - Nafta Pesada 8,284 5 6,676 7,665 4 6,073 8,076 9,544 9,436 1 11,410
Nafta Pesada - Solvente- 3 -30,953 [ 0 - -33,448 -29,235 | - -24,481 -25,393 -23,905 -22,498 | 0 - -20,353
Solvente -3 - Kerosene -10,353 | - -5,336 -7,317 | - -7,317 -9,232 -10,519 -10,993 | 000 - -11,677
Nafta Pesada - Kerosene 0,212 13 0,011 0,018 11 1,931 1,457 0,473 0,487 8 0,189
Kerosene - Diesel 12,884 10 14,573 14,567 12 15,642 15,642 14,718 14,592 9 14,523
Diesel - Residual Primario -39,716 -83 -47,252 -36,250 -80 -36,403 -38,576 -37,676 -39,116 -77 -37,770

Fuente Propia

CUADRO N° 60: PORCENTAJE DE INUNDACION SIMULACION ESTADO DINAMICO VS INFORME TECNICO N° TECT-IP-017-2010

Porcentaje de Inundaclén 70.0MBD 70.0 MBD 68.0MBD | 68.0 MBD 68.0 MBD 66.0MBD | 66.0MBD | 66.0MBD | 66.0 MBD 66.0 MBD 65.0 MBD CORRIDA
32 ETAPA | (TECT-IP-017-2010) |22 ETAPA- A*| 22 ETAPA-B| (TECT-IP-017-2010) |12 ETAPA- A | 12 ETAPA- B|12 ETAPA- C |12 ETAPA- D | (TECT-1P-017-2010) ESPECIAL
Nafta Liviana - Nafta Pesada 62,532 81,7 62,532 62,532 65,311 65,311 65,311 65,311 69,8 65,311
Nafta Pesada - Kerosene 60,387 62,8 60,387 60,387 59,5 61,228 61,228 61,228 61,228 56,9 61,228
Kerosene - Diesel 81,902 73,2 81,902 81,902 70,8 83,642 83,642 83,642 83,642 68,9 83,642
Diesel -Zona Flash 44,901 39,8 44,901 44,901 38,6 46,816 46,816 46,816 46,816 37,6 46,816
Zona Flash - Fondos 77,608 110,3 77,608 77,608 106,9 81,582 81,582 81,582 81,582 104,2 81,582

Fuente Propia
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5.3. Obtencion de Correlaciones para el control de las propiedades de los

destilados medios de la Unidad de Destilaciéon Primaria

5.3.1 Informacion Base

Se utiliza como base de datos las corridas de prueba realizada en la UDP entre los
meses de Febrero 2009 y Junio 2010, las cuales presentan diferentes caracteristicas
como dieta en la carga, °API, volumen de carga entre otros. Las condiciones de

Operacion Generales se muestran en el cuadro N° 61:

CUADRO N° 61: CORRIDAS DE PRUEBA EN LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

# DE PRUEBA PARAMETROS DE OPERACION

1 Tipo de Dieta: 60% Talara + 40% Oriente
Volumen:68 MBbls, API Carga: 29,9
> Tipo de Dieta: 60% Talara + 40% Oriente
Volumen:70 MBbls, API Carga: 29,7
3 Tipo de Dieta: 50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% Corvina Albacora
Volumen:65 MBbls, API Carga: 30,1
4 Tipo de Dieta: 50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% Corvina Albacora
Volumen:68 MBbls, API Carga: 30,0
5 Tipo de Dieta: 50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% Corvina Albacora
Volumen:68 MBbls, API Carga: 31,0
6 Tipo de Dieta: 70% Talara + 30% BPZ
Volumen: 60 MBbls, API Carga: 32,4
7 Tipo de Dieta: 70% Talara + 30% BPZ
Volumen: 60 MBbls, API Carga: 32,5
8 Tipo de Dieta: 70% Talara + 30% BPZ
Volumen: 60 MBbls, API Carga: 32,6
9 Tipo de Dieta: 70% Talara + 30% BPZ
Volumen: 60 MBbls, API Carga: 32,4
10 Tipo de Dieta: 60% Talara - 40% Leona 24
Volumen: 60 MBbls, API Carga: 31,5

Fuente: Petroperu

5.3.2 Modelamiento Matematico
Mediante el control estadistico de los procesos la Refineria puede crear sus propios
modelos sencillos de aplicacion puntual, especificos para cada proceso. Suponiendo

gue la ecuacion, la cual debemos, resolver tenga esta forma:

y=my; XX; +my; XX, +mg Xx3+b
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Debemos utilizar la regresion lineal maltiple, resolviéndola mediante el método de los

minimos cuadrados. Las ecuaciones a resolver serian las siguientes:

Zy=nb+mlzx1+m22x2+m32x3
Zx1y=b2x1+m12xf+m22xlxz +m3zzx1x3
szyzbez +mlzx1x2+m22x§+m32x2x3
Zx3y=b2x3 +mlzx1x3+mzzx2x3+m32x§

El coeficiente de determinaciéon mdltiple (r?), compara los valores y calculados y reales,
y los rangos con valor de 0 a 1. Si es 1, hay una correlacién perfecta en la muestra, es
decir, no hay diferencia entre el valor y calculado y el valor y real. En el otro extremo,
si el coeficiente de determinacion es 0, la ecuacidon de regresion no es (til para
predecir un valor. Existen otros parametros de evaluacion para determinar si al obtener
un r? alto, la correlacion obtenida no ha sido producida al azar, suponiendo que en la

realidad no exista ninguna correlacion.

5.3.3 Obtencién de las correlaciones de las propiedades del Diesel

Dado los resultados obtenidos, mediante regresion lineal multiple se puede simular
con ecuaciones obtenidas de datos reales cual serda el valor del API, %Azufre del
Diesel, Viscosidad cinematica, Punto de Inflamacién y 90% vol. recuperado; en funcién

de las principales caracteristicas de la carga y condiciones de operacién de la unidad.

Correlacion para el °API del Diesel

En el cuadro N° 62 reunimos los datos de °API de la carga a UDP, Temperatura del
plato N° 30, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101, Presion del Despojador
de Diesel, Vapor de inyeccién a la Torre, vapor de despojamiento del despojador de
Diesel y % de extraccion del Diesel; y luego los correlacionamos con el resultado del

API del Diesel:
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CUADRO N° 62: DATOS PARA ECUACION N°1 (PREDICCION DEL APlpieseL)

# DE PRUEBA | °APl carca TpLaTo30 TtoPE Pp-101 Pb-102c | VvaPoR T-101 | VvaPOR DESP. | Y0PpIESEL

°APIpieseL

°F °F PSIG PSIG LB/HR LB/HR %
4592,53
29,7 531,8 21127 24 10,14 4804,88 231,6 24,15 32,5
30,1 544,1 208,98 | 24 10,4 4807,11 250,7 26,16 31,6
30 548,8 211,09 24 10,68 4856,33 252 26,39 31
31 552,1 210,92 | 24 12,32 4900,94 249,4 24,07 34
32,4 557,2 213,38 | 2,49 | 10,28 4511,94 230,2 31,67 29,9
32,5 559,8 210,21 | 2,49 | 11,75 4487,4 229,6 34,47 30,3
32,6 547,5 212,15 2,51 9,24 4496,32 250,7 29,5 30,8
32,4 555,94 |212,15| 2,51 9,89 4489,63 231,6 32,12 29,7
31,5 540,7 212,15 2,3 10,62 4478,47 232,2 23,56 31,7

Fuente: Petroperu

Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N°62, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 1:

pesp.) - 0,64815769*(%PpieseL) + 54,565992

OAPlpeseL = -0,30334065*(°AP| carca) - 0,01871945*(Tpiato 30) - 0,16771701%(Trope) +
24,5534467*(Pp.101) + 1,2110787*(Pp.102c) - 0,00479061*(Vyapor T-101) - 0,00086166*(Vyapor

r’=0,9974

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el °APlpesec

calculado con el °APIpese. real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N°50.

GRAFICO N°50: % DE ERROR DEL API DIESEL
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Correlacion para el contenido de Azufre en el Diesel

Ahora, aplicamos el mismo analisis para la obtencion de una ecuacidon para el
contenido de azufre en el Diesel; en este caso consideramos °API de la carga a UDP,
Temperatura del plato N° 30, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101,
Presion del Despojador de Diesel, Vapor de inyeccion a la Torre, vapor de
despojamiento del despojador de Diesel y % de extraccién del Diesel; y luego los

correlacionamos con el resultado del contenido de azufre en el Diesel:

CUADRO N° 63: DATOS PARA ECUACION N° 2 (PREDICCION DE PPM SpieseL)

PRUEBA  cmn OO Troe  Pown  Poume RN YO gppoce | PPM
oF oF FSIG PSIG LB/HR %
4592,53
29,7 531,8 211,27 2,4 10,14 4804,88 231,6 24,15 3530
30,1 544,1 208,98 2,4 10,4 4807,11 250,7 26,16 2820
30 548,8 211,09 2,4 10,68 4856,33 252 26,39 2600
31 552,1 210,92 2,4 12,32 4900,94 249,4 24,07 3340
32,4 557,2 213,38 2,49 10,28 4511,94 230,2 31,67 970
32,5 559,8 210,21 2,49 11,75 4487,4 229,6 34,47 750
32,6 5475 212,15 2,51 9,24 4496,32 250,7 29,5 890
32,4 555,94 212,15 2,51 9,89 4489,63 231,6 32,12 850
31,5 540,7 212,15 2,3 10,62 4478,47 232,2 23,56 4590

Fuente: Petroperu
Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 63, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 2:

PPM Spgse. = 281,107377*CAPI carea) - 7,79222819%Tpiato 20) - 98,1784827*(Trope) -
11556,427*(Pp.101) - 45,356172*(Pp.102c) + 1,5943794*(Vyapor T-101) - 28,141779*(Vvaror
pesp) - 183,031113*(%PpieseL) + 51536,83779

r’=0,9995

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos la PPM Speser

calculada con la PPM SpeseL real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 51.
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GRAFICO N° 51: % DE ERROR DEL CONTENIDO DE AZUFRE DEL DIESEL
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Correlacion para la Viscosidad Cinemética del Diesel

Ahora, aplicamos el mismo andlisis para la obtencibn de una ecuacion para la
viscosidad cinematica del Diesel; en este caso consideramos °API de la carga a UDP,
Temperatura del plato N° 30, Temperatura de Tope, Presién en la zona Flash, Presién
del Despojador de Diesel, Vapor de inyeccion a la Torre, vapor de despojamiento del
despojador de Diesel y % de extraccion del Diesel; y luego los correlacionamos con el

resultado la viscosidad cinematica del Diesel:

CUADRO N° 64: DATOS PARA ECUACION N° 3 (PREDICCION DE LA VISC.piseL)

PF? UDEI?B A ;A';ZL Triato30 Trope Pb-102¢c v _ V::;:R %Ppiese. | VISCOSIDADDpiesEL

°F °F LB/HR % CST
1 29,9 549,6 211,09 9,78 10,37 4592,53 228,9 24,24 5,88
2 29,7 531,8 211,27 9,53 10,14 4804,88 231,6 24,15 5,68
3 30,1 544,1 208,98 9,83 10,4 4807,11 250,7 26,16 5,93
4 30 548,8 211,09 | 10,03 10,68 4856,33 252 26,39 5,51
5 31 552,1 210,92 | 11,71 12,32 4900,94 2494 24,07 5,72
6 32,4 557,2 213,38 9,8 10,28 4511,94 230,2 31,67 6,95
7 32,5 559,8 210,21 | 11,11 11,75 4487,4 229,6 34,47 6,15
8 32,6 547,5 212,15 8,83 9,24 4496,32 250,7 29,5 5,53
9 32,4 555,94 212,15 9,39 9,89 4489,63 231,6 32,12 6,45
10 31,5 540,7 212,15 | 10,31 10,62 4478,47 232,2 23,56 6,17

Fuente: Petroperu
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Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 64, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 3:

VISCOSIDADpiese. =  -0,27753246*CAPI  carea) + 0,05006778(Teiato  30) -
0,05896904*(TropE) + 7,55520704*(PzonaFLASH) -7,60802047*(Pp-102c) +
0,00453687*(Vvapor T-101) - 0,05287208*(Vvapor pesp) + 0,13844615*(%Ppesel) -
8,006625698

r’=0,9733
Para comprobar la exactiud de la ecuacion obtenida, comparamos la
VISCOSIDADpeseL calculada con la ViscosidadlpieseL real, obteniéndose lo siguiente.

Ver grafico N° 52.

GRAFICO N° 52: % DE ERROR DE LA VISCOSISDAD DEL DIESEL
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Correlacion para el Punto Flash del Diesel

Ahora, aplicamos el mismo andlisis para la obtencion de una ecuacion para el punto
FLASH del Diesel; en este caso consideramos °API de la carga a UDP, Temperatura
del plato N° 30, Temperatura de Tope, Presién en la zona Flash, Presion del

Despojador de Diesel, Vapor de inyeccién a la Torre, vapor de despojamiento del
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despojador de Diesel y % de extraccion del Diesel; y luego los correlacionamos con el

resultado del punto de FLASH del Diesel:

CUADRO N° 65: DATOS PARA ECUACION N° 4 (PREDICCION DEL FLASHpieseL)

# DE °APl  TpLaTo Pzona  Po- Vvapor  Vvapor
PRUEBA | carca 30 Troe FLASH  102C T-101 DESP. e

°F °F PSIG PSIG LB/HR LB/HR ‘ % °C

549,6 |211,09 4592,53
29,7 531,8 |211,27 9,53 10,14 | 4804,88 231,6 24,15 92
30,1 544,1 | 208,98 9,83 10,4 | 4807,11 250,7 26,16 97
30 548,8 [211,09| 10,03 | 10,68 | 4856,33 252 26,39 88
31 552,1 [210,92| 11,71 | 12,32 | 4900,94 249,4 24,07 92
32,4 557,2 |213,38 9,8 10,28 | 4511,94 230,2 31,67 93
32,5 559,8 210,21 | 11,11 | 11,75 | 4487,4 229,6 34,47 92
32,6 547,5 |212,15 8,83 9,24 | 4496,32 250,7 29,5 90
32,4 555,94 |212,15 9,39 9,89 | 4489,63 231,6 32,12 96
31,5 540,7 |212,15| 10,31 | 10,62 | 4478,47 232,2 23,56 86

Fuente: Petroperu

Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N°65, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 4:

FLASHpgseL = 5,508892559*(°AP| CARGA) + 0,453335815*(TPLATO 30) - 4,07629472*(TTOPE) +
26,8400443*(PzonarLasH) - 33,0236687*(Pp.1ozc) + 0,06447824*(Mvapor  T-101) -
0,59727566*(Vvapor pesp.) - 0,23286254*(%PpieseL) + 461,6876258

r’=0,9942

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el FLASHpieseL

calculado con el FLASHpeseL real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 53.
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GRAFICO N°53: % DE ERROR DEL PUNTO FLASH DEL DIESEL
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Correlacion para el 90% Volumen Recuperado del Diesel

Ahora, aplicamos el mismo andlisis para la obtencién de una ecuacién para el 90%Vol.

de destilacion recuperado del Diesel; en este caso consideramos °API de la carga a

UDP, Temperatura del plato N° 30, Temperatura de Tope, Presién en la zona Flash,

Presion del Despojador de Diesel, Vapor de inyeccion a la Torre, vapor de

despojamiento del despojador de Diesel y % de extraccién del Diesel; y luego los

correlacionamos con el resultado del 90%Vol. de destilacidon del Diesel:

CUADRO N° 66: DATOS PARA ECUACION N°5 (PREDICCION DEL 90% Vol.piesel)

# DE
PRUEB PAPL ) TeLato Trope Pzona Pp-102c Vvapor | Vvapor %Ppiese.  90%Vol.piEsEL

A CARGA 30 FLASH T-101 DESP.

oF oF PSIG PSIG ‘ LB/HR LB/HR ) °C
1 29,9 549,6 211,09 9,78 10,37 4592,53 228,9 24,24 358
2 29,7 531,8 211,27 9,53 10,14 4804,88 231,6 24,15 367
3 30,1 544,1 208,98 9,83 10,4 4807,11 250,7 26,16 357
4 30 548,8 211,09 10,03 10,68 4856,33 252 26,39 360
5 31 552,1 210,92 11,71 12,32 4900,94 249,14 24,07 351
6 32,4 557,2 213,38 9,8 10,28 4511,94 230,2 31,67 373
7 32,5 559,8 210,21 11,11 11,75 4487,4 229,6 34,47 361
8 32,6 547,5 212,15 8,83 9,24 4496,32 250,7 29,5 342
9 32,4 555,94 212,15 9,39 9,89 4489,63 231,6 32,12 360
10 31,5 540,7 212,15 10,31 10,62 4478,47 232,2 23,56 371

Fuente: Petroperu
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Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 66, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 5;

90960l .oieseL = -21,22501072%(°API carca) - 0,282095308*(TrLato 30) + 4,88803113*(Trope)
+ 163,812463*(P20NAFLA3H) - 152,508642*(P|}102c) + 0,03103062*(VVAPOR T-lOl) -
0,45466109*(Vyaror pese) + 6,02389747*(%PpieseL) - 89,2975682

r’=0,9990

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el 90% Vol.pieser

calculado con el 90% Vol.pese. real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 54,

GRAFICO N° 54: % DE ERROR DEL 90% VOL. DEL DIESEL
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5.3.4 Obtencién de las correlaciones de las propiedades de la Nafta Pesada

Dado los resultados obtenidos, mediante regresion lineal multiple se puede simular
con ecuaciones obtenidas de datos reales cual serd el valor del API, %Azufre de la
Nafta Pesada y Punto de Inflamacion; en funcién de las principales caracteristicas de

la carga y condiciones de operacion de la unidad.
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Correlacion para el °API de la Nafta Pesada

En el cuadro N° 67 reunimos los datos de °API de la carga a UDP, Temperatura del
plato N° 15, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101, Presion del Despojador
de Nafta Pesada, Vapor de inyeccion a la Torre, vapor de despojamiento del
despojador de Nafta Pesada y % de extraccion de la Nafta Pesada; y luego los

correlacionamos con el resultado del API de la Nafta Pesada:

CUADRO N° 67: DATOS PARA ECUACION N° 6 (PREDICCION DEL APInartapesADA)

°API - Vvapor | Vvapor
T : %Pn.pesapa  °APIN.PESADA
CARGA 5 102 T-101 DESP.

4592,53
29,7 286,4 |21127| 24 6,81 4804,88 2500,6 2,88 50,3
30,1 2779 120898| 24 7,16 4807,11 1997,76 2,73 50,9
30 2774 121109 24 7,51 4856,33 2600,7 2,44 50,9
31 2816 21092 24 8,84 4900,94 2653,8 2,15 50,3
32,4 274,4 1213,38| 2,49 5,76 4511,94 2581,1 4,06 50,9
32,5 270,3 210,21 | 2,49 5,65 4487,4 2604,8 4,23 48,8
32,6 273 212,15| 2,51 5,9 4496,32 2899,4 4,05 51,1
32,4 274,4 1212,15( 2,51 6,41 4489,63 2351,3 3,97 51,5
31,5 273,3 212,15 23 7,51 4478,47 2687,2 2,56 51,4

Fuente: Petroperu

Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 67, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 6:

°APINnpPESADA = 0,7063078*(°AP| CARGA) - 0102921273*(TPLAT015) + 0,49456261*(TTOPE) +
28,2615066%(Pp101) -  2,17157666*Poisa) -  0,0058208*Vuaror  1a01) -
0,00246959*(Vyaror bese.) - 6,86774773%(%Py pesaa) - 66,363692

r’=0,7972

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el °APInpesapa

calculado con el °APIn pesapa real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 55.
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GRAFICO N° 55: % DE ERROR DEL API DE LA NAFTA PESADA
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Correlacion para el contenido de Azufre en la Nafta Pesada

Ahora, aplicamos el mismo analisis para la obtencibn de una ecuacion para el
contenido de azufre en la Nafta Pesada; en este caso consideramos °API de la carga a
UDP, Temperatura del plato N° 15, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101,
Presion del Despojador de Nafta Pesada, Vapor de inyeccién a la Torre, vapor de
despojamiento del despojador de Nafta Pesada y % de extraccion de la Nafta Pesada;
y luego los correlacionamos con el resultado del contenido de azufre en la Nafta

Pesada:

CUADRO N° 68: DATOS PARA ECUACION N° 7 (PREDICCION DE PPM SnartapesaDA)

5
p If UDEIE A C:;ZL Triato1s | Ttore Pp-1o1 | Pp-1o2a V:_/i’;?R V::;:R %Pn.pESADA SNZ'I:::DA
°F EE I PSIG LB/HR LB/HR )

1 29,9 289,4 211,09 2,38 7,12 4592,53 2502,6 2,79 170

2 29,7 286,4 211,27 2,4 6,81 4804,88 2500,6 2,88 160

3 30,1 277,9 208,98 2,4 7,16 4807,11 1997,76 2,73 174

4 30 277,4 211,09 2,4 7,51 4856,33 2600,7 2,44 183

5 31 281,6 210,92 2,4 8,84 4900,94 2653,8 2,15 172

6 32,4 274,4 213,38 2,49 5,76 4511,94 2581,1 4,06 140

7 32,5 270,3 210,21 2,49 5,65 4487,4 2604,8 4,23 50

8 32,6 273 212,15 2,51 59 4496,32 2899,4 4,05 150

9 32,4 274,4 212,15 2,51 6,41 4489,63 2351,3 3,97 140

10 315 273,3 212,15 2,3 7,51 4478,47 2687,2 2,56 239

Fuente: Petroperu
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Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 68, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 7:

PPM Sn.pesapa = 60,3017063*C°API carca) + 1,91663302%(TpLato 15) + 14,7601042*(Trope) +
972,315061*(Pp.101) - 134,622592*(Pp.1024) - 0,23974168*(Vyapor T-101) - 0,08287454*(Vyapor
besp) - 380,310735%(%Py pesapn) - 4277,375975

r’=0,9210

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos la PPM Sy.pesapa

calculada con la PPM Sy pesapa real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 56.

GRAFICO N° 56: % DE ERROR DEL CONTENIDO DE AZUFRE DE LA NAFTA PESADA
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Correlacion para el Punto Flash de la Nafta Pesada

Ahora, aplicamos el mismo analisis para la obtencion de una ecuacion para el punto
Flash de la Nafta Pesada; en este caso consideramos °APIl de la carga a UDP,
Temperatura del plato N° 15, Temperatura de Tope, Presion en la zona Flash, Presion
del Despojador de Nafta Pesada, Vapor de inyeccion a la Torre, vapor de
despojamiento del despojador de Nafta Pesada y % de extraccion de la Nafta Pesada;

y luego los correlacionamos con el resultado del punto de FLASH de la Nafta Pesada:
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CUADRO N° 69: DATOS PARA ECUACION N° 8 (PREDICCION DEL FLASHnarTapESADA)

Pzona Vvapor | Vvapror
Pp-102a %Pn.pesapa  FLASHN.pEsaDA

FLASH T-101 DESP.

FoIs PSIG LB/HR ‘ LB/HR
1 29,9 289,4 [211,09] 9,78 7,12 4592,53 2502,6 2,79 23
2 29,7 286,4 | 211,27 9,53 6,81 4804,88 2500,6 2,88 23
3 30,1 277,9 |208,98] 9,83 7,16 4807,11 | 1997,76 2,73 20
4 30 277,4 |211,09| 10,03 7,51 4856,33 2600,7 2,44 23
5 31 281,6 |210,92| 11,71 8,84 4900,94 2653,8 2,15 23
6 32,4 274,4 |213,38 9,8 5,76 4511,94 2581,1 4,06 19
7 32,5 270,3 [210,21] 11,11 5,65 4487,4 2604,8 4,23 22
8 32,6 273 212,15( 8,83 5,9 4496,32 2899,4 4,05 20
9 32,4 2744 [212,15] 9,39 6,41 4489,63 2351,3 3,97 17
10 31,5 2733 |[212,15] 10,31 7,51 4478,47 2687,2 2,56 22

Fuente: Petroperu

Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 69, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 8:

FLASHnpesapa = - 1,18639924*(°API carca) + 0,03624151*(TpLato 15) - 0,46595059*(Trope) +
1,22766669*(Pzonaras) - 1,45105776%(Ppioza) - 0,00150177*(Vvapor  T-101)  +
0,00630359*(Vyapor pesp.) - 1,62220876%(%Py pesana) + 140,4236199

r’=0,9982

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el

FLASHnNarTaresapa Calculado con el FLASHnartaresapa real, obteniéndose lo siguiente.

Ver grafico N° 57.
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GRAFICO N° 57: % DE ERROR DEL PUNTO FLASH DE LA NAFTA PESADA
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5.3.5 Obtencién de las correlaciones de las propiedades del DPM

Dado los resultados obtenidos, mediante regresion lineal multiple se puede simular
con ecuaciones obtenidas de datos reales cual sera el valor del API, %Azufre del DPM
y Punto de Inflamacién; en funcién de las principales caracteristicas de la carga y

condiciones de operacion de la unidad.

Correlacion para el °’API1 del DPM

En el cuadro N° 70 reunimos los datos de °API de la carga a UDP, Temperatura del
plato N° 23, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101, Presion del Despojador
de DPM, Vapor de inyeccién a la Torre, vapor de despojamiento del despojador de
DPM y % de extraccién del DPM; y luego los correlacionamos con el resultado del API

del DPM:
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CUADRO N° 70: DATOS PARA ECUACION N°9 (PREDICCION DEL APlppu)

P If UI?EI?B A ZQZL Teiato2s  Trope | Ppaor | Pp-102s V:_/iz(l)R VI;/EA;:R %Pppm °APlopm
oF = FSIG PSIG LB/HR LB/HR %

1 29,9 360,45 211,09 2,38 8,68 4592,53 | 2507,97 17,68 42,6
2 29,7 359,88 211,27 2,4 8,37 4804,88 | 2397,89 18,98 42,1
3 30,1 339,54 208,98 2,4 9,37 4807,11 | 4377,48 17,87 41,5
4 30 336,15 211,09 2,4 9,16 4856,33 | 4205,27 17,02 40,8
5 31 359,88 210,92 2,4 11,28 4900,94 4191,1 16,19 43,1
6 32,4 379,94 213,38 2,49 9,96 4511,94 | 4223,63 17,82 40,1
7 32,5 373,44 210,21 2,49 11,65 4487,4 4409,36 18,4 40,1
8 32,6 359,04 212,15 2,51 8,42 4496,32 | 4223,63 19,85 40

9 32,4 358,76 212,15 2,51 9,05 4489,63 | 4156,86 20,87 39,7
10 31,5 345,48 212,15 2,3 10,22 4478,47 | 4507,17 18,04 42,3

Fuente: Petroperu
Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 70, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 9:

°APlppv = 1,76314589*(°API caroa) + 0,00894728*(Teiatozs) - 0,44653693*(Trope) -
23,0011273*(Pp10)) -  0,38463124*Ppaczs) +  0,00552216*(Vyapor  T101) -
0,00132145*(Vyapor pese) - 0,32773873*(%Ppey) + 122,45343

r’=0,9541

Para comprobar la exactitud de la ecuacion obtenida, comparamos el °APlppm

calculado con el °APIppm real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 58.

GRAFICO N° 58: % DE ERROR DEL API DEL DPM
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Correlacion para el contenido de Azufre en el DPM

Ahora, aplicamos el mismo analisis para la obtencion de una ecuacidon para el
contenido de azufre en el DPM; en este caso consideramos °API de la carga a UDP,
Temperatura del plato N° 23, Temperatura de Tope, Presion en el drum D-101,
Presion del Despojador del DPM, Vapor de inyeccibn a la Torre, vapor de
despojamiento del despojador de DPM y % de extraccion del DPM; y luego los

correlacionamos con el resultado del contenido de azufre en el DPM:

CUADRO N° 71: DATOS PARA ECUACION N° 10 (PREDICCION DE PPM Sppw)

°F °F FSie PSIG LB/HR‘ LB/HR %
4592,53 2507,97
29,7 359,88 | 211,27 2,4 8,37 4804,88 2397,89 18,98 795
30,1 339,54 | 208,98 2,4 9,37 4807,11 4377,48 17,87 549
30 336,15 | 211,09 2,4 9,16 4856,33 4205,27 17,02 330
31 359,88 | 210,92 2,4 11,28 4900,94 4191,1 16,19 665
32,4 379,94 | 213,38 2,49 9,96 4511,94 4223,63 17,82 200
32,5 373,44 | 210,21 2,49 11,65 4487,4 4409,36 18,4 160
32,6 359,04 | 212,15 2,51 8,42 4496,32 4223,63 19,85 310
32,4 358,76 | 212,15 2,51 9,05 4489,63 4156,86 20,87 290
31,5 345,48 | 212,15 2,3 10,22 4478,47 4507,17 18,04 970

Fuente: Petroperu
Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 71, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 10:

PPM Sppw = 318,102822*(°API carca) + 8,5567821*(TeLato 23) - 80,4042237*(Trope) -
7156,29169*(Pp-101) - 127,000474%(Pp-1028) + 1,1973817*(Vvaror  T-101) -
0,12712424*(Vvapror pesp.) + 56,8206613*(%Pppv) + 17003,50425

r’=0,9875

Para comprobar la exactitud de la ecuacién obtenida, comparamos la PPM Sppm

calculada con la PPM Spew real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 59.
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GRAFICO N° 59: % DE ERROR DEL CONTENIDO DE AZUFRE DEL DPM
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Correlacion para el Punto Flash del DPM

Ahora, aplicamos el mismo andlisis para la obtencion de una ecuacion para el punto
FLASH del DPM; en este caso consideramos °API de la carga a UDP, Temperatura
del plato N° 23, Temperatura de Tope, Presion en la zona Flash, Presién del
Despojador del DPM, Vapor de inyeccién a la Torre, vapor de despojamiento del
despojador de DPM y % de extraccion de la DPM; y luego los correlacionamos con el

resultado del punto de FLASH de la DPM:

CUADRO N° 72: DATOS PARA ECUACION N° 11 (PREDICCION DEL FLASHppu)

# DE
°APl  TpLaTO VvaPoOR VvaPOR
PRUEB Trope  Pp-101 | Pp-1o2s %Pppm FLASHbpm
CARGA 23 T-101 DESP.
A
PSIG

‘ oF ‘ LB/HR  LB/HR
‘ 1 29,9 360,45 | 211,09 2,38 8,68 4592,53 | 2507,97 17,68 47
‘ 2 29,7 359,88 | 211,27 2,4 8,37 4804,88 | 2397,89 18,98 47
‘ 3 30,1 339,54 | 208,98 2,4 9,37 4807,11 4377,48 17,87 51
‘ 4 30 336,15 | 211,09 2,4 9,16 4856,33 | 4205,27 17,02 53
‘ 5 31 359,88 | 210,92 2,4 11,28 4900,94 4191,1 16,19 49
‘ 6 32,4 379,94 | 213,38 2,49 9,96 4511,94 4223,63 17,82 53
‘ 7 32,5 373,44 | 210,21 2,49 11,65 4487,4 4409,36 18,4 49
‘ 8 32,6 359,04 |212,15 2,51 8,42 4496,32 4223,63 19,85 52
‘ ) 32,4 358,76 | 212,15 2,51 9,05 4489,63 4156,86 20,87 50
‘ 10 31,5 345,48 | 212,15 2,3 10,22 4478,47 4507,17 18,04 45

Fuente: Petroperu
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Mediante regresion lineal de los datos del cuadro N° 72, se obtiene la siguiente

ecuacion N° 11:

FLASHppm = -2,43166203*(°API carca) + 0,0323527*(TpLato 23) + 0,56045209*(Trope) +
47,4202441*(PZONAFLASH) - 1,23943529*(PD»102B) - 0,00237826*(VVAPOR T-J_Ol) +
0,00367918*(Vvaror pesp.) - 1,06864962*(%Pppm) - 91,58431467

r’=0,9959

Para comprobar la exactitud de la ecuacién obtenida, comparamos el FLASHppm

calculado con el FLASHppwm real, obteniéndose lo siguiente. Ver grafico N° 60.

GRAFICO N° 60: % DE ERROR DEL PUNTO FLASH DEL DPM
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6 CAPITULO VI: EVALUACION ECONOMICA
Una vez determinado los escenarios de optimizacion de la Unidad de Destilacion
Primaria utilizando el Despojador T-103 y después de realizar la evaluacion técnica
de cada uno, se procedera a realizar la evaluacion econdémica y determinar si el
proyecto es del todo viable segun el valor obtenido para los indicadores de
inversion: el Valor Actual Neto (VAN), la Tasa Interna de Retorno (TIR) y el tiempo

de retorno de la Inversion (Pay Out).

6.1 Evaluacion Econdmica de la Utilizacion del Despojador T-103 para la
produccién de Solvente 3 en linea
En la evaluacién técnica se determiné que la produccion de Solvente 3 en linea se
logra para una capacidad méaxima de produccién de 65 MBPD. Esto se debe a que
a capacidades de produccion por encima de dicho valor no se logra controlar el

punto inicial del Solvente 3.

Ademas sélo se logra un Porcentaje de Produccion de 1.1% a comparacion del
3.2% de produccion promedio de Solvente 3 a 65 MBPD logrado hasta la fecha.
Debido a esto, el promedio de la cantidad de dias de produccion de Solvente 3 al

ano subird de 30 dias a 87 dias.

Todos los pardmetros mencionados anteriormente se aprecian en el siguiente
cuadro:

CUADRO N° 73: PARAMETROS DE PRODUCCION DE SOLVENTE 3 ®

PARAMETROS ACTUAL PLANTEADO
% DE PRODUCCION 3.2 1.1

N° DE DIAS DE 30 87

PRODUCCION

@ Con fecha 01/04/12. Fuente: Petroperd
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6.1.1 Precios del Crudo y sus Productos
En la siguiente tabla se pueden apreciar los precios del los tipos de crudo que
conforman la carga tipica de la Unidad de Destilacion Primaria, asi como los

diferentes productos obtenidos en esta Unidad:

CUADRO N° 74: PRECIOS DE CRUDOS Y SUS PRODUCTOS

TIPO DE CRUDOS PRECIOS 2010-2012 (US$/BI)
CRUDO ONO 76,34
CRUDO COE 77,79

PROVFI;IITIIOE?\JL'JI'CI;;ODSE UDP PRECIOS 2010-2012 (US$/BI)
GLP 42,73
NAFTA VIRGEN 81,65
DESTILADO PARA MEZCLA 86,94
TURBO A-1 91,15
DIESEL 86,94
SOLVENTE 1 86,40
SOLVENTE 3 110,86
CRUDO REDUCIDO 69,37

Fuente: Petroperu

6.1.2 Calculo del Margen de Refinacién Bruto
Teniendo en consideracién los precios de los crudos que conforman la mezcla
tipica como carga a la Unidad de Destilacion Primaria, asi como el precio de los
productos provenientes del fraccionamiento de los mismos; se calculd el Margen

de Refinacion Bruto, tanto para el caso actual como para el caso propuesto:
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CUADRO N° 75: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION BRUTO DEL CASO
ACTUAL® ESCENARIO 1

% DE CADA TIPO DE
PRECIOS 2010-2012
TIPO DE CRUDOS CRUDO EN EL (US$/BI)
BLENDING
CRUDO ONO 40% 76,34
CRUDO COE 60% 77,79
CARGA A LA UNIDAD DE DESTILACION 76,92
PRODUCTOS PRECIOS 2010-2012
(1
PROVENIENTES DE UDP VOLUMEN (%) (US$/Bls)
NAFTA LIVIANA 14,9 81,65
NAFTA PESADA 0,0 -
SOLVENTE 3 3,2 110,86
REFLUJO INTERMEDIO 0,0 -
DESTILADO PARA
MEZCLA 14,7 86,94
DIESEL 25,7 86,94
CRUDO REDUCIDO 41,5 69,37
TOTAL 100,0 79,71
US$/Bls 2,79
MARGEN DE REFINACION .
BRUTO Bls/Dia 65 000
US$/Dia 181350

(1) Con fecha 01/04/12. Fuente Propia.

CUADRO N° 76: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION BRUTO DEL CASO
PROPUESTO - ESCENARIO 1

% DE CADA TIPO DE :
TIPO DE CRUDOS CRUDO EN EL PRECIOS 2010-2012

BLENDING (USS$/BI)
CRUDO ONO 40% 76,34
CRUDO COE 60% 77,79

CARGA A LA UNIDAD DE DESTILACION 76,92
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PRODUCTOS

VOLUMEN (%)

PRECIOS 2010-2012

PROVENIENTES DE UDP (US$/BI)
NAFTA LIVIANA 14,5 81,65
NAFTA PESADA 1,9 86,94

SOLVENTE 3 0,0 -

REFLUJO INTERMEDIO 1,1 110,86

DESTILADO PARA
MEZCLA 15,3 86,94
DIESEL 27,1 86,94
CRUDO REDUCIDO 40,0 69,37
TOTAL 100,0 79,46
US$/Bls 2,54

MARGEN DE REFINACION .

BRUTO Bls/Dia 65 000
US$/Dia 165 315,35

Fuente Propia.

6.1.3 Precio del Gas Combustible y Vapor de Mediana Presidon

En la siguiente tabla se pueden apreciar el precio del gas combustible utilizado

para calentamiento del crudo en el horno HS - 101, previo al ingreso a la torre de

destilacion; asi como el precio del vapor de mediana presién, que es utilizado

como vapor de despojamiento tanto en la columna como en los despojadores.

CUADRO N° 77: COSTO DEL GAS COMBUSTIBLE

VALORIZACION DEL GAS COMBUSTIBLE

PRECIO DEL GAS EN US$/MMBTU 12,49
PODER CALORIFICO PROMEDIO DEL GAS 950 3
COMBUSTIBLE MMBTU/MMSCF 50,35
PRECIO DEL GAS EN US$/MMSCF 11 869,87

Fuente: Petroperu
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CUADRO N° 78: COSTO DEL VAPOR DE MEDIANA PRESION

TIPO DE VAPOR US$/1000 Lb VAPOR
VAPOR DE MEDIANA PRESION (150 PSIG) 4,2
CONDENSADO RECUPERADO 1,2

COSTO DEL VAPOR DE MEDIANA

PRESION 3.0

Fuente: Petroperu

6.1.4 Calculo del Margen de Refinacidon Neto
Para determinar el Margen de Refinacion Neto se calcularon los gastos en gas
combustible y vapor de despojamiento para cada caso y se restaron

respectivamente a los Margenes de Refinacion Bruto, calculados anteriormente:

CUADRO N° 79: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION NETO DEL CASO
ACTUAL® - ESCENARIO 1

CONSUMO DE GAS EN EL

CARG,\AABAPLDA AP HORNO PARA 65 MBPD, (US$/DIA)
MMSCFD

65 6.0 71 219,22

SRS CONSUML%/I?_'IE VAPOR, (US$/DIA)
T-101 4850 349,2
T-102 A 3500 252,0
T-102 B 2450 176,4
T-102C 350 25,2

T-103 - -

TOTAL 11150 802,8

MARGEN DE REFINACION BRUTO, US$/DIA

181 311,51
MARGEN DE REFINACION NETO, US$/DIA

109 289,49
MARGEN DE REFINACION NETO, US$/Bbl

1,68

(1) Con fecha 01/04/12
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CUADRO N° 80: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION NETO DEL CASO
PLANTEADO - ESCENARIO 1

CONSUMO DE GAS EN EL
CARGQéA\PLDA UbP HORNO PARA 65 MBPD, (US$/DIA)
MMSCFD

EQUIPO CONSUML%/?_'IE VAPOR, (US$/DIA)
T-101 6000 432,0
T-102 A 2340 168,48
T-102 B 1944 139,96
T-102 C 293 21,10
T-103 5350 385,2
TOTAL 15927 1146,74

MARGEN DE REFINACION BRUTO, US$/DIA

165 315,35
MARGEN DE REFINACION NETO, US$/DIA

92 949,39
MARGEN DE REFINACION NETO, US$/Bbl

1,43

Fuente Propia.

6.2 Evaluacion Econdmica de la Utilizacion del Despojador T-103 para aumentar
la produccion de Destilados Medios
En la evaluacion Técnica se determiné que la produccién de Destilados Medios se
puede maximizar, incluso hasta una capacidad maxima de produccion de 70

MBPD.

Debido a que se necesitarian 57 dias adicionales a los 30 dias ya utilizados para
producir Solvente 3 en linea, si los ingresos obtenidos (US$/BIs) en los dias de
produccion de Solvente 3 en linea superan a los ingresos obtenidos en los dias de
maxima produccion de destilados medios, seria viable disminuir los dias de la

Gltima condicién de operacion antes mencionada de 112 a 55 dias; caso contrario,

158



se optaria por utilizar el Despojador T-103 s6lo para aumentar la produccion de

destilados medios y seguir produciendo Solvente 3 como una corrida especial.

6.2.1 Calculo del Margen de Refinacion Bruto
Teniendo en consideracion los precios de los crudos que conforman la mezcla
tipica como carga a la Unidad de Destilacién Primaria, asi como el precio de los
productos provenientes del fraccionamiento de los mismos; se calcul6 el Margen

de Refinacién Bruto, tanto para el caso actual como para el caso propuesto.

CUADRO N° 81: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION BRUTO DEL CASO ACTUAL®

ESCENARIO 2
% DE CADA TIPO DE
PRECIOS 2010-2011
TIPO DE CRUDOS CRUDO EN EL (US$/BI)
BLENDING
CRUDO ONO 40% 76,34
CRUDO COE 60% 77,79
CARGA A LA UNIDAD DE DESTILACION 76,92
PRODUCTOS PRECIOS 2010-2011
0
PROVENIENTES DE UDP VOLUMEN (%) (US$/BI)
NAFTA LIVIANA 13,7 81,65
NAFTA PESADA 2,3 86,94
SOLVENTE 3 0,0 -
REFLUJO INTERMEDIO 0,0 -
DESTILADO PARA
MEZCLA 17,5 86,94
DIESEL 23,6 86,94
CRUDO REDUCIDO 43,0 69,37
TOTAL 100,0 78,77

MARGEN DE REFINACION US$/Bls 1,85
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BRUTO

Bls/Dia

70 000

US$/Dia

129 374,24

(1) Con fecha 01/04/12. Fuente Propia.

CUADRO N° 82: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION BRUTO DEL CASO
PROPUESTO - ESCENARIO 2

% DE CADA TIPO DE

PRECIOS 2010-2011

TIPO DE CRUDOS CRUDO EN EL
BLENDING (US$/BI)
CRUDO ONO 40% 76,34
CRUDO COE 60% 77,79
CARGA A LA UNIDAD DE DESTILACION 76,92
PRODUCTOS PRECIOS 2010-2011
0)

PROVENIENTES DE UDP VRlE a7 (US$/BI)
NAFTA LIVIANA 13,7 81,65
NAFTA PESADA 2.9 86,94

SOLVENTE 3 0,0 -

REFLUJO INTERMEDIO 1,8 86,94

DESTILADO PARA
MEZCLA 16,4 86,94
DIESEL 24,1 86,94
CRUDO REDUCIDO 41,1 69,37
TOTAL 100,0 79,09
US$/BLS 2,17
MARGEN DE REFINACION
BRUTO BLS/DIA 70 000
US$/DIA 151 879,94

Fuente Propia
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6.2.2 Calculo del Margen de Refinacién Neto

Para determinar el Margen de Refinacion Neto se calcularon los gastos en gas

combustible y vapor para cada caso y se restaron respectivamente a los

Margenes de Refinacién Bruto calculados anteriormente:

CUADRO N° 83: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION NETO DEL CASO

CARGA A LA UDP
MBPD

ACTUAL® ESCENARIO 2

CONSUMO DE GAS EN EL
HORNO PARA 65 MBPD,
MMSCFD

CONSUMO DE VAPOR,

(US$/DIA)

77 154,16

EQUIPO i (US$/DIA)
T-101 4805 345,96
T-102 A 2501 180,07
T-102 B 2398 172,66
T-102C 232 16,70
T-103 - .
TOTAL 9936 715,39

MARG

MARGEN DE REFINACION BRUTO, US$/DIA

EN DE REFINACION NETO, US$/DIA

MARGEN DE REFINACION NETO, US$/Bbl

129 374,24

51 504,69

0,74

(1) Con fecha 01/04/12. Fuente Propia.

CUADRO N° 84: CALCULO DEL MARGEN DE REFINACION NETO DEL CASO

CARGA A LA UDP
MBPD

PLANTEADO - ESCENARIO 2

CONSUMO DE GAS EN EL
HORNO PARA 65 MBPD,
MMSCFD

CONSUMO DE VAPOR,

(US$/DIA)

77 154,16

EQUIPO L (US$/DIA)
T-101 6286 452,59
T-102 A 2808 202,18
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T-102 B 892 64,22

T-102 C 303 21,82
T-103 859 61,85
TOTAL 11148 802,66

MARGEN DE REFINACION BRUTO, US$/DIA

MARGEN DE REFINACION NETO, US$/DIA

| | 7392312

MARGEN DE REFINACION NETO, US$/Bbl

1,06

Fuente Propia.

Si comparamos el margen de refinacion en US$/Bls de los escenarios planteados
nos damos cuenta que el escenario 1 presenta mayores utilidades. Es por esta
razon que se optard por producir Solvente 3 en linea por 87 dias y maximizar la
produccion de destilados medios durante los 55 dias restantes. Estos resultados

los observamos en los siguientes cuadros:

CUADRO N° 85: CALCULO DE VIABILIDAD ECONOMICA ENTRE AMBOS ESCENARIOS

PLANTEADOS
MARGEN DE MARGEN DE
REFINACION NETO REFINACION NETO
ESCENARIO 1 ESCENARIO 2
US$/DIA 92 949,39 73 923,12
BbI/DIA 65 000 70 000
US$/Bbl 1,43 1,06

FuentePropia.

CUADRO N° 86: DISTRIBUCION DE DIAS DE OPERACION DE CADA CONDICION

CONDICION DE DISTRIBUCION DE  DISTRIBUCION DE DIAS
OPERACION DIAS ACTUAL® SEGUN ESCENARIO 1 Y 2
PRODUCCION DE
2
SOLVENTE 3 30 87
MAXIMA PRODUCCION
DE DESTILADOS 112 550
MEDIOS
PRODUCCION DE
TURBO A-1 223 223
TOTAL 365 365

(@) Con fecha 01/04/12. Fuente Propia.
() Estos dias se operaria segln lo planteado en el escenario 1.
@) Estos dias se operaria segln lo planteado en el escenario 2.
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6.3 Célculo del Margen de Utilidades Global, VAN, TIR y Pay Out

6.3.1 Calculo de los gastos de inversion y operacion

El calculo de los gastos operativos ya fue considerado en el calculo del margen

de refinacion neto para ambos escenarios. Los gastos correspondientes a la

compra de los equipos, tuberias y accesorios requeridos para la implementacion

del Despojador T-103, transporte del destilado, control de las variables

operativas de esta seccion, instalacion y supervision fueron estimados. El calculo

de los gastos de inversion se muestra a continuacion:

CUADRO N° 87: CALCULO DE LOS GASTOS DE INVERSION

EQUIPOS Y COSTO

ORRORIS CANTIDAD UNITARIO TOTAL
Valvulas de compuerta 10 1009,64 10096,40
Valvulas check 6 630,04 3780,24
Codos 20 17,60 352,00
Tees 8 54,50 436,00
Valvulas de control 3 17547,00 52641,00
Medidor de flujo 2 1850,50 3701,00
Bombas 4 1788,00 7152,00
Ind. De nivel 1 1640,00 1640,00
Termocuplas 3 462,00 1386,00
Medidor de presion 1 1496,30 1496,30
Tuberia de 6" - 150#

(mt) 200 30,63 6125,81
Brida de 6" 8 89,65 717,20
Tuberia de 8" - 150#

(mt) 700 46,87 32811,11
Brida de 8" 8 98,07 784,56
Brida de 4" 8 48,96 391,68
Tuberia de 4" - 150#

(mt) 100 16,65 1665,04
Instalacion y

Supervisién 30% 37552,90

Fuente Propia.

% de Seguridad 10% 16272,92
TOTAL | 179002,16
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6.3.2 Calculo del Margen de Utilidades Global
Una vez determinado el Margen de Refinacibn Neto de cada uno de los
Escenarios planteados y la distribucion 6ptima de los dias de operacion
dedicados a cada uno de ellos, se procedié a calcular el Margen de Utilidades

Global:

CUADRO Ne 88: CALCULO DEL MARGEN DE UTILIDADES GLOBAL

N° DE CASO CASO DIFERENCIA TOTAL
SEESN AN DIAS ACTUAL® PLANTEADO US$/DIA US$

30 109 289,49 -16 340,1 -490 203
ESCENARIO 1 87 92 949,39
41 4447 2362 347,9

112 51 504,69

ESCENARIO 2 73 923,12 22 418,43 1233 013,7

TOTAL
US$/ARO 3 105 158,6

(1) Con fecha 01/04/12. Fuente Propia.

6.3.3 Calculo del Valor Actual Neto, la Tasa Interna y el Tiempo de Retorno
Una vez determinado el Margen de Utilidades Global, asi como los gastos de
inversion; se procedi6 a calcular el flujo de caja para un periodo de 5 afios, en el
cual se estima se terminara de implementar las nuevas unidades en la Refineria

Talara. El Flujo de Caja se muestra en el siguiente Cuadro:

CUADRO N° 89: CALCULO DEL FLUJO DE CAJA

FLUJO DE CAJA

ARNO 0 ARO 1 ARO 2 ARO 3 ARO 4 AKNO 5

GaB”rﬁ?;'a 0 2806572,35 | 2806572,35 | 2806572,35 | 2806572,35 | 2806572,35
Inversion

(CAPEY) | 179002.16 0 0 0 0 0
Gastos
Operativos 0 20544493 | 29544493 | 29544493 | 29544493 | 29544493
(OPEX)

Total | -179002,16 | 251112742 | 2511127,42 | 2511127,42 | 2511127,42 | 2511127,42

Fuente Propia.

Una vez determinado el flujo de caja, se procedid a calcular los principales

indicadores de inversion:
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Valor Actual Neto (VAN)

La férmula que nos permite calcular el Valor Actual Neto es:

v
7
VAN = Z T k)
Donde:
Vi representa los flujos de caja en cada periodo t.
lo es el valor del desembolso inicial de la inversion.
n es el nimero de periodos considerado.
K = Tasa de descuento
Para este caso:
lo=179 002,16 US$
Vi=2,51 MM US$/Afo
k=0,15

n =5 afos

Donde: VAN = 8.24 MM US$

Se considerd una tasa de descuento del 15% debido a que si bien en los ultimos
afios la moneda no ha sufrido una baja considerable, este valor representa el

peor escenario econémico debido a la coyuntura mundial.

Tasa Interna de Retorno (TIR)

La formula que nos permite calcular la Tasa Interna de Retorno es:

VAN =%" Vet

__YFt o=
2 AyTIR:

Aplicando la funcién “solver” calculamos el valor del TIR:

TIR = 1403%
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Tiempo de Retorno (Pay Out)

La férmula que nos permite calcular el Tiempo de Retorno es:

Monto de la Inversion

p -
ay Out Utilidad Anual

Para este caso:
Monto de la Inversién: 0,18 MMUS$

Utilidad Anual: 2,51 MMUS$

Donde: Pay Out = 0,071 Afios = 26 Dias
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7 CAPITULO VII: CONCLUSIONES

e La produccién de Solvente 3 en linea a través del despojador T-103 se
logra a una capacidad de procesamiento de 65 MBPD. A capacidades
mayores se obtiene Solvente 3 con alto punto flash y por lo tanto fuera de

especificacion.

e La mayor capacidad de procesamiento obtenida considerando la
implementacion del despojador T-103, en condicion de Maxima Produccién
de Destilados Medios, es de 70 MBPD. Por encima de este valor, tanto la
columna como el despojador de Diesel quedan sub-dimensionados y los
porcentajes de inundacién en los platos sobrepasa el 85%, que es el

maximo recomendado.

o Considerando la implementacién del despojador T-103 y utilizdndolo tanto
para la produccion de Solvente 3 en linea como para la maximizacion de la
capacidad de procesamiento de la columna, designando la cantidad de dias
dedicado a cada condicién segun lo indicado en el Cuadro N° 88, se logra
obtener un VAN de 10.22 MMUSS$, un TIR de 1733% y un Pay Out de 21

Dias.

e La accion del flujo de vapor en los despojadores esta limitado por el
dimensionamiento del despojador. Esto se puede observar en el
despojador T-102-C, ya que se trabaja con altas producciones de Diesel y

en consecuencia se da la inundacién del T-102-C.

e En la 2° Etapa — A y A* en las cuales se trabajo con altos reflujos
intermedio y fondos, se estableci6 una resistencia al flujo de vapor

respectivo al plato N° 16 y N° 24, evitando el flujo de hidrocarburos ligeros
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hacia el tope de la torre. Esto se evidencia por una ligera disminucion en el
rendimiento de Nafta ligera, Nafta Pesada, Solvente 3 y DPM. Sin embargo,

esto beneficia en un alto rendimiento de Diesel en especificacion.

En todas las evaluaciones realizadas al aumentar la produccién de diesel
en el proceso aumenta la temperatura en la zona flash, debido a que se
extrae productos pesados, correspondientes a la “cola” en la curva ASTM,
lo cual hay que tener cuenta ya que podria manchar el diesel. Observar el

ANEXO N° 6 (Rendimientos vs Etapas - casos).

El perfil de temperatura en la Torre de Destilacion Primaria (T - 101) y en el
Drum (D - 101) no presenté inconvenientes al agregar el cuarto despojador
(T - 103). Sin embargo, si se realiza una comparacion con el perfil de
temperaturas del informe Técnico N° TECT-IP-017-2010, se podra observar
que en la Zona Flash y Fondos las temperaturas son altas en la simulacién
en estado dindmico porque se extrajo mas Diesel y sobre todo se genero
una vaporizacion adicional (Overflash) que, al no ser retirada, se
condensara y retornara a la Zona Flash. Su propdsito es prevenir la
formacion de coque en los platos de la seccién de lavado y arrastre de

coque en los productos laterales bajos, ver ANEXO N° 7.

Respecto a los reflujos Tope, Intermedio y Fondos se evalu6 para dar las

siguientes conclusiones, para mas detalles ver ANEXO N° 9:

o0 Reflujo Tope en todas las Etapas — Casos de la simulacién dinamica el
objetivo es controlar la temperatura de tope de la torre de destilacién
(T-101), ya que la temperatura de tope es un indicador del punto final
de la Nafta Ligera asi como también permite indicar si se mantiene el

estado de fase del vapor de agua, en la seccién interna de la torre.
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Ademads el reflujo de Tope tiene una influencia en la cabeza y en el
intermedio de la curva ASTM D-86 de la Nafta Pesada.

0 Reflujo Intermedio en la evaluacion de todas las Etapas — Casos de la
simulaciéon dinamica se busco que sea el éptimo ya sea para el buen
rendimiento y especificacion de la Nafta Pesada, DPM y/o para la
obtencion de Solvente 3, aun cuando se aumente la temperatura en el
plato N° 16, para la corrida especial;, evaluacion que se observa en
items anteriores.

0 Reflujo de Fondos en la evaluacién de todas las Etapas — Casos de la
simulacion dinamica cumple una funciéon importante en la zona de
extraccion del Diesel y la Zona Flash, como se busca obtener un
Overflash es decir se genere un vapor adicional que en consecuencia
luego esto se condensara por la influencia del aumento del Reflujo de
Fondos lo cual me permitirh controlar el perfil térmico y obtener buen

rendimiento en el Diesel.

El Destilado para Mezcla en la especificacion técnica no presento ningun
inconveniente al realizar la evaluacion en la simulacion dinamica esto se
observa en el ANEXO N° 10. Sin embargo, en el Solvente 3 se present6 en el
punto de inflamacion ciertos inconvenientes, lo cual se corrigié a través de la
evaluacion hasta llegar a la corrida especial (ver ANEXO N° 11) con el aumento
del flujo de vapor de agua en su respectivo despojador (T-103) y sobre todo un
aumento de temperatura en la seccién del plato 16 del T-101 (ver ANEXO N°
8), tomando en cuenta de no perder el rendimiento en los demés destilados

medios como se menciond en los items anteriores.
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La obtencion de datos caracteristicos de los destilados medios como son API,
%Azufre, Viscosidad, Punto de Inflamacion y 90%Vol. Recuperado a partir de
datos del DCS nos permitird obtener resultados inmediatos a fin de optimizar la

operacion de la Unidad.

Con las técnicas de control estadistico de los Procesos, la Refineria puede
crear sus propios modelos sencillos de aplicacién puntual, especificos para

cada unidad.

La obtencién de datos de operacion directamente del DCS de la Unidad de
Destilaciébn Primaria, nos permitira obtener resultados inmediatos de las
diferentes variables que cuenten con una ecuaciéon obtenida de la aplicacion de
regresion lineal multivariable; utilizadas para modelar el proceso y poder hacer

ajustes en linea.
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CAPITULO VIlI: RECOMENDACIONES

e Evaluar los flujos de vapor de los despojadores y de la torre de destilacion

obtener el 6ptimo sobre todo en los productos donde se tenga mas extraccion.

e Evaluar los reflujos de tope, intermedios y de fondos cuando estén en maximos
flujo, para aportar mayor calor al ler tren de calentamiento y minimizar el

consumo de gas en el horno.

e Considerar la interrelacion de los parametros de dimensionamiento, control de
proceso y especificaciones de laboratorio para desarrollar correlaciones que

permitan una optimizacién en el proceso para futuras mejoras 6 evaluaciones.

e Elaborar una base de datos a fin de mejorar las correlaciones obtenidas para el
modelamiento de las Unidades de Proceso, mediante el control estadistico,

facilitando la informacién para la maximizacién econémica de la empresa.

e Comprobar en la operacion, la aplicacion de las correlaciones obtenidas, y
generar mas informacién para la obtencién de un mejor modelamiento y control

del proceso.

e Implementar la instrumentacion digital en el Despojador de AGO (T-103) y

llevar las sefiales a las pantallas del DCS, para su monitoreo y control.
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CAPITULO IX: GLOSARIO

Informe Técnico N° TECT-IP-017-2010: Informe realizado en Refineria Talara, en
la Superintendencia Técnica — Unidad Ingenieria Procesos, con fecha 27.02.10 y
titulo” Determinacion del Maximo Nivel de Carga procesable en la Unidad de
Destilacion Primaria”, consiste en evaluar maximas cargas de 66 ,68 y 70 MBD
respectivamente, para una mezcla de carga 60% crudo Talara — 40% crudo

Oriente.

Reporte RFTL-LAB-01841-2010: Antecedente que toma refineria talara para la
realizacion  del Informe Técnico N° TECT-IP-017-2010, asi como también
nosotros tomamos los datos de dicho reporte de pruebas realizadas en
laboratorio, con el fin de tener el mismo punto de partida y luego comparar

resultados.

Assay — Blend: Término usado en la simulacion para caracterizar crudos o

productos.

UDP: Unidad de Destilacion Primaria.

UDV: Unidad de Destilacion al Vacio.

UFCC: Unidad de Craqueo Catalitico Fluidizado.

URG: Unidad de Recuperacion de Gases.

USSIE: Unidad de Servicios Industriales y Especialidades.

172



UMPA: Unidad de Movimiento de Producto y Almacenaje.

UMCA: Unidad de Movimiento de Crudo y Agua.

Crudo COE: Crudo Oriente Ecuatorial.

Crudo ONO: Crudo Operaciones Nor-Oeste.

Duty: Energia Requerida o Aportada por un equipo o unidad de la Planta.

DCS: Sistema de Control Distribuido.

ESD: Sistema de Parada de Emergencia.

Gap: Mide el grado de buen fraccionamiento entre 2 productos cercanos. Este

valor siempre da positivo.

Overlap: Mide el grado de mal fraccionamiento entre 2 productos cercanos. Este

valor siempre da negativo.

Overflash: Expresa el exceso de liquido por flasheo en el plato inmediato superior

a la zona flash de la columna.

AGO: Gasoleo Atmosférico.

LCO: Aceite Ciclico Ligero.

LVGO: Gasoéleo Liviano de Vacio.

173



HVGO: Gasotleo Pesado de Vacio.

T-101: Tag 6 codigo conocido para la torre de destilacion primaria.

T-102- A,B y C: Tag 6 cédigo conocido para los despojadores de los productos
Nafta Pesada, Turbo A-1 o (DPM), Diesel respectivamente a los cddigos

mencionados.

T-103: Tag o codigo conocido para el despojador, por el cual se producira

Solvente 3.

L-D: Linea de Diesel, el cual es la mezcla de Nafta Pesada y Diesel obtenidos de

la torre de destilacion primaria en direccion al pool de Diesel.

L-D con T-103: Linea de Diesel, en el cual se incluye Solvente 3, un producto mas

en la mezcla, con el fin de analizar las especificaciones para la mezcla total.

L-D sin T-103: Linea de Diesel, en el cual no se incluye Solvente 3, en la mezcla

total.

D-101: Tag o cddigo asignado al drum, en el cual se condensan todos los gases
de la T-101, de los cuales se obtiene reflujo en direccion al tope, Nafta Ligera

como producto y en la bota agua.

HS-101: Tag o coédigo asignado al horno, en el cual se calienta el crudo

proveniente de los trenes de precalentamiento, para luego dirigirlo a la torre de

destilacion T-101.
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Ppm: Partes por millén de un elemento o sustancia comprendida en otra.

BSW: Contenido de Agua y sedimentos en el Crudo, expresado en %.

Trim Duty: Término usado en la simulacion, el cual tiene la funcion de compensar

una cantidad de energia para la realizacion de la simulacion y por ende halla un

correcto balance de energia.

% Max flooding: Maximo porcentaje de inundacion que se tolera en el plato.

Section height (ft): Altura entre dos platos en pies.

Section delta P (Psi): Caida de presion en la seccién de platos.

Number of flow paths: Numeros de pasos, distribucion del flujo a través del plato.

Tray spacing (in): Espacio entre platos.

Tray thickness (in): Espesor de la bandeja.

Bubble cap slot height (in): Altura de la capa de burbujeo en la bandeja.

Side weir type: Tipo del lado del vertedero.

Max weir loading (UsGPM/ft): Maxima carga del vertedero.

Downcomer: Seccion que comunica entre platos por el cual fluye liquido de arriba

hacia abajo.

175



Downcomer clearance (in): Espacio entre el downcomer y la bandeja.

Maximun Dowmcomer Backup%: Maxima porcentaje de reserva o espacio.

Weir height (in): Altura del vertedero.

Activa Area (ft?): Area del plato donde se da la mayor transferencia de masa.

Side weir lenght: Longitud del lado del vertedero.

Hole area (ft?): Area de los agujeros en el plato.

Downcomer area (ft?): Area del Downcomer.

Side DC Top width (in): Ancho del tope Downcomer.

Side DC Btm width (in): Ancho del fondo del Downcomer.

Side DC Top length (in): Longitud del tope Downcomer.

Side DC Btm length (in): Longitud del fondo del Downcomer.

Side DC Btm area (ft?): Area del fondo del Downcomer

Side DC Top area (ft?): Area del tope Downcomer.
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Valor Actual Neto: Procede de la expresion inglesa Net Present Value. El
acronimo es NPV en inglés y VAN en espafiol. Es un procedimiento que permite
calcular el valor presente de un determinado namero de flujos de caja futuros,
originados por una inversién. La metodologia consiste en descontar al momento
actual (es decir, actualizar mediante una tasa) todos los flujos de caja futuros del
proyecto. A este valor se le resta la inversion inicial, de tal modo que el valor

obtenido es el valor actual neto del proyecto.

Tasa Interna de Retorno: La tasa interna de retorno o tasa interna de rentabilidad
(TIR) de una inversion, esta definida como la tasa de interés con la cual el valor
actual neto o valor presente neto (VAN o VPN) es igual a cero. El VAN o VPN es
calculado a partir del flujo de caja anual, trasladando todas las cantidades futuras
al presente. Es un indicador de la rentabilidad de un proyecto, a mayor TIR, mayor

rentabilidad.

Tiempo de Retorno: El Tiempo de Retorno o Pay Out es el tiempo en el cual se

recupera el monto de la inversion realizada. Se calcula dividiendo el Monto de la

Inversion entre las Utilidades generadas en cada afio.
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11 CAPITULO XI: ANEXOS

ANEXO 1: EVALUACIONES REALIZADAS POR LA UNIDAD LABORATORIO

EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA (MRDM

CARGA: 68000 FECHA DE MUESTREDO:
MEZCLA DE CRUDOS: TALARA 60% ORIENTE 40% HORA DE MUESTREO :
CONDICION: Destilados Medios FECHA DE REPORTE:
METODO CRUDO CRUDO CARGA NAFTA NAFTA REFLUJO

INSPECCIONES ASTM TALARA ORIENTE UDP LIVIANA | PESADA |INTERMEDIO
Gravedad API, a 15,6 °C D-1298 34,7 23,6 29,9 63,5 50,1 50,1
Punto de Inflamacion, °C D-93/56 23,0
Viscosidad, cst a -20 °C D-445
Viscosidad, cst a 40 °C D-445
Viscosidad,csta 50 °C D-445
Viscosidad, csta 100 °C D-445
Punto de Congelamiento D-2386
Punto de escurrimiento D-97-06
Color Saybolt D-156
Color ASTM D-1500
Azufre Total, % peso D-4294
Azufre como Mercaptanos D-3227
Corrosion 2 hrs. a 100 °C Tratam. D-130
Corrosion 3 hrs. a 100 °C Tratam. D- 130
Punto de Humo, mm D-1322-97

D-2274-
Est. A la oxidacion, m/100ml| 03a
Prueba Doctor D-4952

| Gomas existentes D-381



Sal, LB/MB (Antes de desalado) C-010-C
Sal, LB/MB(Despues de desalado) C-010-C
N° Neut. antes Trat.,, mg KOH / gr. D- 974
N° Neut. después Trat., mg KOH / gr D- 974
Namero de cetano D-613-05
Indice de cetano D-4737-04
Numero de Bromo, g Br- /100 gr D-1159
Valor Kauri butanol D-1133-04
Absorcién en acido sulfarico D-483-04
Acidez del residuo de la destilaciin D-1093-04
Nitrogeno Total, % peso D-3228
COMPOSICION (PIONA) D6623
Parafinas, %ovol.

Isoparafinas, %vol.

Olefinas, % vol.

Naftenos, % vol.

Aromaticos, % vol.

Naftenos + Aromaticos (N+A)

RVP D-323
RON 0" D-2699

DESTILACION ASTM, °C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 Ag;évl ASTM D86 | ASTM D86

Punto Inicial de Ebullicion 69,0 106,0 64,0 38,0 136,0 124,0

5% Rec.a 117,0 125,0 125,0 57,0 142,0 135,0
10% Rec. a 139,0 161,0 149,0 70,0 143,0 137,0
20% Rec. a 177,0 230,0 197,0 86,0 146,0 145,0
30% Rec. a 224,0 298,0 247,0 95,0 148,0 150,0
40% Rec. a 263,0 342,0 291,0 102,0 150,0 153,0
50% Rec. a 297,0 - 330,0 107,0 152,0 154,0
60% Rec. a 333,0 - 353,0 111,0 154,0 156,0
70% Rec. a 372,0 - 365,0 116,0 156,0 158,0
80% Rec. a 379,0 - - 122,0 158,0 161,0
00% Rec A - - - 1290 0 161 0 164 0O




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA (MRDM

CARGA: 70000 FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: TALARA 60% ORIENTE 40% HORA DE MUESTREO :
CONDICION: Destilados Medios FECHA DE REPORTE:
METODO CRUDO CRUDO CARGA NAFTA NAFTA REFLUJO |I
INSPECCIONES ASTM TALARA ORIENTE UDP LIVIANA | PESADA |INTERMEDIO
Gravedad API, a 15,6 °C D-1298 34,2 23,2 29,7 62,6 50,3 51,1
Punto de Inflamacion, °C D-93 23,0
Viscosidad, cst a -20 °C D-445
Viscosidad, cst a 40 °C D-445
Viscosidad,cst a 50 °C D-445
Viscosidad, csta 100 °C D-445 \
Punto de Congelamiento D-2386 \
Punto de escurrimiento D-97-06 \
Color Saybolt D-156 | +30 +30
Color ASTM D-1500 |

Azufre Total, % peso

D-4294 0,0894 0,666 0,00180 0,016

Azufre como Mercaptanos

D-3227

Corrosion 2 hrs. a 100 °C Tratam.

D- 130

Corrosion 3 hrs. a 100 °C Tratam.

D- 130

Punto de Humo, mm

D-1322-97

Est. A la oxidacidon, m/100ml

D-2274-
03a

Prueba Doctor

D-4952

Gomas existentes

D-381

Contenido de solidos, mg/L

D-2276-06

Tiempo de filtracidbn, minutos

D-2276-00

indice de Separacion al agua (WSIM)

D-3948-07

|l Aadria v SRedimentos 9% vol

ND-0R/



N° Neut. después Trat., mg KOH / gr D- 974

Numero de cetano D-613-05
Indice de cetano D-4737-04
Numero de Bromo, g Br- /100 gr D-1159
Valor Kauri butanol D-1133-04
Absorcion en acido sulfarico D-483-04
Acidez del residuo de la destilaciin D-1093-04
Nitrogeno Total, % peso D-3228
COMPOSICION (PIONA) D6623

Parafinas, %vol.

Isoparafinas, %vol.

Olefinas, % vol.

Naftenos, % vol.

Aromaticos, % vol.

Naftenos + Aromaticos (N+A)

RVP D-323
RON "0 D-2699
DESTILACION ASTM, *C ASTM D86 ASTM D86 ASTM D86 ADS;-6|\/| ASTM D86 | ASTM D86
Punto Inicial de Ebullicion 69,0 106,0 64,0 38,0 133,0 136,0
5% Rec.a 117,0 125,0 122,0 55,0 140,0 138,0
10% Rec. a 139,0 161,0 145,0 68,0 141,0 143,0
20% Rec. a 177,0 230,0 190,0 85,0 144.,0 145,0
30% Rec. a 224,0 298,0 241,0 95,0 147,0 148,0
40% Rec. a 263,0 342,0 285,0 102,0 149,0 151,0
50% Rec. a 297,0 -- 328,0 107,0 151,0 153,0
60% Rec. a 333,0 -- 357,0 113,0 153,0 155,0
70% Rec. a 372,0 -- 117,0 155,0 158,0
80% Rec. a 379,0 -- -- 123,0 157,0 160,0
90% Rec. a -- -- -- 130,0 160,0 163,0
95% Rec. a -- -- -- 135,0 163,0 166,0
Punto Final Ebullicion -- -- -- 146,0 172,0 175,0
05 Recuberado - - - 08 5§ 08 § 08 5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA:

FECHA DE
MUESTREQO:

MEZCLA DE CRUDOS:

HORA DE MUESTREO
50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% (Corvina Albacora) |:

CONDICION: Maximo Rendimiento Destilados Medios FECHA DE REPORTE:
METOD DESTILA
0 CRUDO | CRUDO | CRUDO | CARGA NAFTA NAFTA REFLUJO O PAR/
INTERMEDI | MEZCL/
INSPECCIONES ASTM | TALARA | ORIENTE BPZ UDP LIVIANA PESADA © UDP
Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 37,1 24,5 22,6 30,1 63,8 50,9 50,7 41,5
Punto de Inflamacion, °C D-56 20,00 51
Punto de Inflamacion, °C D-93
Viscosidad,cst a 40 °C D-445
Viscocidad,cst a 50 °C D-445
Viscocidad,cst a 100 °C D-445
Color Saybolt D-156 +30
Color ASTM D-1500 |
Azufre Total, % peso D-4294
Azufre como Mercaptanos D-3227 |
Corrosion D-130 la la
Agua y sedimentos, % vol D96 0,100 |
Asfaltenos, % peso IP-183 1,91 |
Niguel, ppm ICP |
| Sodio. ppm ICP



Olefinas, % vol. 0,00

Naftenos, % vol. 39,80

Aromaticos, % vol. 412

Naftenos + Aromaticos (N+A) 43,90

RVP D-323 7,7

RON "0" D-2699 66,1

DESTILACION ASTM, "C ASJGM A§;6M Asgévl ASJGM ASTM D86 | ASTM D86 | ASTM D86 | ASTM D¢
Punto Inicial de Ebullicion 77,0 64,0 33,0 68,0 45,0 123,0 117,0 176,0

5% Rec.a 108,0 128,0 119,0 115,0 69,0 133,0 139,0 183,0
10% Rec. & 124,0 164,0 147,0 145,0 85,0 136,0 148,0 186,0
20% Rec. a 160,0 239,0 194,0 195,0 98,0 141,0 150,0 193,0
30% Rec. a 196,0 297,0 249,0 235,0 104,0 144,0 150,0 198,0
40% Rec. a 235,0 344,0 289,0 275,0 111,0 146,0 151,0 204,0
50% Rec. a 270,0 359,0 327,0 310,0 115,0 149,0 153,0 210,0
60% Rec. a 310,0 359,0 350,0 120,0 151,0 155,0 216,0
70% Rec. a 353,0 372,0 375,0 122,0 153,0 157,0 223,0
80% Rec. a 390,0 125,0 156,0 159,0 230,0
90% Rec. a -- 128,0 159,0 163,0 239,0
95% Rec. a -- 134,0 163,0 166,0 247,0
Punto Final Ebullicién -- 146,0 170,0 176,0 257,0

% Recuperado -- -- 97,5 98,5 98,0 98,0
% Perdida -- 1,0 0,5 0,5 0,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA: FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: 50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% (Corvina Albacora) |HORA DE MUESTREO :
FECHA DE
CONDICION: Maximo Rendimiento Destilados Medios REPORTE:
METOD DESTIL
0 CRUDO CRUDO CRUDO CARGA NAFTA NAFTA REELUJO O PAF
INTERMEDI| | MEZCI
@)
INSPECCIONES ASTM TALARA | ORIENTE BPZ UDP LIVIANA | PESADA UDP
Gravedad API, &4 15,6 °C D-1298 35,8 23,4 22.8 30,0 62,9 50,9 51,1 40,8

23,0

+30 +30

Punto de Inflamacion, °C D-56

Punto de Inflamacién, °C D-93

Viscosidad,cst a 40 °C D-445

Viscocidad,cst a 50 °C D-445

Viscocidad,cst a 100 °C D-445

Color Saybolt D-156

Color ASTM D-1500 |
Azufre Total, % peso D-4294
Azufre como Mercaptanos D-3227 \
Agua y sedimentos, % vol D96 |
Asfaltenos, % peso IP-183

Niguel, ppm ICP

Sodio, ppm ICP

Vanadio, ppm ICP

1 £~ 1 1 rs/a arm /7 A ¢ 2 2 s Y




Aromaticos, % vol. 4,10
Naftenos + Aromaticos (N+A) 43,70
RVP D-323
RON "0" D-2699
DESTILACION ASTM, °C ASJGM Agg-;raM ASJGM Ag;'els\/l ADS;'EISVI ASE';I'GM ASTM D86 | ASTMI
Punto Inicial de Ebullicion 61,0 64,0 218,0 33,0 41,0 133,0 119,0 163,(
5% Rec.a 110,0 128,0 246,0 119,0 64,0 134,0 131,0 175,(
10% Rec. & 130,0 164,0 256,0 147,0 71,0 140,0 134,0 180,(
20% Rec. a 165,0 239,0 271,0 194,0 86,0 143,0 140,0 188,(
30% Rec. a 210,0 297,0 285,0 249,0 97,0 1440 142,0 196,(
40% Rec. a 253,0 344,0 300,0 289,0 102,0 146,0 145,0 204 (
50% Rec. & 294,0 359,0 318,0 327,0 106,0 148,0 148,0 211 (
60% Rec. a 334,0 340,0 359,0 112,0 149,0 149,0 216,(
70% Rec. a 376,0 365,0 372,0 116,0 151,0 151,0 223,(
80% Rec. a 391,0 378,0 121,0 153,0 154,0 230,(
90% Rec. a 126,0 156,0 158,0 238,(
95% Rec. a 131,0 159,0 161,0 245(
Punto Final Ebullicion 140,0 166,0 172,0 253(
% Recuperado 98,0 98,0 98,0 98,0
% Perdida 1,5 1,5 1,5 1,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA:

FECHA DE
MUESTREQO:

MEZCLA DE CRUDOS:

50 % Talara + 30 %Oriente+ 20% (Corvina Albacora)

HORA DE MUESTREO

CONDICION: Maximo Rendimiento Destilados Medios FECHA DE REPORTE:
METOD DESTIL
0 CRUDO | CRUDO | CRUDO | CARGA NAFTA NAFTA REFLUJO O PAF
INTERMEDI | MEZC
INSPECCIONES ASTM | TALARA | ORIENTE BPZ UDP LIVIANA | PESADA © UDF
Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 34,6 23,5 33,6 31,0 63,5 50,3 43,1
Punto de Inflamacién, °C D-56 23,00
Punto de Inflamacion, °C D-93
Viscosidad,cst a 40 °C D-445
Viscocidad,cst a 50 °C D-445
Viscocidad,cst a 100 °C D-445
Color Saybolt D-156 +30 +30
Color ASTM D-1500
Azufre Total, % peso D-4294
Azufre como Mercaptanos D-3227
Agua y sedimentos, % vol D96
Asfaltenos, % peso IP-183
Niguel, ppm ICP
Sodio, ppm ICP
| Vanadio, ppm ICP



Naftenos, % vol. 39,60

Aromaticos, % vol. 4,00

Naftenos + Aromaticos (N+A) 43,60

RVP D-323 8,4

RON "0” D-2699

DESTILACION ASTM, °C POt | AT ASTM A8 M ASTM D86 | ASTM D86 | ASTM D86 | ASTM!
Punto Inicial de Ebullicion 61,0 64,0 218,0 65,0 37,0 124,0 160,

5% Rec.a 110,0 128,0 246,0 108,0 54,0 137,0 172,
10% Rec. & 130,0 164,0 256,0 132,0 67,0 140,0 177,
20% Rec. a 165,0 239,0 271,0 176,0 83,0 1440 184,
30% Rec. & 210,0 297,0 285,0 236,0 92,0 146,0 191,
40% Rec. a 253,0 344,0 300,0 283,0 101,0 148,0 196,
50% Rec. a 294,0 359,0 318,0 324,0 106,0 151,0 202,
60% Rec. a 334,0 340,0 346,0 112,0 153,0 208,
70% Rec. a 376,0 365,0 355,0 118,0 155,0 215,
80% Rec. a 391,0 378,0 124,0 157,0 223,
90% Rec. & 131,0 160,0 233,
95% Rec. a 137,0 163,0 242,
Punto Final Ebullicién 149,0 172,0 251,

% Recuperado 98,0 98,0 98,(
% Perdida 1,5 1,5 1,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA: 60000 MBSD FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: 70% TALARA - 30% BPZ HORA DE MUESTREO :
CONDICION: FECHA DE REPORTE:
METODO | CRUDO CRUDO CARGA | NAFTA | NAFTA |P!
INSPECCIONES
ASTM TALARA BPZ UDP LIVIANA | PESADA
Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 36,1 23,4 32,4 63,0 50,9
Punto de Inflamacion, °C D-93 19,0
Viscosidad, cst a 40 °C D-445
Viscosidad,cst a 50 °C D-445
Viscosidad, csta 100 °C D-445
Color Saybolt D-156 >+30
Color ASTM D-6045
Azufre Total, % peso D-4294 0,0722 0,1602 0,101 0,011 0,014
Agua y Sedimentos, % vol. D-96 0,05 0,10
Asfaltenos , % peso IP-183 0,21
Residuo de carbén conradson D-189 1,01 1,73 1,42
Niquel , ppm ICP 2,1 54 3,4
Sodio , ppm ICP 3,0 4,9 3,5
Vanadio , ppm ICP 1,3
Sal, LB/MB (Antes de desalado) D-3230 2,2
Sal, LB/MB(Despues de desalado) D-3230 1,1
N° Neut. antes Trat., mg KOH / gr. D- 974



RON "0 D-2699
PNA - Método n-d-m D-3238
Punto de anilina, °C D-611
% Carbon Parafinico , Cp.

% Carbon Naftenico, Cn.

% Carbon Aromatico, Ca.

Indice de Refraccion a 20 °C D-1218
Peso Molecular D-2502

Factor caracterizacion (KUOP)

DESTILACION ASTM, °C D-86 D-86 D-86 D-86 D-86
Punto Inicial de Ebullicion 79,0 206,0 84 37,0 126,0
5% Rec.a 110,0 228,0 121 55,0 134,0
10% Rec. a 130,0 248,0 142 67,0 137,0
20% Rec. a 164,0 265,0 193 83,0 140,0
30% Rec. & 204,0 280,0 240 93,0 143,0
40% Rec. & 242,0 295,0 270 99,0 146,0
50% Rec. a 286,0 311,0 299 104,0 148,0
60% Rec. a 329,0 332,0 328 109,0 150,0
70% Rec. a 369,0 355,0 362 113,0 153,0
80% Rec. & 390,0 376,0 389 118,0 156,0
90% Rec. a - 388,0 - 125,0 160,0
95% Rec. a - - - 130,0 167,0
Punto Final Ebullicidon - - - 138,0 187,0
% Recuperado - - - 98,0 98,0
% Perdida - - - 1,5 1,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA: 60000 MBSD FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: 70% TALARA - 30% BPZ HORA DE MUESTREO :
CONDICION: FECHA DE REPORTE:
NSPECCIONES METODO | CRUDO CRUDO CARGA | NAFTA | NAFTA |D
ASTM TALARA BPZ UDP LIVIANA | PESADA

Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 36,5 23,6 32,5 63,9 48,8
Punto de Inflamacion, °C D-93 22,0
Viscosidad, cst a 40 °C D-445

Viscosidad,cst a 50 °C D-445

Viscosidad, csta 100 °C D-445

Color Saybolt D-156

Color ASTM D-6045

Azufre Total, % peso D-4294

Agua y Sedimentos, % vol. D-96

Asfaltenos , % peso IP-183

Residuo de carboén conradson D-189

Niquel , ppm ICP

Sodio , ppm ICP

Vanadio , ppm ICP

Sal, LB/MB (Antes de desalado) D-3230

Sal, LB/MB(Despues de desalado) D-3230

N° Neut. antes Trat., mg KOH / gr. D- 974
| NIO Nlarit dAacniide Trat mna KOWH / Ar N_.O07A



RON "0 D-2699
PNA - Método n-d-m D-3238
Punto de anilina, °C D-611
% Carbon Parafinico , Cp.

% Carbon Naftenico, Cn.

% Carbon Aromatico, Ca.

Indice de Refraccion a 20 °C D-1218
Peso Molecular D-2502

Factor caracterizacion (KUOP)

DESTILACION ASTM, °C D-86 D-86 D-86 D-86 D-86
Punto Inicial de Ebullicion 79,0 206,0 84 38,0 125,0
5% Rec.a 110,0 228,0 121 64,0 137,0
10% Rec. a 130,0 248,0 142 74,0 139,0
20% Rec. a 164,0 265,0 193 87,0 145,0
30% Rec. & 204,0 280,0 240 95,0 149,0
40% Rec. & 242,0 295,0 270 101,0 153,0
50% Rec. a 286,0 311,0 299 107,0 157,0
60% Rec. a 329,0 332,0 328 112,0 161,0
70% Rec. a 369,0 355,0 362 117,0 165,0
80% Rec. & 390,0 376,0 389 123,0 170,0
90% Rec. a - 388,0 - 128,0 179,0
95% Rec. a - - - 135,0 187,0
Punto Final Ebullicidon - - - 142,0 194,0
% Recuperado - - - 98,0 98,5
% Perdida - - - 1,0 0,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

>+30

0,012

N° Neut. antes Trat.,, mg KOH / gr.

Punto de Inflamacion, °C D-93

Viscosidad, cst a 40 °C D-445

Viscosidad,cst a 50 °C D-445

Viscosidad, csta 100 °C D-445

Color Saybolt D-156

Color ASTM D-6045

Azufre Total, % peso D-4294 0,070 0,168 0,099

Agua y Sedimentos, % vol. D-96 0,05 0,05

Asfaltenos , % peso IP-183 0,20

Residuo de carbon conradson D-189 0,98 1,35

Niquel , ppm ICP 2,0 5,2 2,5

Sodio , ppm ICP 3,2 4,5 3,4

Vanadio , ppm ICP 1,1

Sal, LB/MB (Antes de desalado) D-3230 1,9

Sal, LB/MB(Despues de desalado) D-3230 1,0
D- 974

CARGA: 60000 MBSD FECHA DE MUESTREDQO:
MEZCLA DE CRUDOS: /0% TALARA - 30% BPZ HORA DE MUESTREQO :
CONDICION: FECHA DE REPORTE:
INSPECCIONES METODO CRUDO CRUDO CARGA NAFTA NAFTA | DE
ASTM TALARA BPZ UDP LIVIANA | PESADA )
Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 36,6 23,5 32,6 63,2 51,1

20,0

0,015




RON 0" D-2699
PNA - Método n-d-m D-3238
Punto de anilina, °C D-611
% Carbon Parafinico , Cp.

% Carbon Naftenico, Cn.

% Carbon Aromatico, Ca.

Indice de Refraccion a 20 °C D-1218
Peso Molecular D-2502

Factor caracterizacion (KUOP)

DESTILACION ASTM, °C D-86 D-86 D-86 D-86 D-86
Punto Inicial de Ebullicion 79,0 206,0 84 38,0 123,0
5% Rec.a 110,0 228,0 121 57,0 133,0
10% Rec. a 130,0 248,0 142 69,0 136,0
20% Rec. a 164,0 265,0 193 83,0 139,0
30% Rec. a 204,0 280,0 240 92,0 141,0
40% Rec. & 242,0 295,0 270 97,0 143,0
50% Rec. a 286,0 311,0 299 102,0 146,0
60% Rec. a 329,0 332,0 328 107,0 147,0
70% Rec. a 369,0 355,0 362 112,0 149,0
80% Rec. a 390,0 376,0 389 117,0 152,0
90% Rec. a - 388,0 - 123,0 155,0
95% Rec. a - - - 129,0 158,0
Punto Final Ebullicion - - - 139,0 167,0
% Recuperado - - - 98,0 98,0
% Perdida - - - 1,0 1,0




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA: 60000 MBSD FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: 70% TALARA - 30% BPZ HORA DE MUESTREO :
CONDICION: FECHA DE REPORTE:
NSPECCIONES METODO | CRUDO CRUDO CARGA | NAFTA | NAFTA |D
ASTM TALARA BPZ UDP LIVIANA | PESADA

Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 36,3 22,4 32,4 63,1 51,5
Punto de Inflamacion, °C D-93 17,0
Viscosidad, cst a 40 °C D-445

Viscosidad,cst a 50 °C D-445

Viscosidad, csta 100 °C D-445

Color Saybolt D-156

Color ASTM D-6045

Azufre Total, % peso D-4294

Agua y Sedimentos, % vol. D-96

Asfaltenos , % peso IP-183

Residuo de carboén conradson D-189

Niquel , ppm ICP

Sodio , ppm ICP

Vanadio , ppm ICP

Sal, LB/MB (Antes de desalado) D-3230

Sal, LB/MB(Despues de desalado) D-3230

N° Neut. antes Trat., mg KOH / gr. D- 974
| NIO Nlarit dAacniide Trat mna KOWH / Ar N_.O07A



RON "0 D-2699
PNA - Método n-d-m D-3238
Punto de anilina, °C D-611
% Carbon Parafinico , Cp.

% Carbon Naftenico, Cn.

% Carbon Aromatico, Ca.

Indice de Refraccion a 20 °C D-1218
Peso Molecular D-2502

Factor caracterizacion (KUOP)

DESTILACION ASTM, °C D-86 D-86 D-86 D-86 D-86
Punto Inicial de Ebullicion 79,0 206,0 84 38,0 131,0
5% Rec.a 110,0 228,0 121 58,0 135,0
10% Rec. a 130,0 248,0 142 69,0 137,0
20% Rec. a 164,0 265,0 193 84,0 139,0
30% Rec. & 204,0 280,0 240 93,0 141,0
40% Rec. & 242,0 295,0 270 98,0 143,0
50% Rec. a 286,0 311,0 299 103,0 145,0
60% Rec. a 329,0 332,0 328 108,0 147,0
70% Rec. a 369,0 355,0 362 112,0 148,0
80% Rec. & 390,0 376,0 389 117,0 150,0
90% Rec. a - 388,0 - 123,0 153,0
95% Rec. a - - - 127,0 156,0
Punto Final Ebullicion - - - 136,0 165,0
% Recuperado - - - 97,5 98,0
% Perdida - - - 1,5 1,5




EVALUACION DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

CARGA: 60000 MBSD FECHA DE MUESTREO:
MEZCLA DE CRUDOS: 60% TALARA - 40% LEONA 24 HORA DE MUESTREO :
CONDICION: FECHA DE REPORTE:
NSPECCIONES METODO | CRUDO CRUDO CARGA | NAFTA | NAFTA |D
ASTM TALARA LEONA 24 UDP LIVIANA | PESADA

Gravedad API, 4 15,6 °C D-1298 36,6 23,8 31,5 62,9 51,4
Punto de Inflamacion, °C D-93 22,0
Viscosidad, cst a 40 °C D-445 3,7 31,3 7,3
Viscosidad,cst a 50 °C D-445 3,0 21,5
Viscosidad, csta 100 °C D-445
Color Saybolt D-156
Color ASTM D-6045
Azufre Total, % peso D-4294 0,724
Gomas existentes D-381
Agua y Sedimentos, % vol. D-96 0,05
Asfaltenos , % peso IP-183 2,28 5,79 0,27
Residuo de carbdn conradson D-189 1,12 7,79 3,81
Niquel , ppm ICP 2,4 45,0 18,0
Sodio , ppm ICP 4,5 8,1 4,7
Vanadio , ppm ICP 0,7 129,0 53,0
Sal, LB/MB (Antes de desalado) D-3230 4,8
Sal, LB/MB(Despues de desalado) D-3230 2,4

I NIO Nlarit antac Trat maAa WOH / Ar N_.O07A N N192 N N1A



Naftenos, % vol.

RVP D-323
RON "0 D-2699
PNA - Método n-d-m D-3238
Punto de anilina, °C D-611
% Carbon Parafinico , Cp.

% Carbon Naftenico, Cn.

% Carbon Aromatico, Ca.

Indice de Refraccion a 20 °C D-1218
Peso Molecular D-2502

Factor caracterizacion (KUOP)

DESTILACION ASTM, °C D-86 D-86 D-86 D-86 D-86
Punto Inicial de Ebullicion 66,0 72,0 68 40,0 132,0
5% Rec.a 95,0 113,0 104 59,0 136,0
10% Rec. a 112,0 153,0 128 71,0 137,0
20% Rec. a 146,0 230,0 172 86,0 140,0
30% Rec. & 192,0 285,0 227 94,0 142,0
40% Rec. & 236,0 327,0 272 100,0 144,0
50% Rec. & 278,0 346,0 316 106,0 146,0
60% Rec. a 318,0 352,0 348 110,0 147,0
70% Rec. a 362,0 - 360 115,0 149,0
80% Rec. & 380,0 - - 120,0 151,0
90% Rec. a - - - 127,0 154,0
95% Rec. a - - - 132,0 156,0
Punto Final Ebullicion - - - 140,0 165,0
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ANEXO 2 — DIAGRAMA SIMULADO DE LA UNIDAD DE DESTILACION PRIMARIA

Die==l io
TrepemesT

E111C

Grafico 1: Primer Tren de Precalentamiento y Desaladora - Unidad de Destilacion Primaria
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EE104

Grafico 2: Segundo Tren de Precalentamiento, Cabina A y Cabina B del Horno- Unidad de Destilacidn Primaria
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Grafico 3: Torre T-101, Drum de separacion Trifasica D-101 y Despojadors T-102 A/B/C — Unidad de Destilacion Primaria.
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ANEXO 3 — CURVAS DE DESTILACION DE LABORATORIO VS
CURVAS OBTENIDAS POR LA SIMULACION

450

sl CLIrvE D-86 Simulacidn
Mafta Ligera

400

350

=== C1rva D-286 Simulacidn

Mafta Pesada
300

e Clrva D-86 Simulacidn

N / :
i D rva D-86 Simulacidn
200 Diesel
150 === C1rvaD-86 Laboratorio
Mafta Ligera
100 - f== CUryaD-26 Laboratorio
Mafta Pesada
=0 s D rya D-86 Laboratorio

DFM

0% 20% 40% G60% 80% 100%

Comparacion de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 26/02/10 con la
Simulacidn Respectiva.

450

s C rva D-26 Simulacién
400 Mafta Ligera

== CurvaD-26 Simulacidn
350

Mafta Pesada

sy CLrwa D-26 Simulacion
DEM

300

i 1| Pa [- 26 Simulacion
Dviesel

250

200

== CurvaD-26 Laboratorio

Mafta Ligera

150 .
s Crya D-286 Laboratorio

Mafta Pesada
100

s D rya D-86 Laboratorio
DPM

S0

CurvaD-26 Laboratorio
0 . . . . . Diesel

0% 20% 40% &% 30% 100%

Comparacion de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 27/02/10 con la
Simulacidn Respectiva.
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450

s C rva D-26 Simulacién
Mafta Ligera

400

sl Clrva D-26 Simulacion
Mafta Pesada

350

sy CLrwa D-26 Simulacion
DEM

300

250 i CLrva D-26 Simulacicn

Diesel

200

== CurvaD-26 Laboratorio
Mafta Ligera

150 s Crya D-286 Laboratorio

Mafta Pesada

100
CurvaD-26 Laboratorio

DEW

S0

CurvaD-26 Laboratorio
Diesel

0% 20% 40% &% 30% 100%

Comparacion de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 02/06/10 con la
Simulacidn Respectiva.

450
w s Crva D- 26 Simulacidn
400 :
Mafta Ligera
350 = C1irva D-26 Simulacidn
Mafta Pesada
300 sy CLIPwE D- 26 Simulacian
' DEM
250 A == CurvaD- 26 Simulacidén
Diiesel
200 == CurvalD-2& Labaratorio
Mafta Ligera
150 .
st v - 86 Laboratorio
MNafta Pesada
100 4
CurvaD-26 Laboratorio
DEM
= &
CurvalD-26 Laboratorio
Diesel
0 T T T T 1
02 20% 402 G0% 20% 100%

Comparacién de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 03/06/10 con la
Simulacién Respectiva.
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450

s D rva D- 26 Simulacian

400 Mafta Ligera

350 /{( sl CLirva D-26 Simulacion
Mafta Pesada

300 - sy CLPwa D- 26 Simulacion
DEM

250 i CLrva D- 26 Simulacidn
Diesel

200 == CurvaD-26 Laboratorio
Mafta Ligera

150 )

s O rya - 86 Laboratorio

Mafta Pesada

100
CurvalD-26 Laboratorio
DEM

=i
CurvalD-26 Laboratorio
Diigsel
U I I I I 1
02 20% 402 G0% 202 100%

Comparacion de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 04/06/10 con la
Simulacidn Respectiva.

450
200 s C rva D-26 Simulacidn
Mafta Ligera
350 = C1irvaD-26 Simulacidn
Mafta Pesada
300 e sy CLI A D-26 Simulacién
o DEM
250 == CurvaD-25 Simulacidn
Dviesel
200 == CurvaD-26 Laboratorio
Mafta Ligera
150 .
st T rva D-26 Laboratorio
MNafta Pesada
100
CurvaD-26 Laboratorio
DEM
=
CurvaD-26 Laboratorio
Diesel
0 T T T T 1
02 20% 402 G0% B0% 100%:

Comparacién de Curvas de Destilacién del Ensayo de Laboratorio del Dia 20/01/09 con la
Simulacidn Respectiva.
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450

e CurvaD-86 Simulacidn

400 /(\,: Mafta Ligera
350 ' = CLrvED- 86 Simulacidn
Mafta Pesada
300 s CUPVE D- 86 Simulacion
DEM
250 s CLrvE D- 86 Simulacidn
Diesel
200 == CurvaD-26& Labaoratorio
Mafta Ligera
150 )
e CUrvaD-36 Laboratorio
Mafta Pesada
100
s CUMVAD-86 Laboratorio
DEM
=11
CurvalD-286 Laboratorio
Diesel
0
0% 209 409 50% 20% 100%:

Comparacién de Curvas de Destilacion del Ensayo de Laboratorio del Dia 20/01/09 (diferente
hora) con la Simulacién Respectiva.

450

e CUrva D- 26 Simulacidn

400 / Mafta Ligera
350 sl CLirva D-26 Simulacion

Mafta Pesada

300 - sy CLPwa D- 26 Simulacion
DEM
250 i T rva D- 26 Simulacion
Diiesel
200 == CurvalD-2& Labaoratorio
Mafta Ligera
150 .
st Crwa - 26 Laboratorio
Mafta Pesada
100
s 1 @ D- 86 Laboratorio
DEM
S0
Curval-26 Labaoratorio
Diiesel
U 1 T T T T 1
0% 20%: 40% G0% 20% 100%

Comparacién de Curvas de Destilacion del Ensayo de Laboratorio del Dia 21/01/09 (diferente
hora) con la Simulacién Respectiva.
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450

e CUrvaD-86 Simulacidn

400

Mafta Ligera
350 = CLrvaD-26 Simulacidn
Mafta Pesada
300 sy CLIFVE D-26 Simulacidn
DPM
250 i T rva D- 86 Simulacidn
Diiesel
200 == CurvaD-86 Laboratorio
Mafta Ligera
150 )
st CUrva D-86 Laboratorio
MNafta Pesada
100 s CLIFVA D86 Laboratorio
DEM
50
CurvaD-26 Laboratorio
Diie sel
0
0% 20% 40% a0% 0% 100%

Comparacién de Curvas de Destilacion del Ensayo de Laboratorio del Dia 22/01/09 (diferente
hora) con la Simulacién Respectiva.

450

e Crya D-26 Simulacidn
400

Mafta Ligera
250 v e == CurvaD-26 Simulacian

Mzfta Pesada

300 A s UMY E D-26 Simulacion
DEM
250 i T rya D-26 Simulacian
Diiesel
200 == ClrvaD-26 Laboratorio
Mafta Ligera
150 )
st T rya D-26 Laboratorio
Mafta Pesada
100
CurvalD-26 Labaoratorio
DEM
S0
Curval-26 Laboratorio
Diiesel
U T T T T 1
0% 20% 40% G0% 20% 100%

Comparacién de Curvas de Destilacion del Ensayo de Laboratorio del Dia 13/02/09 (diferente
hora) con la Simulacién Respectiva.
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ANEXO 4: FACTORES DE CORRECCION PARA LAS CURVAS DE DESTILACION OBTENIDAS POR LAS

SIMULACIONES
Factores de Correccion para los puntos de Destilacion de las
Simulaciones
Productos Destilacion

0,0% | 5,0% | 10,0% | 20,0% | 30,0% | 40,0% | 50,0% | 60,0% | 70,0% | 80,0% | 90,0% | 95,0% | 98,5%

Nafta Liviana 30,73 | 18,50 13,87 10,14 9,60 9,79 10,27 10,48 11,49 12,65 15,39 16,71 11,85

Nafta Pesada -3,3 4,1 7,09 9,73 11,52 12,46 12,59 13,23 14,09 15,17 16,3 17,25 12,05

Reflujo Intermedio -25,50 | 1,97 7,11 10,2 12,68 13,48 13,68 15,04 15,92 17,37 19,38 19,57 14,6

Destilado para Mezcla| -1,79 11,4 13,39 12,12 11,43 10,61 11,03 11,24 11,16 10,98 12,4 12,34 | 11,05

Reflujo Fondos -31,22 7,1 18,52 22,82 22,55 21,66 21,62 20,78 20,58 20,17 22,96 21,84 | 21,93

Diesel -22,84 | 12,93 11,67 7,6 7,42 7,62 8,46 9,55 10,58 9,86 13,45 15,71 19,38

Fuente Propia.
Desviacidn estandar entre los puntos de Destilacién de las simulaciones
Productos Destilacion
0,0% |5,0% | 10,0% 20,0% 30,0% 40,0% 50,0% 60,0% 70,0% |80,0% |90,0% | 95,0% | 98,5%

Nafta Liviana 8,99 | 7,70 6,50 5,42 4,77 4,80 4,21 3,47 2,97 2,52 | 2,49 | 2,98 | 4,37
Nafta Pesada 5,24 | 4,28 3,79 4,08 4,23 4,45 4,63 5,17 5,61 6,14 | 8,20 | 8,97 | 8,99
Reflujo Intermedio | 5,26 | 2,02 3,48 2,32 2,50 2,34 1,93 2,21 2,44 2,38 | 2,42 | 1,59 | 1,49
Destilado para Mezcla| 7,49 | 5,48 5,64 5,55 5,93 6,21 6,51 6,14 6,15 5,46 | 5,25 | 4,80 | 5,68
Reflujo Fondos 2,05 | 3,69 7,00 7,54 8,76 8,00 8,14 7,58 7,06 6,35 | 6,90 | 6,07 | 6,30
Diesel 4,62 | 5,99 4,59 5,06 5,72 6,63 6,93 7,49 7,55 8,02 | 683 | 834 | 9,34

Fuente Propia.
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ANEXO 5: DIAGRAMA SIMULADO DE LA TORRE T-101 CON LA INCLUSION DE REFLUJO INTERMEDIO POR
EL DESPOJADOR DE AGO (T-103)
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ANEXO 6: INFORME TECNICO N2 TECT-IP-017-2010 RFTL VS SIMULACION ESTADO DINAMICO
RENDIMIENTO DESTILADOS MEDIOS

w
o
!

m Diesel
W Kerosene

E Solvente - 3

Rendimientos %
N
w

N
o

= Nafta Pesada

70.0MBSD 700 MBSD 68.0MBSD 68.0MBSD 68.0MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 65.0MBSD
32ETAPA (TECT-IP-017-2010) 2°ETAPA-A* 2°ETAPA-B (TECT-IP-017-2010) 12ETAPA-A 12ETAPA-B 12ETAPA-C 1°ETAPA-D (TECT-IP-017-2010)  CORRIDA ESPECAL

Nota: Se concluye que al procesar con altas cargas a la Unidad de Destilacion Primaria y con un cuarto despojador (T-103)

respectivo al Solvente 3, se optimiza los rendimientos en los Destilados Medios.
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ANEXO 7: INFORME TECNICO N2 TECT-IP-017-2010 RFTL VS SIMULACION ESTADO DINAMICO

65.0 MBSD CORRIDA ESPECIAL
66.0 MBSD (TECT-IP-017-2010)
66.0 MBSD 12 ETAPA-D

6.0 MBSD 12 ETAPA-C
- 66.0 MBSD 12 ETAPA-B
6.0 MBSD 12 ETAPA-A

~68.0 MBSD (TECT-IP-017-2010)

PERFILDE TEMPERATURASEN T-101

700 *68.0 MBSD 22 ETAPA-B
w600 '-
o * 68.0 MBSD 22 ETAPA-A*
©500 | 1
5 T T
§400 ' 70.0 MBSD (TECT-IP-017-2010)
@300 i | L
o < 7 ; -
£200 # & | | L
= 100 . / 7 !I ¥ | 70.0MBSD 32 ETAPA
/S / | '! L
0 1 P S _ L o i I . l!
D101~ TOPE  PLATO  PLATO  FLASH FONDOS
N216 N224
D-101 TOPE PLATON? 16 PLATON? 24 FLASH FONDOS
H70.0MBSD 3¢2ETAPA 105,69 211,46 287,51 399,13 642 630,47
70.0 MBSD (TECT-IP-017-2010) 104 212 274 392 637 624
H68.0 MBSD 22ETAPA- A* 117,62 211,12 279,36 386,75 644,41 628,6
u68.0 MBSD 2°2ETAPA-B 107,58 211,7 285,02 385,66 644,08 629
168.0 MBSD (TECT-IP-017-2010) 109 212 273 377 638 624
H66.0 MBSD 12ETAPA-A 105,14 211,32 287,19 382,77 645,5 632,01
H66.0 MBSD 12 ETAPA-B 108,52 211,28 288,27 385,87 648,17 632,31
166.0 MBSD 12ETAPA-C 109,06 211,30 289,72 382,97 648,05 632,21
166.0 MBSD 12 ETAPA-D 110,91 211,32 289,98 383,01 648,18 632,34
66.0 MBSD (TECT-IP-017-2010) 107 211 274 375 638 623
165.0 MBSD CORRIDA ESPECIAL 106,70 211,65 295,89 382,25 647,94 631,98
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ANEXO 8: EVALUACION - FLUJO DE VAPOR DE AGUA EN LA SIMULACION ESTADO DINAMICO

16000 -’ - -
Max i - - -
0 [ E E E
: — — |
12000 - - - —
| = = =
=
2 10000 — — -
= _— — _— B Fondos (T-101)
< — — ] _
2 s000 - — —] - u Diesel (T-102-C)
: - - - = Kerosene ( T-102-B)
2 g - - - B Solvente - 3 (T-103)
8 6000 | | | |
< —] —] — B Nafta Pesada (T-102-A)
E B E
2000 7 — — —
. S p
70.0MBSD 680 MBSD 680 MBSD 660 MBSD 660 MBSD 660 MBSD 660 MBSD 650 MBSD
32ETAM 29ETAPA- A* 2°ETAPA- B 12ETAPA- A 12ETAPA- B 12ETAPA- C 12ETAPA- D CORRIDA ESPECIAL

Nota: Las condiciones del vapor de agua para el T-101, T-102-A, T-102-B, T-102-C y T-103 son con una presion de 150 psig - vapor

sobrecalentado.
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ANEXO 9: EVALUACION - REFLUJOS EN LA SIMULACION ESTADO DINAMICO

Reflujos % de la Carga

BN WD DN
O O O O O o o o o

REFLUJOS % DE CARGA DEL T-101

. —— — — — .
g 1 | |
REFLUJO FONDOS
REFLUJO INTERMEDIO
e i REFLUIO TOPE
70.0MBSD 70.0 MBSD 68.0MBSD 68.0MBSD 68.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 66.0 MBSD 65.0 MBSD
39ETAPA  (TECTP017-2010) 2°ETAPA-A*  29ETAPAB  (TECTP-017-2010)  12ETAPA-A 12ETAPA-B 12ETAPA-C 19ETAPA-D  (TECHP-017-2010)  CORRDA
ESPECIAL

Nota: Los reflujos % de carga al T-101 son evaluados desde el punto de vista operativo, puesto que desde el punto Técnico u Tedrico

son diferentes lo cual, para el reflujo intermedio es de 90% y el reflujo de Fondos es de 140% de la carga.
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ANEXO 10: EVALUACION SIMULACION DINAMICA - ESPECIFICACION TECNICA

KEROSENE

300 1 L
O

ol

o

5 200

<

V]

3

100
2

Punto Final - Max

0 Destilacion,2c 10% V recuperado - Max
Especifiaddn o
TécnicaPEI'RCPERZ0 ';“:P?BO 68.0 NBS)*ZQ 68OMBD2 (.m0 Punto de Inflamacién TAG,2C - Min
FIAPACA ETAPA-B Eapan  COOMEDI 66.0MBD 12
ETAPA-B I;'I'AP A C i 66.0VBD 12
APAD 65.0VBD
CORRIDAESPEGAL
ESp?gg:::'O” 70. 0MBSD 3¢ 68.0MBSD 22 | 68.0 MBSD 22 | 66.0 MBSD 12 | 66.0 MBSD 1° |66.0 MBSD 1°|66.0 MBSD 1¢ 6;1“;5310
Ak = - - - -

DETROPERU ETAPA ETAPA- A ETAPA- B ETAPA- A ETAPA- B ETAPA-C ETAPA-D ESPECIAL
¥ Punto de Inflamacién TAG,2C - Min 43 59,4521 55,0577 56,2402 57,1931 58,2984 58,2184 58,4151 59,0605
u Destilacion,ec 10% V recuperado - Max 200 183,6977 177,3037 179,0127 180,3960 182,0075 181,8907 182,1782 183,1231
= Punto Final - Max 300 265,8931 259,6060 259,7328 257,5186 259,9179 258,3096 258,9166 258,8545
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ANEXO 11: EVALUACION SIMULACION DINAMICA - ESPECIFICACION TECNICA

SOLVENTE - 3

300
o
ol
@©
= 200
)
i
[J]
o
5 100
= Destilacion,2c 90% V recuperado - Max
0 Destilacion,2c 50% V recuperado - Max
Especificaddn o
TécnicaPEI'R(]JH?ZJO 'gr'\:PiDy 68~0NBSD*29 68OMBD2 o b Punto de Inflamacién TAG,2C - Min
ETAPA-A ETAPA-B o GOOMEDIe CEONED 1
ETAPA-B I;TAP A C i 66.0VBD 12
CTAPAD 65.0MBD
CORRIDAESPECAL
o OMBSD
Spﬁg'cf;::'on 70. 0MBSD 3 |68.0MBSD 22 | 68.0 MBSD 22 | 66.0 MBSD 12 | 66.0 MBSD 12 |66.0 MBSD 12(66.0 MBSD 12 6C500R'\:|Di\
[} _A* - _ - - _
DETROPERL ETAPA ETAPA- A ETAPA- B ETAPA- A ETAPA-B ETAPA- C ETAPA-D ESPECIAL
W Punto de Inflamacion TAG,2C- Min 37,8 32,0199 30,7583 32,8707 32,7823 33,9624 36,2505 37,2271 38,7021
M Destilacion,2c 50% V recuperado - Max 177 158,9287 156,6801 159,4926 157,8439 159,3097 161,3288 162,7436 166,3960
m Destilacién,2c 90% V recuperado - Max 190 176,3571 174,2959 176,1125 172,3000 174,5701 177,2368 178,7871 181,3359
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