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RESUMEN

El trabajo que a continuacién se presenta estd constituido
por tres partes:

1.~ Generalidades Yy conceptos basicos de simulaciédn con
aplicacién en Ingenieria Quimica.

2.~ cCaracteristicas relevantes de un simulador de procesos
como herramienta en la solucién de problemas en Ingenieria
Quinica.

3.~ Ejemplo de aplicacién con el simulador de procesos
propuesto.

En la primer parte se proporcionan conceptos en torno a la
simulacién de procesos, modelos, estructura de simuladores, sus
aplicaciones, ventajas y desventajas. Ademds se 1lista en forma
resumida caracteristicas relevantes de algunos simuladores de
procesos actualmente comerciales.

En la parte siguiente se proporcionan las caracteristicas y
requerimientos computacionales de un simulador de procesos
propuesto (MicroCHESS), con 1la finalidad de ofrecer una
herramienta en la solucién a problemas en Ingenieria Quimica,
especialmente dirigido a la poblacién estudiantil.

En la Gltima parte, se ejemplifica una simulacién de un
proceso real con el simulador de procesos propuesto, aplicando los
conceptos, caracteristicas y requerimientos computacionales antes
presentados.



INTRODUCCION

En los Gltimos 25 afios la industria quimica y del petrdleo ha
tenido una tendencia gradual hacia aproximaciocnes cuantitativas a
problemas en el disefio y operacién de procesos. Esta tendencia ha
hecho posible que se incremente el uso de computadoras
electrénicas poderosas en la solucién de sistemas complejos de
ecuaciones matemiticas. Esta aproximaciédn analitica a problemas de
ingenieria permite considerar un disefio alternativo de
investigacién y operaciones mas eficientes de procesos
comerciales. Adem&s, la aproximacién analitica computarizada
provea un entendimiento profundo de los mecanismos internos de los
procesos en estudio.

Hoy el potencial de las computadoras estd casi disponible
universalmente en escuelas e industria.

Las tres grandes &reas en el campo del estudio andlitico son
las siguientes: (5)

1.- Investigacién y desarrollo de procesos
2.- Disefio de procesos
3.- Optimizacién de operaciones de proceso

Estas 8reas cubren las siguientes categorilas:

1.~ Flujo de fluidos

2.- Transferencia de masa
3.- Transferencia de calor
4.- Cinética

5.- Dinimica y control

- Los simuladores de procesos son una herramienta importante en
el campo del estudio analitico. Todos los simuladores de procesos
estin compuestos de modelos de fenbmenos fisicos y quimicos, 1la



riqueza de un simulador es el resultado de la variedad de modelos
con respecto a su naturaleza de niveles mGltiples de eficiencia
disponible. La eficiencia de un simulador de procesos depende de
la eficiencia de los modelos individuales y sus algoritmos.

Las actividades de los Ingenieros Quimicos estadn relacionadas
directamente con la optimizacién dada por las mejoras en sistemas
de proceso, el avance en la simulacién como herramienta ofrece
mejores oportunidades para lograr wmés detalladamente la
optimizacién con resultados menos inciertos.

La era de las supercomputadoras provee no solo rapidéz, sino
también una mejora en la resolucién de problemas, su valor real en
la profesién de la Ingenieria Quimica es resolver huevos
problemas.

El trabajo que a continuacién se presenta, pretende
primeramente de manera introductoria presentar conceptos basicos y
terminologia en torno a la naturaleza de la simulacién, se intenta
caracterizar la simulacién para distinguir en una forma u otra la
golucién de problemas y técnicas de investigacién. Por otra parte
presentar la estructura bé&sica de los simuladores de procesos con
la finalidad de entender su funcionamiento.

La mayor importancia en el estudio de la simulacién de
procesos es la aplicacién en Ingenieria Quimica, ya que en la
actuvalidad por los cambios presentes en la industria quimica, se
requiere de una herramienta capaz de permitir el estudio y
andlisis de procesos en estudio en menor tiempo, esto es posible
gracias a las herramientas computacionales.con que ahora contamos.

La aplicacién de los simuladores se ejemplificari por nmedio
de un simulador de procesos propuesto, ofreciendo una herramienta
de bajos requerimientos computacionales y gue proporciona una
solucién confiable en problemas de Ingenieria Quimica.
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OBJETIVOS

Introducir Terminologfa Bisica en Simulacién de Procesos.

Listar Atributos Generales de Simuladores de Procesos y sus

Aplicaciones en Ingenierla Quimica.

Describir Caracteristicas y Requerimientos Computacionales de
un Simulador de Procesos Propuesto como Herramienta en 1la
Seolucién a Problemas en Ingenierfia Quimica. El1 simulador

propuesto es MicroCHESS.

Bjemplificar una Simulacién de un Proceso Quimico (Planta
Fraccionadora de Gasolina Natural de Minatitl&n, Veracruz) con

el Simulador de Procesos Propuesto.



. ’ CAPITULO 1.- CONCEPTOS BASICOS

1.1.- SIMULACION

En la industria quimica se proponen nuevos procesos o
- modificaciones a los ya existentes por la fase de gran desarrollo
en que se encuentra, este desarrollo ha sido posible gracias a las
técnicas disponibles en 1la actualidad para evaluar diversas
configuraciones de procesos, una de estas herramientas es 1la
simulacién de procesos. La palabra simulacién ha sido adoptada de
lenguaje coloquial sirviendo como término técnico, de hecho 1la
palabra ha sido usada en diferentes sentidos dejande confusién por
la palabra en si misma. La definicién gira sobre conceptos
semejantes a representar, imitar, fyalsiﬂcar, fingir o apreciar.

El tipo de simulacién al que nos referiremos en este trabajo
es la simulaci6bn matemitica de procesos, siendo é&sta el uso de
modelos matemdticos gque representan un sistema para obtener
informacién de su comportamiento.

1.2.- MODELO

La representacién matemitica de un sistema es un modelo, los
modelos matemdticos capturan las interacciones y relaciones
légicas del sistema que se esté modelando. Los modelos .de
simulacién en computadora describen interacciones que existen en
el mundo del sistema real.

Los modelos matemdticos son Gtiles en todas las fases de la
Ingenieria Quimica, de investigacién y desarrollo para operacién
de plantas, estudios econémicos y de negocios. (10}

En investigacién y desarrollo se determinan mecanismos
cinéticos quimicos y parédmetros de laboratorio o datos de reacciédn
de plantas pilloto, explorande los efectos de. diferentes
condiciones de operacién para estudios de optimizacién, agregando



cilculos a escala.

En disefio se escala y calcula el tamafio de equipos de proceso
para ejecucién dinamica; estudiando las interacciones de varias
partes de 1l0s procesos, evaluando alternativas estratégicas de
control, simulando arrangue, paro y procedimientos de emergencia.

En operacién de plantas se aplica en control y proceso de
problemas; agregando arranque y adiestramiento de operadores,
estudiando los efectos y 1los requerimientos de expansién y
optimizacién de operacién de la planta.

TIPOS DE MODELOS

Los modelos pueden ser de dos tipos: (11)

- Modelo Deterministico.- Es la representacién analitica de
un sistema u operacién en las gqgue hay salidas fnicas por un
conjunte dado de entradas.

- Modelo Estocéstico no Deterministico.- Es un modelo en el
que la relacién funcional depende de los pardmetros, las salidas

pueden ser predichas por un contexto probabilistico.

1.3.- PROCESO

Proceso es un conjunto de operaciones con entradas gque
producen salidas. (4)

x(t) = xI{t), x2(1), ... - y(t) = ylt), y2(), ...

ut) = ul(), w2, ...



) = «xI{t), x2(), ... = Variables de entrada!
Corrientes de alimentacibn, velocidades de flujo, composicionas,
temperaturas, presiones.

yi) = yl{), y2(), .. = Variables de salida:
candiciones de corrientes de salida.

uw(ty = ul(t), uw2(t), .. = Variables de control o
disefio: Ajuste de temperaturas y presiones del proceso, flujos de
- eorrientes de intercambio de calor, parimetros de modulacién.

TIPOS DE PROCESO

Los procesos pueden ser:

- Dindmicos.- En donde las variaciones de las variables de
salida estin en funcién del tiempo, y(t) y son apreciables.

- Egtado Estacionario.- las variaciones con el tiempo seon
despreciab_les.

Los tipos de problemas en Ingenieria de Procesos son:

1.~ Dade x ¥ y deseado, encentrar u. (Disefio, Control)
2.~ bade x y u, encontar y. (Analisis)

3.~ bado u ¥ y, encontar x. (Anflisis)

4.~ Dado x, encontrar u para mnaximizar o wninimizar
alguna funcibn F(y). (Optimizacién).

1.4.- SIMULACION DE PROCESOS

Con los antecedentes anteriores, podemos definir la
simulacidén de procesos como el uso de modelos matemticos que



representan un sistema (Proceso Quimico), y que son programados
para ser solucionados con computadoras de alta velocidad,



CAPITULO 2.- ESTRUCTURA

2.1.- ARQUITECTURA DE LOS SIMULADORES DE PROCESOS

La estructura de los simuladores de procesos involucra dos
trayectorias constituidas por wun conjunto de ecuaciones que
reproducen en forma aproximada el comportamiento de un equipo o
conjunto de equipos. Se clasifican de la siguiente manera:

a) La simulacién modular secuencial esta formada por un
conjunto de subrutinas de equipos especificos, este tipe de
simulaciédn s6lo utiliza las subrutinas necesarias para representar
el proceso en estudio.

b) La simulacién orientada a ecuaciones usa un conjunto de
ecuaciones que describen el comportamiento de un proceso
determinado y cuya aplicacién es particular a un proceso
especifico.

El tipo de simulacién modular secuencial es considerado como
la m&dula de muchos de los simuladores de procesos comerciales. En
la actualidad existen un grupo de programas con aplicaciones a la
Ingenieria Quimica para una simulacién en estado estacionario y
dinamico, estimacién de propiedades termodinamicas y costos., La
simulaciSn modular secuencial es relativamente fdcil de construir
¥ la naturaleza modular ofrece la ventaja de simular précticamente
cualquier proceso, por lo tanto, esta arquitectura permanecce CoOmo
populayr entre- los simuladores comerciales actualmente. (1)

La simulacién de procesos fué orientada a ecuaciones, en
lugar de derivar una solucién estratégica gue era basada en
médulos de cajas negras (simulacién modular secuencial). La
simulacién orientada a ecuaciones es mds flexible en términos de
resolver problemas con recirculaciones anidadas a nivel de



diagrama de flujo. Los problemas del diagrama de flujo orientados
a ecuaciones reguiere de una gran escala de algoritmos numéricos,
buenas estrategias de inicializacién y opciones confiables para
prevenir fallas de convergencia, es ventajoso desde el punto de
vista computacional pues se puede lograr la méxima eficiencia en
el cédlculo y minimizar el uso de memoria. (14)

El siguiente cuadro muestra las estructuras simplificadas. (1)

Modular Secuencial ] Iorientado a Ecuaciones 41
|

Programa ensamblador Programa ensanmblador

{Determinacién de la (Determinacién de la

topologia y control topologia y de las

de unidades de cdculo) ecuaciones) J

Biblioteca de Creacién y solucién

Operaciones Unitarias de ecuaciones simulté&neas
I

Biblioteca de Biblioteca de

Propiedades fisicas Propiedades fisicas

Todos los simuladores de procesos ahora tienen una geparacién
entre la seccién de las propiedades fisicas (correlaciones y base
de datos), del resto de los modelos y ecuaciones de corrientes.
Casi todos los simuladores de procesos comerciales emplean
ecuaciones cfibicas de estado rara describir componentes puros y
mezclas multicomponentes para gases reales y soluciones no polares
o poco polares. Los modelos de coeficientes de actividad local
(Wilson, NTRL, UNIQUAC) requiere especificacién y ajuste de
pardmetros, Yy é&stos son complementados por el uso de grupos de
métodos de contribucién como UNIFAC, finalmente correlaciones de
coeficientes de actividad conocidos para hidrocarburos como
Chao-Seader y Grayson-Streed son también empleados frecuentemente.



2.2,- PAQUETES DE SIMULADORES DE PROCESOS COMERCIALES

Los simuladores de procesos mis comunes comercialmente se
listan a continuacién, asi como sus caracteristicas relevantes.
(1)

ASPEN/PLUS.- Es un tipo de simulador modular secuencial con
opciones de convergencia modular simulténea, extensivas
caracteristicas para especificaciones de disefio. Opciones de
céilculo de equipos y sus costos asi como estimacién de propiedades
fisicas con comparacién de mé&todos, opciones para electrolitos y
s6lidos. Trabaja bajo sistemas operativos IBM (VM/CMS y MVS/TSO),
VAX/VMS, PC-DOS, Aegis y UNIX.

ASPEN/SP.~ Es un tipo de simulador modular secuencial con opciones
de convergencia modular simultinea para recirculaciones anidadas,
opciones de cdlculo de equipos, costos y estimacién.de propiedades
fisicas. Trabaja bajo sistemas operativos IBM (VM/CMS y MVS/TSO),
VAX/VMS, PC-DOS, Aegis y UNIX.

CAPES.~ Es un tipo de simulador modular secuencial opcionalmente
con entrada de ecuaciones y expresiones 1l6gicas, estimacién
aproximada de equipos y costos, asi como propiedades fisicas y
modelos para fracciones del petréleo. Trabaja bajo sistemas
operativos IBM, FACOM, ITAC, PC-AT y NEC PC-98 versién bajo
desarrollo.

CHEMASIM.~ Simulador orientado a ecuaciones usando Newton-Raphson
y flexibilidad para simulacién con recirculaciones anidadas, sin
opciones para célculo de equipo y costos. Para propiedades fisicas
existen opciones estdndares, disponible en sistemas operativos
IBM, VM/CMS y UNIX.

DESIGN.- Simulador modular secuencial con opciones de convergencia



simulténea para m@ltiples recirculacines, facilidad para célculo
riguroso de equipos varios y estimacién de propiedades fisicas,
trabaja en IBM (VM/CMS Y MVS/TS0), VAX/VMS, PC-DOS y UNIX.

FLOWPACK.- Sistema hibrido con opciones de célcule de equipo,
costos Yy propiedades fisicas, incluyendo correlaciones de
coefientes de, actividad y ecuaciones de estado solo disponible
para VAX/VMS.

GENESIS.- Es un tipo de simulador modular secuencial con opciones
de convergencia modular simulténea, opciones de cdlculo de equipo
y costos limitadas, estimacién y regresién de propiedades,
disponible en IBM (MVS/TSO) y VAX/VUMS. .

IPES.~ Simulador modular secuencial con opciones de convergencia
modular simult&nea y mGltiples recirculacliones, caracteristicas de
célculo de  equipo y costos muy limitada, opcién de propiedades
fisicas externas y cargadas dentro de un archivo de acceso directoc
compartido, trabaja en ambiente IBM (VM/CMS y VMS/TSO).

MPFPL.- Simulador modular simultineo sin opciones de cflculo de
costos Yy equipo, cuenta con sistema de calculo de propiedades
multifase, corre bajo IBM 3090/400 (VMS/TSO).

OPTISIM.- Simulador orientado a ecuaciones para m&todo de
convergencia Newton-Raphson, flexibilidad para recirculaciones
anidadas. Caracteristicas muy generales para optimizacién, c&lulo
de equipo y costos simples para propSsitos de optimizacién, corre
bajo IBM 3090/400 (VMS/TSO).

PROCESS.- Simulacén modular secuencial con convergencia modular
simultinea para multiplves recirculaciones, estimado de equipo y
costos con el +/- 40 % de eficiencia. Cuenta con estimacién de
propieda't'ies Y regresién de datos, disponible en IBM (OS/MVS,



VM/CMS, DOS).

QUASILIN.~ Simulacién orientada a ecuaciones con apariencia
modular al usuario, incluye cdlculo de algunos equipos, usa
modelos construidos para que facilmente minimice coneccidn con
cilculo riguroso de propiedades, corre bajo IBM 3081/3084 (MVS),
VAX/VMS y UNIX.

SPAN.~ Simulador modular secuencial, cdlculo de equipo y
estimacién de propiedades, disponible en VAX/VMS y PC-DOS.

SPEEDUP.~ Simulacién orientada a ecuaciones y capacidad de enlace
de subrutinas con procedimientos gue permiten funcionar como
sistema hibrido, incluye caracteristicas de equipo y costos asi
como propiedades fisicas, disponible bajo VAX/VNS, IBM (VM/CMS y
MVS/TSO) y UNIX.

VTPLAN.- Simulador orientado a ecuaciones y opcién de célculo
modular secuencial, no incluye caracteristicas para cédlculo de
equipo y costos, extensivas caracteristicas para propiedades
fisicas de componentes puros, disponible en VAX/VMS.

MicrOCHESSV.- Simulador medular secuencial, con cédlculo de equipos
(14 médulos) y estimacién de propiedades termodindmicas (9
opciones), disponible en PC-DOS.

b d

2.3.- APLICACIONES DE LOS SIMULADORES DE PROCESOS

Existen muchas clases de problemas en los cuales 1la
simulacién es una técnica apropiada, pero también muchos que no
son aplicables. La simulacién es una herramienta poderosa cuando
se aplica correctamente, de otra manera es solo gasto y resultados
inciertos. La diferencia entre cuando la simulacién es aplicable o
no, es usualmente claro si se entiende la técnica y los criterios
de aplicacién, pero lo més importante es conocer los recursos



disponibles y la situacién especifica.

De manera general la aplicacién es posible si las
herramientas analiticas disponibles no son apropiadas de acuerdo
al problema, cuando el sistema puede ser adecuadamente simulado y
si se cuenta con los datos suficientes. Si 'se requiere de
miltiples cdlculos, en ocasiones es preferible una herramienta de
alta velocidad.

2.3.1.- VENTAJAS

Algunas de la ventajas de aplicar 1la simulacién en varios
campos son las siguientes:

- El simular un proceso permite varias wveces correr el
proceso simulado variando los datos de entrada y asi probar la
conducta del sistema bajo una variedad de condiciones y

situaciones.

-~ La simulacién puede hacerse en pocos minutos con
computadoras de alta velocidad.

~ Cuando se simula, no se modifica el sistema real, esto es
una gran ventaja, pues la prueba de estrategias experimentales no

son directamente en el sistema real.

~ El simular requiere que se conozca el sistema simulado,
esto es una herramienta efectiva de adiestramiento.

2.3.2,- DESVENTAJAS

Las desventajas de usar la simulacién de procesos son las
siguientes:

= Un modelo de simulacién puede ser caro en términos de

10



tiempo si la simulacién no ha sidc entendida a profundidad y el
modelo no ha side desarrollado cuidadosamente.

~ Log parémetros pueden ser dificiles de analjizar,
dependiendo del tiempo requerido en la coleccién, andlisis e
interpretacién de los datos.

11



CAPITULO 3.- SIMULADOR PROPUESTQ (MicroCHESS)

El simulador de procesos propuesto MicroCHESS, es un tipo de
simulador modular secuencial y aunque no es un simulador
actualmente comercial, los requerimientos de equipo no son tan
elevados, por lo qgue permite su f&cil acceso especialmente a nivel
escolar. En esta seccién describiremos caracteristicas y forma de
uso,  asi rcomo sus opciones de cilculo, con la finalidad Qe
proporcionar principalmente al estudiante una herramienta bdsica
en la solucién de problemas en Ingenieria Quimica.

3.1.- CARACTERISTICAS GENERALES

MicroCHESS proporciona una simulacién de procescs en estado
estacionario y cilcula balances de materia y energlia alrededor de
equipos de proceso.

MicroCllESS viene de Micro de microcomputadora y CHESS viene
de CHEMICAL EGINEERING SIMULATION SYSTEM (Simulacidn de Sistemas
en Ingenieria Quimica).

MicroCHESS se puede usar para:

~ disefio de proceso.

~ analizar mdltiples alternativas de disefio.

~ predecir los efectos de cambios de condiciones de
operacién de una planta.

~ optimizar consumo de energia.

- deteccién de cuellos de botella para incrementar
la produccién.

MicroCHESS puede ser aplicado para simular diagramas de flujo
que contengan 100 corrientes y 50 piezas de equipo y cuenta con 14
médulos de equipo.

Cuenta con tres opciones de entrada, simplemente se describe

12



el proceso y se especifican las unidades a ser calculadas
conectadas entre si proporcionando las condiciones de la corriente
de alimentacién y especificaciones permitidas para cada unidad de
proceso. ’

El enlace de corrientes y unidades de equipo incluye
recirculaciones complejas o recirculaciones anidadas.

Antes de ejecutar el problema, MicroCHESS analiza el diagrama
de flujo y las recirculaciones presentes, activa un algoritmo
interno para determinar una secuencia de cdlculos unitarios que va
a permitir la convergencia. Introducir estimados de composicicnes
y condiciones para una o mis corrientes intermedias acelera los
cidlculos.

. MicroCHESS proporciona una base de datos con propiedades
fisicas para 206 componentes puros. También permite crear una base
de datos propia con componentes no estandares y fracciones del
petréleo por el suministro de constantes fisicas.

Nueve opciones termodindmicas esta&n disponibles dentro de
MicroCHESS.

3.2.- REQUERIMIENTOS DEL HARDWARE

Esta secci6m describe la operacién de MicroCHESS, solamente
es necesario entender la operacién de la computadora a usar, antes
de comenzar es recomendable leer el manual de la computadora para
entender de lleno el potencial de MicroCHESS.

8i se desea escoger el usoc del ratén gue es opcional, ser&
necesario leer el manual para las instrucciones sobre 1la
instalacién y operacién.

MicroCHESS puede ser usado sobre una computadora IBM o
compatible.

Para correr MicroCHESS, se necesita el siguiente equipo
minimo:

1. 640K de RAM (memoria de acceso).
2. El sistema operative (usualmente conocido como sistemas
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compatibles MS-DOS. MicroCHESS corre bajo versién 2.0 y
posteriores.

3. Un manejador externo y un disco duro.

4. Una impresora IBM o equivalente.

5. Coprocesador Intel 8087 punto flotante para un XT o una
computadora con coprocesador Intel 86287 punto flotante. (En
este trabajo se utilizé un emulador del coprocesador
matemdtico).

6. Adaptador de gr&ficas a color, o en su defecto
monocromdtico es recomendable.

NOTA: MicroCHESS usa resolucién media de graficos.

Una opcién graficadora de entrada y la impresi6n del diagrama
de flujo estd disponible si se cuenta con el equipo siguiente:

1. Ratén para entrada graflca.

2. Graficador serie HP-7470 o 7475.

3. Las grificas pueden ser impresas scobre una impresora de
matriz de puntos.

3.3.- CONTENIDO DE DISCOS DE MicroCHESS

MicroCHESS proporciona seis discos de 5 1/4", esta secci6én
describe contenido de cada disco. La seccién siguiente explica
como transferir la informacién del disco flexible al disco duro.

Los seis discos originales fueron comprimidos en dos discos
de 5 1/4" conservando la informacién original.

Esos discos contienen lo siguiente:

FUNCION . ARGHIVOS CONTENIDOS
Entrada a hoja de trabajo CHESSI.EXE
y Graficos. TOPOLOGY . EXE

14




THERMO . EXE
DENETS.EXE
CHEMPX.DAT
CHEMPZ . DAT
PPP.DAT

YYY.DAT

22Z.DAT
BANNER.DAT
FONT.$$S

14 ARCHIVOS HLB
22 ARCHIVOS DEF
47 ARCHIVOS TOTALES

Entrada pregunta respuesta CHESSIQA.EXE
Banco de datos DATABANK . EXE
VVV.DAT

3 ARCHIVOS TOTALES

Generador de reportes REPORT.EXE
STRM.DAT
CONFIG.SYS
3 ARCHIVOS TOTALES

Informacién de ejecucién CHESSX.EXE
BACKUPID.gee
2 ARCHIVOS TOTALES

El programa CHESSI contiene la entrada hoja de datos/grdfica,
es usado para crear nuevos archivos de datos, medificar y agregar
archivos previamente creados, los archivos TOPOLOGY, THERMO Yy
DENETS.EXE son llamados internamente de CHESSI.EXE, por lo gue no
corren independientemente.

Los archivos CHEMPX, CHEMP2, PPP, YYY, 222, y BANNER.DAT
contienen ‘varias caracteristicas, requeridas por el programa
CHESSI. El resto de los archivos, FONT.$$$, HLB, y DEF, tienen que
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residir sobre el disco en donde se encuentra CHESSI.

El archivo CHESIQA es la cpcién de entrada de datos pregunta
respuesta usado para crear nuevos archivos de datos y modificar o
agregar datos a archivos anteriormente creados.

El programa DATABANK permite introducir componentes
estindares e informacién sobre los componentes normales.

El programa CHESSX.EXE contiene informacién que la
computadora necesita para la ejecucién del problema.

El programa REPORT.EXE contiene un reporte caracteristico de
resultados. STRM.DAT es una base de datos de propiedades fisicas y
constantes usado por REPORT.

E1l archivo CONFIG.SYS deber& estar presente en el momento de
accesar a la computadora. A este archivo es necesario agregar una
linea:

FILES=30.

MicroCHESS no trabaja en subdirectorios anidados, por lo gue
es recomendable instalarlo en un subdirectorio, por ejemplo:

C:\CHESS>
3.4,- PROCEDIMIENTO DE CARGA DE MicroCHESS

Esta secci6n explica el proceso de carga (instalacisn) del
MicroCHESS sobre el disco duro. Detalles sobre datos de entrada
son dados en otra seccién.

Los discos de MicroCHESS requieren aproximadamente 1200 K de
almacenamiento en el disco duro. La entrada y produccién de
archivos puede requerir una capacidad adicional de varios cientos
de K. )

Se copia simplemente el contenide de los discos comprimidos
sobre el disco duro usando el procedimiento siguiente:

1. Crear un subdierctorio, por ejemplo: CHESS.
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2, Insertar el disco 1 en el manejador A>
3. Escribir el siguiente comando y presionar RETURN.

COPY A:*.* C:\CHESS

4. Cambiar el disco 1 y repetir los pasos 2 y 3 para
disco 2.
Para restaurar los archivos comprimidos previamente copiados
seguir los siguientes pasos:
MCHESS1 y presionar RETURN
MCHESS2 y presionar RETURN

Cuando se termine de copiar y restaurar les archivos crear un
archivo llamado WORK.DIR. Este archivo avisa a MicroCHESS donde
poner cualguier archivo gque se2 creado o modificado cuando se use
CHESSI. Este archivo contiene una linea gque contiene el nombre del
subdirectorio donde se instalé MicroCHESS, por ejemplo:

\CHESS
Cuande se haya terminado de instalar MicroCHESS sobre el

disco duro, es conveniente poner los discos en un lugar seguro, en
caso de necesitar volver a instalar.
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CAPITULO 4.- PROCEDIMIENTO DE CORRIDA

Hay cuatro pasos involucrados en la corrida de una simulacién
en MicroCHESS. Con MicroCHESS es posible introducir informacién y
reportar los resultados. La tabla siguiente muestra los pasos
generales.

- Problema Juego de Datos
~ Entrada de Datos

- Ejecucién del Pro.blema
- Reporte de Resultados

Las siguientes instrucciones explican la mecanica en el uso
de MicroCHESS.

Antes de correr MicroCHESS, es recomendable tener discos
disponibles para almacenar datos y resultados. Como precaucién,
salvar toda la informacién en duplicado y tener copia en un lugar
seguro.

4.1,- PROBLEMA JUEGO DE DATOS

Es importante tener preparada la informacién del proceso
a simular antes de iniciar la entrada de datos, en este Jjuego de
datos se incluiridn las propiedades minimas que especifica cada
médulo de céalculo, la opcién termodindmica (dependiendo de los
componentes involucrados) y las propiedades de las corrientes de
alimentacién. ’

4.2.- ENTRADA DE DATOS
Cualquiera de estas opciones CHESSI o .CHESSIQA crearid o

editard un archivo el cual contiene la descripcién del diagrama de
flujo, especificaciones del equipo, informacién de la corriente de
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alimentacién e informacién termofisica.

8i se prefiere trabajar con CHESSIQA (entrada de datos
pregunta/respuesta), escribir CHESSIQA y presionar RETURN para
comenzar. cuando CHESSIQA pregunta por el nombre de archivo de
datos se debe proporcionar el manejador con el nombre del archivo,
(no m&s de 7 caracteres), a continuacién aparecerdn letreros
pidiendo los datos gue se deben proporcionar, en donde el usuario
interctuard con MicroCHESS.

El programa CHESSI (entrada hoja de datos/grafica)
proporciona varios men(s que dar&n alternativas para introducir
informaci6n. Escribir la primera letra de la seleccién deseada, si
mis de una alternativa comienza con la misma letra se posicionara
en la primera alternativa, usar las flechas para mover el cursor.
Al concluir la entrada de datos proporcionar el nombre del archivo
(no mas de 7 caracteres).

4.2.1.- UNIDADES DE TRABAJO

Unidades Métricas (M} o Inglesas (EE) pueden ser usadas en
MicroCHESS., Se debe especificar las unidades del sistema gque se
use al comienzo de la entrada de datos no puede el sistema ser
mixto. Las unidades de trabajo son las siguientes:

Entrada/Salida EE M

Flujo Molar 1b mol/hr kg mol/hr
Flujo Méasico lbs/hr kg/hr
Volumen de liquido ft m3
Presién psia bars
Temperatura °F °c
Energia . Btu kJoules
Potencia hp kW

Tiempo hr hr

Las opciones de unidades de trabajo para velocidades de flujo
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son las siguientes:

opcién EE M

[+] 1lb mol/hr kg mol/hr

1 lb/hr * kg/hr

2 SCFH y § mol SCFH ¥ § mol

3 Actual ft/hr y % mol Actual m3/hr Yy § mol

4 GPM (60°F 1 atm) GPM (60°F 1 atm)
Yy % mol Yy % mol

5 Actual gal/hr Actual m
Y % mol Y % mol

6 - Barriles/dia Barriles/dia

) ¥y % mol y % mol

7 GPM y volumen GPM ¥y volumen
liquido liguido

8 Gal/hr y volumen m3/hr y volumen
liquido liquido

9 Barriles/dia y Barriles/dia y
volumen liquido volumen liquido

4.2.2.- OPCION GRAFICA

En la entrada de datos por opcién grafica (dibujar el
diagrama de fluj.) y MicroCHESS automdticamente generard la hoja
de Topologia (hoja de calculos). La pantalla desplegada
‘propox—cionara la informacién necesaria, con sola seleccionar
ubicando el cursor con el ratén en la posicién deseada y
presionande el botén, y seguir las instrucciones indicadas. Los
comandos disponibles en la opcién gr&fica y sus funciones son
mostradas en la tabla siguiente.

Comandos . Funcién

1.. EXIT Salir de hoja de Topologia.
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2.
3.
4.
5.
6.
7.
8.
9.
10.
11.
12.
13.
14,
15,
16,
17.
18.
19.

4.2.3.- HOJA DE TRABAJO

RESTART

REDRAW

ZOOM IN

200M OUT

PAN

PUT UNIT

PUT LABEL
CONNECT UNIT
REDRAW STREAM
MOVE UNIT
MOVE STREAM
MOVE LABEL
DELETE UNIT
DELETE STREAM
CHANGE LABEL
EXCHANGE UNIT
INSERT UNIT
HARDCOPY

Si se usa la opcién de hoja de trabajo, simplemente escribir
el nombre del médulo y su nombre de identificacién e introducir
los nGmeros de las corrientes.

Borra todos los dibujos previos,
Dibuja el diagrama de flujo presente.
Agranda una porcién de la pantalla.
Aleja una porcién de la pantalla.
Movimiento del diagrama de flujo.
Localiza el equipo sobre el diagrama.
Localiza etiqueta sobre el diagrama.
Conecta equipo con corrientes.
Dibuja una corriente especifica
Mueve de lugar un equipo.

Mueve una corriente.

Mueve una etiqueta.

Borra una pieza de equipo.

Borra una corriente.

Cambia una etiqueta existente.
Intercambia unidades.

Iserta una pieza de equipo.

Envia el diagraﬁa a una impresora.

entrada, negativos para las corrientes de salida.

4.2.4.- ESPECIFICACION DE NUMEROS DE IDENTIFICACION DE COMPONENTES

Los componentes quimicos o especies quimicas pueden ser:

1) Seleccionados de la lista de componentes est&ndares

(Ver lista de componentes en el Apéndice)
2) Seleccionados de una base de datos

3) Correspondientes a pseudo-componentes proporcionando
temperaturas de ebullicién de fracciones de petrdleo los
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cuales son almacenados en la base de datos.
La clave del componente es un ninero entero entre:

1-206 -~ componentes estandares de MicroCHESS,
1001+ - componentes no esténdares y pseudo-componentes

Los componentes definidos por usuarios tienen identificacién
de nGmeros m&s grandes gque 1000. Cuando se escoge la opcidén de
introducir un nuevo componente, DATABANK automidticamente da el
namerc préximo deseado. La base de datos de componentes puros
contiene datos de 206 componentes estadndares almacenados en el
archivo CHEMPX.DAT. Se puede usar DATABANK para inspeccionar o
afiadir componentes.

Las constantes fisicas de componentes puros y pardmetros
necesarios para el paquete de propiedades fisicas son:

1. NW = Peso Molecular

2. TC = Temperatura Critica, °K

3. PC = Presibdn Critica, atm

4. VC = Volumen Critico, cm3/gm-mol

5. OME = Factor acéntrico Pitzer-Curl

6. DEL = Paré&metro de solubilidad Scatchard-Hildebrand (cal/cms) 12
7. C = Volumen Molar Liguido constante (cm”/gm-mol)

El archivo CHEMPZ.DAT puede expanderse para incluir cualquier
nGmero de componentes limitados solamente por el espacio en disco.
Cada propiedad de componente reguiere cerca de 100 bytes.
Seleccionando la opcién 3 del menG de DATABANK podri apuntarse al
nombre del componente propiedades fisicas y constantes. La opcién
2 permite cambiar cualquiera de los valores. La opcién 5 listaras
los nombres y nGmeros de referencia de todos los componentes en
CHEMPZ.DAT, y permitira borrar cualquier componente. DATABANK
automidticamente asigna nGmeros de referencia para componentes no
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estdndares iniciando con 1001.

Los datos necesarios para especies puras no estindares sont

1. Nombre Referencial, 16 carédcteres méaximo
L 2. Peso Molecular
: 3. Temperatura Critica, °K

4. Presién Critica, atmbsferas

5. Volumen Critico, cm3/g1nc>1

6. Factor Acéntrico

7. Pardmetro de Solubilidad (cal/cm

8. Constante de Volumen Molar Liquido, C

3) 1/2

Los datos requeridos para fracciones de petréleo son:

BPM: Punto de ebullicién promedio, °F

BPL: Punto de ebullicién molar promedio, °F
BPC: Punto de ebullicién promedio cGbico, °F
API: Gravedad API

AMW: Peso Molecular

Los datos inlnimos requeridos son: BPM, API, AMW

Los datos deseables son: BPM, BPL, API, AMW

Los datos alternativos requeridos son: BPL, BPC, API, AMW

Para fracciones de petréleo, todos los pardmetros seran cdlculados
de los datos basados en el método de Cavett.

4.2.5.- OPCIONES TERMODINAMICAS

Después de introducir los componentes involucrados es
necesario proporcionar 1la opcién  termodindmica gue genere
propiedades termofisicas de las corrientes que sean requeridas.
Existen 9 opciones termodindmicas basicas disponibles para estos
calculos. La descripcién detallada de cada opcidn se encuentra en
el siguiente capitulo.
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4,2.6.- CONDICIONES DE CORRIENTE DE ENTRADA

cada corriente de alimentacidn externa al proceso tiene que
ser definida. El sistema acepta 100 corrientes numeradas del 1 al
100. Las corrientes pueden ser numeradas e introducidas en
cualquier orden. La informacién sobre cada corriente de proceso es
almacenado en un archivo de datos.

Solamente es necesario proporcionar condiciones de corriente
como wvelocidad de flujo, presi6n y una de las siguientes tres
propiedades: temperatura, fraccién de vapor o entalpia. Si la
temperatura y la presién son proporcionadas, la fraccién de vapor
y entalpia ser&n calculadas. Si la fraccién de vapor y presién son
proporcionados, la temperatura y entalpia seran calculados.

4,2.7,- PARAMETROS DE EQUIPO

Los parametros de equipo pueden ser introducidos
interactivamente, todas las entradas estan con formato libre.
cuande se edita un archivo de datos previo, los parimetros de
equipo son 1listados en la pantalla en forma de vector. Una
descripcién total de cada uno de los médulos se proporciona en
otro capitulo.

4.3.- EJECUCION DEL PROBLEMA

Para la ejecucién del problema introducir CHESSX para
comenzar, introducir el nombre del problema cuando se solicite. El
programa leerd en el archive y procede sin preguntar, si el
archivo es correcto el programa despliega los resultados en el
archive original sin modificar la informacién original.

Se puede interrumpir CHESSX mientras se procesa el archivo de
datos. Esto es en dos caso:

~ Después de gue los célculos de un procesc unitario ha side
hecho.
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- Durante un cilculo de destilacién por el mé&tode riguroso,
cuando la pantalla muestra la suma de cuadrados de los célculos,
si se interrumpe en este punto se pueden visualizar las
condiciones de corrientes de la columna. En base a esos valores se
puede decidir si se continGa ¢ no. En cualquier caso, usar la
tecla F9 para interrumpir CHESSX.

4.4.- REPORTE DE RESULTADOS
Para reportar los resultados de la corriente usar REPORT,

proporcionar el nombre del archivo y se desplegar&n 5 opciones,
listadas abajo:

1. Comprensivo Resumen de corrientes detallado con
propiedades y resumen de equipo.
2. No-comprensivo Resumen de corrientes y equipo.

3. Seleccionar Reporte Aparece ottro menG.

4. Seleccionar archivo

de datos nuevo. Es posible introducir otro archivo
5. Salir al DOS

Los datos es posible enviarlos a: .

1 Impresora
2 Dbisco
3 Pantalla

S8i se escoge la opciétn 3, es posible seleccionar del siguiente
mend:

1. Resumen de corrientes

2. Resumen detallado de corrientes con propiedades
3. Resumen de equipo

4. Informacién de platos si es aplicable
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CAPITULO 5.- OPCIONES TERMODINAMICAS

5.1.- DESCRIPCION

MicroCHESS genera propiedades termofisicas de mezcla de
corriente de proceso. Hay nueve opciones de propiedades
termodindmicas disponibles para estos calculos. Esta seccién
explica la base general para el uso de cada opcién como también
muestra los cilcules para propiedades especificas que son hechas
con las diferentes opciones.

5.2.- CARACTERISTICAS

La siguiente tabla proporciona una breve introduccién de las
nueve opciones.

1. chao Seader: Grayson-Streed correlacién chao-Seader modificada,
es usada para propiedades de fase liquida y la ecuacién de estado
Redlich/Kwong para propiedades de fase vapor. La opcién de
Chao-Seader también permite proveer valores propios de K y
entalpias. La opcidén Chao-Seader es la opcién que Ssolamente provee
esto.

2. Scave-Redlich-Kwong: La ecuaci6én de estado modificada de Soave
Redlich-Kwong con parametros de interaccién binaria disponibles
para varios hidrocarburos y gases no-condensables es usada para
ambas propiedades, fase gas y liquido.

3. APISRK: Modificaciones API de 1la ecuacién de estado
Soave-Redlich-Kwong con pardmetros de interaccidén binaria
disponible para varios hidrocarburos y gases no-condensables son
usadas para propiedades fase gas y liquido.

4. UNIFAC: La correlacién UNIFAC es usada para pronosticar
coeficientes de actividad para fase liquida. La presién de vapor
saturado es usada para referencia de fugacidad de liguidos puros.
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5. Inmiscibilidad Agua/Hidrocarburo: los valores de K de agua en
mezclas hidrocarburo agua-no-polar son calculados de la
solubilidad de agua en hidrocarburos y la presién parcial del
agua. La ecuacién de Soave es usada para valores de K, entalpla, y
entroplia de hidrocarburos.

6. Wilson: Coeficientes de actividad en fase 1liguida son
calculados con la ecuacién de Wilson. La presién de vapor saturado
fugacidades de referencia de liguidos puros. la ecuacién de Soave
es usada para coeficientes de fugacidad de mezcla, entalpia, y
cdlculos de entropla.

7. Soluciébn Ideal: Los coeficientes de actividad son supuestos a
un valor de 1. Si existe agua la tabla de vapor es usada para
determinar entalpia y entropia vapor/agua. Otros cédlculos son los
mismos gue en los modelos UNIFAC y Wilson.

8. Peng-Robinson {PR): La ecuacidén de estado Peng-Robinson con
pardmetros de interaccién binaria disponible para varios
hidrocarburos y gases no-condensables es usado para propiedades de
fase gas y liguido.

9. NTRL: (Dos Liquidos no aleatorios) Coeficientes de actividad de
liguidos puden ser calculados usando la ecuacién NTRL. Los dos
parametros son:

5ji = (gji = gij} /R el valor preasignado es cero
e ji (=¢ij} el valor preasignado es uno

3ji es una constante no aletoria para interacciédn binaria ji y es
usualmente una constante que depende de los tipos de componentes.

#ji es un término de interaccién que debe estar en unidades de 'K.

Tji = iy
Gji = exp{-«ji Tji}

Pares sin especificar o datos omitidos de @jiji y «jili resultan
en el componente que estd siendo tratado como ideal en la fase
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liquida o «ij = 1.

El paquete de propiedades termodinamicas estima la
temperatura del punto de burbuja, 1la temperatura del punto de
rocio, entalpifa, densidad, valores de K, y entropia, para mezclas
liquido y vapor. Los datos de estado para los cdlculos de entalpia
es cero grados de temperatura absoluta. Las correlaciones usadas
en los cidlculos de propiedades termofisicas son discutidas abajo.

Entalpia

H =jT cp(ideal)dT + DHp + Hs
0 2 3 4 s
Cp{ideal) = a + bT + cT” + dT~ + eT  + £T

T = temperatura absoluta
DHp = correccién de entalpia por presién
Hs = un dato arbitrario de 5000 Btu/lb mol es
agregado para evitar entalpias negativas
para la fase liguida.

El término de correcciédn por presién de entalpia (DHp) es
obtenido de:

1. Ecuacién de estado de Redlich-Kwong con la fase apropiada
{(vapor o liquido) densidad usada por la opcién de Chao-Seader.

2, La ecuacién de estado de Soave-Redlich-Kwong con vapor o
compresibilidad liguida usando la misma ecuacién de estado para la
opcién SRK, opcién UNIFAC, opeién solubilidad en agua, opcién
Wilson y la opcién solucién jdeal.

3. API modificacién de la ecuacién de estado Soave-Redlich-Kwong
con vaper © compresibilidad 1liquida usando la misma ecuacién de
estado de la opcidn APISRK.

4. Ecuacién de estado Peng-Robinson con vapor o compresibilidad
liguida usando la misma ecuacién de estado para la opcién PR.

5. Las correlaciones de vapor son usadas para valores de entalpia
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de agua para todas las opciones termodindmicas = excepto
Chao~Seader. Chao-Seader simplemente trata agua como otro
componente.,

Densidad

La densidad del liquido es calculada del método de estado
correspondiente Yen-Woods para todos los modelos. La densidad del
vapor es obtenida de:

1. Ecuacidn de estado Redlich-Kwong para opcién Chao-Seader.

2. Ecuacién de estado Soave-Redlich~Kwong para opcién SRK, UNIFAC,
inmiscibilidad agua~hidrocarburo, NTRL, y solucién ideal.

3. API ecuacitn de estado imodificada de Soave-Redlich-Kwong para
la opcién APISRK.

4. Ecuacién de estado Peng-Robinson para opci6n PR.

Entropia
ST
s = |, Cp/T(ideal)dT + DSp
DSp = término de correccidn de presién de entropia

El término de correccién de presién de entropia es obtenide
de:

1. Ecuacién de estado Redlich~Kwong con densidad de fase apropiada
(vapor o liquido) usada en la opci6én Chao-Seader.

2. Ecuacién de estado Soave~Redlich-Kwong con vapor ©
compresibilidad liquida obtenida de la ecuacién misma de estado
para las opciones, UNIFAC, inmiscibilidad agua-hidrocarburo,
Wilson, NTRL, y solucidn ideal.

3. API ecuacién de estado modificada de Soave-Redlich-Kwong con
vapor © compresibilidad liquida obtenida de la misma ecuacién de
estado para la opcién APISRK.
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4. Ecuacién de estado Peng-Robinson con vapor o compresibilidad
liguida obtenida de la misma ecuacién para la opcidén PR. -
5. Correlaciones Tabla de Vapor.

Valores de K

Al equilibrio vapor-liquido, el valor de K es definido como:
Ki = yisxi = '¢ivi/givi (Opciébn Chao-Seader)

= giL/giv (Opci6n SRK, APISRK y PR)
-fipis #5 expry (p-p) 3/ ( ivp) (Modelos UNIFAC,
Wilson, NTRL, y solucién ideal)

Ki = Valores de K ’

yi = fraccién mol de la fase vapor

xi = fraccién mol de la fase liquida

?i = coeficiente de actividad de la fase liquida

#iL = coeficiente de fugacidad de mezcla de la fase

liquida

¢iv = coeficientes de fugacidad de mezcla de fase vapor
¢.s = coeficientes de fugacidad de especies puras a pls'
Vis= volurmen de especies puras liquidas a pis‘

p; = presién de vapor saturada a temperatura del
sistema

p = presién del sistema

Las correlaciones usadas en la determinacién de los valores
de K son:

1. Opciébn Chao-Seader: Coeficientes de actividad de 1la fase

liquida son obtenidos de la teoria de la solucién regular de
Scatchard y Hildebrand con la correccién Flory para ajuste a
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volGmenes moleculares disimilares.

Fugacidades de especies puras en fase ligquida son obtenidas de la
opcién de estado Grayson=-Streed correspondiente. cCoeficientes de
fugacidad de mezcla fase vapor son basados sobre la ecuacién de
estado Redlich-Kwong con compresibilidad de vapor obtenida de 1la
misma ecuacién de estado.

2. opcién SRK: Los coeficientes de fugacidad de mezcla son
obtenidos de la ecuacién de estado Soave-Redlich-Kwong con la fase
apropiada (vapor o liquido) compresibilidad obtenida de la misma
ecuacién de estado.

3. Opcidén APISRK: Los coeficientes de fugacidad de mezcla son de
la modificaci6én API de la ecuacidn de estado Soave-Redlich-Kwong
con fase apropjiada (vapor o liquido) compresibilidad obtenida de
la misma ecuacién de estado,

4. oOpcién UNIFAC: Los coeficientes de actividad en fase liquida
son calculadas del método UNIFAC. Las fugacidades de especies
puras en fase 1liquida son obtenidas de la presién de vapor
saturada con la ecuacién de Soave para correccién no ideal y el
factor de Poynting para correccién de presién. Los coeficientes de
fugacidad de mezcla fase vapor son calculados de la ecuacién de
estado de Soave.

5. Modelo‘Agua/hidrocarburo Inmiscible: Los valores de K para el
agua en sistemas de hidrocarburo no-polar son calculados de la
siguiente ecuacién:

K agua = P°agua/XaguaP

P = presién del sistema
P’agua = presién parcial del agua en la fase vapor
X agua = solubilidades de agua en hidrocarburos.

Las solubilidades del agua son pronosticadas de correlaciones
desarrolladas de datos extensivos experimentales sobre sistemas
agua/hidrocarburc. La opcién SRK es usada para céculos de valores
de K para hidrocarburos.
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6. Modelo Wilson: Los coeficientes de actividad en fase liquida
son de la ecucién de Wilson. Los pardmetros de Wilson, en
cualquiera de las unidades de cal/g-mol es Aij - Aji © Aij y Ajl,
son provistos por el usuario. Los ca&lculos de fugacidades de
referencia de liquidos purcs y coeficientes de fugacidad de gases
son los mismos que en la opcién de UNIFAC. Esta opcién es diseflada
para sistemas quimicos no ideales.
7. Modelo Solucién Ideal: Los coeficientes de actividad de la fase
liquida son supuestos igual a 1. Otros cilculos son los mismos que
en los modelos UNIFAC y Wilson. Esta opcién puede ser usada para
modelos de sistemas de baja presién los cuales no interactGan
significativamente.
8. Modelo PR: Los coeficientes de fugacidad de mezcla son
obtenidos de la ecuacién de estado de Peng-Robinson con la fase
apropiada (vapor o liquido) compresibilidad obtenida de la misma
ecuacién de estacdo.
La opcién PR es el mejor método disponible para sistemas
- eriogénicos.

REPORT calcula propiedades termofisicas para todas las
corrientes en el diagrama de flujo y fluidos plato a plato en
columnas. La siguiente tabla muestra las propiedades que CHESSX
genera:

Vapor Liguideo
Entalpia X X
Entropia
% psso molecular
Valocidad de flujo total
Factor de compresibilidad
Densidad
Viscosidad
Calor especifico
Tensién Superficial
Gravedad Especifica

XX X X X X X X
XX X MK XX XX
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SCFH X

GPM X
Velocidad de flujo vol. X X
Velocidad de flujo de componente X X
Fraccién mol de componente X X

Una descripcién breve de las correlaciones seleccionadas para
calcular estas propiedades se presenta a continuacién:

Densidad: Densidad (factor de compresibilidad) para la fase
vapor es calculada de 1la ecuacidén modificada Soave (SRK)
Redlich-Kwong excepto para la opcién termodindmica Chao-Seader la
cual utiliza la ecuacién de Redlich-Kwong y 1las opciones de

. Peng-Robinson la cual usa la ecuacién de Peng-Robinson

Entalpia: Entalplas para ambas fases, vapor y liquido son
calculadas de la ecuacién SRK, excepto en las opciones Chao-Seader
y Peng~Robinson donde las ecuaciones RK y PR son usadas,
respectivamente.

Entropia: Las entropias son calculadas de la ecuacién RK para
la opcién Chao-Seader y 1la ecuacién PR para la opcidén
Peng-Robinson. Para todas las opciones termodindmicas, SRK es
usado.

Calor Especifico: calores especificos para vapor y 1liquido
son calculades de la diferencia de entalpias con respecto a la
temperatura. La correlacién usada para el calor especifico es la
misma que la usada para el cdlculo de entalpia.

Viscosidad: para viscosidad de gases a baja presién, 1la
correlacién basada en la teoria de Chapman y Enskog es empleada:

N = 26.69 (MT/u-zﬂv)
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= viscosidad, micropoises
peso molecular
temperatura, K
dismetro de esfera, &
colisién integral

qH X I
"

nv

Para viscosidad de ligquides, la siguiente ecuacitn con A'y B
evaluados de datos experimentales es usada:

log N = A [1/7-1/B)

T = temperatura, °K
rl = viscosidad, centipoise

La correlacién Letsou-Stiel es adoptada como método de
respaldo para componentes cuyos datos experimentales no son
disponibles

Para una mezcla, la siguiente ecuacién es aplicada para
calcular viscosidades de mezclas de liquido de componentes puros.

log \m = xi Ini
xi = composicién del componente i en la mezcla

Tensién superficial: La tensién superficial del liquido es
estimada de 1la correlacién propuesta por Hakim. Esta correlacién
puede ser aplicada a componentes polares Yy no polares. La
sigujiente ecuacién es usada para calcular la tensién superficial
de mezcla de los componentes puros:

4,

O = P e Xi cr‘i“/ Py

T = tensidn superficial, dinas/cm
Py, = densidad del 1liquido, qmol/cm3
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CAPITULO 6.- MODULOS DE EQUIPO

6.1.- DESCRIPCION

Este capitulo describe cada m6dulo de equipo y explica la
informacién que se tiene que proporcionar. La descripcién de 1los
m3dulos se lista a continuacién con una clave de cuatro letras de
los médulos de equipo y su funcién brevemente detallada.

ABSR: Absorcién por el método del factor de Edmister.
ADBF: Equilibrio flash de dos fases.
ADBF incluye las siquientes siete opciones:
~ Isotérmico, dar Ty P
- Adiab&tico, varia T

Adiabatico, varia P
Dar fraccidn de vapor, varia T

Dar fraccién de vapor, varia P
- Dar fraccién recuperable de un componente, varia T
par fraccién recuperable de un componente, varia P

COLM: Equilibrio multietapa por método riguroso, incluye:
- especificaciones del condensador y rehervidor
- alimentaciones mGltiples y salidas

~ caida de presidén en etapa de equilibrio

Puede ser usado para absorcién y destilacidn, absorbedores
con rehervidor y fraccionadores.

DISC Destilacién por Fenske-Underwood-Gilliland médulo de diseflo,
© Hengstebeck-~McCabe-Thiele método equivalente binario.
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En el modo de disefio, tres opciones estan disponibles para la
localizacién del plato de alimentacién.

DIST: Separacién de Componentes.

DVDR: Médulo divisor de corriente y componente. Divide una entrada
dentro de dos a seis corrientes con flujo o control proporcional y
separacién de un componente arbitrario.

ENIM: Compresor o expansor IscentrSpico.

FHTR: Calentadores controlando temperatura de salida o adicién
de calor.

HEXR: Intercambiador de calor multipase. El cambio de fase es
permitido y una o dos corrientes pueden ser usadas.

MIXR: Mezcla rigurosa con equilibrio flash a la salida.

MMIX: Mezcla de corrientes.

PUMP: Bonmbeo de 1liquido o compresor politrépico multietapa de
vapor.

REAC: Reactor estequiométrico sencillo con calor de reaccién.
VALV: Vdlvula de control de presién.

6.2.- REPRESENTACION

La representacién de los médulos de equipo se muestré en el
diagrama 1.

6.3.- CARACTERISTICAS
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DIAGRAMA 1

Representacion de Modulos
de Eguipo.
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ABSR Absorcién por el método del factor de Edmister.

Esta rutina calcula la separacién multicomponente en un
sistema vapor-liquidﬁ de 2 o mis etapas tedricas por el mé&todo de
absorbcién de Edmister.

La temperatura de salida del gas (residuo rico en gas) se
ajusta al punto de rocio (el cual estd normalmente dentro de 10 F
de la temperatura de la corriente de entrada), mientras la
temperatura de la corriente rica en aceite es calculada por el
balance de entalpia (modo - 0) o ajustada a su punto de burbuja
{modo - 1), dependiendo de la especificacién.

La temperatura de la corriente de salida de gas (domo) est&d
normalmente dentro de S°F a 10°F de la temperatura de la corriente
de entrada de aceite, una diferencia de temperatura, DT - 10°F es
usada comoe la temperatura inferior. Si la temperatura calculada
del punto de rocio de la corriente de gas estd fuera del limite,
la temperatura del gas saliente serid el promedio del punto de
rocio y la temperatura limite. Sin embargo, hay una opcién que
permite expander el limite de DT a mis o menos 10°F.

Par&metros de Equipo
<Nodo no.>, <No. de etapas>, <DT>, <Modo>

No. de Nodo = nGmero de equipo
No. de etapas = nmero de etapas de equilibrio.
DT = 0 0 10 como es descrito arriba.
Modo = 0 sale aceite (o solvente)
temperatura, calculada por
entalpia.
Modo = 1 sale aceite (0 solvente)
temperatura, al punto de burbuja.

El médulo reporta la cantidad de calor absorbido, positive o
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negativo, como sea reguerido por el balance de entalpia.

ADBF Equilibrio Flash de dos fases

ADBF es un subsistema-flash que permite cualqguier modo
adiabatico y no-adiab&tico. El flasheo puede ser hecho
especificando dos de las siguientes cinco variables. El resto es
calculado con el resto de las composiciones de fase coexistentes:

A) Temperatura de salida (isoté&rmico).

B) Presién de salida.

C) Fraccién de vapor de salida.

D) Funcién de calor (- 0, adikatico).

E) Recuperaciédn fraccional de una especie en el
vapor.

Siete combinaciones son permitidas: (a,b), (a,c), (a,d),
{(a,e), (b,¢), (b,d), o (b,e). Cuando las corrientes de salida se
especifican, la primera es siempre vapor y la segunda es siempre
liquido. Los 1limites de temperatura y presién en los cédlculos son
100 a S00°R y 0.01 a 300 psia, respectivamente sin embargo, se
pueden cambiar temporalmente esos valores en la fase de entrada.

Descripci6én de Modos
Hodo Parémetros de Entrada Descripcién

1 ) . ninguno Flash isotérmico a temperatura
Y presién de entrada. No se
reportan valores de K.

2 ninguno Flash adiabatico a presién y
entalpia de entrada. No se
reportan valores de K.

4 v/£, Pout Encontrar temperatura de salida
dande fraccién de vapor Yy
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presién de salida.

5 Tout, Pout Flash isotérmico a temperatura
y presién dados.

6 Tout Flash adibatico a temperatura y

. entalpia de entrada.

7. . ) ) v/f, Tout pDetermina presién de salida

dando temperatura y fraccién de

. vapor de salida.

8 Pout Flash adiabatico a presién de
v B salida y entalpia de entrada.
9 vi/fi Encuentra temperatura de salida

la cual da especies deseadas
(i) recuperadas en vapor. (La
presién es igual a la presién
de entrada).

10 vi/fi Encuentra la presién de.salida
la cual da especies deseadas
recuperadas en el vapor. La
tenpe ‘atura de salida es igual
a la temperatura de entrada.

V/F = Fraccién de vapor.
Pout = Presién de salida.
Tout = Temperatura de salida.
vi/fi = cantidad fraccional del componente i el
cual reside en la fase vapor.

COLM ~ Equilibrio multietapa por el método riguroso.

COLM es una rutina versatil para modelar columnas de
destilacién, absorbedores y fraccionadores. Puede tener 200 platos
por columna y trabajar hasta con 5 columnas en una hoja de
trabajo, este médulo contiene un combinado total de siete
corrientes de entrada y salida.

Por ejemplo, una columna puede tener cinco alimentaciones, un
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sobrecalentador, y fondos, o una alimentacién, un sobrecalentador,
un fondo y cuatro corrientes laterales, el condensador puede ser
parcial o total.

Las corrientes de entrada en la columna se deben introducir
en orden desde el domo al fondo, La misma l6gica aplica a
corrientes laterales. Asi, si la corriente No. 7 entra sobre la
etapa 13 y la corriente No. 8 entra sobre etapa §, se debe
introducir la corriente No. 8 antes de la corriente No. 7. Cada
plato puede tener solamente una alimentacién. Se puede usar médulo
MMIX para mezclar dos corrientes si se necesita alimentar en la
misma etapa.

Cuando la corrida concluye, dos archivos son automi&ticamente
escritos, un archivo de resultados y un archivo perfil. Se deberéd
especificar el nombre para esos archivos durante la fase de
entrada (CHESSI o CHESSIQA). Esos dos nombres de archivos son
almacenados en el archivo de datos del problema. Ambos archivos
contienen informacién plato a plato, de temperaturas, presiones,
eficiencias de plato y velocidades de flujo.

El archivo perfil es usado como un acuerdo inicial para la
columna o como entrada para después de el primer ciclo © un
problema de una recirculacién. No hacer uso del archivo perfil si
se desconoce el nGmero de etapas o componentes en la columna. El
programa CHESSX espera del archivo perfil gque tenga informacién
correspondiente sobre cada una y todas las etapas. Se recomiendan
las convenciones siguientes para nombrar los archivos.

1. El archivo perfil: RUN1,PRF
2. Resultados plato a plato: RUN1.RES

Las especificaciones para wuna columna involucran mis
informacién que cualquier otro médulo de equipo. En seguida se

explican las caracteristicas sobresalientes:

NGmero de Etapas de Equilibrio
Las etapas son numeradas de el domo de la columna hacia
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Abajb. Si un condensador esti presente, es tratado’ comoc etapa 1.
" 8i-un rehervidor esti presente, es tratado como la etapa N.

Condensador

Se tienen tres alternativas:
- un condensador total
- un condensador parcial,
- no hay condensadores,
Para una columna sin condensadores, especificar un
condensador parcial con funcién cero. Las especificaciones del
condensador incluyen: ’

Modo Especificacién

1 R/d, Relacién de reflujo a destilado

2 Funcién del condensador, tiene que ser negativo o
cero.

3 Temperatura del destilado (temperatura del
condensador) .

4 Velocidad del producto destilado total, en moles.

5 Velocidad de un componente en el destilado, en

' moles.

6. Fraccién mol de un componente en el destilado
(pureza).

7 Cantidad fraccional de un componente en la
corriente de alimentaci6n el cual es producto
destilado.

8

Cantidad fraccional de corriente(a) lateral(es) en
el destilado.

Flujo molar del destilado entre dos componentes.

La opcién No. 7 es Gtil en problemas que contienen mfltiples

corrientes. Se puede especificar cualquier fraccién de un
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componente dado en el destilado. La Opcién No. 8 es semejante a la
No. 7 excepto lo que se refiere a la(s) alimentacién(es) enteras
de la columna.

Rehervidor

El rehervidor es tratado como los fondos, la etapa N. Las
especificaciones del rehervidor tienen que incluir:

Modo Especificacién
V/B, reflujo a rehervidor.

Funcién del rehervidor, tiene que ser positivo o
Cero.

LI

Temperatura de fondos (temp. del condensador).

Velocidad del producto de fondos, en moles.

Velocidad de un componente en fondos, en moles.

Fraccién mol de un componente en fondos (pureza).

Recuperacién fraccional de un componente en fondos.

cantidad fraccional de corriente(s) lateral(es) en
‘. fondos.

[-IECS . T Y

9 - Flujo molar de fondos entre dos componentes.

Se puede especificar la velocidad del destilado o el reflujo.
sl no se proporcionan esos valores, el programa los estima. Si es
posible se podria proporcionar estimados de la velocidad del
destilade y velocidad del reflujo para decrecer el tiempo de
corrida y evitar la posibilidad de una corrida no convergida. Una
aproximacién alternativa es especificar el componente clave ligero

Y pesado, Y sus respectivas recuperaciones fraccionales en el
destilado.

opciones de Inicializacién

La tabla siguiente lista las opciones de inicializacién para
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ealcﬁlaf larﬁnrra.v

opeién: i, o0 Descripcién

R = *”. . CcAlcula en base a la temperatura y reflujo de domo
g y fondo estimados.

Lee archivos perfil para calcular,
Perfil de temperatura.

Perfiles de temperatura y vapor.
Perfiles de temperatura, vapor y liquido.

PSRN U

Con 1las opciones 2, 3 y 4 se debe crear un archivo con datos
de formato libre, El archivo se veria como el siguiente ejemplo.

1, 19, 120, 240
2, 29, 360, 240

50, 210, 400, 480

El primer campo es el nGmero de etapa. El segundo es la
temperatura {(°C o °F). El tercer es 1la Velocidad-hel vapor en
kgmol/hr © 1lbmol/hr. El cuarto es la velocidad del 1liquide en
kgmol/hr o lbmol/hr. Separar los valores con una coma. T

Se puede especificar la temperatura del domo y fondos durante
lz entrada de datos. Estimados razonables de esas temperaturas
aceleran la velocidad en la convergencia.

Es posible porcionar temperaturas estimadas sobre cualquier
etapa. Simplemente con crear un archivo con formato 1libre. El
archivo contiene una 1linea para cada etapa de temperatura
estimada. Un archivo de estimacién de temperatura tiene la forma
siguiente:

1,-20
2,-3
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3,60
6,220.5
19,260
20,270

El primer namero de cada linea es el nGmero de etapa seguido
de la temperatura estimada (°C o °F) . Se debe usar una coma para
separar el naGmero de etapa y la temperatura. Los puntos decimales
en la temperatura son opcionales.

Para que CHESSX sepa que se tiene archivo de temperaturas
especificar un 2 para el parametro de equipo de la linea 42. El
archive de temperatura ser& sobre escrito con el perfil del
archivo en la conclusi6én de CHESSX.

Especificaciones de Presién

Los datos de entrada incluyen presién del condensador
(presidn del destilado), caida,éde presién a través del condensador
y caida de presién a través de la columna y rehervidor.

"Especificacién de Eficiencias de Platos
El valor preasignado para eficiencias es 1.0.

NGmero de Iteraciones.

El valor de preasignado para el nGmero de iteraciones es 30.
Este nGmero determina el m&ximo nGmero de iteraciones en 1la
columna. Especificando un valor entre 30 y 39 avisa a CHESSX
calcular dH/dx rigurosamente, dH/dx es la entalpia derivada con
respecto a la velocidad de flujo de un comoponente. El cé&lculo
riguroso ayuda con problemas muy diferides en sus puntos de
ebullicién a converger. Un valor m&s grande avisa a CHESSX que
calcule dH/dx y dk/dx rigurnsamente, dk/dx es la derivada del
valor de k con respecto a la velocidad de flujo del componente
liquido. El c&lculo riguroso de dk/dx es Gtil para sistemas
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extremadamente no jdeales. Se podria evitar el uso de un valor mis
grande o igual a 40 para hidrocarburos porque el cdlculo de dk/dx
aumenta al tiempo de corrida,

Parématros de Equipo

Esta tabla lista los par8metros para una columna. La primer
hilera (SS) muestra el nGmero de linea que la hoja de trahajo da
al pardmetro. La segunda hilera (PN} muestra el nlGmero de
pardmetro. La tercer hilera (Parametros) muestra la misma
informacién que la hoja de trabajo despliega. La cuarta columna
(R/NR) indica si el parametro es requerido (R} © no requerido
(NR). Si el paréametro tiene un valor preasignado, ese valor
aparece en la guinta columna {(default).

ss PN Parémetros

R/NR Default
3 1 Namero de equipo R
4 2 Nlmero de etapas R
5 3 Alimentacién 1, No. etapa Rl
6 4 Alimentacién 2, No. etapa Rl
7 5 Alimentacién 3, No. etapa R]'
] 6 Alimentacién 4, No. etapa R‘
9 7 Alimentacién 5, No. etapa Rl
10 8 Tipo de condensador R
11 9 Grados del cond. subenfriado R
12 10 Modo del condensador R
13 11 Especificacién de condensador R
14 12 Posicién del componente R?
15 13 Modo del rehervidor R
16 14 Especificacién del rehervidor R
17 15 Posiciébn del componente R2
18 16 Corriente lateral 1 etapa R‘
19 17 Corriente lateral 1 espec. Rl
20 18 Corriente lateral 2 etapa R1
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21
220
237
24
25 °
26
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
38
39
a0
a1
42
a3
44
45
46
47
a8
49
50
51
52
53

Notas

19

20

21
23
23
24
25
27
28
29
30
31
32
33
34
35
36
37
I8
39
40
41
42
43
44
45
46
a7
48
49
50

‘Corriente lateral

2 espec.
Corriente lateral 3 etapa
Corriente lateral 3 espec.
Corriente lateral 4
Corriente lateral 4
Delta P condensador
Delta P cond./rehervidor
Velocidad del destilado
Velocidad del reflujo
Temperatura del destilado
Temperatura de fondos
Temperatura sobre etapa 2
Temperatura de etapa N-1
Eficiencia en domo
Eficiencia en fondo
Presién del condensador
Posicién del comp. ligero
Tolerancia de convergencia

etapa
espec.

Posicién del comp. pesado
Funcién del condensador
Funcién de rehervidor
Iteracién

Bandera de inicializacién
Fraccidén del comp. ligero
Fraccién del comp. pesado
Bandera‘de perfil salvado
Relacién de cond. posicién 1
Relacidén de cond. posicién 2

Relacién de reher. posicién 1
Relacién de reher. posicién 2

Agua decantada de cond.
Nombre del archivo de reslt.
Nombre del archivo perfil
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NR

NR

NR

NR

NR

R

NR

NR

NR
salida
salida3
NR

HR

NR

NR

NR
4

3

NR
R
R
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1.~ Si el problema tiene estas corrientes, se debe proveer este
valor.

2.~ Usar la tecla de ayuda (F9)

3.- MicroCHESS calcula este valor.

4,- Requerido para el modo 9 del condensador.

5.- Requerido para el modo 9 del rehervidor.

DISC Destilacién por Fenske-Underwood-Gilliland
o Hengstebeck-McCabe-Thiele.

DISC es un modelo multi-opcién de destilacién con capacidades
de disefio. Cualquiera de las ecuaciones de Underwood-Gilliland o
" las correlaciones de Hengstebeck pueden ser usadas. La
localizacién del plato de alimentacién puede ser pronosticada por
la ecuacidén de Fenske, la ecuacién de Kirkbride, o el método de
McCabe-Thiele.

La presidn de la torre es ajustada a la presién de la
corriente de alimentaci6n. Solamente una alimentaciédn es aceptada.

Par&metros de Equipo

La siguiente tabla lista las cuatro opciones de entrada para
DISC. Lag ecuaciones especificas usadas para el cé&lculo son
discutidas mis tarde en esta seccién.

opcién Descripcién

1 Clasificacién de Fenske-Underwood-Guilliland.

2 Disefio, el misme que opcién 1 con la localizacién
de Fenske del plato de alimentacién.

3 Disefio, el mismo que opcién 1 con la localizacién
de Kirkbridge del plato de alimentacién.

4 Diseifio, Hengstebeck equivalente binario Y

McCabe-Thiele para etapas y localizacién del plato



de alimentacién.
Los pardmetros gque tienen ‘que - introduéirge son-  los
siguientes: :

En Modo de Clasificacién (Modo 1)

<Nodo no.>, <Medo>, <LK>, <no usado>; - <HK>, <FHK>, ~<c.0.>,  <R>,
<no usado>, <S>. ”

En Modo de Disefio (Modo 2-4)

<Nodo no.>, <Modo>, <LK>, <FLK>, <HK>, <FHK>, <op. ccmci.>, <no
usado>, <R/RM>.

LK = posicién del componente ligero en lista.
FLK = fraccién del componente ligero en el destilado.

HK = posicién del componente pesado en lista.

FHK = fraccién del componente en el destilado.
R = relacién de reflujo.

RM = relacitn de reflujo minima,

. 8= nGmero de etapas teéricas.

En el modo de disefio (opciones 2, 3 y 4) la ecuacién Fenske
es siempre usada para pronosticar las composiciones de fondos y
sobrecalentador.

La opcién 2 usa ecuaciones de Underwood y Gilliland para
determianar el nGmero de etapas y la relacidén de reflujo, la
localizacién del plato de alimentacién usa la ecuaciédn de Fenske:

X X
(u )sme = (--B¥) & (--BE
LK LK LK F
y plato de alimentacién = S * ~Sml_
Sm
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= componente clave ligerc

- p te clave p d

destilado

= alimentacién

= etapas totales (Sm = etapas minimas)
= volatilidad relativa

= fraccidn mol

x:mmcaﬁ;
(]

La opcién 3 usa la ecuacién de Kirkbridge para pronosticar la
localizaci6én da alimentacién 6ptimas

X X
in(-Do) - 0.206 1n [(-B-) (--HE.) 5 (-IBK,2
m: b LK ¥pro
n = nimero de atapas de equilibrio por encima de el plato de
alimentacién
m = nOmero de etapas de equilibrio abajo del plato de
alimentacién

B = velocidad del producto de fondos.
D = velocidad Adel producto destilado

La opcién 4 usa la aproximacién Hengstebeck equivalente
binario para establecer una relacién x-y, 1luego el mé&todo
MccCabe=Thiele c&lcula los requerimientos de etapa y reflujo, y la
localizacién del plato de alimentacién.

DIST Separacién de Componentes.
DIST separa linealmente una corriente de entrada, componente
por componente basado en el factor de distribucidn suministrado

(Fi), entre un sobracalentador (una corriente de salida) y fondos
(dos corrientes de salida)

(Sobrecalentador)i = (Entrada)i(Fi)
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(Fondos)i ~ (Entrada)i - (Sobrecalentador)i
i = ntmero de componente - 1,2,...,N (N </=- 20)

Para modo O la temperatura y presién de entrada serd
directamente transferida a las corrientes de salida. La entalpia
. de la corriente serd calculada para el sobrecalentador (como
vapor) Yy los fondos (como liquido). Modos adicionales (modos 1, 2,
Y 3) permiten designar las salidas como mezclas de punto de rocio
o punto de burbuja, a la presién de la corriente de entrada.

El modo 4 proporciona una separacidn de fase isotérmica con
los valores de K.

(Sobrecalentador)i (Eptrada)i(V)
1-(21-v) (1--2q
o

¥V = fraccién de vapor calculada.
Ki = Valor de K para el componente i-&simo suministrado.

Las condiciones de 1la corriente de salida seri&n las mismas
que para modo 0.

Parémetros de Equipo
Las cinco opciones para DIST son:
opcidn Descripcién
[ Separacién isotérmica, suponiendo domo como vapor y

fondo c¢omo 1ligquido (No ser&n calculados los
valores de K para este modo).

1 " Domo a punto de rocio, fondo a punto de burbuja.

2 Ambas corrientes de salida son ajustadas al punto
de rocio.

3

Ambas corrientes de salida son ajustadas al punto

- S0



de burbuja.
4 Flash 1sotérmico basado sobre los valores de K
suministrados. Reemplazando Fl,..,F9 con Kl,..,Kn.
<Nodo.no.>, <Modo>, <no usado>, <Fl,..,Fn>

Fl,..,Fn = Fraccién del componente l,...,n en 1la
corriente sobrecalentada (primer corriente de
salida).
n = NGmero de componentes en el sistema.

La fraccién del componente i en la corriente de los fondos es
1.0 ~ Fi.

DVDR Médulo de Separacién de Corriente y Componente.

DVDR tiene 14 modos (0-~13). Con DVDR, es posible especificar
una divisién fraccional, controlar un flujo dividido,
arbitrariamente remover componentes, o alejar una cantidad
especifica o fraccién de un componente. Las corrientes de salida
de un separador son ajustadas a la misma presién y temperatura que
las corrientes de entrada, sin embargo, un flash es ejecutade
sobre las corrientes de salida para determinar la fraccién de
vapor y entalpia.

Los modes 1 a 10, 12 y 13 pueden solamente ser usados
con dos corrientes de salida del separador. Los modos O y 11
pueden ser usados con seis corrientes de salida.

Modo ©

En el modo 0, la corriente de entrada es dividida dentro de
un nGmero especifico de corrientes de salida, cada une con un
factor de distribucién. El programa normaliza los factores que son
introducidos. El formato general para los pardmetros de equipo con
modo © son:
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<Nodo no;>, <Fl>, <F2>, <F3», <F4>, <F5>,'<I-‘6>, <0.>, <9 - 25 '‘no
son’ usados>

Modo 1

En el modo 1, un componehte es completamente removido de la
corriente de entrada del separador. El1 componente especificado
serd colocado en el segunda corriente de salida durante la fase de
arreglo. 'Ambas corrientes de salida del separador estarin a la
misma presién y temperatura que en la entrada.

Modos 2 a 10

En los wmodos 2 a 10, el nGmero de componentes que
corresponden al modo pueden ser completamente separados. El1 modo
no deberid nunca ser mis grande que un medio de el nGmero de
componentes en el sistema. Las fracciones de vapor ¥y entalpias
para ambas corrientes de salida ser&n re-calculadas.

En los modos 1 a 10 los parametros de equipo estén en el
siguiente formato.
<Node no.>, <2-7 no son usados>, <modo>, <no usado>, <corriente
no.>, <11;20 contienen nGmeros ID de componentes separados>,
<21-25 no son usados>
Modo 11

En el modo 11, el flujo de todas las porciones de una de las
corrientes de salida es especificado. La corriente de salida sin
especificar contendri el resto de la corriente de entrada. cuando
hay flujo insufuciente para satisfacer el producto especificado
los flujos van a ser divididos entre las corrientes en el orden en
el cual las corrientes de salida fueron especificadas durante 1la
fase de arreqglo. Los parémetros de equipo est&n en el formato
siguiente.
<Nodo no.>, <Rl>», <R2>, <R3>, <R4>, <R5>, <no usado>, <1ll.>, <9-25
no son usados>
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Rn = velocidad de flujo de corriente de salida,
en lbmol/hr o kgmol/hr

Modo 12

En el modo 12, una cantidad gue se especifique de un
componente serd removida. En cada corriente de salida 1la
temperatura, presibn, fracci6én de vapor Yy entalpia son
determinados en la misma manera que en el mode 1.

Los parsmetros de equipo estan en el formato siguiente.

<nodo no.>», <Ri>, <3-7 no son usados>, <12.>, <no usado,
<corriente no.>,. <No. ID de componente>, <12-25 no son usados>

.
Ri = velocidad de flujo especifica de un componente
en lbmol/hy o kgmol/hy

Modo 13

El modo 13 es semejante al modo 12 excepto que se puede
especificar una fraccién de un componente. Los pardmetros de
equipo son los sigulentes.

<Nodo no.>», <Fi»>, <3-7 no son usados>, <13.>, <no usado,
<corriente no.>, <No. ID de componente>, <12-25 no son usados>,

Fi = Fracccién especifica de un componente.

ENTM Médulo Compresor/Expansor.

ENTM realiza una expansiétn o compresién .iscentrépica. para
una corriente de entrada fase-simple a una presion especifica de
salida. La corriente de salida es luego flasheada a la presién de
salida con la eficiencia de miquina adiabitica designada. El valor
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preasignado de eficiencia adibitica es 80% . La corriente de
entrada tiene que ser fase simple (vapor © liguido). La corriente
de salida puede ser cualquiera, simple- o dos-fases.

Par&metros de Equipo
<Nodo no.>, <no usado>, <Pout>, <eficienclia fraccional adibatica>

NOTA: La -potencia es positiva (+) para un compresor, y negativa
(-) para un expansor.

FHTR Calentador a Fuego Directo.

FHTR calcula la cantidad de combustible de gas requerido
para calentar una corriente a una temperatura de salida deseada.
Si la funcién de calor excede el valor especificado del
calentadoxr, la temperatura de salida se reduce.

Las ecuaciones basicas son:
N*Hout = N*Hin + Q
Tout = T(How) (< Tout especificada)

H = entalpia
N

moles/hr
Q = flujo de calor (</- valor de funcién de
calor)
T = temperatura

Parametros de Equipo

<Nodo no.>, <valor de funcién de calor>, <caida de presién
deseada>, <Toul>.

HXER Intercambiador de Calor Multi-modo
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HXER es una rutina de modelado multi-opcién de intercambio de
calor. La simulacién estd basada sobre el coeficiente global de
transferencia de calor el cual es proporcionado y el &rea de
transferencia de calor.

HXER estima la diferencia de temperaturas promedio y c&lcula
la funcién de calor.

En otra opcién se especifica la temperatura de salida
deseada. Tambié&én tiene la opcién para tener agua de enfriamiento u
otros medios de enfriamiento a 1la temperatura de entrada, si se
escoge la opcién de especificar la temperatura de salida, el &4rea
de transferencia de calor serd calculada, en base a los c&lculos
de la funcién de calor y la temperatura del agua de enfriamiento.

Si el acercamiento minimo de la diferencia de temperaturas se
especifica cuando se tienen dos corrientes, el 4&rea sera
calculada. Si la diferencia entre temperaturas de dos corrientes
de entrada es menor que el acercamiento minimo de diferencia de
temperatura, ambas corriente son pasadas a través el
intercambiador de calor sin cambio. El sistema preasignado para
este acercamiento minimo de diferencia de temperatura 20°R a menos
que se especifique otro valor.

Pardmetros de Equipo

<Nodo no.>», <U>, <AR>, <B>, <A>, <C>, <Modo>, <DT o T>, <DPl>, =~

<DP2>, <Q>.

U = Coeficiente de transferencia de calor
Btu/ (hr) (ftz)(°R) o kJ/(hr) (mz) (K)

= Area en la envolvente (ft°) o (mz)

= NGmerc de envolventes en serie

NGmero de pasos en envolvente

= NGmero de pasos de tubos/envolvente

4

s OP» @
"

DT © = Minimo acercamiento de diferencia de temperatura,

preasignado es 20°R o 11.1 °K), o temperatura de
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salida deseada.
= cafda de presién para primer corriente de entrada.
calda de presién para segqunda corriente de entrada.
= Funclién de calor (kBtu/hr o MJ/HR)

n

Caso con dos corrientes de entrada:

Modo

10

Descripcién

Intercambiador de calor simple, con geometria fija
Yy un coeficiente de transferencia de calor dado
(U). Este modo es un proceso iterativo de prueba y
error, requiere mayor tiempo de corrida que otros
modos.
En la corriente una temperatura permanece
constante. Especificar un DT minimo, y el area (AR)
serd calculada.
Especificar acercamiento minime de temperatura y
el Area serd calculada. Se debe introducir el
coeficiente de transferencia de calor.
Especificar la temperatura de salida de la primer
corriente de entrada.
Igual que el modo 1, pero usar una técnica de
convergencia Newton-Raphson.

Caso con una corriente de entrada:

Intercambiador de calor con agua de enfriamiento a
550-565,R (condensador).
Controlador de temperatura simple. La temperatura
de salida serd ajustada al valor deseado. Solamente
la carga de calor seri calculada.

Igual que el modo 4, excepto que la temperatura de
salida de la «corriente de proceso (T} se
especifica. (Si T es menor que S$50°R, usar el modo
5. El &rea serd calculada.
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7 Introducir la temperatura de entrada del agua de
enfriamiento deseada. (lLa temperatura de salida del
agua de enfriamiento se encuentra en T. Si no se
especifica, 15°R serén usados.) TR

8 . Especificar la carga de calor en kBtu/hr o MJ/hr.
La temperatura de salida es calculada.

MIXR Mezclador con Flash Adiabatico

MIXR mezcla 6 corrientes de entrada para producir una o dos
corrientes de salida. La presién de la corriente de salida més
baja que la corriente de entrada cuyo flujo total molar es mds
grande que de 109,2a presién més baja permitida es 0.01 psia o
0.6882*10'3 bars. Un cdlculo de flash adiab&tico es realizado en
la corriente de salida. Si dos corrientes se especifican, la
primer corriente de salida es vapor y la segunda es ligquido. MIXR

- no tiene parametros de equipo excepto nGmero de nodo. Si se
require un ajuste de presién, agregar un m&dulo de flash
adisbatico después del mezclado.

MMIX M6dulo de Mezcla Simple

MMIX mezcla 6 corrientes de entrada para producir una
corriente de salida. NingGn flash es realizado en la corriente de
salida.

MMIX es mas rdpido que MIXR. Ademds es fitil especialmente
cuande la temperatura y fraccién de vapor de la corriente de
salida que entra a otra unidad no es importante. MMIX no tiene
parémetros de equipo excepto nfimero de nodo.

PUMP Bomba de Liquidos o Compresor Politrépico
PUMP calcula el trabajo necesario para bombear un liguido o

comprimir un gas a una presién deseada. En caso de que la presién
deseada exceda la capacidad de trabajo de la mAguina, una presién
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confiable para esa limitacién de trabajo se determina. Un estado
de enfriamiento perfecto se asume para la compresién de gas, y la
corriente de salida es isotérmicamente flasheda para determinar su
fraccién de vapor.

Para la compresién de gas, el trabaje por etapa (w) es:

w =Mz rtX { (PR) -1]
(x-1)1 k-1/k
M = velocidad del flujo total, mol/hr.
z = factor de compresibilidad.
R = constante universal de los gases.
T = temperatura de gas de entrada.
k = relaciédn del calor especifico, Cp/Cv.

PR = relacién de presién por etapa.
Trabajo total = W = N*w Btu/hr o kJ/hr
Agua de enfriamiento = (W-DH)/124.95 gals/hr
o (W-DH)/34.868 Dm>/hr
N = nGmero de etapas
DH = cambioc de entalpla del gas, Btu/hr o kJ/hr

Bombeo de Liquido
Para el bombeo de liguido el trabajo total (W) es:

Trabajo total = W = M*V+Dp/d

M = velocidad de flujo molar

V = volumen molar

DP = incremento de presién

d = equivalente mec&nico de calor

Parametros de Egquipo

<nodc no.>», <N>, <W>», <P», <D>, <H>
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N = nGmero  de etapas del compresor (vapor entrada
solamente)

W = Capacidad de trabajo de la maquina, kBtu/hr o mJ/hr

P = Presién de salida deseada, psia o bars

D = El poder motriz tiene tres opciones.

+ poder motriz es vapor y D es la entalpia del vapor que
entra;

0 poder motriz es electricidag;

- poder motriz es gas combustible

H = Entalpia del vapor que sale (poder motriz), Btu/lb o
kJ kg

REAC M&6dulo de Reactor Estequiométrico

REAC calcula el resultadoe de la distribuci®dn de preducto,
dando un Jjuego de ntmeros estequiométricos (positivo para
productos, negativo para reactivos) y la conversién fraccional de
un componente clave. Si cualquier cantidad de reactivos llega a
ser negativo en el proceso, la conversién se reduce conformemente,
asi que el producto del reactivo limjitante tiende a cero.

Este médulo acepta la entrada opcional de calor de reaccién
al estado normal (T-25°C) solamente en (Kcal/gmol del componente
clave). Un componente clave se sobrentiende que va S ser un
reactivo. La corriente de salida se flashea a 1la presién de
entrada y la entalpfa de saliga.

Pardmetros de Equipo
<Nodo no.>, <C>, <K>, <DHR>, <F{,..,FN>

C = conversién fraccional del componente clave, K.
K = posicién del componente clave en lista.
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DHR = calor de reaccién normal, Kcal/gmol del componente
clave, DHR es negativo para reaciocnes exotérmicas,
positivo para endotérmicas.

?1,..,FN = juego consistente de nGmeros esteqiométricos; para
productos positivo, negativo para reactivos, y cero
para inertes.

N = nimero total de componentes.

VALV VAlvula de Control de Presién

VALV calcula la temperatura y la fracciém de vapor de la
corriente de salida a la entalpia de la corriente de entrada y la
presidén de la corriente de salida especificada. Si la presién de
la corriente de entrada es menor que la presién de la corriente de
salida, entonces la presién de la corriente de salida es igual a
la presidén de la corriente de entrada.

Dos corrientes de salida se pueden especificar para separar
la mezcla. El vapor siempre serd la primer salida.

Parédmetros de Equipo
<Node no.>, <P>.
Si P es positivo P = caida de presién, psia o bars

si P es negativo P = caida de presién a través de la
v&lvula, psia o bars.
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CAPITULO 7.- PROCESO QUIMICO

La Planta Fraccionadora de Gasolina Natural de Minatitlén,
Ver, fue disefada para el procesamiento de 70,000 BPD en dos
trenes de operacién continua. No obstante, en la actualidad
unicamente se estdn procesando 40,000 BPD, por lo gue algunos de
los equipos se encuentran fuera de operacién. ’

Por otro lado, existen dos corrientes de pentanos, la
principal de 24,480 BPD proveniente del Complejo Petroquimico de
La Cangrejera; y una secundaria de 4,400 BPD generada dentro de la
misma Refineria, las cuales se considera conveniente fraccionar
para obtener una corriente rica en isopentano (de alto indice de
octano) gque se enviari a mezcla de gasolinas; otra corriente rica
en n-pentano que se tratard para su conversitn en la Planta de
Isomerizacién de la misma Refineria para aumentar su octanaje; y
una corriente de hexanos.

En base a lo anterior se hard la adaptacién de la Planta
Fraccionadora con objeto de aprovechar al méximo los equipos
disponibles para el fraccionamiento tanto de la Gasolina Natural
como de las corrientes de Pentanos.

La Planta serid adaptada para seguir con el procesamiento de
Gasolina Natural cecnsiderando la carga actual de licuables
procedentes de Pajaritos, La Venta y Cd. Pemex y adicionalmente
utilizar los equipos sobrantes para el fraccicnamiento de 1las
corrientes de pentancos efluentes del Conplejo Petroquimico de La
cangrejera y de la misma Refineria de Minatitlén.

Para lograr esto se podran hacer las modificaciones

necesarias en los servicios de las torres asi como de sus equipos
periféricos, dependiendo de los resultados que se obtengan en
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cuanto a pureza de productos y capacidad maxima de procesamiento.

CARACTERISTICAS

La Planta Fraccionadora de hidrocarburos de Minatitlan, Ver.,
es una adecuaci6én de la Planta de Fraccionamiento de Gasolina
Natural de la misma Refineria.

El objetivo de la planta es la separacién de los conmponentes
que forman las cargas (Gasolina Natural y mezcla de Pentanos)
mediante un sistema de Destilacién Fraccionada.

La Planta consta de dos secciones: Seccién de Fraccionamiento
de Gasolina Natural y Seccidn de Fraccionamiento de Pentanos la
cual no ser& contemplada en este trabajo.

La Seccién de Fraccionamiento de Gasolina Natural tiene como
objetivo principal el fraccionamiento de la corriente de Gasolina
Natural para obtener etano y propane, propano, gas L.P. de baja
presién, isobutano, n-butano, pentanos y nafta. Asi mismo, a esta
seccién se alimenta también la corriente de pentanos provenientes

de la misma Refineria, en la cual se eliminan los butanos que trae
consigo.

La corriente liquida de Gasolina Ratural proveniente de las
esferas de almacenamiento a 29.6 kg/c:m2 man. Yy 20°C se divide en
dos corrientes igquales, cada una de las cuales es precalentada
hasta 83°C al intercambiar calor con el producto de fondos de la
Torre Despropanizadora en el Calentador Cc¢arga/Fondos de Torre
DA~101A o DA~101B (EA-113A~-B o EA-114A~B), para de agui pasar a la
Torre Despropanizadora (DA-101A o DA-101B).

En estas torres se lleva a cabo la separacién del etano y
propanoc presentes en la corriente de alimentacién los cuales se
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obtienen como producto de domos, mientras que por los fondos se
obtiene el butano y m&s pesados. Las torres operan al 21.1 )(g/c:m2
man y 59 °C en los domos. Cada una de las torres tiene dos
calentadores a fuego directe como rehervidores (BA-101A-B y
BA-102A-B), tres condensadores (EA-101A~C y EA~102A-C), sus
Acumuladores de Reflujo (FA-101A y FA-101B) y sus respectivas
Bombas para el tranporte de materiales (GA-101/R, GA-102/R,
GA~103/R, GA-104/R, GA-105/R y GA-106/R.

Los productos de domos de ambas torres a 28.5 )cz;/«:m2 man y 56
°c se unen y se envian como carga a la Torre Desetanizadora
(DA-103). En esta se separan el etano y el propano, obteniéndose
por los domos una corriente de gas combustible constituida por una
mezcla de etano y propano gue sale a L.B. a 24.6 kg/em”™ man y
51 €, y por los fondos una corriente de propanc de alta pureza, la
cual también se manda a L.B. a 24.6 kq/cm2 man y 43 °C previo
enfriamiento con agua en los Enfriadores de Propano (EA-~115A-B y
EA-116). Esta Torre opera a 27.1 kg/cm2 man y $9°C en los domos, y
cuenta con un cambiador de calor de tubos Yy coraza como Rehervidor
(EA~126) el cual utiliza vapor de baja presién como medic de
calentamiento, un Condensador (EA-~104), un Tanque de Balance de
Reflujo (FA-104) y una Bomba para manejo del Reflujo (GA-108/R).

Las corrientes de fondos de las Torres Despropanizadoras
(DA-101A y DA-101B) se enfrian independientemente desde 144 °C
hasta 45 °C al intercambiar calor con la carga a la planta, tal
como se habia mencionado anteriormente, en los Cambiadores
Carga/Fondos de Torre DA-101A o DA-101B (EA-113A-B o EA-114A-B) y
posteriormente se unen para enviarse como cargas a las Torres
Desbutanizadoras. Una fraccidén de esta corriente se desvia para
mezclarse con la carga de pentanos de Minatitl&n y se lleva a la
Torre Desbutanizadora (DA-102) previo calentamiento don vapor
hasta 110°C en el Calentador de Carga a Torre Desbutanizadora
DA-102 (EA-131). La otra parte de 1la corriente se alimenta
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directamente a la Torre.Desbutanizadora (DA=-1.05)}.

Ambas torres tienen la finalidad de remover los butanos del
resto de los compuestos, obteniéndose como producto de domos una
mezcla de butanos y por los fondos los compuestos pesados
presentes en la carga. La Torre DA-102 opera z; 8.2 kg/cn” man y 75
°C en los domos, mientras gue la DA-105 lo hace a 8.2 kg/cm” man y
73 °C. Los equipos periféricos para la Torre DA-102 son: un
Rehervidor de tubos y coraza con vapor como medio de calentamiento
{EA~125), un Condensador (EA-103), un Tangque de Balance para el
Reflujo (l’-‘l\-lOJ) y la Bomba de Reflujo (GA-107/R), los equipos
periféricos de la Torre DA~105 son: un Calentador a Fuego Directo
como Rehervidor (BA-104), el \ Condensador (EA-106A-B), el
Acumulador de Reflujo (FA-106) y las Bombas de Fondos y Reflujo
(GA-112/R ¥y GA-111/R, respectivamente).

El destilado liguido de la Torre DA-102 se mezcla con
una fraccién del destilado de la Torre DA-105, envidndose al
enfriador de gas L.P. (EA-132) y posteriormente fuera L.B. como,
gas L.P. producto a 7.7 kg/cm“ man. y 43°C.

La otra fraccién del desti]:ado liquido de la Torre DA-i05 ge
manda como alimentacién a la Torre Desiscbutanizadora (DA-106) con
objeto de separar los dos isémeros de butano. La Torre que opera a
6.6 kg/cm®™ man. ¥y 55 °C en los domos, cuenta con un cambiador de
calor tipo "Kettle" como Rehervidor (EA-127), usando vapor como
medioc de calentamiento; un Condensador (EA-107A~B); un Tanque de
Balance (FA-107) y una Bomba de Reflujo (GA-114/R). El isobutano,
producto de domos en esta separacién es enviado como producto
terminado fuera de L.B. previo enfriamiento con agua en el
Enfriador en Isobutano (EA-117) para entregarlo a 9.5 kg/cm2 man.
Y 43°C; mieptras que la corriente de fondos (n-butano de alta
pureza), se pasa al Enfriador de n-butano (EA-120), y de agui a
L.B., para entregarlo a 5.3 kg/cm2 man. y 43°C.
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Por otro lado, las corrientes de fondos de ambas Torres
pDesbutanizadoras (DA-102 y DA-105) sufren una expansién sGbita
(flash) y posteriormente se unen para llevarse al Tangue de
Balance de Carga a Torre DA-108 (FA-114) en donde se separa la
fraccién vaporizada por la expansién sGbita del liguido remanente.
Ambas corrientes efluentes de este Tanque (liquido y vapor) se
alimenta a la Torre Despentanizadora (DA-108) , aunque en
diferentes platos para facilitar la separacién.

En esta Torre se efectGa la separaciétn de los pentanos de la
nafta. La torre opera a 1.8 )cg/cm2 man. y 65°C en los domos Y
cuenta ademds con un Calentador a Fuego Directo como Rehervidor
{BA~105), un Condensador (EA-109A-B), una Acumulador de Reflujo
(FA-109) y las Bombas de Fondos y Reflujo (GA-118/R y GA-117/R,
respectivamente). Los pentanos, el producto ligero obtenido como
destilado liguido, se envia directamente como carga a la Seccién
de Fracclonamiento de Pentanos de esta misma planta, mientras que
la nafta, el prbducto pesado obtenido por los fondos, se envia
mediante la Bomba de Nafta Producto (GA-126/R) al Enfriador de
Nafta (EA-133) y finalmente fuera de L.B. a almacenamiento a 4.1
kg /cm” man. 43°C.
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CAPITULO 8.- SIMULACION DEL PROCESO

8.1.- EJEMPLO DE APLICACION

Para el ejemplo de aplicacién se simulé el proceso de 1la
Planta Fraccionadora de Gasolina Natural Minatitlédn, Ver. cuyas
caracteristicas se listaron en el capitulo anterior.

8.2.- DESARROLLO

La simulacién consta de tres fases: La primera es 1la
recopilacién de los datos requeridos, la segunda es la entrada de
los mismos y una tercera que es la corrida para obtener los
resultados.

Los datos necesarios para realizar la simulacién, son 1los
siguientes:

EQUIPO CLAVE MODULO DATOS REQUERIDOS
Intercanbiador EAO1 HXER U=50, DTMIN=45.1
DP1=27, DP2=30
Vélvula de exp. VAL1L VALV P2=346.7
Despropanizadora DAO1 DIsC XL=.95519, XP=.00144

R=5013.54 lb-mol/hr,
NE=42.62 etapas

V&lvula VAL2 VALV P2=180.7

Mezcla MIX1 MMIX

Divisién DIVl DVDR F1=170.543 1lb~-mol/hr
F2=2671.86 1lb-mol/hr

Mezcla MIX3 MMIX

Intercambjador EAO2 HXER T2=230 F, DP1=10

Desbutanizadora DAO2 DISC XL=.75088, XP=.04779

R=742.81 lb-mol/hr,
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NE=22.27 etapas

Bomba de carga GAO2 PUMP P2=170.7
Expansidn EXP1 ADBF P2=55.7, V/F=.36
Desbutanizadora DAOS DISC XL=.6767, XP=.,02273

R=1442.82 lb-mol/hr,

NE=32.82 etapas
Divisién bIiv2 DVDR F1=301.472 lb-mol/hr
F2=1018.14 lb-mol/hr

Mezcla MIXS5 MMIX

Intercambiador EAO4 HXER T2=110 F, DP1=10

Expansién EXP2 ADBF P2=55.7, V/F=.36

Mezcla MIX4 MMIX

Desisobutanizadora DAO6 DISC XL=,8934, XP=.10363
R=3713.42 lb-mol/hr,
NE=46.9 etapas

Intercambiador EAQS HXER T2=110 F, DP1=24.3

psia

Intercambiador EAC6 HXER T2=110 F, DP1=28.5

Flash FAO1 ADBF V/F=.390432, P2=55.7

Despentanizadora DAOB COLM R/d=1.903, d=964.636
NE=26 etapas,
T£=243.31, Td=148.56
Pcond=42.9

Bomba de nafta GAO4 PUMP P2=93.4

Intercambiador EAO7 HXER T2=110, DP1=20

Nota: Las presiones y caidas de presién son dadas en psia.
Las temperaturas en °F.

Los datos anteriores, son las datos minimos necesarios para
la simulacién, se configuraron de acuerdo a los médulos de cdlculo
y modos internos en particular para cada médulo.

En el médulo de entrada de MicroCHESS, CHESSI, fueron
introducidos los datos llenando una hoja de flujo, el orden de los
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equipos no es el mismo en elxcéldulo,lnléroCHEss los ordena de una
manera légica. ; »

Los componentes que e’ manejaron. en las dos alimentaciones
son los siguientes: s

COMPONENTE CLAVE . ALIMENTACION 1 ALIMENTACION 2
s “(1b-mol/hr) (1b-mol/hr)

Etano 3 65,884 0.0

Propano 4 1454.94 0.0

i-Butano 5 L7 237.489 3.732

n-Butano 6 572.256 67.145

i-Pentano 7 144.036 165.666

n-Pentano 8 171.042 166.804

i-Hexeno 35 61.041 96.6

n-Hexano 10 77.129 48.432

CTE 06 1001 - 47.957 0.0

CTE 07 1002 21.554 0.0

CTE 08 1003 ' 18.155 0.0

CTE 09 1004 15,958 0.0

CTE 10 . 1005 13.895 0.0

CTE 11 1006 11.318 0.0

CTE 12 1007 9.425 0.0

CTE 13 1008 6.732 0.0

CTE 14 1009 5.439 0.0

CTE 15 1010 9.412 0.0

Los cortes (CTE) listados no son componentes gue
MicroCHESS maneje, estos fueron introducidos por el programa
DATABANK para agregarles al banco de datos de MicroCHESS, las
datos requeridos fueron: Temperatura de Ebullicién Promedio (TBP)
Y el peso molecular, para cada uno de los componentes. El programa
DATABANK pregunta el modo de entrada de datos y se selecciona el
nGmero minimo de datos de acuerdo a lo siguiente:
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eSS WO DESE
SEE\‘RA DE LA BIBLIBTECA

CORTE TBP ( °F) °APL Peso Molecular
CTE 06 187.5 62.4 96
CTE 07 212.5 60.0 106
CTE 08 238.0° 58.1 108
CTE 09 263.0 55.5 116
CTE 10 287.0 53.3 124
CTE 11 J12.5 51.2 134
CTE 12 337.5 49.5 142
CTE 13 362.5 48.5 151.5
CTE 14 387.5 45.8 160
CTE 15 425.0 43.3 177.5

El peso molecular de los componentes se deterniné con 1la
temperatura de ebullicisn promedioc y los grados API del NOMOGRAMA
DE CODIGO API.

Con la configuracién de los médulos y sus datos respectivos
se llevé a cabo la simulacién, algunos mé&dulos fué necesario
correrlos independientemente para después integrarlos a 1la
simulacisén total, esto se debié al equipo y sus requerimientos.

8.3.- RESULTADOS

Los resultados obtenides fueron gquardados en archivos e

impresos de acuerdo al formato que proporciona MicroCHESS y se
muestran a continuacién.

69



$1256. dat’ o D—Fﬂb—‘?‘.

pm L : Fage 1
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)y Cop&rldht; ‘COADE, '198S5.7 'All Fights- Feserved,

L‘.DI-\DE = A D:v:sinn oF Snternatlnnal Thnmson Incs

FLANT&\ F ACCIDNADUF‘A DE- HID!\OL‘.AFBURUS NXNAT!TLAN‘ VERHEF\UZ. .

# FFDCES VECTCIFS u

“EQUIFMENT.

:TREAH NUMBERS:

Number " “Internal E:zternal

Sl : HXER EAD1

2 vaLy VALY

3 -DISC DAL T

4 LVALY L VAL Ny

S MMIXx MIX1

-] DVDi DIV1

7 : MMIs MIXS

8 HXER EADZ

9 DISC DAL2
10 PUMP GAO2
11 ADBF ExP1
12 DisC LACS
13 DVDR Divz
14 MMIX MIXS
15 HXER EALY
16 ADEF EXF2
17 MMIX M1x4
18 D1sC DAGS
19 HXCF EAQS
z0 HXER EQ0s

* STREAM CONMECTIONS .k

Stream Equipment "
Fram To
1 0 1
2 .0 7
S 15 o
& 19 [x]
7 20 [
10 1. 2
11 2 3
13 3 [v]
19 Z 1
20 S 4
21 ] &
23 4 S
24 Lo S
31 & 57
32 & 1z
356 12 13
40 12 -16
gyt 7 -
- a2 =] 9
B 2 I ST 10
446 10



A b T By 3By 10y
13,1004, 1005,1006, 1007,1008,

‘Thermo.- option: Peng—-Robinson R e

Recycle ca!culétinns are converged.

Recycle equipment list (KE2): i, 2, Ty
Convergence tolerances, Error
Flowrates: » 00 100000
Vapor fraction: + 00100000
Temperature: - 00100000
Fressure: LDDLI06AHNO
Enthalpy: - 001100000
Flash calcs: « OQ005000
Max. loops in recycle calc.: 30

in flash calcs: 75



Mi1cFOCHESE REFORT. : S o i
(C) Copyright  LOARE 1965, All rights: Reservad. & .
CORDE~ A Division. of lnuarnatmnal Thnmsun 1nc,
* FINAL DATA ¢ o

FLQ[‘ITA =_ACI IDNAD"‘\FA DL HIDFDC(\CBLPD‘

t EDUIFP‘

TN T I R

PLANTA FRACCIONADU-A LE HIDROCARLUROS MINATITLAN, VERACRUZ.

¥ ECJIFMENT SUMMARY - INDIVIDUAL DETATLS &

KX DIVIDERS LR L]

Equipment no. & I S-A A - T -
External name D1Vi DIv2

Fraction/flow 170, 54500 Si, 47200

671, B 1018, 14000

[N

Page




Number of shelis .0

Fage 3

MicroCHESS REFORT . :

(€) Copyright, COADE, 1985. All Rights Reserved.

COADE - A Division of ‘International Thomson Inc.
KEXGENERAL FLASH UNITS ¥%4 .
Eauipment no. 11 ‘ 16
Evternal name EXF1 EXPZ
Mode 4.0 4.0
Farameter # ! S 3E02 b 3b62 -
Parameter § 2 5. 7000 09, 7000 . -
Heat duty KETY ~651.58 ~2270.29
F-value # 1 15,641 18, %47
K-value # 2 4.6072 a,.3882
kK-value # 3 2.2230 4.40486
kK-value # 4 2.6211 3.5705
t-value # S 1.5328 2.0807

-valua # & L2223 1,4895
K-value # 7 . 55582 .B51&4
F—value # 8 LA7203 73746}
K-value # 9 29662 47097
F-value # 10 L20195 .3297& ¢
f-value # 11 . 13427 . 22602
K=value # 12 ! «89048E~01 « 15427
K-value # 13 - S9249E~01 1056
K=valua # 14 «37F0Z2E-01 677 94E-0 )
K=valu= # 15 .24102E-01 L40891E-01
K-value # 1& - 15041E-01 <29719E-01
K-value # 17 «P4135E-02 «19201E~01 g
K-value # 18" . 45021E-02 . 97059E-02
ex F.C. VALVES *R R
Equipment no. 2
External pname VALt
Outlet pressure, psia 46,700 - -
AR XEXCHANGER/COMDENSERS* ¥ & : PSRN fl s o 2 .
Equipment no. . 1 B - I S L 19
External name EAD1 - EADR. i EADS
Heat transfer coeff. S50, 0000 50,0000 50,9000
Area 3500, 37 ¢ : .00
Number of shells o 0
Shell passes .0 O
Tube passes .0 -
Mode ‘3.0 S.0
Min. delta T or T-ouf 45,10 2 110,00
‘Delta F. stream 1 27. 0000 23,3000
Delta . stream 2 30. 0000 » 0000
Q. stream 1 KRTU/hr 12926.30 =909, 13
Wster usage. gal/hr OO T275.97.
Correctec aelta T 73.Bs 73. 86
Equipment no. 20
External name EACG-
Heat transrter cceff. 5, 0000
Area .00



Shell passes -0

Tube passes . .0
™Mode 5.0
Min. delta T or T-out 110.00
Delta P, stream 1 2B. 5000
Delta F, stream 2 <0000
Q, stream 1 KBTU/tr ~2185.67
Water usage, gal/hr 17284,30" E E

Corrected delta T
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MicroCHESS REPORT : . S
(C) Copyright, COADE. 1985. All Rights Reserved. '
COADE = A Division of lnternatlonal Thcmsnn Inc.:
X% xPUMPS/COMPRESSORS %% -

Equipment no. 10
External name GAO2
Compressor stages .0
Work capacity, KBTU/hr L00
Dutlet pressure, psia 170.700
Power type: . 0

(+} steam
(0) electricity
(~-» fuel gas

H, steam out BTU/ Lb . 000
Fuel usage, KSCF/hr . 0000
Water usage, gal/hr -.01
Steam usage, fLbs/hr . 000
Kilowatt usage . 000

. tasssesersa

Y¥¥SHORT DISTILLATINS $x3

Equipment no. 3 : 9 12 18
External name DAOL DAO2 DAOS DAOS
Option 1.0 1.0 t.0 1.0°
Light key (position) 2.0 4.0 4.0 3.0
Fraction light key . 955190 - 750880 «&746700 « 893400
Heavy key (pDS)tan) 3.0 5.0 5.0 4.0
Fract ion heavy key . 001440 «047790 022730 < 103630
Condens : . 0000 + 0000 - 0000 . 0000
Reflux »r at io. R 5012.5400 742.8100 1442.8200 3713.4200
R/Rmin 22346.5100 177.4400 803. 14460 343, 0200
Number of stages 42.7 22.4 3I2.9 45,7
Minimum # of stages 42,62 22.27 32.82 46,77 '
Feed stage 18.9 11.2 13.3 18.9
Condenser duty KBTU/hr ,3I513120E+08 9471465.0 «1522710E+08 7118640,
FReboiler duty KBTU/hr .3513770E+08 548287.0 «15244670E40B 7118080,

(313 SIMPLE MIXERS L2 2
Equirment no. S 7 14 17
External name MIX1 MIX3 MIXS ‘MIX4
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(0 Copvright.:
COADE ™~

LI RAMIMD i

Temperalitre tgea”
Fragsure psta.’ .
Enthalpy FRT/hr |
Entropy RERIU hren.,
MVe. mol. wi. A
Total Flow -Ibsnr.

tonels/nr .

i Factor . .. . .
Densi Ib/7fLs . .
Viscosit. centipolie
Specific heag

REF LR
Canoe,
A vision oF

Eru/lbvn. .

Evd%io A1l Faghts Resarvad.,
fnternationsi. Thonson Ini.

Ll wiane
2 B, O,
D b e

136702000

Surface tension dyne/cm. . .

8. B. (KO0 . . PP

GPM rnu deg F o4 1 oatm) .. . 573

Vol. flowrate aal/hr PR 3454C.
Liquaa anuld
mole FfFlowrate

ibmali/hr

Ethane &5.6840

Frapans 14u4 40

: ~Butane .050b/7

n—Butan . 1944037

1-Pentane 048931

n-tentane UJalUJ

1-Hexene ¥

n-He:xane

CTE_06 . } s

CVE_ 07

SODE1ET
005421
L D0RT720

LN Ex ]
L003197




MiCraCHESS - REFORT -

(&) Copyright. COADE, . 1985,

All ants Reserved.

COADE "= A,Dlvisigq of ‘interpational Thomson Tnc.

Stream -na. '2'

,Temperature deu F. e
Pressure psia. ...

Enthalpy KETU/RI 0% B
Entrapy EBTU/hr&R. .. .
Ave. mol., wk. . . . .. .
Total flaw. 1b/hr. o o oW

ibmol/hr « . . 0.

z
Density ID/FE3 . .. o ..
Viscosity centipoise .
Specific heat BTU/1bxR .
Surface tension dyne/cm. .
S. 6. (60/60) . . o
GPM (60 deg F 2 1 atm) PR

Val. flowrate gal/hr . . .
Liguid
moie

fraction

Ethane < O0000D
Fropane S Tslulwlvin]
i-Butane : . Q06806
n—-Butane . 1224843
i~-Pentane L302101
n-Fantane 304176
«1761S4

<0000
JERY v Tale Tu v ]
QOGO
« 0000
- QU000
« QODOO0
« 000000

Z fackor « « . . L 0wt

aliquid |
6B 00000
180, 700000,
&88, 670000
= R2TA3E8
~73.587540

L A0808 .. 700000

548. 375000

059975
39. 212080

lJ-Vb/a“O
630478
127.955000
7708.78000C
Liquid
flowrate
1bmal/hr

&7. 1450
165. 6660
166,804

& 60

_0000,

S 0000
Q000
D000
- 0000
OO0
L Q000
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L) Cupyrzght. COADE
COADE" - A Dtvxsxun of

5. ALl Pu,nts Reser:

Stream -na,. 5.

Temnerature deg
Pressure-psida.
“Eftthalpy KBTU
Entrooy KBTU/hrifR.
Ave. mol. wt. . .
Total flow  Ibshr.

lomol/hy .

Z fausor . .o .
Density 1lb,ft3-. o
Viscosity centiosice . .
Specific neat bTU/lbtR SN
Surface tension o-o2dom, L.
S. B. (50760} c i e e e

GPM (&0 deg F toatm) .
Vol. flowrate galsbr . . . .
Liquid Liguid
mole flowrate
lbiwalshr

Ethane I INIx %]
Fropanea 8397
i=-Butanc 173.245¢
n-fButane 486, 1350
i-Fentane 107989
n-f-a2ntane L.27%6
1~Hexene OO0

n-H~<ene

.nuuDﬂﬂ

xntnrnat‘unal Thnmson 1ne.

Fane



MicrolHE WEFORT .
{C} Cooyricfit, COADE. 1765.  .ALL: ts Reservea.
CORDE - A Division of Internafmnal Thomson “1ne.

Stream na. &
o All Lxuuld :
Temperature oeqg F.

Total flow ~ las/hrs
lomolszhr-o .

. Pressure. psia.. . .. ...

Enthalpy KBTU/hr .. .- & 195 441!U'H;
Entropy KBTU/ZhriR. . . 042362
Ave., mol. wt. . . . . L.58, 065280

1 Factor ... . e e
Density lh/Ft’ e e a e
Viscosity centipoise

Soecific heat BTU/xbiR L. L H1559] i
Surface tension dvns/om. .. 2,434571
S. 6. (60/760) ce s s e e Seooma §
GPM (60 deg F & 1 atm) . .. Th373490
Vol. flowrate gal/hr &+ o 4 . 3707.318000 !
Liquid Liquid i
mole fiowrate H
fraction Ibmel/hr :
Ethane - 000000 ’ < 01 !
Propane - v 1.4423 H
i-Butane 252.9260 '
n-Butane 74.3589
i~Fentane O, :
. n-Pantane
1-Hexene
n-Hexane
- CTE_O& - uux’an\ " - - -
CTE_07 » QV0000
CTE_0B L OO0 :
CTE 09 « 0OBOO0 :
CIE_10 L 000000
CTE_I1 L OOO000 :
CTE_12 W Q000 !
CTE_173 . 0O00 i
CTE_14 H

CTE_1S - DOOO0D



HMicroCHESS - REFOR™
(C). Copyraghty COARDE,
. LUADE - A Divasion of

He o o o 3 ﬁl] L:qnxd
“TemperaturesdeqiF.
Pressure:pais.. &9
Enthalpy-KBTU/ .
Entronv. fuTU/hrtF.
Ave. mali Wt Cai
Total: flow . 1bk/hi
E “1bmol/hr

TZfactor UV
Lensity l1L/FL3 00, :
Visgosity centipoise o ..
Specific heat - RTU/1L¥F: .0,
Surface tension dynefcm. v
Sy Ge (BUIGOY - L. e LT
GPH (63-deg F & 1 atm) . .. &
Vel.. flowrate gal/hr . . . .

Liguad Liguid
mole flowrate

fraction lomal s nr

Ethane

Fropane

i-Butane )

n-Butane .95‘995

i-Fentane 06275

n-Fantane L0034

i~He.ene < QDOO00

n-Hexane T x T Tn.T o 10)

CTE_C& LQUOO

CTE_N7 < OO00U0

CTE_<8 . LOO00G0O0

CTE_09 -OOOUOH

CTE_10

CTE_1L

CTE_1z

CTE_13

CTE_i4

CTE_1% . 0(‘)00!1(1

AL Rights Feservads
ternational: Thomson ‘Inc,
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MicroCHESS @ REFORT . R
(C). Copyright. CUADE, 1983..: A1l .Fights Reserved.
COADE - A Division of- internatiopai Thomson .Inc.

Stream no. 10 Y ’
K All Liquid

Temperature. deg Pl 185, R&Z000
Pressure psia.. .. . . 408700000
Enthalpy KBTU/ht B 26618.400000

Entropy KBTU/hrXkR.
Ave. mol. wt. .
Total Flow 1b/hr.

15 488790
56, 573730
146551, 500000

e aie s

lbmol/hr . - 2943, 6606000
Z factor . . P .DF6157
Density lb/FtS « e e e e e 34.011500
Viscosity centipoise — . 109991 ..
Gpecific heat BTU/lb&R .. < 744074
Surface tension dynescm. . .« Z.973561
S. G. (&0/760) = e e e e e 580142
GPM (&0 deg F & L atm) . . . 573.344200
vol. flowrate gal/br . . . . 36631390000
Liguia Liquid
mele flawrate
rr actu:m lomel/hr

Ethane 45.8840
Fropane 1454, 9400
i-Butane - S DB0ETT7 237.4860
n-&utane 194403 S72.2560
i-Fentane L 048321 144,
n-fFfantane 058105 171,
1~-He:ene <D20736 H1.0410
n-Hexane . 026202 77.1290
CTE_O6 -01629% 47 .9370
CTE_0O7 SB07322 21.5540 .
CTE_0Q8 0061867 18,1550
CTE_09 Q05421 15. 5380

- CTE_1C . .D04720 13,8950
CTE_Lt - 003845 11.3180
CTE_L12 S O03202 F 4250
CTE_13 02287 b 7320
CTE 14 Q01848 S5.4350

CTE_1S - 003197 7.4120
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iC) Copyright, COADE.
COADE - A Division of

Stream no. 11

Temperature deg F.
Pressure psia. . .
Enthalpy KBTU/br .
Eotropy KBTU/hriR.
Ave. mol. wt. . .
Total flow 1lb/hr.

lbmol/hr .

Z factor « . . . .
Density 1b/ft3 . .
Viscosity centipoi

Specific heat BTU/1b.

Surface tension dyne/cm.

5. G. (60/60) . .

GPM (&0 deg F & 1 atm) .
Vol. flowrate gal/hr . .

Ethane
Propane
i-Butane
n-Butane
1~Pentane
n-Pentane
1-Hexene
n-Hexane
CTE_0&
CTE_07
CTE_0B
CTE_09

Liquid
mole
fractiol
. 022382
494262
. 080677
. 194403
. 048931
.058105
. 020736
« 0246202
016292
. 007322
006167
.005421
.004720
. 003845
. 003202
.002287
.001848
003197

e e e

n

1985,
International Thomson Inc.

Al1 Rights Reserved,

All Liguid
185473000
346700000
256618, 400000
19.587890
S56.575730
164551.500000
294Z. 660000

L8330
34.017520
110101
« 752440
3.003251
580142
573.344200
36624, 480000
Liguid
flowrate
ibmol/tre
65.8840
1454.9400
237.4860
§72.2560
144,0360
171.0420
61.06410
77.1290
47,9570
21.5540
18.1550
15.9580
13.8950

S. 0
F.4120

Fage 11



MicroCHESS REPORT
{C) Copyright, COADE.
COADE - A Division of

Stream no. 13

1985." All Rights. Reserved.
International Thomson Inc.

All Liquid

Temperature deg F. . . . . 143, 314000
Pressure psia. « « . + -« . .. 346700000
Enthalpy KBTU/hr . . . . . 10213. 600000
Entrapy KBTU/hriR. . . « . =. 488674
Ave, mol. Whte o+ 0 v ee e 3+ 489460
Total flow 1lb/hr. . o o . 66106, 150000

lbmal/hr o 0 o o . & 1520. 050000
Z factor . . e e e ae .074180
Density lb/-Ft.» P 31.415580
Vigcosity centipoise PR . 097347
Specific heat BTLI/lb*R Y « 944844
Sur face tension dynescm. . . 2.4714637
S. Gs (607602 o 4 0 0 0 v . 026842
GFM (60;deg F & 1 atm) . . . 250. 587400
Vol. flowrate gal/hr . . . . 15740, 820000

Ligquid Liguid
mole Flowrate
Ffraction lbmol/hr

Ethane 043343 &5, 8840
Fropane 950416 453. 8000
i-Butane « 000225 <3420
n-Butane 4000017 L0253
i—Pentane « 0DOO00 « 0000
n-Pentane . 000000 ~UG00
1-Hexene « 000000 « 0000
n-Henane Melelslelsle) « 0000
CTE_0S «O00O0OG « 0000
CTE_Q7 < QOOUD0 - GOO0
CTE_CB « 000000 + 0000
CTE_0% Pelelslvinls) « D000
CTE_10 « 000000 - 0000
CTE_11 « QO0N0 + 0000
CTE_12 + GOOON0 « 0000
CTE_ 13 < O0QQO0 - 0000
CTE_14 « 0OVOGO + 0000
CTE_15 « 000000 <0000



M1croCHESS REFORT o
COADE 1965

{C) Copyrighty

COADE. -~ A Division of

SUs eAam T LT

Temperature deg
Pressure psia.

Enthalpy KBTU/hr

Entrepv EBTU/he¥h. . . . .

fve. mol. wt.

Total flow lbsnr. o . o &

l1bmol/her o . . .
i Factor . . e e
Density lb/Fts e e e e
Viscosity centipoiss .
Specific heal BTU/lDlR
“urface tension avne/cm. .
8. B. (60/60) o e e e

GFM TS0 deg F o4

1 atm) . .

Vol. +lowrate gal/hr . .

Ethane
Prapane
1-Butane
n-putane
i-Fentane
r-Fentane
1-Hewene
n-Haerane
CTE_06
CTE 07
CTE_08
CTE_09
CTE 10
CTE

CTE_1S

anuld
mole
fraction
« DUILO0
S OUOBG )

156579
- 401958
.101177

.“1414”
.01975;

.wu4:29
L0382
004l

; All£§1qhts Resatvead,
International Thomson Inc.

All anu:d
- ?98.59’000

<A9‘4 7U0kl0

FLEGVLIELM0 S
00556730

L0445, 40
1423, 6100

L0883
Z4.827190
L103404
. 854554
874750
«&21525
322,734800
21574 . Eu0000
Liguid
Fflowrate
lomcl/hr
+ DOOO
11410

21.9540
18,1550
19.95a0

Page 1T



MicroCHESS REFORT .

(C} Copyright,. COADE.
COALE - A Division of

Stream no. 20

Temperature deg F.
Fressure psia, . .

1565, AlL Righte Recerved..
International Thomson Inc.

ErEy
LEL6TO0000

Enthalpy KBTU/hr . . . 00wl 1510008, SQ0000
Entropy kKBTU/briR. . . . <. .~ 9.845447
Ave., mol. wt. e e e e BT YL 707 B86750
Total flow 1b/hr. . . . .07 7100445, 400000

1bmol/hr o o« . 2TV T 14230610000
Z factor &+ < v v e s . e e 096085
Density 1b/Fft3 . . . . . . . 27.8B40030
Viscosity centipoise . . . . T .177528
Specific heat ETU/1bxR . . H07295
Sur+ace tensian dyne/cm. .- . 11.904°90
Se Ge (BOFOO) 0 4 w0 s s L621525
GFM (60 deg F & 1 atm) . . . 322.7S54800
Vol. flowrate galshr . . . . 19856, 7700

, Liquid Ligquid
mole flowrate
fraction l1bmolshr

Ethane < QOQO00 L QOO0
Prapane . 300801 1.1410
i-Butane . .« 166579 237.1440
n-Butane 401558 S72.2310
i-Pentane 101177 144,0T60
n—-Fentane . 120147 171.0420
1-Hexene . 42878 &£1.0410
n-Hexane .054178 77.12%90
CTE_O& 033687 47,9570
CTE_07 015140 21.5540
CTE_o8 12753 18. 1550
CTE_09 L011210 15,9530
CTE_10 T L 009760 1Z. 8950
CYE_11 « Q7750 11.34680
CTE_12 « 006620 F. 4250
CTE_13 004729 4. 7320
CTE_14 . 003821 5.4390

CTE_15 008611 9.4120



M1croHESS | REFORT .
) Cenyr 1y COADE
COADE — A Division ‘ofF

ELEECET SRy

Tempersture aeu, F.

Fressure psia;l

Enthalpy KBTU/hr . .
Entropy FETUrs hr ¥R,

mve. mol. wk.

Toval flow lp/hr.
lbmolshrt .

I factor . . .
Density 1b/Ft3

Viscosity centipolse |

Specific heat

Surface tension avnescm.’

6. 6. t60/60)

GiFMl (60 deg F & 1 atm) L
Vol. flowrate gal/he:. -

Ethane
Frovane
1—Butane
n-Butane
i-Fentane
n-Fentane

tionai. Thomson anc,

. A L LAquAd

. ; 2OOEIVT70 1u&.u)
. 26470320000
RW\Illbtﬁ O
Liquid oor Siliquid
T mole ;s flowrate
fraction o ilbmal/hr
& 000D N : e OO0
L ODOBGL BT
CIHLRTR
L 41557
S101177 : '8m.ﬂ7éﬁ
JL20147 :
. 042878
J054178

st AN A “_qlhu_“‘.;m
43 L'mU

006620
L 004729
L ou3ez1
L0061

ALl RiQbtst Resarvad.

Fage 15



" Page 1A

MicroCHESS @ REFOAT DR e
L0 Copyrignt, COADE, . L985. . All Rights Resaived
¢ COADE --A:Division of Interpationa homsan: Inc..:

Stream no. 23 ‘
tauid:

Temperature.-oeq F. CE1SLS06000 .

Fressure psia. .. . o . . 1805 700000
‘Enthalpy KETU/ hy PR % S0000G0
Entropy KBTU/hetR, «:.7 00 : 9. FG7bad
Ave. mol, wt, P 70. 956790
Totkal rlow 1b/te, . o o000 100445 400000
1bmol/ e « e e el “1423. 6100005
Z Factor o . . . . e voalle 054799
Pensity 1h/FE7 « o o s ooy 7.832
Viscosity centipoise . o e .L77ﬁaa
Specific heat BTU/lblP . C 610083
Surface tension dynescam. . L 11.8756070
. G. (&I/60Y o . se e -« 621525
GPM (60 deg F %L atml o« e . 322.754800
Vol. flowrate gal/nr. . .. . % 19860. SS0000
Liquiag Liquio
mole +*lowrate
fraction lbomol/Zhr
Ethane 2 DOODO0 : - Q00D
- Propane L 000801 1.1410
i=-Butane . L 166579 ’ 237. 1440
n-Butane . 401958 $72.2310
i-Pentane <101177 144, 0360
n~Fentane 120147 L71.0a20
i-Hexens .~ .042878 + 61,0410
n-Hexane .Q34:78 7741290
CTE_ Db LO3TER7 47, 9570
CTE_07 L0140 21.5540
TETEL 0B T - .01275q B 18. 1550
CTE_09 JOLL210 15.9580
CTE_10 L L 009760 “13.8930
CTE_1L . 007350 11.3180
CTE-1Z2 - 00620 . 4250
CCTELLD 004729 6.7320
CTE_14 LOOTEB21 . 4290

- LTE_LS LON661L ?.4120



Micy LCHESS . REPORT: s :
" {Cy ‘Coovright, COADE, [983: All Rights Resarved.
COADE ~ A Division.of loternational - -Thomsch Im:.vj B

Steciun no. Z4

clemperanure deg Fuoove .
Firessure psia. « e .
Enthalpy KBTU/hr o .0
Entropy £BTUZrdR. L . y
Ave, mol. whoo Ll e ]
Total flow lb/tw. .- o (1004844
ibmolzhr o o0 L1403

I fFactor + o .+ o o0 ul
Densatwy 1b/7ftS + v @4
Viscosity centipoise . .
Specific heat BTu/1btR
Surface tension dynescm.
8. 6. (60760 e e e
GPM (&0 oeg F & L.atm) -,
Vol. Fflowrate gal/Zhr ..

Liguidg i Ligutd
mole. - w Flowrate
fractian
Ethane 00000
Fropanea P Inlal = 0x] 3
1-Butane V166580
n-Butane SA0IR61
:~Pentane L0117
n-Fantane L2048 . < Co
1-Hexene . 042878 el AN,
1=Herane R 5 bl F701290
CIE_06& SOII6HBT 45,9570
x 15140 e 218540
012753 18. 1520
LO1i2t0 19,7580
LO0UF760 12.8530

LDO7950
COOsEZL
L QO4T72F
L D038
SOUB61L




MicroCHESS - REP
(L) Copyright.
COADE - A Davis

Stream no. 31

Temperature deg
Pressure psia. .
Enthalpy KBTU/hr
Entropy KBETU/hr&
Ave. mol. wt. .
Total flow 1lt/h

1bmol /-

Z factor . . . .
Density 1b/Ft3 .
Viscosity centip
Specific heat

Surface tension
8. 6. (60/60) .
GPM (60 deg F %
Vol. f+lowrate ga

Ethane
Fropane
i~Butane
n-Butane
i-Fentane
n-Fentane
1-Hexene
n-Hexane
CTE_06
CTE_07
CTE_0B

ORT 7.

COADE, 158%5.

F.
R.
r.

oise . . .
BTU/1b3R .
dyne/cm. «
1 atm> . .
17hr . . .
Liguid
mole
fraction
< 000000
000801
. 166579
. 401958
L 101177
. 120147
. 042678
.054178
. 033687
015140
LO12753
SOLL210
005760
L Q07950
- 0064620
. 004725
. 003621
006611

1805
13197, 500000
4150
S 70.55681
T1Z033. 110000
170, 545000

15054809
37.8364£60
« 177395
« HOFIE0
11.892320
< 621520
38665230
TETFL 20000
Liguia
flowrave
1bmol/hr
3 » QOO0
. 1367
28, 40332
8.5519
17,2552
20.4%04
7.3126
3.2399
7451
Z.5821
21749
1.2417
1.6646
1.3599
1.1251
PR =Dt
<6510
1.127S5

£ Bl Rights Fesarved.
ion of Ilnternational Thomson: lns.




Jage 19

CMiCrCHESS REPORT. o i : S .
{C) - Copvrgnt, COADEL 1985, 1ghts Keservaa.:
COADE - A, Division oflnterratyonal’” Thomson inc, *

Uresan 0oL T2

(i

Temporature deg
Fressurepsia.
Enthaipy KRTU/h
Entropy KRTUZAE
Ave.. mol. wt.
Total Fiuw
lbmalshr

Z fagtor . .

Density 1bs9e3 . . B
Viscosity cencipwise . . . -
Specific heat BTU 1DIR o0 o
Surface tension dyne/ca. . .
S. G. (6076w P T Y
GFM (60 deg F 24 | atmy . . ..
~ule Flowrate aal/hr o o ..
' Liguid
mole Flowrate
a0 thmol 7hr
Ethane ' < QOO0
Fropane . (& o7
i~Butane . Peb5E
n=Bucane < HO19%E 1TSS, A
i-Pentane | R DO o 270 koS
n-Pent.ina ; I3 U540
1=He e 114 7650 e
TS LGB0 L e el e
Y1, 14HRD
L1510 40, 7
S0 12753 24T
SILIZL0 PO
L0097 26.1254
<207 21.3E0n
LO0E6TE 17.720%
JOO04729 12
L 003821 P

L00661 1L 17,




MicroCHESS -REFORT - ‘ 7 e
() Copyright. COADE, 19835, .All Rights Reservea.
* E0ADE '~ A Division of International Thomsen Inc.

Stream no. 36

Temperature deg F. 70

Bressure psia. « « . e o 180700000
Enthalpy KBTU/hr . . O o 0 & 1 1Z2497.800000
Entropy KBTU/HhFXR. . o o o 5% 7 RTET I
Ave. mol. wt. .. 0L Lo 1. 58.159830
Tutal flow lb/br. o Jo& o BFO0T L ZEY

GFil (b0 deg F & 1 etm) .
Vol. flowrate gal/tyw . .

311. 105000
12869 .7 40000

lbmoi he . . 1'30,
Z Factar . . o T L HAS263
Density ]b’FtS v e e e e em L33.503180
Viscosity centipoise . PR 119378
Specitic heat BTU,leF‘ . e TAIFEE
Surface tension dyne/cm.- . . 4.869037
S. B, (bO/GM ... PR 571366

Liquid Liguid
mole flowrate

fraction lbmol/hr
Ethane « QUOOV0 [Rdelein)
Fropane 001402 2.1453
1~Butane : . 291350 845,6790 "
n-Butare » 703004 1075.8700
i-Pentane 004022 6. 155'7
n-Pentane L 00022

1-Hexene
n-Hexang

CTE_0é . Ououun

CTE_07 L DOUOCO

CTE_0B « OQOGQ0 RCdys
CTE_O o QQOOOO Q000
CTE_1O L L DUOD00 G000
CTE_t1 + OOOO0Y L0000
CTE_12 L0000 OO0
CTE_13 - QUOCOY PRxlvivis}
CTE_14 « DODOVY adalued

CTE_1S <0000 . 0000



I’n»..lc:l HESS. . REPDR -
() Conyr tght. COADE.
LOACE - A Division o+

1785;

Fhewiin né.'dd

Temperature. deg..F.

Fressure psia. oo ou e 0y
Enthaloy FBTU/hr oo o % eis
Entraoy FBTU/MreR, . . o
‘Ave. moll o wt, aie . L

Tatal <low  lbr/te, o0
1bmOl/ne . ooy

Z factor 0oL .. el

Density 1b/Ft3 ... .5 0 oo

Viscositv centipotse ..
Specific heat B]U/Jth e
Surface tension dyresom,
3. 6. (60760 e e e e
GFM e deg F % 1 atm) o . .
Vol. tilowrate gal/hr ..., .

ctnane
Franane
1-Butane
n-iutane
1 ~FPentane
n-fant ane
1-Heiene
n-Heanz
CTE_Né
CTE 27

. 015458

ATl

Riahus

LusSaiTe
37.845740

197 536 270000
tigquid
+lowrate
1bmal /hr
DT
Oﬂuﬂ

.u400
Q64,6610
FE1.2550
114.7690

145, 0180 e

01489
40 SL57
401381
30,0043
2651254
21,2801
17.720%
12,6575
10,2264
17.6965

veserved..
I'ntetnational. Thomson



MicroCHESS =~ REFORT i
(C) Copyright. COADE,
COADE ~ A Division: of

Stream no. 41

Temperature dea F. .
Fressure psia. . . .
Enthalpy KBETU/hr: . o
Entropy KBTU/hr&f. .
Ave. mol. wt. [
Total flaow lb/hr. .

lbmol/her .. .

e ele

Z FAactOr o o s a0 e
Density 1b/Ft3 . . ... .
VViscosity centipoise . .
Specitvic heat BTU/ 1 bkFR
Surface tension dynes/cm.
Se B (HO/EM W 4 4
GFM (&0 deg F & t atm) .

Poe e e e e

Vol. +lowrate g&l/hr . .
Liquid
mole
fraction
Ethane L QO0000
Fropane LDO00190
i-Butane 044708,

n-Butane . 188750

i-Pentane 254437
n-Fantane 260
1-Haxens . 14454
n-Hexane 0802
CTE_u6 007991
CTE_07 003592
CTE_08 LO03025
CTE_09 LO0D2659
CTE_10 SOOZILS
CTE_11 .001886
CTE_12 LWO0IE7L
CTE_13 L001122
CTE_14 000906
CTE_LS - U1568

‘htr Reserved.
homsonIne.

g85. 170000
540145
72.544880

‘52441, 820000

. 718.924000

05867

38, 8B&0T

. 212207

« 543267

15, 006760

- 628401

166, 6464300

10038, 230000
Ligquid
flowrate
lbmol/hr

0000

105.9130
57.671%
5.7451 . .0
2.5421
2.174%
1.9117
1.66464
1.3559
1.1291
. B0&S
» 6516
1. 1275




HicraciiEas RERART

10)  Coayraght, LUADE‘ IGG?.“‘QllﬂFlgdés Feserved.
nitional Thomson Inc.

COADE . =" A Divizien pe Int

B o e ALl ILQuid
Temperatirs ‘g

Fressure:psys
Enthalpy Ea8TU<01
Entropy ,BTu/hrtﬁ.
Ava, mol. wt, .. .

3. 733227
T2 945080

Tatal™flou lD'nl. ; SIebad LVBR00
Ibmnl/hrrl, Sl LTARSZA000

Z |actur . .. + iecle .4.,l '2 = GIRETIID
Dansity lb/ft\ FE e o Ta R1T180

Viscosity centipoise . 122228
Epecific heat BTG ID*F .555711
Sy 2 tensign dune; S Q. QEDFTI
S. [ T 428401

166, 664700
CL 0BG 210000

GFM (60 dag F ok L.atm) .,
vol, flowrate galsnr 0. 7,

Lotqeiiai Ligud

mole LT o fFlowrate

iLe ACtion. ~ Srlmat Zhre
Ethane O
Propana S13ET

i S S
135, 6576
1829210

1~Butane
n—Butane
1~-Fentanes

n-Fentane 260520 S L8 2990
L144540 : 167, 71707
« 280 : S 57 0671% 1
LO07EET T 574557

2,582
21745
RIS A
1.6646 0
G L 3559,
soos7y L 1.1291°
Cu21122 i 8065
L0006 R E

001568 Fo1275

hy

I
[yl



MicroCHESS - REFDRT
(C) Copyright.

Stream no. 44
Temperature deg F. .
Prassure psia. . . .
Enthalpy KBTU/hr . .
entropy KBTU/hrxR. .
Ave. mol. wt. - ..
Tatal flaow 1b/br. .
lbmol/br . "»

COADE.
CORDE ~ A Division of

1935,

Sl e e e

iglid

Bo. 673000
70700000
1451, 190000
S LFEUSUT
A58 . 8981 70
7710478, 040000

}31‘1 rights Reserved.
International:Thomson Inc.

177.701000

Z factor . . . .. . e . OA2875

Density 1bs/+t3 . . . .00, I3.811710
Viscosity centipoise . ... <120141
Specific heat —~ BTU/1b¥R .07 V731052
Surface tension dynelcm. . . 5. 184003
8. 6. (&O/&G, o e e s e 8. - 576440
GPM (40 deqg F & 1 atmy' . .7, T, 3017860
Vol. flowrate gal/hr . . . - 2318.161000
Liquid tigquid
mele flowrate
fraction lbmal/hr
Ethane « DO0O00 QOO0
Propane . D00768 1367
i-Butane « 1B0b&7 I2.1408
n-Butana . 72217 135.6170
i—-Pentane 049139 3.7418
n-Fentane 007109 1.2647
1-Hexene L QO0O00 L 0000
n-Hexane « DOOOUQ - - - - -
CTE_06 Ruleléielein]
CTE_Q7 . DOO0OD
ETE_08 « 0O0ON0 . GOGO
CTE_09 « QO0AGO
CTE_10 « DOOO0O
CTE_11 © » DOOCOO
CTE_12 + QOOO00 L QOGO
CTE_12 « QO0O00 lsleln)
CTE_14 « OOO000 QOO0
CTE_15 «QROO00 <000 .



MicrobiESS  REPORT

(<3 LQerlgnt.‘LOADE.‘1955.',A!l"quhté;Resequu{

CCOADE .~ A mv\sxon of International:Tnomsonlnc,

Th A o, 46

TJomperatuyrea dE"l
Fressure psias .
EnLhalpy rETU/hre
autirapy KRTU hr ¥Ry
Ave, mol. Wt o
Total Flow : Lb/hr.

lomal/nr .

Z Factar . .. . T
Density 1b/+t3 o000 00
issusity centipoise

Specific heat 51U lb'n.
“urrace tension dynesom;
5. G, &O/EM L L. .
GFM (6w deg ¥ ¥ 1 atm?
Vol. flowrate cal/hr.... .

SLLEAMT
© e B764480, 7
L B6UTIOLTED

BT T ¥-3 El TV g

quuxd Triggie
mole flowrate:
fractian o1 mol/hr -
Ethane = GO00G0
Fropane LaN0748
1-Lutane . 1BOLET

n-Futane « TH2T17
i-Fenctane «DA5137,
n-fFentane
1-Hexene
~He>.am.=

L RDOOOOG
- D000 Sk .
<QOQOO0 ¢ - QGO0

Fage 25 -



MicroCHESS = REPORT

{C) Copyright, COADE.
CDADE - A Division of

Stream no. SO

Temperature deg F.
Pressure psia. . .
Enthalpy KBTU/hr .
Entropvy KBTU/hr*k.
Ave. mol. wt. . .
Tetal +lew 1b/hr.

lpmol/hr .

Z factor . . . . .
Depsity lb/Ft3 . .
Viscosity centipoi
Soecific heat

S. G. (&0/&60C) . .
GPM (60 deg F & 1

Vol. flowrate gal/hr . .

Ethane
Propane
i-Butane
n-Butane
i-Pentane
n-Faentane
1-Hexene
n-Hexane
CTE_0&
CTE_07
CTE_oO8
CTE_09
CTE_10Q
CTE_11
CTE_12
CTE_13
CTE_14
CTE_1S

BTU/lb*R
Surface tension dyne/cm.

se .

atm) .

Liquid
mole
fraction
L B00000
» DUO0OVO
< 000001
-000147
321944
. 343849
. 1792068
. 106598
010619
004773
« 005020
SOG3ISI4
- Q03077
.O02506
. 002087
L001491
. 001204
. Q02084

1585,
lnternatiunal “Thoms: n In:.;

All Riqhts Reserved

All Liquxd
i 79+

BODUU
54;.023000

- 045823
36.448560
B 110944
734205
4.81604%

.642570

Liquid
flowrate
1bmalzshr

186.030C
103.9130
876719
5.7451

Fane

26



chroCHESS REFDRT
(C) ‘Copyright.: COADE.
COADE "= A D:vasxon

LA e 51

Temperature deg F
Fressure psia. .
Enthalpy KETU/hi %
Entropy KBTU/hriR.
Ave, mol., wt, . .
Total flow 1b/bv.

lbmol/hr o

Z factaor . . L. . L0
Dersity 1b/ft3 . . =0 o
Viscosity centipoise

Specific heat BTU/leR
Surface tension dyne/cm.
S. B. (H&WED . .. -
5PM (60 dea F & 1 atm) .
Vol, flowrate gal/hr . .

B

Liquia
mole
fraction
Ethane « DO0000
Fropane 001402
1-Butane < 291350
n-Butane < 703004
1-Fentane - 004022
n-Pentane Q00221
1-Hexene « 000000
n-Hexane » QOO0N0
CTE_0é
CTE_07
CTE_08 « DOUOHO
CTE_0%9 L D00N00 |
CTE 10 . Q000G
oot » OUO00G
CTE_12 ) - 000000
OTE_13 L HUO000
CTE_14 L OODDOG

CTE_1S » GOONQ0 -

'qa 122890
165 540900
S501.°472000

04
33.507200
119373
JLPA2143
3, 869039
571366

Liguid
+lowrate
1bmol/hr

L 000U

L TOIO
T14b.1ﬂ40
32,5370

G2,0171

Page 27
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({C) Copyright., COADE.
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Stream no. 52

Temperature deg F.
Pressure psia. . .
Enthalpy KBTU/hr .
Entropy KBTU/ hr¥R.
Ave. mol. wt, .
Total flaw 1b/br.

lbmol/hr .

Z factor . & . . .
Density 1b/t3 . .
Viscosity centipoi

Specific heat BTU/1bkR
Surface tension dyne/cm.

8. B. (&0/&D) . .
GPM (&0 deg F % 1

Vol. flowrate gal/hr . .

Ethane
Propane
i-Butane
n-Butane
i-Fentane
n-Pentane
1-Hexene
n-Hexane
CTE_O&
CTE_07
CTE_(8
CTE_09
CTE_10
CTE_11t
CTE_12
CTE_LI3
CIE_14
CTE_1S

s .

atm) .

Liquid
mole
fraction
» 0DO0000
001236
262367
.718538
. 015837
. Q02025
« 000000
« DODOGY
SsTalelelile)
. 000000
« QOOD00
« 00000
« OOOGO0
- QD0OQ00
- BOOOOD
[elelnlelnls]
« DO0G00
. QO0000

1589, . ‘All Rights Reserved.
International Thaomson Inc.

All Liquid
186. 246000
L70.700000

5546. 330000
3.578943
58.353210
39643, 550000
&7%. 373000

. 042789
33.588610
119577
« 740599
4.550025
. 572658
138.244700
8829, 002000
Liquid
flowrate
lbmol/hr
- QOO0
8397
178.2450
488. 1550
10: 7569
1.3736
« 0000
- 0000
. 0000
L0000
0000
LA000
» QOO0
- DOOG
« QOO0
« QOO0
L QOO0
ulclaled

~age 28
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COADE .~ A Bivision of lnternatiovnasl- Thomson Inc.

© Strgam na. 53

Temperature deg: F.
Pressure psia. . W0
Enthalpyv KBTU/hr
Entropy KBTU/ hrkR.
Ave. mol. wt. - .
Tatal flow 1lb/hr.

lbmol/hr .

iquid
18a w,‘-uvo
[/180, 700000
TIB8402 0570000
5. 3AT0E4
S58.159850
;259841 840000
l(r.*a G20000

-Fage 29

GFM (&G deg F &1 atm) .
Vol. Flowrate gal/br . .,

209.1686500
13358, 30000

7 ¥actor . . e e T e .045:\."
Density lblfts oo e TR 33, 509180
Viscosity centipoise e .119378
Specific heat BTU/lbln « . + 7457624
Surface tension dyne/cm.. o . 4.849037
S. G. (bw/s0) L . PR «S71388

Liguid Liguiad
mole flowrate
frraction lbmal /hr
Ethane PRelelelvlaly] ¥ 000
Fropane «O01802 1.4423
t—-Butana L291345
n-putane « 70302
i-Fentans L O04QZ2 a. 1135
n-Pentane $2275
1-Hexene SO0
n-Hexane 0000
C1E_06 2000 - S S QOO0
CTE_ND7 LODON00 ¢ E s s 13 )
CYE_U8 + DO0O00 « OCH
CTE_09 . DDOGON o OO0
CTE_tO L O000Lo0 N <Tulaln)
! L0000

L OO0ODO0 7 0000
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MicroCHESS REFORT .
(C) Copyright, COADE. (988. MAll Rights Reserved. ' P . .«
COADE — A Division o+ International ‘Thomson Inc. E

Stream no. 57 R

All7Liguid
173.709000
180, 7004200

Temperature deg F.
Pressutre psia. . .

Enthalpy KETU/hr . 2863, 570000
5, 1,548028
Ave. mol. wt. . . - 58,065280

Total flow lnzhr.
1bmal/hr .

21445,330000

Entrapy KBTUZhriR. .
: 369. I2B000

PR
PRSI

7 factor « . e v e . . . . L 04ab768
Denmsity 1b/#t3 . . . . . 33.03:1100

Viscaosity centipoise . . . . 121520 .
Specitic heat BTU/1bxR . 721635 '
Surface tension dyne/cm. . ., 4.687616 g
S. G. (60/60) s e e e e . 560004
BPM (&0 deg F & 1 atm) . . . 74.478340
Vol. flowrate ocal/br . . .« . 4859, 588000

Liquid Ligquid

‘mole flowrate

fraction 1bmol/hr

Ethane » 000000 « QOO0
Propane 1.4423
i-Butane . 292,2260
n=~Butane 74,5589
i-Fentane L0000
n=Fantane L0000
1-Hexene Pelelslu]ell) - OO00
n-Hexane < ODO000 L Q000
CTE 06 « QOGOGD « 000
CTE_O7 « Q00000 0000
CTE_0G < 00000 . 0000
CTE_GT « QC0000 . 0000
CTE_16r L. = 000000 «HO00
CTE_114 - QOOOO0 « D000
CTE_12 < 000000 2 0000
CTE 13 - DC0000 L0000
CTE_14 - 000000 « OO0

CTE_LS « QO0000 OOO0
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(C) Copyright, CORADE. 1985. All Rights Reserved.
COADE - A Division of International Thomson: Inc.

Stream no. &0

All Liquid
Temperature deg F. . . . . . 23.5S3B000
Pressure psia. « « + « . + . 180, 700000
Enthalpy KBTU/hr . . . . . . 8557, 890000
Entropy KBTU/hriR. . . . . . 3.841909
Ave, mol. wt. « o . . . . . 58. 212860
Total flow 1b/hr. . . « . . 38396, SU0000
lbmol/hr « « « o o+ . 659, 588000
T factor . .« . ¢« ¢ a6 s e . .044413
Density 1b/Fft3 « + + & & . & 33.791930
Viscosity centipoise . . . 118336
Specific heat BTU/IblI“ . . +751110
Surface tension dyne/cm. . . $. 003801
S. G. (60/60) . . . . . . . .577915
GPM (60 deg F & 1 atm) . . . 132. 687200
Vol. flowrate gal/br . . . . 849%9.812000
tiquid Liquid
mole flowrate
fraction lbmol/h
Ethane « 0U0NOO . Q
Propane « 000000 0000
i-Butane 010383 &£.8483
n-Butane . 982998 648.3740
i-Pentane . 006275 4.1786
n-Fentane + 000345 1275
1-Hexene - 000000 <0000
n~Hexane + 000000 . 0000
CTE_Vd& « 0DOV0O « 0000
CTE_0O7 « 000000 + 0000
CTE_08 - 000000 <0000
CTE_09 « 000000 - 0000
CTE_10 « O00000 <0000
CTE_11 L 00 n)oou ’ -00nG
CTE_12 - Q000 .
CTE_13 - 000 U(l
CTE_14 « 000000

CTE_1S « 000G00
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(C) Copyright,

REPORT
COADE,

1985,

All Rights Reserved

COADE - A Division of Interpational Thomson Inc.

Stream na. &1
Overall

Temperature deg F. 220. 127000
Pressure psia. . . 55.700000
Vapor rraction . . « 366200
Enthalpy KBTU/hr . 21623.900000 3
Entropy KBTU/hrii. 35.262020
Ave. mol. wt. . . 87.107790
Total flow lb/hr . 99850, 790000 !

lbmol/hr . 1146. 290000 |
Z factor - .« . . . . . .
Density Eb/fE3 . . . . .
Viscosity centipoise . .
Specific heat BTU/1bx38R
SCFH (60 deg F & 1 atm)

Val.

8. B- (60/60) . .
GPM (60 deg F & 1
Vol.

Ethane
Propane
i-Butane
n-Butane
i~Pentane
n-Pentane
i-Hexene
n-Hexange
CTE_0& .
CTE_O7
CTE_o8
CTE_ 09
CTE_10
CTE_11
CTE_12
CTE_13
CTE_14
CTE_1S

flowrate ft3/br . .
Surface tension dyne/cm.

flowrate gal/

atm) .
he ..

vapor Liquid

mole mole
fraction fraction
- Q00000 - 000000
- 000000 - 000000
- UDO000 » 00G000
- 0000564 - 00001
344239 . 165369
- 378109 . 223700
L 070129 « 103898
. 103174 . 139999
. 045942 . 097573
015445 . 0446858
.O0F293 041561
« 005850 - 037922
« 003581 . 033894
-0019646 -028158
2001091 < 023764
+ 000505 « 017130
- Q00267 . 013923
. 000235 . 024228

32473, 120000

Vapor

8858. 334000
12,.503220
77.359050

419.771400

. 904516

653087
« 008486
« SOZ570

159294. 300000
49722. 490000

Vapor
flowrate
1bmol/nr
. 0000
- D000
- 0001
- 0270
144,.532¢
158, 7525
37.8416
43.3188
19.2892
&. 4865
3.9437
2,4562
11,5037
. 8252
. 4580
-2138
<1123
. 0987

Fage 32

Liquid

12765. 570000
22, 758800
92.741620

&7378. 510000

726.518600

«017568
4G 310940
» 164574
660151

10. 306040
+&I0517
194.871400
12503, 430000

Liquid

flowrate

lbmcl/hr
. 0000
L0000
OB00

162.5025
76,9274
101.6992
70.8797
34,0394
30.1914
27.5481
24.6217
20,4349
17,2629
12.4437
10.1141
17.5978



tcroClHESS EEPDFT
(€Y Copyright,
COALE. - A Division

Feranar i, &2
Temperature. deg F.
Prassure psia.’ . V7
Vapor fractaion.: .
Enkhalpy KBTU/hr o
Entropy KETU/NhriR.
ave. mol. wt. . .
Total flow 1lb/hr
lbmeishr
2z

factor .« . . . . .
Tansity th/v¥el o o .

Vigrosily centipolse
BTU/ bR

SCFH (60 dea F % 1 atm) .
flowrate #t3/hr .
Burtace tension dyhesem. .

Spec1¥1c heat

Yol

COA DE .

Fage- 33

1985, nli Rights Resarves.
o International Tnomsan Inc.

~a1l : Uapor
138, 333000 - . :
55..70:0000.
: 360z
66‘9’.43

3526, 29500 31655135000

i

S EVTDRGGE 4. 6B9BT: 4. 019740
77.S6T7T00N TR TTOS QI 36540
4196, 780000 ). 14570, G407 ©27392.980000
G541, 023000 21 TIZ46IT44500
o 0 aeie & 016574
e e . . 38. 220860
- . P SUNB3SY; . 149238

R AL Y-S S U

. 620780
o e TI7IIETC 450000 -y -

L 1642.930000
G e 9.908079

I I

S. G. +60/60) e s e e . s . e « 648352

GFM (60 deg F % 1 atm: . . . A . e e B84.378110

Vol., flowrate gal/shr « . . . « e e e §361.292000
Vapor Liauio Vapor. Lieouia

mole mole Flowrate flowrate

fraction : 1bmol}/hr

Ethane - QUQUOD « QOO0

Frovane - OOOROO

i-Butane m 002

n-Butane - 000243 L0321

i-Fentane « 414004 73.4865

n-Fentane «TE5131 7 110,1890

rene . 127094 79,1414

ane LO062137 45,5610

. 04217 228

01353 2.%188

L OU0O785 22,0270

L O0046T 1.8204

L.s108

1.WE7S

1.1140

J7RI7

6481

0(" ufu._,

1.1247
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(C) Copyright, COADE. 1985, WAll-Rights:Reserved.
COADE - A Division of International:Tnomson:Inc..

Stream no. &3

Temperature deg F.. .
Pressure psia. . .
Enthalpy KBTU/hr . .
Entropy KBTU/hriR. o

8317, T00000

e v e se e

061, 3103410
Ave, mol. wt. . . ‘B4, Q47550
Total flow 1lb/hr. £ 141814, 300000
lbmol/he . e e el 7 1687.310000
L factor « . ¢« 2 a5 e e e .8814z4
Density 1b/Fft3 . . . . ¢ . 733052
Viscosity centipoise . .. .« LD0B3&9
Specific heat BTU/1bxR . . «S515040
SCFH (60 deg F & 1 atm) . . 640293, 130000
Val, flowrate ft3/hr . . . . 191886. 600000
Vapor Vapar
mole flowrate
fraction ibmol/hr
Ethane » OQO000 «DO0VY
Propane LICO000 L DOGO
1~-Butane < Q00000 <0006
n-Butane ‘ L0007 1196
i-Pentane « 260087Z 438,8410
n-Fentane 300647 507.2850
i-Hexene « 129604 218, 6820
n-Hexane .1201248 202.6900
CTE_0& . 056844 95,9140
CTE_07 . 029548 43, 1080
CTE_OB .021519 S6.7100
CTE_09 .018915 31,9160
STE_10 L 016470 27.7900
CTE_11 .. W0D3341S 22,6360
CTE_i2 L011172 18.8500
CTE_L3 LO07580 T 13,4640
CTE_14 . QD64AAT 10.8780

CTE_15 011156 18.8240




‘JaB.da ) ) Savanes 1217 on : faae 1

MiFroLrESS:.. Chemicai & tioeering Siauianion b
(LT CopvIIght . CORDE, (1528 Al Fiants heser
,CDADE A Divigion of ‘International Thomson' Inc.

: PLN‘ITA FRGCCKDNADUTH DE h'fn’~ UCAREUFOS WiMATITLAN, VERS

3 I' “’DCES‘

VECTORS 2

Pyiaien o EQUIFMENT caesevess STREAM NUMBERS
“Number: lnternal ::‘n:ernal s 5 ~
{8 ADBF: Aol
2 CoLM I'\-ar-u
st PUMP CAud
4 HXER EAD7.

womu#a

7 =] N
L ¥ THE SYSTEH VAFIQBLES X
Number of cc;mrponantsif X la
Comoonent numbers’ ased: 0 3. A 800 by [ 350010,
. co 1001, xou«..moz 11)04.1005 luflb 10&»7 wua.

1009, 1000075 25

Fhermo. pption: F‘enn-hctu nson,

Streams used in conv. routine v.l'\£4):
(r=Delay factor

Conver e tolerances. Error
Flowrates: » 001 00000
Vapor fracuions: « L0000
Temperature: <OO1O0000
Fressure: + 20100000
Enthaipv: L0O100000 S )
Flash calcs: RIS T i)
Max. loops in recvcle calc.: S0

in flash calus: 75



MicroCHESS. " REPORT .

(C)- Copyright,-COADE, . 13785 m.l h’lqhts Reservpd.
COADE- ~ A Division of lnternatxunal Thomson “Inc.-
X FINAL -DATA %

PLANTA FRACCIONADORA TE HIDROGARBURDS MINATITLAN.: VER.
% EDUTFMENT, SUMMARY — EDUTPMENT L157-

EQ.NQ - EXT. NAME = ~*° " "% SUB." NAME
1 FAOL ADBF
2 DALS cotM
3 - GADS PUMF
4 EADT7 HXER

PLANTA FRACDIDNADDRA DE HIDF\OCQ‘?BUF’DS MIT'QTIILAN. VER.
X EDLIIF‘HENT SUMMARY - XNDIVIDUAL DETAILS *
¥EKGENERAL FLASH UNITS xx3%

Equipment no. L
External name FAG1
Mode 4.0
Parameter # % + 3904
Parameter # 2 55. 7000
Heat duty,FETU 141.03
K~value # 1 17.958
K-value # 2 7.8277
K-value # 3 4.0264
K-value 4 4 - I.2621
K-value # S 1.8991
K=vaiue # & 1.5319
K=value # 7 75105
K-value # 8 . 64703
K-value # 9 41054
KE-value # 10 . 28428
kK-value # 1i . 192354
K-value # 12 13092
K-value # 13 . 88878E~01
K-valus # 14 . L SB1ZRE~-
Kevalue # 15 +3784TE-0L
k—value # 16 - 24240E-01
K-value # 17 . 1550%9E-01

K-value 4 18 .77111E—02



MicroCHESS REF.RT
iC) Coovright, COADE, 1985. &1 Righces Reserved.
COADE ~ A Division of Internaticnal Tnomson Inc.
2 ¥EXCHANGER ' CONDENSERG S ¢ &
Eguipmont no.
External name
Fn st Lronsfer coati.

Area - . ,
Number of shells

Shell oasze

Tube passes S .

Mode R Py

Min. delta T or T-out 110,00

Delta P, stizam 1 S 20,0000 _
Delta F. stream « QOO -

0, stream ! EETU/Nr =HTHTIB2T

Water usage. aal/hr 54048, 20
Corrected delta T - w00

A5 AFUMFS/COMPFRESSORS LX)
Eauipment no.
eiternal name
Compressor stages
Word capacity. KBTU/hr
Outlet pressuc-m, psia
Fower type: :

{+) asteam

G elecuricanyv

(=) Fuel gas

He steam out BTU/ Lb L aQon

Fuel usage. tICEShr SOO00:

Water usage. gal/hr 103.99

Steam usage. Vilbe /e L0 Ly OQ e e T e

Kiluwatt usage S.801 R o



Page
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(C) Copyright, COADE, 1%85. All Rights Reserved.
COADE ~ A Division of Internatiunal Thomson Inc.
P23 FRACTIONATORS b33 3
Equipment no.
External pame
Number of stages
Feed 1., stage #
Feed Z. stage #
Feed 3, stage #
Feed 4. stage #
Feed 5, stage #
Condenser type
Cond. deg. suocaooled
Condenser mode’
Valuye of cond. spec.
Comp. list position
Feboiler mode
Val. of reboiler spec.
Comp. list position

Sidestream # 1 stage
Sidestream # 1 spec
Sidestream # 2 stage
Sidestream # 2 spec
Sidestream # T stage
S;dnf*ream i+ I spec

# 4 stage

# 4 spec
Cond. delta B psia
Colm. delta P psia « 000
Cona. mressure, psia 42,9000
Cond. duty. KBYG/he IS2EE+0S
Rebr. duty. EBTU b « 1BOOE+OS
Est. tamp sty I F. 148,54
Est. temp astg 2 F. 152,35

Est., tamp stg M-l F.
Est. taomp sty W F.
Est, dist rate Lbmolshr
Est. refiux Lumal/hr 1835.6
Top trav effin . 7000
kot tray mffic X




MicruCHESS REPDRT
(C) Copyright, COADS,
COADE — A Division of

Stream no. 9

Temperature deg F.
Pressure psia. . .
Enthalpy KBTU/hr .
Entropy KBTU/hrsR.

1985." All Rights Reserved.
International Thomson Inc.

All Liquid
110, 000000
73. 400000
9091, 760000
18, 084040

Ave. mol. wt. . . F6.768230
Total flow 1b/hr. 78891. 090000

lbmol/hr . B815.258000
Z Factor . v . 0 0 0 s s e . 027072
Density 1b/Ft3 . . . « « = . 42,922430
Viscosity centipoise . . . . . 260835
Specific heat BTU/ibsR . . 629222
Surface tension dyne/cm. . . 17.125380
S. G, (60760 . 0 4 1 a e L 702193
GPM (60 deg F & 1 atm) . . . 224,.374300
Vol. flowrate gal/hr . . . . 13745, 100000

Liquid Liguid
mole flowrate
fraction lbmol/bhr

Ethane « 0000L0 <Vl
Propane « GO0000 » OO0
i-Butane - DOO000 . 00100
n-Butane « 000000 0000
i-Pentane - 010809 8.8122
n-Fentane .081178 66,1810
1-~Hexene « 267384 217.9870
n-Hexane . 248497 202.5890
CTE_0b « 117648 95.9134
CTE_O7 - 052877 43,1080
CTE_oB 044538 36.3100
CTE_09 . 037148 31.9160
CTE_10 -« 034087 27.7900
CTE 11 - 0277465 22,6360
CTE 12 £023122 18.8500
CTE_1> « 016515 13.4640
CTE_L14 «013343 10,8780
CTE_15 < 0230790 18.8240



MicroCHESS REPORT

(€} Copyright, COADE, 198S.
COADE ~ A Division af International Thomson Ine.

Gtream no. 63

All Rights Reserved.

Overall

Temperature deg F. 210, 092000
Pressure psia. « « 55. 700000
Vapor fraction . . . 383749
Enthalpy KBTU/hr . 28524.900000
Entropy KBTU/hriR. © 44.319680 |
Ave. mol. wt. . . 84.047550 |
Total flow lb/hr . 141813.400000 |

lbmal/hr . 1687.300000 |
Z Factar . . . . . . . .
Density 1b/ft3 . . . . .
Viscosity centipoise . .

Specific heat BTU/1bR
SCFH (60 deg F & 1 atm)

Vol. flowrate ft3/hr . .
Surface tension dyne/cm.
5. G. (60760} e s e = A
GPM (40 deg F & 1 atm) .
Vol. flowrate gal/hr . .

Vapor

‘ mole
fraction

Ethane . 000000
Propane « 000000
i-Butana . 000001
n-Butane 000124
i-Pentane « 366630
n-Pentane -381857
1-Hexene «10730%
n-Hexane 089619
CTE_O4 - « 030047
ETE_O7 - 009992
CTE_O08 . 004003
CTE_09? - 003695
CTE_10 -002238
CTE_11 001214
CTE_12 « 0006646
CTE_13 . 000307
CTE_14 .000160

CTE_15 . 000138

v s e e e

“ves

Liquid
mole
fraction
« 000000
- 000000
« 000000
- 000038
-« 193736
. 250078
- 143489
« 139125
« 073533
- 035238
. 031182
. 028393
< 025333
.021014
-017714
.012758
- 010362
-018018

Vapor

12950, 170000
17.921130
76,412950

49477. 360000

647 .499800

. 902526
. 656209
. 008583 |
«492751 @

245712. 300000

75398. 750000

Vapor
flowrate
lbmol/hr
. 0000
- 0000
<0004
-0801
237.3960
247.2558
&9. 4832
58.0293
19. 4555
&. 4697
3.8870
2.3935
1.4493
« 7861
_.4312
. 1988
. 1033
- 0893

Page 6

Liquid

15574720000
25.398550
88.802530

52336. 200000

1039. 800000

- 017306
39.771050
. 181756
- 651744

10. 240550

< 677133

271. 532400
17367. 560000

Liquid
flowrate
1bmol/hr
- Q000
. 0000
. 0002
03935
201.4450
260.0292
149, 1988
144.4608
76,4585
36.6383
32.4230
29.5225
26.3407
21.8499
* 18.4186
13.2652
10.7747
18.7347
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(C) Copyright, COADE, 1983,  All Rights Apserved.
CDADE ~ A Division of International 'Thums:m Inc.

m
&
G
3
2
5]
b
b e
B

LU A1 Liauwrd

L 230 AL2000
55. 700000

154717500000

= T 2A. 268870
B3.916260

51452, L &OOO0

Temperature dea F. .
Pressure psia. . . .
Enthalpy KBTU/nr . .
Entropy KBTU/hr¥R. .
Ave. mol. wt. . .
Total flow 1lb/br. .

GPM (&0 deg F & t atm) .
Vol. flowrate gal‘hr . .

268.800100
- 17194, 390000

lbmol/hr 1028, S20000
T Fackar + « « 4 4 2 20 4 L1733
Density 1b/Ft3 . . . o o . . 39.784L230
Viscosity centipoise - . 161662
Specific heat BY U/lbiﬁ: PSS - 651488
Surface tension’ dynescm. . . 10.24 1300
8., 6. (&0/&60) . .. e «b6798463

Ltiqud Liquid
mole flowrate
fraction - lbmal/he
Ethane = QOOQ0N « 0000
Fropane P Dl el ) 0000
i-Butane +QOAOL0 002
n-Butane . 000038 ’ 0387
i-Pentane . 192561 198.03530
n=-Fentane .248950 256.0500
1-Hexene . 142555 147.,63530
n-Hexane . 139328 143.3020
CTE_6 .1¥73838 75.9443
CiE_07 « 035443 34,4539
ETE_08 031410 I2.3I034 - -
CTE_0% . 028633 29.48066
CTE_1D | .025563 T 26.2932
cre it 021218, 21.8233
CTE_12 017894 18.4037
CTE 13 L012898 13,2582
CTE_14 010472 107710

CTE_15 218212 . 18.7315



MicroTHESS REPDRT R B
(C) Cepyriaht, COADE, 1985.77"All:Rignt
~GCOADE — A Division of n

Stream na. &5

Temperature deg F.
Pressure psia. . .«
Enthalpy KETU/hr .
Entropy KBTU/hr¥R.

Ave. mol. wt. .
Tetal Fflow 1lb/hr.
lbmol/hr .

Z factor . . « . . . 0.
Density 1b/Ft3 . . .+ . &
Viscosity centipoise

Specific heat BTU/ID*R
SCFH (&0 deg F % 1 atm)
Vel. flowrate Ft3/hr . .
Vapor
mole
fraction
Ethane » OOOOGO0
Propane « 00000
i-Butane - 000001
n-Butane «000123
i-Fantane « 365507
n-Fentane 281365
i-Hexene L 107819
n-Hexane . 090149
CTE_0b « 020313
CTE _O7 «010101
CTE_08 ~ 006077
CTE_909 = 003748
CTE_10 . 002272
CTE_1{1 -001234
CTE_12 000677
CTE_13Z 000312
CTE_14 - 000142
CTE_15 -000140

Internationa

'13194 OOOOUU
ST 18.267980
76, 4836280
50361, 180000

) &55, 779000

. 02574
. 656147
. 008586
« 492840
249992, 300060
76752, 540000

Vaoar
flowrate
lbmol/kr

« G000

- 0000
L0004

. 080
240.7880C
251.2350
71.0288
59.3880
19.9637
6 65471
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Stream no. &7

Temperature deg F.
Fressure psia

. Enthalpy KBTU/h
Entrapy kBTU:hrtF.
Ave. mol. wt., . .
Tatal fiow 1h/hr.
lbmol/hr .

Z Factor . . . 4 . 4 e eva
Density 1b/+t3 . . .« « . o
Viscosity centipoise P
Specific heat BTU/lan .
Surface tension dyne/cm. .
5. 6. (60/60) PR
GPM (40 deg F % 1 atm) . .
Vol. flowrate gal/zhr . . .

Ligquid
mole

fraction
Etnane + QOO0
Propane « DONOGD
i-Butana OO L
n-Butane 000137
1-FPentane «493124

n-Fentane
1-Hexene

QORI
JUUvJOO

« 0O0000

comeohil ney

141, BG2000
42200000

4.359926
. 155290 -

&£2922.95
872. 0490

<01 2610
37, 436630
158867
532787
IFFA0

Liguid
+Flowrate
1bmal/hr.

- 0000
L0000
OO0s
-i19e
430, 0280
41,1040

. s
OO0
« QOO0
0000
.0000

OQOU

iohte Reservec.

Page
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microCHESS = REPORT [ o
(C} Copyright, COADE, 1985.  All:Rights Reéserved.
COADE .~ A Division. ef Interpational:Thomsen: Inc.

Stream po. 71 T
All:Liquid.

Temperature deg Fo . ..« . o 243, 300000
Pressure psia. =« . . 0 .. 47.900000
Enthalpy KBTWhr . . .+ . 4 15841 ,200000
Entrooy KBTU/hr¥R. . . . . . 28.736170
Ave. Mol. wt. « <. 4 . . s 96, 768250
Total flow lb/hr. . . . < . 78571, 090000
lomolshr o . . . . . 813. 255000
T factor + « o & s 4 4 4 oa o «O1S1ES
Density 1b/Ft3 . « o+ & . 40, L&2350
Vigeosity centipoise . . . o PRY-1-2 Yuxd
Specific heat EBETU/ 1ok . . . . 65664601
Surface tension dyne/cm. . 10. 153740
S. B, (HO/BOY - 4 o L. 0 . S7ORLG
GPM (60 deg F 2% 1 atm) . . . 224,.374300
Vol. flowrate galshr . « . 14513, 300000
Liguid Liguid
mole Fflowrate
fraction lbmal /he
Ethane « Q0000 - CO00
Fropane . 000000 00O
i-Butane - 000000 0000
n-Butane + 00000 0
i~-Fentane 010609
n-Fentane 081178
1-Hexene 267384 217.9870
n-Hegane . 248497 212.5890
CTE_Né6 -117048 35,2134 e
LTE_O7 082877 43,1080
CTE_0B 0044538 36,3100 "
CTE_O? .037148 11,9160
CTE_10 . 034087 27.7%00
CTE_11 T L027765 22,6360
CTE_12 <O23122 15.8500
CTE_13 018515 13.4640
CTE_14 « 013343 - 10,8780

CTE_1S - 023090 18.8240



CONCLUSIONES

Las generalidades en base a definiciOnes de conceptos bésicos
en la simulacién de procesos y sus aplicaciocnes, nos permitid
entender cusndo la aplicacién es adecuada, tomando en cuenta los
recursos disponibles, asfi como 1la parte potencial de 1los
sinuladores de procesos. La estructura y métodos de cslculo de los
simuladores de procesos proporcionaron la posibilidad de conocer
de mejor manera el proceso simulado y ordenar de manera 16gica el
procedimiento a seguir. Es importante recordar gque una de las
aplicaciones importantes de la simulacién es el aprendizaje.

Se caracterizé a la simulacién de procesos en computadoras
digitales como un método de andlisis de sistemas, no olvidar que
el medelo de simulacién es un medio para recolectar informacién
acerca de la eficiencia del sistema basado sobre condiciones
establecidas por el anilisis.

Este trabajo nos permiti6 ver 1la simulacién como una
herramienta que empieza a ser una parte indispensable en tareas de
andlisis, disefo y optimizacién, lo gue permite la solucién de
prablemas complejos, diferentes a los convencionales. El avance en
el desarrollo de equipos con mayor velocidad y capacidad es
también un papel importante en simulaci6n, involucrando el ahorro
de tiempo en las aplicaciones,

El simulador de procesos propueste (MicroCHESS), es el tipo
de simulador de proceszos con requerimientos basicos para una
simulacién, la tendencia de este simulador puede ser muy bien a
aplicarse a nivel académico, como una herramienta de aprendizaje,
tanto del sistema simulado y de la arquitectura del simulador,
incluyendo el manejo de datos, criterios y uso de los mbédulos de
cilculo, ya sea deﬁerminacibh de equipos, aumento en el banco de
qaéos de compbnentes Yy reporte de resultados.

El proceso simulado (Planta _Fraccionadora de Gasolina Natural
Minatitldn, Veracruz), es un sistema complejo en su estructura,



por la gran variedad de eguipos con los que cuenta, por lo que fue
de gran ayuda para ejemplificar leos m&dulos wnds comunes del
simulador propuesto.

La confjiabilidad de los resultados obtenidos de este
simulador fue bastante aceptable, ya que reproduce adecuadamente
las condiciones de la operacién real por 1lo que se recomienda su
enmpleo como una herramienta en donde se requieran de evaluaciones
técnico-econémicas de equipos y/o procecos.
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COMPONENTES EN MicrOCHESS
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