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CAPITULO 1 

INTRODUCCION 



El presente trabajo debe entenderse como un texto en el que se exponen a lo largo de 

todas sus páginas ciertos aspectos sobre la lngenlerfa de procesos, mostrando su apllcactón 

mediante la propuesta de mejoramiento del tren de recuperación de vapores de la planta cataHUca 

deTula. 

En el capltuJo 2 se presentan generalidades sobre la lngenlerfa de procesos; se habla del 

crecimiento da esta disciplina y la importancia que ha tenido en las últimas décadas. Se ubica a la 

simulación dentro de la lngenlerla de procesos, describiendo las bases teóricas y los elementos 

que la constituyen. Por último se define un sistema de simulación de procesos y las diferentes 

partes que lo conforman. 

El capitulo 3 es la descrtpclón general del proceso de la planta catalltlca de la reflnerla de 

Tula, se describe el proceso completo para situar el tren de recuperación de vapores en un 

contexto más amplio. 

Debido a que la herramienta más Importante para el desarrollo de este trabajo kJ 

ronstltuye el simulador de procesos ASPEN-PLUS, el capitulo 4 hace una descrtpclón rompleta 

del mismo. Lo sitúa dentro de los sistemas de simulación de procesos y describe cada una de sus 

partes utilizando el criterio desarrollado en el capitulo 2. 

En el capitulo 5 se presenta la simulación del tren de recuperación de vapores de Tula. 

Se descrtbe detalladamente la apllcaclón del simulador ASPEN·PLUS a este proceso y se 

comparan los resultados con los datos de diseno del mismo. 

El capitulo 6 hace una revisión de la destilación, que es uno de los procesos más 

Ulillzedos en la lndustrta qufmlca, para explicar después el funcionamiento de la bomba de calor, 

dispositivo termodlnémkx> cuya aplicación en algunas columnas de destilación hace que el sistema 

tenga un uso de energfa más eficiente. Por último se muestran los resultados de aplicar dos de 

éstos sistemas a la torre separadora de propano y propileno del tren de recuperación de vapores. 



El capitulo 7 presenta algunos conceptos sobre eficiencia termodinámica, los cuales son 

utilizados después para analizar la factibilidad de las propuestas en función de la disponibilidad 

energética de cada una comparada con la del proceso existente. 

En el capitulo B se analizan los resultados obtenidos a lo largo del trabajo y se presentan 

las ooncluslones que con ellos se obtienen. 

Es posible utlllzar cada capitulo por separado si se desea obtener Información sobre 

algún tema en especifico. Los capitules 4 y 5 se pueden utilizar como gula para el empleo del 

simulador ASPEN-PLUS recién adquirido por el Departamento de Ingeniería Qufmlca de la 

FacuHad de Qufmlca. 
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CAPITULO 2 

GENERALIDADES SOBRE SIMULACION 



A.- INGENIERIA DE PROCESOS: ANTECEDENTES. 

Antes de 1950, la lngenierfa qufmlca era el resultado de dlsenos Intuitivos, basados en 

la experiencia de sus creadores. Los pocos métodos de cálculo que por aquella época se 

conoclan no eran muy precisos y requerían de mucho tiempo para su elaboración. Por lo 

anterk>r, el diseno de procesos qufmlcos no se consideraba como una disciplina formal dentro de 

Ja lngenlerfa, era más bien el resultado de la necesidad de nuevos productos. Con el tiempo, el 

diseno de procesos fue requiriendo de bases formales con el propósito de mejorar los ya 

existentes y crear otros nuevos que ayudaran al desarrollo económico de las naciones. 

La lngenlerfa de procesos es una de las ramas más nuevas dentro de la ingeniarla 

química. Surge a partir de la segunda mitad de este siglo como resultado de Jos nuevos 

procedimientos y técnicas que han permitido abandonar el enfoque emplrico para dar lugar al 

clentlfioo, y de la necesidad de reordenar la cantidad de Información exlslenle y fijar las pautas 

para el diseno de nuevos procesos. Hoy en dfa, el significado de la Ingeniería de procesos ha 

creck1o hasta el punto de considerarse la rama encargada de planear, dlsenar, operar y controlar 

cualquier clase de operación unitaria o proceso químico. 

El nacimiento de la Ingeniarla de procesos como una discfpllna formal dentro de la 

lngenlerfa qufmlca va de la mano con el desarrollo de nuevas metodologlas de cálculo y el uso 

de oomputadoras para llevarlas a cabo. El avance tecnológico en materia de computación 

plantea amplias perspectivas para ayudar a la creación de procesos químicos. La computación 

comenzó siendo una herramienta útil para la solución de operaciones simples dentro de un 

proceso; posteriormente se aplicó a las diferentes operaciones unitarias por separado y procesos 

qufmlcos especificas y pequei'los. Actualmente se utilizan grandes sistemas para manejar los 

procesos más oomplejos; de hecho, es posible afirmar que hoy en dfa ninguna planta química o 

petroqufmlca Importante es oonstrufda sin la slmulacfón y diseno del proceso con la ayuda de 

una computadora. 
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B.- SINTESIS, ANALISIS Y OPTIMIZACION DE PROCESOS 

La transformación de una materia prima en producto se da gracias a los diferentes 

fenómenos naturales que permiten los cambios flslcos y qufmlcos de las sustancias. Estos 

fenómenos fundamentales están comprendidos en las diferentes ciencias de la lngenlerfa 

qufmlca como lo son la termodinámica, los fenómenos de transporte, la dinámica de fluidos etc. 

La adecuada comprensión de k>s fenómenos fundamentales ha permitido la elaboración de las 

diferentes operaciones unitarias existentes. Los procesos qulmlcos, e su vez, están compuestos 

por un número relativamente pequeno de operaciones unitarias, si se compara con la cantidad 

de combinaciones (o procesos) posibles. Siguiendo con esta cadena, los procesos están 

dlsenados para cubrir un sistema aún mayor que es el de las necesidades del hombre (sociales, 

económicas, ecológicas etc.). 

PAPEL OC lA INGCNICRIA QUIMICA EN lA VIDA t>l'!t. HtlMURC 

Figura 2.1 

Como se puede apreciar, el fin último, que consiste en satisfacer las necesidades del 

hombre, esté relacionado con lo més elemental que son los fenómenos naturales. La conexlón 

entre estos dos polos ha sido posible, en gran parte, gracias a la Ingeniarla qulmlca. La 

elaboración de los diferentes procesos se ha tenido que ajustar, por un lado, a las leyes 

fundamentales que los gobiernan y por otro, a las limitaciones y requertmlentos que el hombre ha 

Impuesto. Para satisfacer lo anterior, ya no sólo se requiere hacer un proceso, sino qua cada dfa 

es més necesario analizarlo para su optimización. Estas tres partes (la slntesls, el análisis y la 

optimización) son las que conforman lo que hoy se conoce como diseno de procesos, que es 



una de las etapas fundamentales dentro de un proyecto para la realización de una planta 

qulmica. A continuación se definen los tres subsistemas que oonforman al diseno de procesos. 

SINTESIS: Para abordar esta primera parte, se puede decir que todo proceso nace de 

una necesidad social y/o una oportunidad económica, a partir de las cuáles surgen las diferentes 

ideas en cuanto a las materias primas, rutas qui micas etc. En esta etapa se decide la estructura 

del proceso, es decir, la secuencia de operaciones unitarias y las diferentes interconexiones 

entre ellas; y se proponen lo$ flujos de materia y energla necesarios para obtener los productos 

deseados. 

ANALISIS: Cuando se ha elegido la ruta quimlca y se ha generado el esquema del 

proceso (arreglo de las operaclones unitarias Involucradas), es necesarkJ comprobar si las 

propuestas son factibles técnica y económicamente. Para ello se realizan una serie de pasos 

que conforman el enélisis del proceso. 

Primeramente, se establecen las bases de diseno que consisten en la elección de 

todas las variables Involucradas en el proceso; se fijan tos modelos matemáticos para cada una 

de las operaciones y cálculos de propiedades termoflslcas asf como los requerimientos de 

servicios auxiliares. Con lo anterior, se procede a establecer una estrategia de dlset\o que 

consiste en asignarle los valores adecuados a las variables Independientes o manipulables del 

proceso y en determinar los métodos de convergencia a utilizar. 

Con la información anterior se establecen los balances de materia y energfa, se 

calculan todas las corrientes del proceso, los parámetros de los diferentes equipos, el resumen 

de servicios auxiliares y el diagrama de flujo de proceso para el estado estacionario. También se 

comprueba si el proceso es factible termcx:Unámlcamente. 

Con los resultados de los cálculos anteriores, es posible hacer un estudio económico 

preliminar. En él se deben Incluir aspectos como el capital requerido, la rentabilidad. los costos 
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de operación etc .. El siguiente paso es la confrontación de aspectos técnicos y económicos 

mediante la consideración de factores tales como la eficiencia termodinámica e Impacto 

ambiental. 

SJNTESIS 

OPTIMJZACJON 

ANALJSIS 

Figllfll 2.2: Etapas en el desarrolla del diseno de procesos: 
Slnteals, enéllala y optimización 

Como se puede apreciar, el análisis del proceso consiste en descomponer el sistema 

propuesto en la etapa de sfntesls, en varios subsistemas (conientes de proceso, operaciones 

unitarias, ciclos de reclrculaclón, etc.), definiendo las relaciones entre cada uno de ellos. Es 

importante saber descomponer al sistema ya que, al estar formado de muchos e~mentos, se 

puede llegar a generar un número muy grande de subsistemas, lo cual hace casi Imposible su 

manejo. 



OPTIMIZACION: Con toda la Información generada en la slntesls y análisis del 

proceso se propone una función objetivo adecuada para mejorar el proceso. Ahora bien, la 

optimización se puede llevar a cabo en dos niveles: en la estructura del proceso y en las 

condiciones de operación del mismo (Fig.2.2). 

En ocasiones, en el análisis se puede descubrir que la alteración de algunos de los 

niveles en las condiciones de operación pueden Influir en el dimensionamiento del equipo. De 

esta manera, conservando la estructura propuesta en la etapa de síntesis, se pueden modificar 

algunas de las condiciones de operación en la estrategia de diseño para el mejoramiento del 

proceso. 

Por otro lado, una optimización estructural serla aquella en que se modifica el número 

de equipos de proceso o la manera en que éstos se Interconectan. Con lo anterior se modifica la 

parte correspandlente a la slntesls lo que, por extensión, allera también el análisis del proceso. 

Existen dos formas de atacar el problema de la optimización: la primera consta de dos 

ciclos iterativos anudados, uno para la optimización do los parámetros y el otro para la 

estructura; y Ja segunda consiste en realizar la optimización simultánea de los parámetros y la 

estructura. 

Para todo lo anterior, se puede apreciar que el uso de métodos eficientes de cálculo es 

una de las bases principales. la computación ha ayudado notablemente en este aspecto. y 

gracias a su gran crecimiento, el diseno de procesos es una de las discipllnas que avanza más 

rápido. Debido a que las necesidades actuales del hombre son más y en ocasJones poco 

flexibles, el camino que se sigue actualmente en el diseno de procesos va dirigido a obtener los 

mejores procesos Industriales. 
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C.- SIMULACION DE PROCESOS QUIMICOS 

La slmulacfón se puede definir en términos generales como la representación de un 

fenómeno y/o proceso mediante modelos matemáticos. En el caso de Jos procesos químicos, 

dicha representación se basa en las leyes naturales o empfricas que los describen. Es evidente 

que cuanto mejor sea el modek>. más eficiente y confiable resurta la slmulaclón y, por lo tanto, Ja 

interpretación del fenómeno. La simulación es una de las partes principales del anállsfs de 

procesos. 

los dos tipos más comunes de s!muraclón de procesos son los relativos a la simulación 

en estado estacionario y la slmu/acJón dinámica de procesos. El primero consta del estudio y 

representación de un proceso a régimen permanente, en el que se contemplan situaciones 

dentro de los límites considerados como normales en su d/se"'o y operación. Con la simulación 

en estado estacionarlo se obtienen los balances de materia y energía del proceso. a partir de los 

cuales es posible obtener fas dimensiones de los equipos y hacer una evaluación económica. 

mfDICIO~&S CE CORRIE.'l'TfS C!ME.~~\f.:) OE ~ 
Y O&mlPtilOOEf:QUIPO [Q<:IPOSN.\.SUlf'ORTA\-:tE 

.~~~~ ~.-.-00-IOIW<~IOOO~~ 

tE~tlll'O 

Figura 2.3: Etapas de la simulación de procesos 

La simulación dinámica consiste en representar aquéllas situaciones poco frecuentes o 

fuera de los límites normales de operación de un proceso qufmlco. Tales situaciones son Up/cas 

dll arranque o paro de una planta, de la operación de la misma bajo condiciones de emergencia 

o pera el diseno de les estrategias do control. En estos tres casos se estudia el comportamiento 

de fas variables de proceso con respecto al tiempo. 

Debido a que Ja representación de un proceso quimlco con modelos matemáticos es 

una tarea que requiere una gran cantidad de cálculos numéricos, es imprescindible la ayuda de 
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una computadora para reallzar1os. El avance en materia de computación ha permitido que se 

vaya ampliando el margen de cobertura de la máquina sobre el proceso en cuestión; de hecho, 

hoy en día se utilizan grandes redes de cómputo para abarcar procesos qufmlcos enteros. A 

ésto se le conoce como Sistema de Slmulaclón de Procesos (Process Flowsheeting). 

Un sistema de simulación de procesos se define (Evans, 1981) como aquél que acepta 

información sobre un proceso al nivel del diagrama de flu}o del mismo y desarrolla los análisis 

relativos a su desempeno, diseno y operación. Las entradas tfplcas de un sistema de simulación 

de procesos son las que están descritas en el diagrama de flujo de proceso; las salidas que se 

obtienen son las condiciones de todas las corrientes del sistema, los parámetros y dimensiones 

de los princlpales equipos de proceso, y la evaluación económica del mismo. 

Todos los sistemas de simulación de procesos contienen cinco elementos principales: 

Modelos, Algoritmos, Soporte computaclonal (lógico o "software" y flslco o "hardware"), Interfase 

con el usuario y Aplicaciones. 

Los modelos utmzados por un sistema de simulación son todas las relaciones 

matemáticas derivadas de las leyes de conservación, ecuaciones de velocidad de reacción, 

correlaciones de propiedades termotrsicas, relaclones de conexión y restricciones de diseno y 

control. Estos modeJos matemáticos se representan por ecuaciones algebrálcas y/o diferenciales 

que definen ol proceso. Lo más Importante de estos modelos es que deben ser apropiados en 

términos de rigor, nivel de detalle, precisión, validez y generalidad para las aplicaciones que se 

desean. 

Para que un modek> sea adecuado, es necesario que se entiendan los principios que 

rigen al proceso que se desea describir, ya que de esta manera se puede saber con exactitud la 

valkfez de la Información que arroja el modeJo. Cuanto més preciso sea el modelo, mejor es la 

representacJón de la realkfad que se obtiene. En ocasiones no es necesario utilizar modelos muy 
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exactos ya que la Información que se quiere obtener es global o aproximada, y en consecuencia 

el tiempo de cómputo para estos casos es considerablemente menor. 

J, 1 
APLICACIONES 

INTERFASE CON 
EL USUARJO 

SOPORTE 
COMPl!TAC:IONAI. 

ALGORITMOS 

MODELOS 

Figura 2.4: Elementos de un Sistema de Simulación de Procesos 

Los algoritmos resuelven los problemas matemáticos que generan los modelos. De 

hecho, un algoritmo es el conjunto de operaciones que nos permiten llegar a este fin. El tipo de 

problema matemático que se presenta en slmulaclón es muy variable: contiene ecuaciones 

algebráicas (lineales y no lineales) y diferenciales. Por lo tanto, se requiere que los algoritmos 

sean robustos, tan generales como sea posible, eficientes en términos de ejecución y 

almacenamiento, transparentes y elegantes. En ocasiones, estas necesidades se contraponen 

por lo que se debe hacer una elección adecuada para que los algoritmos exploten al máximo los 

recursos disponibles. 

Para la simulación de procesos qulmicos se han desarrollado básicamente dos clases 

de algorttmos que se describirán con más detalle en la siguiente sección. Éstas son: la 

Orientación Modular y la Orientación hacia las Ecuaciones. 

El siguiente bloque dentro del sistema de simulación de procesos es el relativo al 

soporte ccmputaclonal. Las dos partes que lo conforman son el soporte Jóglco o "software" y el 

soporte trslco o "hardware". Ambos Incluyen todos los Implementos necesarios para que se 

11 



lleven a cabo los algoritmos en una computadora, bajo cierto sistema operativo. Dentro del 

soporte computack>nal se encuentra tOdo k> relativo a los programas, lenguajes de 

programación, codificación, estructura de datos, Interfase oon el sistema de archivo, 

documentación y arquitectura del sistema. Los requerimientos de un buen soporte computack>nal 

se basan en que debe ser fácilmente Interpretado, manejado y tan transportable como sea 

posible. 

El penúttlmo elemento del sistema de simulación lo constituye la Interfase con el 

usuario. E:sta incluye el lenguaje de entrada por medio del cuál el usuario describe su problema 

particular; los reportes que resumen Jos resultados; la documentación adecuada para el uso del 

sistema y los protocolos para la Interacción con otros programas y sistemas. Una buena 

interfase con el usuario debe ser capaz de aceptar los datos de entrada en la manera más 

natural posible y generar los resultados de la forma más um y práctica para el usuario. 

Las apllcaclones son el último elemento dentro del sistema de simulación. Son, de 

hecho, la razón de existir de dicho sistema. Las adecuadas aplicaciones del sistema de 

simulación Justifican todo el desarrollo del mismo; es necesario conocer de antemano algunas de 

las formas en que un sistema de simulación se va a utll!zar para sentar ras bases sobre las 

cuales se dlsenan todos Jos elementos anteriores. Evidentemente se ha tratado de hacer los 

diferentes sistemas de simulación de forma que se puedan aplfcar en un rango muy amplio de 

situaciones; los progresos en materia de computación (tanto en la parte lógica como en la flslca) 

han permitido que tos diferentes sistemas actuales presenten cada dfa mayor versatilidad en sus 

apllcactones. 
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D.- SISTEMAS DE COMPUTO EN LA INGENIERIA DE PROCESOS 

En la última década, ha habido un aumento casi e)(ploslvo en el uso de k>s sistemas de 

diseno auxiliado por computadora (CAD). Se eslima que hoy en dla el 50% de las partes 

mecánicas de las diversas méqulnas y equipos se disenan con sistemas de este tipo. La 

Jngenlerla qulmlca, desde el punto de vista del diseno de procesos, no utiliza los sistemas CAD 

por las razones que se verán más adelante. 

Tfplcamente un buen sistema CAD sirve para elaborar el modelo de alguna pieza 

mecánica; puede calcular esfuerzos, peso y costos de manufactura. Cuando el dlsenador ha 

terminado su trabajo, el sistema CAD es capaz de producir una serie de planos y dibujos 

necesarios para la construcción de la pieza disonada. En cuanto a sistemas de computación, un 

paso más adelante lo constituyen los denominados sistemas de manufactura auxiliada por 

computadora (CAM). éstos toman la Información que se produce en el CAD y por medio de 

máquinas digitalmente controladas y operadas, y procesos de ensamblado automáticos, pueden 

elaborar al menos el prototipo de la plaza dlsetlada. 

Ahora bien, debido a las /Imitaciones de los sistemas CAD, la lngen!erfa qufmlca ha 

tenido que recurrir a otros sistemas para el diseño de procesos. Los llamados sistemas de 

diseno de procesos auxillados por computadora (CAPO) son aquellos que reciben, como 

lnfonnación a la entrada, el diagrama de flujo del proceso y el Ingeniero puede desarrollar la 

simulación y el anállsls del proceso con estos sistemas. La Información de salida de los CAPO es 

el diseno del proceso, Incluyendo la configuración del mismo, la dimensión y patrón de 

funck>namlento de los equipos más Importantes: los balances de materia y energla completos y 

un estimado de la eoonomla del proceso. 

El sistema análogo al CAM dentro de la lngenlerla de procesos es el CAPM (sistema 

de operación de procesos auxiliada por computadora). ~ste utiliza el mismo modelo del proceso 
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empleado en el diseno como una ayuda en el manejo de las operaciones de la planta una vez 

arrancada. 

Le principal diferencia entre el sistema tradicional CAD/CAM y las epllcackmes e la 

ingeniarla de procesos CAPD/CAPM, es que el primero se refiere al diseno de un producto 

mientras que el segundo se encarga del dlsei\O del proceso que hace el producto. La diferencia 

es tan grande que amerita el manejo de dichos sistemas por separado. 

DESCRIPCIDN 
DEL 

ARTICULO 

DESCRJPCIDN 
DEI. 

MODELO 

CAD CAM 

OP!:RACION 

DE 

DISEÑO 
FINAL DEL 
PRDCF$D 

Figura 2.5: Flujo de Información en los sistemas CAD y CAPO 

En los sistemas CAD/CAM. la apariencia flslca del producto en cuestión es de central 

Importancia. Los dibujos y planos son el principal medio de comunicación; por esto, dichos 

sistemas tienen una capacidad considerable para elaborar gráficas. Los cálculos de que son 

capaces estos sistemas son tales que las subrutinas no son muy complicadas si se comparan 

con aquellas relacionadas con los cálculos de un proceso qutmlco. 

Por otro lado, lo central y més Importante en los sistemas CAPD/CAPM Jo constituye la 

estructura y diagrama de flujo del proceso ya que representan las Interrelaciones entre los flujos 

de materia y energta del mismo. En este caso los medios de comunicación los constituyen 

14 



precisamente los balances de materia y energía. La parte gráfica no es tan Importante Y se 

ut/llza únicamente como una herramlenla para apreciar el diagrama de flujo del proceso o algún 

otro aspecto del mismo. Los cálculos de que son capaces estos sistemas son de un alto nivel de 

complejktad, ya que manejan modelos matemáticos muy elaborados. Es necesario que tengan 

subrutinas eficientes con las que se puedan desarrollar enormes cálculos en poco tiempo. 

Las aplicaciones del sistema CAPO se han venido desarrollando cada vez con més 

fuerza. La simulación de procesos es la rama de la lngenlerla que más utiliza estos sistemas: de 

hecho, la arquitectura de los mismos viene dada por kls requerimientos surgidos en las áreas de 

simulación y diseno de procesos qulmlcos. 

Desde el punto de vista computaclonal, un sistema de simulación es un tfplco sistema 

CAPO cuyo funcionamiento está estructurado bajo alguno de los enfoques que se desc~ben en 

la siguiente sección. 

E.- ENFOQUES DE LOS SISTEMAS DE SIMULACION 

El primer problema a resolver en la simulación de procesos en estado estacionario es 

el de largos sistemas de ecuaciones algebráfcas no lineales. En esta sección se describen las 

diferentes ortentaclones encaminadas a resolver estos sistemas. El punto de partkfa para Ja 

simulación en estado estacionario es el diagrama de bloques que representa los modelos de 

todas la operaciones unitarias Involucradas en el proceso; en dichos modelos se encuentran 

todas las ecuaciones que se deben resolver. Existen dos diferentes orientaciones para resolver 

las ecuack:mes generadas por los modelos: la Orientación Modular y la Orientación hacia 

Ecuaciones. 

Las ecuaciones que describen a un proceso son Independientes de la orientación que 

se utilice para resolvertas: lo que varia es la manera en que estas ecuaciones son manejadas y 
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resueltas para llegar a la solución final del sistema. Es muy común encontrar que un proceso se 

puede describir adecuadamente por algunos cientos de ecuackmes; o, en ocasiones, el número 

de éstas puede sobrepasar las cien mil. 

PARAMETROS DEL MODELO 

VARIABLES DE LA 
CORRIENTE DE 

ENTRADA 

MODELO 
DE 

OPERACION 
UNITARIA 

VARIABLES DE LA 
CORRIENTE OE 
SALIDA 

l~~l~BN~f l 
___________ .! 

RESULTADOS 
DIMENSIONES 

~--» Y DESEMPEÑO 

Figura 2.6: Modelo de operaclón unitaria 

Por k> anterior, es conveniente saber la estructura del sistema de ecuackJnes con el fin 

de acomodarlo de manera que su manejo sea más rápido y eficiente. 

Los métodos actuales de solución de matrfces completas no se pueden utilizar con 

eficiencia en sistemas de ecuaciones tan grandes; por ello, se han desarrollado técnicas de 

solución de matrfces dispersas (lineales y no lineales) que pueden manejar con más facilidad los 

sistemas de ecuaciones que describen un proceso químico. 

A oontlnuaclón se presentan las dos orientaciones ya mencionadas con sus respectivos 

enfoques: 
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ORIENTACION 

Modular 

Hacia las ecuaciones 

ORIENTl\CION MODULAR: 

ENFOQUE 

Modular secuencial 

Modular slmuftáneo 

Con rompimiento 

Con llnearización slmuftánea 

En la Orientación Modular un proceso qulmlco se representa por la unión de diferentes 

módulos, cada uno describiendo a una operación unitaria en particular. Las ecuaciones que 

generan cada uno de estos módulos se pueden resolver de dos maneras: a nivel del diagrama 

de flujo (proceso complelo) o por bloques (cada módulo por separado). 

SI las ecuaciones se resuelven para cada módulo por separado (enfoque modular 

secuencial). los valores de las variables de las corrientes de salida de una operación unitaria se 

calculan a partir de los valores conocidos de las variables de las corrientes de entrada y Jos 

parámelros de los equipos. En cambio, si los célculos son al nivel del diagrama de flujo (enfoque 

modular slmuftáneo), se deben resolver las ecuaciones que describen la conexión entre cada 

módulo y las especificaciones de diseno. 

La orientación modular he sido ampllamente utilizada en los diferentes sistemas de 

slmulacJón y esto se debe a que presenta ciertas ventajas que se resumen a continuación: 

·ES una orientación fácilmente comprendida por el usuario del sistema ya que existe una 

gran semejanza entre el diagrama de flujo de proceso y el modek> implementado por la 

computadora. 

·Debido a que cada módukl se calcula por separado, es posible utilizar algoritmos 

especializados para cada uno de eUos, lo que favorece la robustez y eficiencia en cada módulo. 
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Ademés, cada bloque puede generar sus propios valores iniciales que se requieren para llegar a 

la solución de las ecuaciones que lo describen. 

-Se pueden realizar programas aislados para cada operación unitaria, lo que anade 

versatiUdad al sistema ya que dichos programas se pueden utilizar en diferentes arreglos de 

módulos. 

-Con este tipo de orientación es factible obtener Información de puntos muy k>calizados del 

proceso. Es decir, se pueden apreciar los comportamientos de las diferentes operaciones 

unitarias aun si la simulación total no ha llegado a su fin o no converge. También se pueden 

detectar los diferentes errores y fallas del sistema de manera muy simple. 

La principal desventaja, sin embargo, que presenta la orientación modular es que la 

convergencia en la solución de los sistemas de ecuaciones es muy lenta debido a las grandes 

matrices del proceso y a los ciclos Iterativos que se generan con las reclrculaclones que la gran 

mayorfa de los procesos químicos actuales contienen. 

Como se mencionó anteriormente, existen dos enfoques dentro de la orientación 

modular: el enfoque modular secuencial y el enfoque modular simultáneo. Es conveniente aclarar 

que el segundo también ha sido tratado por algunos autores (Evans, 1981) como una mezcla 

entre las dos diferentes orientaciones. El presente trabajo se cataloga dentro de la orientación 

modular. 

Enfoque modular secuencial: 

El enfoque modular secuencia! utiliza una subrutina de computadora para representar a 

cada operación unitaria o bloque del diagrama de flujo del proceso. El encargado de Ir llamando 

a estas subrutinas en el orden en el que aparecen en el diagrama de flujo es un programa 
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principal. Cada subrutina se disena de manera que sea capaz de calcular los valores de las 

variables de las corrientes de salida en función de los valores de las variables de las corrientes 

de entrada y los parámetros de los equipas. 

Cuando los diagramas de flujo no llenen reclrculaclones, los cálculos se hacen en 

forma secuencial sin ningún tipa de Iteración entre dos o més equipas de proceso. Pero como lo 

común en casi todos los procesos qufmlcos es tener conientes de recirculaclón, el cálculo se 

complica notablemente. Una corriente de reclrculación Introduce cálculos iterativos ya que esté 

relacionada tanto con la entrada como con la salida de un módulo determinado. Cuando se 

encuentran, en el cálculo, módulos con reclrcutackmes, es necesario estimar los valores Iniciales 

para dichas conientes; estas estimaciones las determina el usuario o el sistema basado en 

ciertas reglas heurfstlcas. 

Como se puede ver, para resolver la simulación con este enfoque, es necesario romper 

o cortar el diagrama de flujo y seleccionar las denominadas "corrientes de corte", que son 

aquellas que convierten el proceso en un sistema aclcllco si se les estiman valores Iniciales. Una 

vez determinadas las corrientes de corte del proceso, se debe determinar la mejor secuencia 

para realizar los cálculos. Los diferentes sistemas de simulación presentan algunos algoritmos ya 

Implementados tanto para escoger las corrientes de corte como para establecer la mejor 

secuencia de cálculo. 

Las ecuaciones que describen las conexiones entre los diferentes módulos se manejan 

de manera que el programa principal transfiere los valores de la salida de un módulo como 

valores de entrada del siguiente módulo. Las especificaciones simples, tales como los datos de 

las conientes de entrada y tos parámetros de equipos, se manejan fácilmente. transfiriendo estos 

valores directamente al módulo que asf lo requiera. Sin embargo, otras especificaciones, tales 

como las de dlsei'\o y otras que afectan directamente a las variables de las corrientes de salida, 

no pueden ser Introducidas en forma directa y requieren el uso de ciclos de control. 
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En problemas de diseno se utiliza lo que se conoce como simulación controlada en la 

que el proceso se simula en forma repetitiva hasta que se satisfagan las especificaciones de 

diseno. De esta manera, se dice que se manejan dos Upas de ciclos: aquellos relacionados con 

las reclrculaclones y los derivados de las especificaciones de diseno. Ambos ciclos son 

Iterativos, lo que hace que los cálculos se vuelvan más largos y complicados. 

Para el manejo de los ciclos existe cierta jerarqufa: los ciclos de control, con los que se 

logra la convergencia de las especificaciones de diseno, son los más externos. En su Interior se 

encuentran los ciclos necesarios para lograr la convergencia de las corrientes de recirculación 

(corrientes de corte). Dentro de los antertores están los ciclos especificas de cada operación 

unitaria y finalmente se manejan los ciclos destinados a la estimación de propiedades 

termotrslcas 

La tendencia actual en los sistemas de simulación consiste en obtener el resultado óptimo 

para cualquier problema. En el enfoque modular secuencial, la optimización se llevarla a cabo en 

otro ciclo exterior, lo que comp!Jca de manera considerable los cálculos y requiere de mayor uso 

del soporte computacional. 

Figura 2.7: Ciclos múltiples de Iteración 

Actualmente el enfoque modular secuencial no resulta muy eficiente puesto que se 

requiere mayor optimización en los diferentes procesos. tstos, además, se han vuelto más 

complicados debido al aprovechamiento necesario de materias primas y energfa, lo que 

Introduce mayores ciclos por reclrculaclones y control. 
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Enfoque Modular Slmuttáneo: 

El enfoque modular simultáneo ha demostrado ser uno de los más eficientes y sus 

aplicaciones se han venido desarrollando últimamente. Surge de las Ideas presentadas en los 

trabajos en los que ha sido llamado enfoque de doble rompimiento o 'Two tfe(' (Rosen, 1962); o 

como una diferente aproximación a la convergencia del enfoque modular secuencial (Perklns, 

1979). 

En el enfoque modular simultáneo se conserva la estructura de módulos descrita para 

el enfoque anterior. La variante consiste en que las ecuaciones de las corrientes de conexión, 

esJ como las variables de diseno, se resuelven simultáneamente y no en ciclos diferentes. 

Dentro de este enfoque se utilizan dos tipos de modelos: simples y rigurosos. Los 

modelos rigurosos son aquellos que describen una operación unitaria con el modelo completo de 

ecuaciones (como en el enfoque modular secuencial), sin embargo, en el modular slmuttáneo 

éstos se utilizan para determinar parámetros dentro de la otra clase de modelos: los simples 

(que constan de un Juego aproximado de ecuaciones que describen a la operación unitaria). los 

modelos slmples se resuelven con cualquier técnica de solución de sistemas de ecuaciones para 

obtener todos los valores de las variables de las corrientes de proceso con las que es posible, si 

asr se plantea, volver a llamar a los modelos rigurosos; esto último se discute a continuación. 

Una vez resuetto el modelo simple, se obtienen valores aproximados para cada 

variable de las corrientes de proceso; con ellos se verifica la convergencia. SI éste no se obtiene, 

existen dos posibilidades: modificar los va/ores de los parámetros en el modelo simple o volver a 

llamar al modek> riguroso para obtener valores mucho más precisos. El procedimiento acaba 

cuando no se obtienen cambios importantes (bajo cierta tolerancia) en los valores de los 

parámetros del modelo simple. 
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Cuando se modifican los valores de los parámetros en el ciclo Interno es porque se 

plantea lo que se conoce como un problema de optimización reducido, en el que el modelo 

simple contiene las restrlcclones de Igualdad. El modelo simple se encarga de resolver el 

problema de optlmlzactón reducido para kls parámetros producidos por los modekls rigurosos. 

MODELOS 
SIMPLES 

VARIABLES DE 
LAS CORRIENTES 

COEFICIENTES 

MODELOS 
RIGUROSOS 

Figura 2.8: Concepto béslco del enfoque modular slmulténeo 

El éxtto del enfoque modular slmulténeo radica en tener modelos simples eficientes. 

Estos pueden ser lineales cuyos coenclentes son obtenidos por medio de una perturbactón 

numérica de los modekls rigurosos. También pueden ser modelos no lineales, representados 

com~nmente por modelos aproximados de lngenlerla. De cualquier modo, el modelo simple 

genera un sistema de ecuack>nes de simulación equivalente al del modelo riguroso, pero con 

menos varlables; también utl\tzan correlaciones sencillas para el cálculo de propiedades 

·termoflslcas. Es por esta "sencillez" qua se puede hablar de un problema reducido, cuya 

optimización (como se mencionó anteriormente) es més fácil de llevar a cabo gracias a que 

requieren menos recursos computacionales. 
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El hecho de que se resuelva un sistema de ecuaciones que describe a todo el proceso 

hace que este enfoque haya querkio ser clasificado como una mezcla entre el enfoque modular 

secuencial y Jos enfoques de la orientación hacia las ecuaciones que se describirán más 

adelante. 

Una de las ventajas que presenta este enfoque frente al modular secuencial es el 

hecho de que las especificaciones de diseno se calculan paralelamente a todo el proceso, Jo que 

elimina los ciclos Iterativos relativos a los ciclos de control. Adicionalmente, el enfoque modular 

simultáneo puede aprovechar la gran cantidad de trabajo computacional que se ha desarrollado 

para el enfoque modular secuencial: se tienen ya probados los diferentes modelos de las 

operaciones unitarias y las técnicas de estimación de valores Iniciales por medio de reglas 

heurísticas. La estructura que maneja este enfoque es muy similar a la forma en que el Ingeniero 

qulmlco resuelve los problemas: lleva a cabo análisis preliminares aproximados y luego los 

verifica con modelos rigurosos. 

CICLO EXTERNO 

.CICI.O INTER~O 

RESOLVf.R EL 
PROBLEllA 
REDUCIDO 

Figure 2.9: Ciclos Interno y externo del enfoque modular slmulténeo 
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Pero el éxito o fracaso del enfoque modular slmulténeo depende de los métodos 

empleados para resolver los sistemas de ecuaciones de todo el proceso. Si bien estos sistemas 

son "simples", pueden contener un gran número de ecuaciones para las que se requiere un buen 

método de oonvergencla. Actualmente los sistemas de simulación tienden a Integrar el enfoque 

modular simultáneo en su estructura. E:sto se debe a las grandes ventajas antes mencionadas y 

al poco éxito que ha ten;oo hasta el momento la orientación hacia las ecuaciones aplicada a 

procesos complejos. 

ORIENTACION HACIA ECUACIONES: 

La Idea principal de la orientación hacia las ecuaciones es la de resolver tocias las 

ecuaciones que describen al proceso qulmico (operaciones unitarias, corrientes de conexión y 

especlflcaclones de diseno) simultáneamente como un enorme sistema de ecuaciones no 

lineales que se puedo representar matemáticamente como: 

Resolver 

oon 

F (X,U) =O 

G(X,U)= O 

donde: X es el vector de las variables de estado (dependientes). 

U es el vector de las variables de decisión (Independientes). 

F (X.U) son las ecuaciones que modelan al proceso. 

G (X.U) son las restricciones de Igualdad o desigualdad del proceso. 

Las variables de decisión son los parámetros de equipos y variables de comentes de 

entrada que usualmente se especifican en las diferentes operaciones unitarias. Las variables de 

estado son las variables Internas y las relativas a las corrientes de salida de las operaciones 

unitarias. 
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Alternativamente, el problema se puede formular matemáticamente como un problema 

de optimización: 

Minimizar 

con 

H(X,U) 

F (X.U)= O 

G (X,U)= O 

en donde H (X,U) es la función objetivo y F (X.U) y G (X.U) son los mismos conjuntos de 

ecuaciones planteados entelionnente, con algunas restrfcckmes adicionales inherentes a la 

optlmlzacfón. Para este tipo de problemas las vartables de decisión ya no se especifican 

arbitrariamente, sino que se seleccionan con el fin de minimizar la función objetivo. 

En Jos últimos anos se ha manejado el hecho de que un problema de dlser'\o se fonnula 

más naturalmente si se trata como una optimización. Sin embargo. la dlflcultad que se ha 

presentado es la falta de algoritmos eficientes para manejar adecuadamente grandes cantidades 

de restricciones de Igualdad. 

La orfentaclón hacia las ecuaciones no ha sido muy utilizada en Jos sistemas de 

simulación comerciales porque presenta varias desventajas. En primer lugar, ha sido muy 

complicado encontrar algoritmos que puedan resolver de forma general Jos sistemas tan grandes 

de ecuadones que genera un proceso qufmico (decenas de mlles de ecuaciones). Además, es 

posible que aparezcan Inconsistencias termodinámicas en el sistema de ecuaciones planteado, 

lo que Impide su solución o lleva a soluciones físicamente Inexistentes. En.segundo lugar, se 

requiere de valores Iniciales razonables, los cuales son diffciles de obtener sin un recorrido 

secuencial a través de las diferentes operaciones unitarias del proceso. Por último, la orientación 

hacia las ecuackmes no pennlte un fácil diagnóstico de los posibles problemas que resulten de 

su operación; además es Imposible obtener resultados parciales ya que todo el proceso se 

maneja simultáneamente. 
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Dentro de la orientación hacia las ecuaciones se manejan dos enfoques principalmente, 

mismos que se describen brevemente a continuación: 

Enfoque basado en las ecuaciones con rompimiento: 

En este enfoque se suponen los valores Iniciales para un número suficiente de 

variables como para permftlr el cálculo directo de las variables restantes. Con éstos se calculan 

los nuevos valores de las variables supuestas utilizando ciertos procedimientos de sustituciones 

sucesivas, siempre y cuando las ecuaciones que las contengan estén en forma explicita. SI este 

no fuera el caso, los residuales en las ecuaciones que contienen las variables supuestas pueden 

utilizarse para epi/car algún otro método de evaluación de ralees. 

La ventaja que presenta este enfoque es que un sistema del tipo ecuación-variable 

muy extenso, puede ser reducido a un sistema mucho menor del Upo ecuación supuesta -

variable supuesta, lo que facllfta su solución simultánea. 

Enfoque basado en las ecuaciones con llnearfzación simultánea: 

Este enfoque se basa en la linearización simultánea de todas las ecuaciones y la 

Iteración sobre todas las variables. utilizando para ello métodos del tipo Newton-Raphson, Cuasi· 

Newton o alguna combinación de ambos. Las ecuaciones se pueden resolver en cualquier orden 

ya que todas las variables se manejan al mismo tiempo; ésto evHa el problema de flujo de 

Información de los enfoques modulares. 

La principal dificultad que presenta este enfoque es que genera un sistema muy 

extenso de ecuaciones, lo que Implica un requerimiento computacional muy alto en su solución. 

Además, las técnicas conocidas para la solución de matrices dispersas todavfa no son capaces 

de resolver eficientemente sistemas de estas dimensiones en forma simultánea. Como en el 

enfoque anterior, es posible (y de hecho, frecuente) que se obtengan soluciones 
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matemétlcamente cxmectas pero flslcamente Inexistentes debido a la facilidad que se da para 

formular Incorrectamente las ecuaciones descriptivas del proceso. Por k> anterior, es necesario 

que los sistemas de simulación que Incorporen este procedimiento tengan un generador de 

ecuaciones de proceso realmente eficiente. 
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CAPITULO 3 

PLANTA CATALITICA DE TULA (FCC) 



A.- INTRODUCCION. 

El proceso qulmico que se aborda en el presente trabajo es el correspondiente a la 

sección de recuperación de vapores de la reflnerfa de Tula. En esta parte del capitulo se 

presentan las principales características del proceso para el cual se lleva a cabo la simulación 

asi como algunas de las secciones previas: la parte relativa a la reacción catalítica y Ja 

fraccionadora principal. De estas dos secciones se habla en ténnlnos más generales oon el fin 

de proporcionar una k1ea del origen del proceso simulado, y situarlo dentro de un contexto más 

amplio. 

Acerca del proceso simulado se describirán ciertos detalles técnicos necesarios para 

una mejor comprensión del mismo en el momento de la simulación. A grandes rasgos, la 

recuperación de vapores de una planta catalltlca consiste en separar hidrocarburos ligeros, 

desde etano hasta gasollnas, bajo ciertas condiciones de pureza. Anexo a estas plantas 

recuperadoras de vapores se encuentran diferentes procesos de elimlnación de contaminantes, 

como ácido sutfhfdrfco; dichos procesos sólo serán mencJonados y su simulación no se llevará 

a cabo. 

B.- DESINTEGRACION CATALITICA. 

La des/ntegrack5n catalftlca es uno de los procesos más ampliamente utilizados 

dentro de las refinerfas para convertir aceites pesados en gasolinas y productos ligeros, con 

más alto valor en el mercado por su mayor octanaje. Originalmente Ja desintegración se llevaba 

a cabo térmicamente pero estos procesos han sido desplazados por los catalltlcos debido a 

que con éstos últimos se obtienen gasolinas de más arto octanaje y menos residuos de 

componentes pesados y gases lnsaturados. 
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Los procesos de desintegración catalftlca utilizados hoy en dla se pueden clasificar 

dentro de dos categorlas principales: unidades de lecho móvil y unidades de lecho fluldizado. 

Existe un gran número de modificaciones para cada una de las categorfas que dependen del 

disenactor o de la oompanfa oonstructora pero, a grandes rasgos y dentro de cada categorla, 

las operaciones i¡;on muy similares. El proceso conocido romo desintegración catalftlca 

Termofor (TCC) es representativo de las unidades de lecho móvil mientras que el 

deslntegrador cataHlloo fluldlzado (FCC) es el representante más común de las unidades de 

lecho fluldlzado; sobre este último se profundizará más adelante ya que es el proceso existente 

en la refinerfa de Tula. 

Los catalizadores empleados en los dos tipos de procesos son qutmlcamente 

similares pero con diferencias en su estructura ftslca. Las unidades de lecho móvll utillzan 

cilindros o esferltas de aproximadamente 0.3 a o. 7 cm de diámetro, y las unidades de lecho 

fluldizado usan parttculas con un lamer.o promedio de 50 micras. 

El proceso de desintegración produce carbón o coque que se queda dentro del 

catalizador, disminuyendo su actividad. Para mantener esta actividad en un nivel útil, es 

necesario regenerar el catalizador quemando el coque con aire. Por lo anterior, el catalizador 

tiene que ser continuamente removido del reactor y llevado a un regenerador para ser devueHo 

otra vez el lugar de reacción. La reacción catalitlca es endotérmica y la de regeneración 

exoténnlca. Algunas unidades son disertadas para aprovechar el calor de regeneración en la 

reacción catalltlca y para llevar la mezcla de alimentación a la temperatura de reacción. 

Los diagramas de flujo de ambos procesos son similares: el gasóleo caliente se pone 

en contacto con el catalizador ya sea en el elevador de le alimentación o en el reactor. 

Conforme avanza la reacción, el catalizador se desactiva por la formación de carbón en su 

superficie. El catalizador y los vapores de hidrocarburos se separan mecánicamente y el 

gasóleo que permanece sobre el calalizador se remueve por medio de agotamiento con vapor 
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antes de que las partículas catalltrcas entren al regenerador. Los vapores de hidrocarburos se 

obtienen por la parte superior del equipo y son enviados a una torre fracclonadora para Iniciar 

su separación. 

El catalizador gastado nuye en el regenerador y se vuelve a activar quemando los 

depósitos de coque oon aire. La temperatura del regenerador es controlada oon mucha 

precaución con el propósfto de no desactivar al catalizador por sobrecalentamiento. Esto se 

hace generalmente mediante el control del flujo de aire para producir la relación CO,tCO 

deseada en la salida ya que la conversión de CO en co2 no ayuda a remover el coque sino 

que sólo produce calor en exceso. Los gases de combustión y el catalizador se separan por 

medio de ciclones; posteriormente se limpla el catalizador con vapor para quitar el oxfgeno 

entes de entrar en contacto de nuevo con la alimentación del gasóleo. 

C.- UNIDADES FCC. 

Los procesos FCC emplean el catalizador en rorma de particulas muy finas que se 

comportan como un nurdo al ser acarreadas por un vapor. El catalizador fluldlzado circula 

continuamente entre la zona de reacción y Ja da regeneración, y actua como vehículo para 

transferir calor desde el regenerador hasta la alimentación del gasóleo en el reactor. Dos 

ciases de unidades FCC se utilizan comúnmente: las denominadas "lado a lado", donde el 

reactor y el regenerador son recipientes separados que se colocan uno Junto al otro: y los 

apilados, en los que el reactor se coloca sobre el regenerador (Flg. 3.1 ). 

Una de las diferencias más Importantes entre los distintos procesos FCC es la 

ubicación y control de la reacción catalltlca. Hasta 1965, las unidades se diseñaban de modo 

que habfa un lecho de catalizador en fase densa en el recipiente de reacción, lo que provocaba 

que la mayorla de la reacción ocurriera en ese Jugar. La cantidad de desintegración se 
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controlaba variando la profundidad del lecho en el reactor (tiempo) y la temperatura. Aunque se 

sabia que parte de la reacción ocurrfa en el elevador de la allmentaclón ya que en ese lugar la 

actividad del catalizador y la temperatura están en sus niveles més altos, no se haclan intentos 

por regular la reacción modificando las condiciones de dicho elevador. Con la llegada de 

catalizadores de zeolita más reactivos, la cantidad de desintegración producida en el elevador 

o Unes de transmisión aumentó a niveles que requerlan cambios operackmales en las unk:tades 

existentes. 

(b) 

Al 

A.-ALIMENTACION. P.-PRODUCTOS. V.-VAPOR. Al -AIRE 

Figura 3.1: Unidades da dealntograclón catalltlca FCC 
(a) Modelo "lado a lado", (b) Modelo apilado tipo "ñae(' 

Como resultado de lo anterior, las unidades construidas durante los últimos ai\os han 

sido disonadas para operar con un mlnlmo de reacción en el lecho del reactor y con más 

control de reacción variando la velocidad de circulación del catalizador. otras unidades 

anUguas se han modificado para maximizar y controlar la reacción en el elevador. 
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En términos generales, una unidad FCC opera de la siguiente manera: la mezcla 

fresca y las corrientes de reclrculación son precalentadas con intercambladores de calor o un 

horno para entrar a la unidad en la base del elevador, en donde se mezclan con el catalizador 

caliente proveniente del regenerador. El calor del catalizador se aprovecha para vaporizar la 

allmentaclón y llevar1a a la temperatura de reacción. La mezcla de catalizador y vapores de 

hidrocarburos viaja a través del elevador rumbo a los reactores. Las reacciones de 

desintegración o rompimiento comienzan cuando la alimentación entra en contacto con el 

catalizador caliente en el elevador y contlnuan hasta que los vapores son separados del 

catalizador al final del reactor. Los vapores de hidrocarburos se envlan hacia una serie de 

separadores en donde se obtienen productos Hquldos y gaseosos. 

El catallzador que abandona el reactor es conocido como catalizador agotado ya que 

contiene hidrocarburos adsorbidos sobre su superficie. éstos se eliminan con vapor antes de 

qua el catalizador entre al regenerador. dentro del cuél se quema el carbón depositado con 

aire, controlándose la temperatura mediante la variación del flujo del mismo. El calor de 

combustión eleva la temperatura del catalizador arriba de GOO°C y la mayor parte de este calor 

se transfiere al gasóleo fresco en la entrada del elevador. 

Los gases de combustión que abandonan el regenerador contienen una gran cantidad 

de monóxldo de carbono que se oxida en un hamo de CO para dar dióxido de carbono con Jo 

que se recupera algo de energla. Los gases calientes pueden usarse para generar vapar, o 

pera activar turbinas que generen energla eléctrica. 
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D.- PROCESO EXISTENTE EN LA REFINERIA DE TULA 

El proceso que actualmente se utiliza en la refinarla de Tula consta de varias 

secck>nes que se describen a continuación. En la figura 3.2 se pueden apreciar las operack>nes 

de la planta catallllca. 

EL CONVERTIDOR CATALITICO 

El deslntegrador o convertidor de la refinarla de Tula es del tipo "rlser'' que consiste 

en un tubo elevador (reactor), un separador, un agotador, un regenerador y los medios. de 

transporte para la circulación del catalizador. 

El gasóleo fresco entra a la planta con una temperatura de 188ºC proveniente de la 

planta combinada o bien a 65ºC desde los tanques de almacenamiento. La carga fresca se 

bombea a través de lntercambladores de calor y de un calentador en donde adquiere la 

temperatura requerida para el Inicio de la reacción. La corriente de reclrculación se agrega al 

gasóleo fresco y el conjunto se manda al elevador de desintegración. 

la reacción ocurre prlnclpalmente en la parte vertical del elevador. después de la cuál 

la mezcla fluye hacia la línea horizontal para descender finalmente hasta la parte inferior de la 

cámara de separación. En este lugar se lleva a cabo una separación burda del catalizador y de 

los vapores mediante un separador ranurado. la mayor parte de los vapores fluyen 

horizontalmente por las ventanas laterales del separador mientras que la mayorfa del 

catalizador fluye hacia abajo por el londo abierto del elevador (Flg. 3.3). 

Los vapores de hidrocarburos desintegrados, Inertes, vapor de dispersión y el vapor 

de agotamiento del catalizador entran a cuatro juegos de ciclones de dos pasos al salir del 
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separador. La funcl6n de dichos clckmes es la de separar el catalizador arrastrado por los 

vapores y regresarlo al fondo del separador. 

El catalizador agotado que contiene el coque o carbón formado durante la reacción de 

desintegración entra al agotador que se localiza directamente abajo de la cámara de 

separación. Dentro de éste, el catalizador fluye hacia abajo mientras que el vapor de 

agotamiento lo hace en contracorriente; la función de este equipo es la de remover los restos 

de hkfrocarburos ligeros que quedaron atrapados en el catalizador. Después de este paso, el 

catalizador pasa al regenerador, en donde el carbón depositado durante la desintegración se 

quema con aire hasta alcanzar un contenido muy bajo de coque en el catalizador regenerado. 

El catalizador regenerado se dirige de nuevo hacia Ja parte inferior del elevador para unirse con 

la carga fresca y la reclrculación. 

SECCION DE LJI FRACCIONADORA 

La fracckmadora prfnclpal es la encargada de separar los productos del convertkror 

en hk:frocarburos ligeros y aceites cfcllcos llgeros y decantados. Es la primera separación de 

k>s productos desintegrados en el reactor. También cuenta con una sección de recuperación de 

restos de catallz-r (Flg. 3.3). 

Los vapores efluentes del convertidor consisten en hidrocarburos desintegrados 

catalltlcamente, vapor y ges Inerte. Estos vapores entran por el fondo de la fracclonadora y 

fluyen en contraoorrfente con el producto de los fondos de la misma fracclonadora, que fue 

recirculado a cierta altura de la torre. La función de esta recirculaclón es la de enfriar los 

vapores entrantes y condensar el producto de aceite decantado que forma la corriente de 

fondos de la fracclonadora. 
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Por medio de extracciones laterales de la fraccionadora se obtiene el aceite 

decantado, el aceite clclico y el aceite esponja. Los vapores del domo de la fracclonadora 

fluyen a condensadores enfriados con agua. obteniéndose corrientes de gases, hidrocarburos 

llquldos y agua amarga. La corriente de gases fluye al compresor de la sección de 

recuperación de vapores; ios hidrocarburos llquidos se bombean a la misma sección y el agua 

amarga se dlrfge a un sistema de aguas amargas. El reflujo de la fracckmadora se hace con 

una fracclón de los hidrocarburos liquidas. 

SECC/ON DE RECUPERACION DE VAPORES 

La secclón recuperadora de vapores de una planta catalltica consiste en una serle de 

rracclonOO<?ras que van separando los hidrocarburos ligeros en corrientes con una cierta 

pureza deflnlda. Con excepción de la primera parte del tren (que se describe a continuación) 

las fracclonadoras en esta sección son torres de destilación de platos en las que se utilizan 

condensadores y rehervidores convencionales. Los principales productos que se obtienen en 

las separaciones son materia prima para otra gran cantidad de procesos. La gasolina es el 

producto final más Importante, y por esto muchas de las plantas recuperadoras se enfocan a la 

obtenclón de más y mejores gasolinas. 

La primera parte del tren de recuperación esté formada por un agotador-absorbedor 

(Flg. 3.4). El absorbedor es una torre que está montada directamente sobre el agotador con 

una tapa sólida que divide las dos secciones. Como se mencionó anterlormenle, del domo de 

Ja fraccionadora principal se obtienen hidrocarburos en fase liquida y gaseosa; la corriente 

lfqulda entra en la parte superior del absorbedor mientras que los gases son comprimidos y 

separados en dos fases: la fase gaseosa se alimenta al absorbedor en flujo ascendente de 

manera que fluye en contraoorriente al liquido antes mencionado: y la segunda, que es la 
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fracción condensada después de la compresión, es alimentada al agotador. La corriente del 

fondo del absorbedor se junta con la del domo del agotador y se recirculan hacia el separador 

de fases previo al agotador. La corriente del domo del absorbedor, rica en gases ligeros, es 

enviada a llmites de baterla. La corriente de los fondos del agotador se dirige hacia la torre 

debutanlzadora. 

La función principal de la torre debutanizadora es la de separar los butanos y 

oomponentes más ligeros, de los penianos e hidrocarburos más pesados. La corriente que sale 

del fondo del agotador, rica en los componentes antes mencionados (principalmente pantanos 

y más pesados) se precallenta con la corriente de fondos de la debutanlzadora y 

posteriormente se alimenta a la misma en un plato intermedio (los detalles técnicos de ésta y 

las siguientes secciones se especifican en el siguiente capitulo, en el cuál se presentan los 

resultados de la slmulaclón de esta parte de la planta). La torre opera con un rehervktor a base 

de vapor para los fondos y un condensador con agua de enfriamiento para la corriente del 

domo. Los productos del fondo de la debutanizadora, después de precatentar la alimentación, 

se dirigen a Umttes de baterfa: estos compuestos son tratados posteriormente para producir 

gasolinas. 

Los productos del domo de la debutanlzadora (butano y más ligeros) se bombean a 

una unidad de remoción de mercaptanos conocida como unidad MEROX; en ella se eliminan 

los contaminantes de azufre que contiene la corriente de proceso. Una vez "limpia" la corriente, 

se bombea hacia la torre depropanlzadora, pero antes de llegar a ésta, se precalienta con la 

oorrlenle de fondos de la depenlanlzadora (columna que no pertenece al tren de recuperación 

de vapores de la planta catalftica). Los medios de calentamiento y enfriamiento de la columna 

depropanizadora son k>s mismos que para la debutanizadora (vapor y agua respectivamente). 

El producto del fondo de la depropanizadora eslé constttuldo prlnclpalmenle por butano y 

residuos de pantano o més pesados: esta comente se dirige a lfmites de baterla para ser 

tralada como gas LPG. 
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Por el domo de la torre depropanlzadora se obtienen propano, propileno y muy 

pequenas cantidades de hidrocarburos más ligeros. Anteriormente esta corriente se enviaba a 

limites de batería como gas LPG, pero actualmente se separa el propano del proplleno ya que 

principalmente este último tiene enormes aplicaciones Industriales. Por lo anterior, la corriente 

rica en propano y proplleno se bombea a la última torre del tren de recuperación de vapores: la 

denominada fracclonadora (o splttter) propano-propileno. La separación de estos dos 

compuestos requiere de muchas etapas de equilibrio debido a que los puntos de ebullición de 

ambos son muy parecidos; la fracclonadora tiene, por tanto, muchos platos y es 

considerablemente alta. Por el domo de la fracclonadora se obtiene el propileno y par la parte 

Inferior el propano. Actualmente se utirrza agua de enfriamiento como medio de condensación y · 

vapor en el rehervldor de los fondos. 

Los dos productos obtenidos se envlan a limites de baterla. El propano se utiliza 

como gas LPG mientras que el proplleno, como se mencionó anteriormente, sirve de materia 

prima para diferentes procesos, entre los que destaca la producción de polipropileno. 
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CAPITULO 4 

SIMULADOR ASPEN-PLUS 



A.- INTRODUCCION. 

En los Inicios de la década de los sesentas las computadoras dejan de ser una 

curiosidad cientlflca para pasar a ser una herramienta de la industria. De Ja mano del desarrollo 

en el soporte físico de las computadoras, las firmas de ingenlerfa, companlas operadoras e 

Instituciones académicas empiezan a preparar la primera generación de programas simuladores 

de proceso. 

Alrededor de 1961 la companla Monsanto comienza a preocuparse por unir modelos 

computacionales de operaciones unitarias Individuales para formar un sistema de simulación de 

procesos. En 1964 esta tarea se ve complementada con el desarrollo de rutinas para simulación, 

cálculos de propiedades tennoflslcas, entrada y salida de dalos, y documentación para el 

usuario; dos anos más tarde Monsanto cuenta con el simulador FLOWTRAN cuyo nombre se 

deriva de "FLOWsheet TRANslator" (traductor de diagramas de proceso) Indicando además su 

compatibilidad con el lenguaje FORTRAN. 

En 1969 Monsanto ofrece como servicio el uso de FLOWTRAN en locales abiertos al 

pllbllco. En el lapso de 4 a~os, más de 70 clientes en más de 100 diferentes localidades usaban 

éste servicio. Al Inicio de 1972 se licencia y comercializa FLOWTRAN, un ai\o más larde se 

cierra el servicio de locales . En 1976, FLOWTRAN es seleccionado por el Instituto Tecnológico 

de Massachusetts (Mil) y licenciado a éste para servir de base en el desarrollo de ASPEN, un 

simulador de procesos avanzado, contratado por el Departamento de Energla de los Estados 

Unidos para simular procesos basados en el carbón, ya que el petróleo presentaba constantes 

alzas en sus precios. 

Desde su Introducción en 1981, el simulador de procesos ASPEN, "Advanced System 

for Process Englneering" (Sistema avanzado para Ingeniería de procesos), ha sido ampliamente 

conocido. Aunque en sus principios ASPEN se desarrolló para conversión de combustibles 

fósiles, ha demostrado ser aplicable para diversas industrias de proceso, universidades, firmas 

44 



de lngenlerfa, companlas consultoras, cent"ros de lecnologfa del gobierno de E.U., entre otros 

usuarios. 

En 1981 se funda Aspen Technology a un lado del MIT para realizar nuevos esfuerzos 

junto con más de 20 compai\fas lideres en la Industria de proceso. En 1983 la creación de más 

de 600 subrutinas enteras y nuevos cambios en más de 300 rutinas ya existentes dan como 

resultado el simulador de procesos ASPEN PLUS: una versión expandida, mejorada y soportada 

comerclalmenle del slmulador ASPEN; con mayor calldad, eficiencia y faclll~~d en su uso. Desde 

1983 ASPEN PLUS se ha mejorado afio tras afio para ofrecef més y mejores aplicaciones, que 

hacen de este simulador una herramienta cada vez más poderosa y fácil de usar. 

En 1992 la Facultad de Qufmlca de la UNAM adquiere la versión 8.5 del ASPEN PLUS, 

versión con la que se desarrolla éste trabajo y la cual se explica en el presente capílulo. 

Siguiendo Jos lineamientos propuestos por Evans (Evans, 1981), explicados en el capitulo 2, 

todos los sistemas de simulación de procesos contienen cinco elementos principales: Modelos, 

Algoritmos, Soporte computacional, lnteñase con el usuario y Aplicaciones. A continuación se 

habla de cada uno de estos elementos de la versión antes mencionada del ASPEN PLUS. 

B.- MODELOS 

El punto de partida para la simulación en estado estacionarlo es el diagrama de bloques 

que representa las operaciones unitarias Involucradas en el proceso; cada bloque es un modelo 

en el que se encuentran todas las ecuaciones que se deben resolver pera dicha operación 

unitaria. ASPEN~PLUS ofrece una biblioteca completa de modelos generalizados para simular 

cualquier tipo de proceso, incluyendo procesos con sólidos, electrolitos o sustancias complejas; 

además, mediante el Implemento de subrutinas, el Ingeniero puede definir modelos de sus 

propias operaciones unitarias. 
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En la tabla 4.1 se muestran los modelos de operaciones unitarias que se pueden 

simular con ASPEN·PLUS. Estos modelos no llenen ninguna limitación dimensionar ya que 

pueden manejar cualquier número de componentes, alimentaciones, etapas, reacciones, etc. y 

prácticamente todos pueden manejar sólidos. 

ASPEN·PLUS genera automáticamente las relaciones matemáticas derivadas de las 

leyes de conservación, las relaciones de conexión, y acepta flficilmente ecuaciones de velocidad 

de reacción y restricciones de diseno y control. En los capltulos 1 O· 16 de la gula del usuario de 

ASPEN·PLUS se encuentra información especifica sobre cada uno de éstos modelos. 

MODELOS DE OPERACIONES UNITARIAS DEL ASPEN PLUS 
MEZCLIDORES. DIVISORES Y SEPARADORES 
-Mezclador general MIXER 
-Divisor de flujo fSPLIT 
-Divisor de componentes SEP 
-Separador de dos productos SEP2 

SEPARADORES fLISJJ 
-Flash de dos rases rt.ASH2 
-flash de tres fases fLASll3 

CALENTADORES Y CAMBIADORES DE CALOR 
-Calentador general de proceso llEATER 
-Cambiador de calor llEATX 

SEPARACIOH MULTIETAPA 
-Fraccionamienlo riguroso RAOf'RAC 
-Col. de Cracc. riguroso múlliple MULTIFRAC 
-Absorción rigurosa ABSBR 
-Extractor riguroso EXTRC 
-D~lilacidn. diseño osnm 
-Deslilación, simulación DISTL 

REACTORES 
-Reaclor de seelección RYIElD 
-Reactor e9lequiomélrico RSTOIC 
-Reaclor de tanque conlínuo agitado RCSTR 
-Reaclor de flujo tampón RPLUG 

=~~~:::~~:~~~ira~~~~ ~~i~f:~sR~r:JL 

BOMBAS Y COMPRESORES 
-Bombo PUMP 
-Compresor de una clopo COMPR 
-Compresor de elapas mulliples MCOMPR 

MANEJO DE SOLIDOS 
-Ciclón CYCLONE 
-Prccipilador electrostático ESP 
-fillro de lela fADrL 
-Limpiador Vénluri VSCRUB 
-Triturador CRUSll 
-Pantalla/clasiíicador SCRt:EN 
-llidracicl6n llYCYC 
-filtro de tambor rotatorio t'ILTER 
-nitro centriíugo CfUGE 
-Lavador de sólidos SWASll 
-Decanlador contracorriente CCD 

MANIPULIDORES DE CORRIENTES 
-Mulliplicador MULT 
-Duplicador DUPL 

T•bl• 4.1: Modelos de openicionea unitaria• 
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Los modelos y datos de propiedades termoffslcas son la clave para obtener buenos 

resultados en la simulación. El sistema de propiedades de ASPEN-PLUS calcula todas las 

propiedades tennodlnámicas y de transporte requeridas para simular todos los modelos de 

operaciones unitarias, para dimensionar los equipos y para producir reportes y tablas. Dicho 

sistema ofrece un amplio rango de modelos termodinámicos, basado en ecuaciones de estado y 

aproximaciones por coeficientes de actividad, permitiendo definir diferentes modelos 11 utilizar en 

cada parte del proceso. 

Para la solución de estos modelos, ASPEN-PLUS cuenta con cuatro diferentes bancos 

de datos, que contienen diversos datos ffslcos (como peso molecular o punlo de ebullición) para 

més de 1,500 compuestos qulmlcos. SI el valor de algún parámetro no se encuentra, se puede 

suministrar directamente, o si se desea definir algún parámetro especial, se puede alimentar en 

un banco de datos creado. Además es posible definir cualquier modelo deseado mediante rutinas 

en FORTRAN, o alimentar datos directamente para todas las propiedades tennodlnámlcas y de 

transporte que dependen de la temperatura, éstos pueden ser suministrados como valores 

numéricos que el usuario define sin límite de número o como coeficientes polinomiales. Los 

datos de entalpfa pueden ser basados en cualquier condición de referencia.En la página 

siguiente se muestran los modelos de propiedades termoflslcas que maneja ASPEN-PLUS. 

En el capitulo 5 de la gula del usuario de ASPEN-PLUS y més detalladamente en la 

gula de propiedades flslcas, se encuentra lnfonnaclón sobre los modelos para el cálculo de 

propiedades. La lnfonnación sobre los bancos de datos y sus componentes se encuentra en el 

capltulo 4 de la misma guia. 
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C.- ALGORITMOS 

Los algoritmos son ros conjuntos de operaciones que permiten al simulador resolver los 

problemas matemáticos generados por los modelos. ASPEN-PLUS, como la gran mayoría de 

simuladores comerciales, utiliza algoritmos de simulación modular secuencial (ver capflulo 2). en 

donde a partir de la definición de las corrientes de alimentación y las condiciones de operación, 

se van calculando de fonna secuencial las operaciones unitarias. 

ASPEN-PLUS cuenta con rutinas para delectar los ciclos de reclrculación, seleccionar 

las corrientes de corte, generar bloques de convergencia y definir la secuencia de cálculo, sin 

Importar el orden en que se Introduzcan las operaciones unitarias. AltemaUvamente se pueden 

alimentar e!peclficaclones propias de convergencia, o crear un amplio rango de aplicaciones con 

módulos escritos en FORTRAN. 

Como se vló en el capitulo 2, sección E, exlsle una jerarqufa en el manejo de los ciclos 

de la simulación modular secuencial: los ciclos de conlrol, con los que se logra la convergencia 

de las especlflcaclones de diseno son los más externos. ASPEN·PLUS genera automáticamente 

las secuencias de convergencia para las especlflcaclones de diseno y realiza dicha convergencia 

mediante el método de la secante para una sola especificación o el método de Broyden para dos 

o más especiflcaciones simultáneas; también acepta cualquier especificación de convergencia 

que el usuario quiera definir. Con esta poderosa herramienta se puede definir cualquier cantidad 

de valores deseados para especificar el resultado de un bloque, el flujo o cualquier propiedad de 

una corriente, la pureza de un componente, o alguna función de estas variables: Incluso se puede 

designar un rango dentro del cual deba ser manipulada alguna variable. 

Para la convergencia de los ciclos Internos, necesarios para lograr la convergencia de 

las corrientes de recirculaclón, ASPEN·PLUS ofrece muchos métodos que se pueden apllcar 

simultáneamente a cualquier número de corrientes. Entre estos métodos se encuentra la 
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modificación del método quasl-Newton de Broyden que utiliza Información sobre la Interacción de 

las variables de las corrientes de corte. 

llODEWS DE CALCULO DE PROPIEDADES FISJCAS EN ASPEN PLUS 

ECUACIONES DE ESTADO 
-Redlich-Kwon¡ 
-Redlich-Kwon¡-Soave 
-Rcdlich-Kwong-ASPEN 
-Peng-Roblnson 
-Cadena dura perlurbada (polar) 
-Cadena dura pcrlurbada (no polar) 
-Peng-Robinson (agua/hidrocarburo) 
-Lee-Kesler 
-SIR 
-ll11yden-O'Connell 
-Nolhnagel 
-Tablas de vapor ASME. 1967 

COEFICIENTES OE fUGACIDAO 
-Grayson-Slreed 
-Ch110-Se11der 
-Chao-Seader/Prausnilz-Shair 

COEFICIENTES DE ACllVIDAD 
-Scatchard-llildebrand extendido 
-Ecuacidn de 1ilson 
-Ecuación de Van l.aar 
-Ecuac16n NRTL 
-UNIQUAC 
-UNIFAC 
-Eleclrolilo de composición local 

VOLUMEN MOLAR 
-Líquido salurado Cavell 
-Uquido saturado Rackell 
-Uquido comprimido Chueh-Prausnilz 
-Uq. molar parcial Brelvl-O'Conell 
-Sólido, polinomial 
-Vol. eleclrolilos Debye-Huckel 
-Polinomial modificada 

ENTAl.PIA/E.LIBRE/ENTROPIA 
-Uq. y vapor Yen-Alexander 

:~ói~J~~ ::1~~~:1~1Cavell 
-Ec. de lalson modificada 
-Fusi6n s6Jida eolinomial 
-Subllm11cidn solida polinomial 
-Sublimación sólida generalizada 
-Polinomial modificada 
-Entalpía de eleclrolilos Criss-Cobble 

PRESION DE VAPOR 
-Presión llq. vapor de Antaine 
-Presión liq. vapor de Cavell 
-Presido s61ido vapor de Anloine 
-Polinomial modificada 

RELACION DE EQUILIBRIO UQ-VAP 
-Dalos de enlrnda 
-Polinomial modificada 

CONSTANTE DE HENRY 
-Dalos de entrada 
-Polinomial modificada 

DENSIDAD DE SOLIDOS COMPLEJOS 
-Modelo de s6lidos secos JGT 
-Modelo de densidad generalizado 

ENTAl.PIA DE SOUDDS COMPLEJOS 
-Correlación de Bale 
-Correh1ci6n de Dulong 
-Corr. de Grummel y Davis 
-Corr. del calor de combustión 
-Corr. de Chang-Jirapongphan-Boston 
-Correlación de Xirov 
-Ecuación cúbica de lempenlura 
-Modelo generaliiado de enlalpÍa 

CONDUCllVIDAD TERMICA 
-Presión de vapor baja IMS 
-P. de 'apor alta de Slicl-Thodos 
-t1quldo de Sato-Reidel 
-Sólidos polinomial 

TENSION SUPERFICIAL 
-Haklm-Slelnberg-Sllel ¡uq. puro) 
-Hakim-Slelnberg-Sliel mezcla llq.) 

VISCOSIDAD 
-Chapman-Ensk:og-Brokaw 
-Dean-Sliel 
-Uq. modificado de Andr11de 
-Lclsou-Sllcl (liq.) 

COErlCIEN!E DE DIFUSION 
-Cbapman-Enskog/lilke-Lee 
-Dawson-Xhoury-Kobayashi 
-1ilke-Chang 

T•bl• 4.2: Modelos de cAlculo de propledode1 
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Ademés, ASPEN-PLUS cuenta con con una modificación apropiada del método de 

Broyden, que pennite realizar la convergencia de las especificaciones de dise~o (ciclos 

extemos), y de las corrientes de reclrculaclón (clclos lntemos) de manera simultánea. Con este 

método se pueden resolver problemas en los cuales los ciclos externos e internos estén 

fuertemente relacionados, como un tren de precalenlamlento o de evaporadores, o un proceso 

de cogeneración. 

Todas estas herramientas hacen que el sistema de simulación utilizado por ASPEN· 

PLUS aumente los beneficios del enfoque modular secuencial y ofrezca alternativas para cubrir 

las deficiencias de este enfoque. En los capllulos 17 • 25 de la guia del usuario, o en forma más 

detallada en la guia de simulación Interactiva, se encuentra información especifica sobre los 

distintos algoritmos. 

D.- SOPORTE COMPUTACIONAL 

El soporte computacional está formado por dos partes: el soporte ffslco o .. hardware• y 

el soporte lógico o •software". En el caso de ASPEN-PLUS, el soporte flslco se debe adquirir por 

cuente propia, la versión 8.5 requiere del siguiente sistema: 

•Una computadora personal (PC) con procesador 386 • 486 compatible con IBM. 

• 640 KB de memoria base, de la cual deben estar disponibles por lo menos 480 KB. 

•e - 10 MB de memarte extendida. se recomiendan de 12 a 14 MB. 

•Un coprocesador matemático 803087 (o equivalente). 

•Monitor a color (EGA, VGA) o Hercutes monocromático para utilizar el sistema gráfico. 

•Un ratón "mouse" para utilizar el sistema gráfico. 

•Un puerto paralelo. 

•Un mínimo de 70 MB de espacio en disco duro. 

•Un dispositivo de seguridad para conectar en el puerto paralelo, sin el cual ASPEN-PLUS no 
funciona. 
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El soporte lógico está formado principalmente por dos partes: el sistema operativo, (en 

el caso del sistema operativo DOS. se requiere una versión 3.3 o mayor y se debe configurar al 

sistema para que maneje por Jo menos 50 archivos) y los programas que conrorman al simulador, 

en el caso de ASPEN-PLUS se encuentran agrupados en tres paquetes: 

• ASPEN-PLUS para computadoras 386 con todas las rutinas necesarias para efectuar la 
simulación. 

• Modal Manager, Interfase con el usuario, cuenta con un sistema gráfico experto que ayuda a 
crear facUmente los diagramas de flujo de proceso, correr las simulaciones, y a Interpretar y editar 
los resultados. 

•La Tercera Parte del sistema Incluye el compilador NDP-FORTRAN, el Phar Lap 386fASM I 
386fLINK y el DOS extender. 

E.- INTERFASE CON EL USUARIO 

Como se vló en el capltulo 2, sección C, la interfase con el usuario Incluye el lenguaje 

por medio del cual la persona describe su problema particular, los reportes que resumen kls 

resultados, la documentación adecuada para el uso del sistema, y los protocolos para la 

Interacción con otros programas y sistemas. En esta sección se describe el funcionamiento de 

dichos elementos en la interfase del simulador ASPEN-PLUS. 

El lenguaje ds entrada consiste en una descripción del proceso con la Información 

disponible en el diagrama de flujo. Esta inrormaclón incluye los flujos y composiciones de las 

corrientes de alimentación, los parámetros de los equipos del proceso y la Interconexión entre 

éstos. En ASPEN-PLUS dicha lnfonnaclón puede ser Introducida de tres formas: con un editor de 

textos utilizando el lenguaje de entrada, mediante el llenado de formas, y utllizando gráficos; ras 

últimas dos a través de ModelManager (Interfase con el usuario). 

El reporle de reaultsdas Incluye información sobre todas las corrientes y sus 

propiedades, las operaciones unitarias y de manera opcional los costos y economra del proceso. 

Dichos reportes pueden incluir Información t;:in especifica como los flujos, composiciones y 
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propiedades de cada plato de una torre; pueden generar gráficas como las curvas de calor en un 

lntercamblador y si se desea, se puede generar hasta el diagrama de flujo del proceso con la 

Información requerida en la tabla de balances. Todos los reportes y diagramas pueden ser 

editados e Impresos de manera directa o desde casi cualquier procesador de palabras. hoja de 

cálculo o sistema CAD. 

La documentscl6n adecuada para el uso del sistema se encuentra organizada en 

diferentes manuales dirigidos a todos los niveles de usuario, desde principiantes hasta gente 

experta en versiones antiguas de ASPEN. A continuación se citan los principales manuales del 

sistema y se explica brevemente la Información que contienen: 

• ModelMeneger Gettlng Sterted and Tutorlels for the PC Introduce al usuario el manejo del 

ModelManager a través de tutoriales en donde se ensenan, paso a paso, los conceptos bésicos 

para crear y usar modelos en ASPEN-PLUS. 

• ModelManager and ASPEN PLUS, lnstallallon and Referente for !he PC explica como 

configurar el sistema y como Instalar las tres partes que conforman el soporte lógico del 

simulador, tanto en una PC como en una estación de trabajo. 

• ASPEN·PLUS User Gulde contiene toda la Información necesaria para empezar a utilizar 

ASPEN-PLUS en el modelado de procesos liquido-vapor, tlpicos en la industria quhnlca y del 

petróleo. 

• ASPEN-PLUS Interactiva Slmulallon es una gula completa del las habilidades de ta 

simulación Interactivas en ASPEN·PLUS; Incluye dos ejemplos con lutorlales. 

• ASPEN-PLUS Cosllng Manual describe el uso de los sistemas de costos (modelos de 

costos de equipos, costos de capital, costos de operación, evaluaciones económicas, etc), asl 

como su simulación y el reporte de los resultados. 

• ASPEN·PLUS Date Regresslon Manual es una gula completa del uso del sistema de 

regreslon lineal de ASPEN-PLUS, Incluyendo ejemplos y parámetros recomendados para 

problemas de regresión comunes. 
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• ASPEN-PLUS Electrclytes Manual describe y ejemplifica el uso de ASPEN-PLUS en el 

modelado de procesos que Involucran electro/itas en soluciones acuosas y no acuosas. 

•ASPEN-PLUS Sollds Manual es un suplemento de la gufa del usuario, donde se describe el 

uso de corrientes y propiedades de compuestos sólidos y compuestos no convencionales, asr 

como las operackmes unitarias que los manejan. 

• ASPEN-PLUS Guida to Physlcal Propertles es una gula para usuarios avanzados, donde 

se explican las habilidades de ASPEN-PLUS en el cálculo y uso de propiedades termoflslcas. 

• ASPEN-PLUS Notes on Interfaces end Usar Models es una gula para aprender como 

escribir y aplicar modelos y subrutinas definidas por el usuario, también se discute sobre los 

diferentes archivos de Interfase con que cuenta ASPEN-PLUS. 

• ASPEN-PLUS Stream Llbrarfes and 1 nsert Librarles describe como usar la biblioteca de 

corrientes para almacenar Información entre distintas corridas y como almacenar fragmentos 

comunes usados en el lenguaje de entrada. 

• ASPEN-PLUS Summary Fiie Toolklt describe como hacer programas usando toolkit. 

Toolklt (estuche de herramientas) es una herramienta que consiste en una serle de subrutinas en 

FORTRAN. las cuales se utilizan para extraer Información de los resultados do la simulación. 

Una vez terminada la simulación, ya que se generaron todos los datos y gráficos que se 

requieren, es fácil comunicarse con otros programas para realizar diversas actividades. ASPEN-

Plus cuenta con pt'Otocolos P11111 IB Intemcc/6n con otros programas tales como: bases de 

delos, hojas de cálculo o sistemas CAD/CAM. 

F.-APLICACIONES 

Durante el desarrollo de un proceso, se puedan utilizar datos preliminares para preparar 

un modek>. A esta altura, el diagrama de flujo de proceso se usa en ASPEN·PLUS para evaluar 

las configuraciones alternativas de proceso, analizar la adición, ellmlnaclón o suslituclón de 

equipos y para comparar procesos alternativos con bases comunes. El modelo puede ayUdar a la 
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Interpretación de los datos de la planta piloto y a darnos una buena Idea del comportamiento y la 

economla del proceso. 

Para el diseno de plantas nuevas o la modernización de las ya existentes, ASPEN· 

PLUS permite a los Ingenieros determinar con detalle los balances de materia y energla, analizar 

attematlvas de cambio y evaluar las condiciones de operación. Es posible construir una serie de 

casos de estucUo para asegurarnos que la planta puede enfrentarse a un amplio rango de 

condiciones de operactón. 

En plantas ya existentes, se puede utilizar ASPEN-PLUS para reducir los costos de 

operación, mejorar el rendimiento y la eficiencia de energla. En casa de que las materias primas 

o los productos cambien de especificaciones, se pueden determinar facilmente las modificaciones 

en las condiciones de operación. Con ASPEN-PLUS se pueden eliminar los cuellos de botella del 

proceso o k>s problemas causados por algunos equipos. 

En pocas palabras ASPEN·PLUS llene aplicaciones en la sfntesis, análisis, optimización 

y operación de cualquier proceso, en cualquier etapa y en cualquier nivel que se efectúe. 
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CAPITULO 5 

SIMULACION DEL TREN Dfi: 
RECUPERACION DE VAPOJtli:S 



/\,• PASOS A SEGUIR EN UNA SIMULACION. 

Para llevar a cabo la simulación de un proceso en cualqu!er simulador, es necesario 

realizar cada uno de los pasos que se muestran a continuación. En cada uno de ellos se explica la 

manera especifica en que se definió la slmulaclón del tren de recuperación de vapores, cuyos 

resultados se muestran en la siguiente sección. Los pasos están numerados en el orden lóglco en 

que se deben realizar, aunque no es necesario seguir la misma secuencia. Las opciones que se 

mencionan a continuación se utilizaron en todas las simulaciones que se reportan a Jo largo de 

este trabajo. 

1.· Deflnk:l6n del dlegrsma de flujo de proceso y su alcance: El primer paso para 

reallzar Ja simulación de un proceso es definir sus limites, ya que es común que éste no se 

encuentre como una entidad Independiente, sino que tenga flujos de materia y/o energla 

Interconectados con otros procesos, de fonna que si se altera el proceso en cuestión, se alteran 

los demás o viceversa. Es por esto que no siempre resurta fácil definir que parte del proceso o que 

procesos se deben slmular. En el presente trabajo se propone un sistema de integración ténnlca 

en la torre separadora de propano y proplleno, pero es necesario simular el tren de recuperación 

de vapores completo (Figura 3.5), ya que puede resultar que al cambiar las condiciones en ras 

primeras dos torres, exista una configuración del proceso tal que la propuesta dejara de ser viable. 

2.- Selecck)n de unldadu: Se deben seleccionar las unidades en las que se van a 

especifJcar las variables de entrada y en las que se desean obtener los reportes de salida. Es 

posible escoger unidades de diferentes sistemas para las variables, Incluso se pueden especificar 

diferentes unidades en cada operación unitaria y no es necesario que les unidades de entrada y 

salida sean Jguales. En el presente trabajo se utilizan las unidades pertenecientes al sistema 

Inglés; la razón por la que se escogió este sistema se basa en el hecho de que la lnfonnaclón que 

obtuvimos del proceso real está reportada en dichas unidades. 
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3.- Se/eccl6n del mdfodo o modelo para calcular las propiedades lennoffs/cas: Este 

es un paso clave para una buena simulación ya que desafortunadamente no existe una ecuación 

de estado o modelo para predecir las propiedades de todos los compuestos y todas las 

condldones. Es por esta razón que se debe elegir el modelo que calcule con mayor precisión las 

propiedades de kls compuestos que maneja el proceso a simular; de hecho, es posible utilizar 

diferentes ecuaciones de estado o modelos termodinémicos en las distintas operaciones unitarias 

según lo requieran las condiciones de éstas, lo que le da mayor flexibllidad a la simulación. 

El proceso de recuperación de vapores maneja principalmente hidrocarburos, que son 

compuestos no polares: para ellos existen varias ecuaciones de estado que predicen sus 

propiedades con bastante exactitud, en nuestro caso se eligió la ecuación de estado de Peng y 

Roblnson, desarrollada en 1976 a partir de la ecuación de Soave. Para cerciorarnos de que 

realmente esta ecuación es la que mejor representa a nuestro sistema, se realizaron simulaciones 

calculando las propiedades con diferentes ecuaciones de estado. Los resultados obtenidos 

demostraron que las ecuaciones de Redlich-Kwong-Soave, Redllch-Kwong-Aspen y Peng­

Robinson son las más adecuadas •. slendo la última la que arrojó los resultados muy similares a los 

del proceso real. 

Con excepción de la primera parte del proceso, en la que se maneja una cantidad muy 

pequena de écldo sutfhídrtco, todas las corrientes son mezclas de hidrocarburos, por lo que 

consideramos que no es necesario Incluir ninguna regla de mezclado en la ecuación de estado. 

4.- P81tlr el proceao en bloque.1 de operaclonea unnarlu y escoger el modelo para 

c:8de bloque: Este paso se reallzó en dos etapas: primero se simuló el proceso considerando a 

las torres con condensador, rehervldor y demás accesorios como una sola entidad; posteriormente, 

con los datos arrojados por esta simulación se procedió a partir las torres en cada una de las 

operaciones unitarias que las conforman, con el fin de obtener una simulación del proceso más 
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apropiada. La figura 5.1 muestra el ejemplo de como queda una columna al partirla en las 

operaciones unitarias que la conforman. 

Los modelos usados en la simulación de las operaciones unitarias fueron: RADFRAC 

para columnas de destilación; HEATX para lntercambladores de calor con corrientes de proceso; 

HEATER para condensadores, rehervldores, válvulas e lntercambladores con servicios auxillares; 

PUMP para bombas; FSPLIT para divisores; COMP para compresores y SEP para la unidad 

MEROX. 

COLUMNA DE 
DESTILACION 

DIAGRAMA DE 
BLOQUES 

Figura 5.1: Torre de destilación dividida 
en las operaciones unitarias que la conforman 

5.· Deflnlcl6n de las comentas ds entrada y sus compuestos qulmlcos: 

Aparentemente esta es una tarea fácil, pero con frecuencia, como en el caso del proceso de 

recuperación de vapores, los datos reportados en el diagrama de flujo no están completos, por 

ejempk>, las gasolinas aparecen como es• cuando en ralldad son una mezcla de hidrocarburos 

desde CS hasta C9. Para detenninar una composición que represente a la mezcla de gasolinas 

adecuadamente partiendo de los datos que aparecen en el diagrama, fue necesario realizar varias 
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simulaciones de la torre debutanlzadora, suponiendo composiciones diferentes en cada caso. 

Finalmente se encontró una mezcla que representa bastante bien a la gasolina del proceso, ya que 

los resultados se ajustaron con bastante precisión a los reportados en el diagrama de flujo, aunque 

como se verá más adelante, los errores más grandes de la slmulaclón se obtienen para este 

compuesto. Esto no representa mucho problema para las siguientes torres, ya que casi toda la 

gasolina sale del proceso por los fondos de la debutanizadora. 

6.- Especlflcacl6n de las c:oncllclones de operacldn: En esta parte se deben definir 

cuales de las variables de operación se van a especificar en cada operación unitaria. El número de 

variables que se deben especificar depende de la operación que deseamos representar. El 

simulador ofrece opciones de grupos de variables para especificar en cada operación unitaria. Lo 

Importante, y no tan sencillo, es elegir el conjunto de variables adecuado, dG forma que Ja 

simulación converja, y k> haga de la manera más adecuada posible, ya que el hecho de definir 

variables permitidas no garantiza que el sistema llegue a la convergencia. 

7.- E1peclflcacl6n da oondlcJonea de di•elfo: Muchas veces existen condiciones en el 

diseno que es lmportantante conservar, ya que una pequena alteración puede cambiar el 

comportamiento del proceso o las propiedades de los productos. En este caso sólo se debe de 

tener cuJdado oon la determinación de dichas oondlclones para no sobre-especificar el proceso. Se 

puede dar el caso de que si se anade una condición al proceso sea necesaóo modificar las 

condiciones de operación definidas, para que no existan redundancias que imposibiliten Ja 

convergencia. 

8.- Detlnlcl6n de /os mlltOdoa de oonvef11811C/a: El simulador genera automáticamente 

las secuencias de convergencia para las especificaciones de diseno y realiza dicha convergencia 

mediante el método de la secante para una sora especificación o el método de Broyden para dos o 

más especfficaclones simultáneas; también acepta cualquier especlflcacJón de convergencia que el 

usuaóo quiera definir. Para la convergencia de los ciclos internos existe una amplia gama de 
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métodos que se pueden aplicar simultáneamente a cualquier número de corrientes, entre éstos se 

encuentra la modificación del método quasl-Newton de Broyden que utiliza Información sobre la 

Interacción de las variables de las corrientes de corte. La definición de métodos adecuados, 

además de garantizar la convergencia (en caso de que los datos estén alimentados 

correctamente), puede representar un ahOrro de tiempo considerable, sobre todo en procesos con 

grandes dhnenskmes. 

La torre separadora de propano y proplleno maneja pocos compuestos en muchos platos 

(125), esto trae como consecuencia que el sistema no converja con las especificaciones definidas 

por ASPEN-PLUS; para resolver este problema fue necesario definir una secuencia de 

convergencia adecuada: se probaron varias alternativas resultando la mejor opción una 

convergencia en las diferentes partes de la torre por separado, primero en el domo y despues en el 

fondo. Para que las corrientes de corte convergieran, se especificó el método de Broyden. 

9.- E1tudio de caos o ni/sis de 1on1lb/lldad: Una vez que la simulación se realiza 

adecuadamente, se puede hacer un estudio de sensibilidad en donde se varlan algunos 

parámetros para analizar que tanto se altera el proceso; también se puede alterar la estructura del 

proceso para analizar distintas opciones, lo que nos permite conocer profundamente al proceso y 

si se desea, modificar las oondiclones de operación o el proceso mismo de forma que se obtenga 

un mayor rendimiento de éste, o en muchos casos la solución a algún problema especmco. 

B.- RESULTADOS DE LA SIMULACION 

En este sección se presentan los resultados obtenidos en la simulación del tren de 

recuperación de vapores. Primero se muestra el diagrama de flujo de proceso (DFP) complelo, 

acompal'\ado de une tabla con k>s valores de las corrientes reportadas, los valores de las 

comentes obtenk:las en la simulación y una comparación entre estas; e contlnuaclón se muestra un 
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diagrama de bloques del proceso, el cual representa la slmulaclón del proceso Incluyendo todos los 

equipos y accesor1os reportados en el DFP. 

En una simulación es difícil obtener con toda precisión los valores de las variables del 

proceso real; es por esto que existen ciertos rangos dentro de los cuales las diferencias entre k>s 

vaklres reales y kls obtenidos en la simulación son aceptables. En la tabla siguiente se encuentra 

un criterk> comúnmente utilizado: 

FLUJOS: ±2% 

TEMPERATURAS:± 50 F 

PRESIONES: ± 2% 
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DEBUTANIZADORA DEPROPANIZADORA 

FIGURA 5.2 

FRACCIONi\DORA 
PROPANO-PROPJLENO 

TREN DE RECUPEIUC/ON DE VAPORES 

~ -·-­
Mil.V.··--
~:t;'Liz,.•rv'L._ndt• 

N.CJGOUPUMfDID 

r.IRAI.. UPCl flWCUtll 

PRINCIPALES CORRIENTES DEL TREN DE RECUPERACION 



Cordente~: 38 " 58 45 
~l_EAL SUIJL REAL 5111..FL REAL SIJIJL REAL 

'" MEZ MEZ UQ UQ 

163.00 0.00 O.DO 161.00 161.00 
6208.00 0.01 0.00 6207.99 6208.00 

22974.00 0.01 O.DO 22974.00 22974.00 
59161.00 

~-
1671.61 1644.00 

287662.00 
--0:00 

ERllOA ERROA 
1760.00 J.14 ~0.59 2894.40 1.94 1680 

89644.00 2.10 291190.00 289306.DO D.65 
109.DD +1.76 284.DO 284.42 ·0.42 
245.00 o.o 57.0D 57.00 o.o 

lkorriente t'IUlltro: 47 .. "" ... 
"' rifase: 

SlllJI. REAl suu. ..... , 5111..FL REAL 51JIJL llEAL ... 
lJQ ll• lJQ UQ llQ llO lJQ '" llC.--..tes Lb/hr: 

·Etano 163 161.00 O.DO O.DO 16l.OO 161.00 O.DO O.DO 

-·~ 6207.67 5690.00 O.Ji! 518.00 3146.08 630.00 3060.16 5060.00 
·Prooileno 22974.00 22974.00 0.1D O.DO 229n.oo 22n2.oo 4.00 252.00 
·Butano 333.11 327.00 56798.DO 58850.00 0.00 º·ºº JH.24 327.001 
·Gasolina O.DO O.DO 421.36 369.00 O.DO O.DO O.DO O.DO 
·HS O.DO 0.00 O.DO O.DO O.DO O.DO 0.00 O.DO 

Fluio total: ERROA ERROR ERROR ERROR 
·Lta:il/hr 697.87 685.90 1.75 9BJ.D4 1051.90 6.50 622.66 75.22 
·lb/hr 29678.00 29154.00 1.71> 5n20.oo 59731.0D 4.2D 26281.DO 23513.0D 11.DO 3397.40 5639.00I 39.75 

!Tell>. "'f 103.50 100.00 +J.5 100.22 100.31 ·0.09 108.67 134.62 
UPresióo mia 265.60 261.33 1.63 116.33 116.JJ o.o 375.00 271.16 

TABLAS 5.1 Y 5.2: ANALISIS DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS DE LA SIHULACION 
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DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA SIMULACION 
DEL TREN DE RECUPERACION DE VAPORES 

DEBUTANIZADORA DEPROPANJZADORA 

FIGURA 5.3 

FRACCIONAD ORA 
PROPANO-PROPll.ENO 



eorrtente nü1erO: 3a ,.. 3aB 42 428 42C --~2N .. , ll VALV1 PIEC1 VALV3 DEIUT CDEBU DREF1 . ' VALVI PIEC1 DEa.JT MEROX CD E BU BREF1 VALVl 

TIQ 

T6l.OO 
62o7.99 

22974.00 
57ffi:OO 

526.70 
756.99 

17Ci4.'Si 
87760.00 
2558.30 
1Tii:7ii' 

"' Presión PSI• . 247.70 161.70 151.70 245.DO 149.7 144.70 265 265 144~70 265.00 en 
O.DO D.00 D.00 
1.00 1.DD 1.DD 

-39825.0D -39825.00 -39825.00 
-m.54 -m.54 -m.oo 

-f.85e8 ·1.18e8 ·1.18e8 -6.19e1 

·6'1.34 -67.62 -81.37 ·81.35 ·81.35 ·81.29 ·81.35 
-1.57 -1.32 ·1.58 -1.56 ·1.58 -1.58 ·1.58 

0.19 .11 D.66 .028 D.66 0.67 0.67 D.66 0.67 
15.62 !.79 34.26 1.449 34.16 34.303 34.303 31,.01 34.30 

81.40 81.40 81.40 51.48 51.48 51.48 51.48 51.46 51.48 51.48 

TABLA 5.3: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIHULACION 



Corriente OÚlllero: •S '5A '59 "' " "' 47C "' 47F '7G 
De: "''""' BALl"2 VALV5 PIEC2 VALV7 DEPROP CllEPRO BREF2 DREF2 VALV6 . ' IALIM2 VALV5 PREC2 DEPRDP BAL1"3 CDEPRD BllEF2 OREF2 \IAL\16 OEPllDP 

Fase: LIQ LIO LIO "' LIQ VAP LIO LIO LIO LIQ 

e tes Lb/hr: 
-Etano 163.00 163.00 163.00 163.00 163 823.23 823.23 !23.23 660.23 660.23 
·Pr 6207.99 6207.99 6207.99 6207.99 6207.67 31352.00 313'i?.OD 31352.00 25144.00 25144.DD 
•Prooileno Z2974.00 22974.00 22974.00 22974.00 22974.00 116030.00 11t.•· ·ºº 116030.00 93056.00 93056.00 
·Butano 57131.00 57131.00 57131.00 57131.00 333.11 1682.30 16&!.10 1682.38 1349.27 13'9.27 
·Gasolina 421.37 421.37 421.37 421.37 O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO 
-H~S 0.00 O.DO O.DO O.DO º·ºº O.DO O.DO O.DO º·ºº O.DO 

Ftu"o total: 
-Lt.ol/hr 1680.90 lbM.90 1680.90 1680.90 697.67 3524.59 3524.59 3524.59 2626.n 2826.n 
·Lb hr ""'98.00 86898.00 86898.00 86898.00 29678.00 149890.00 11.19890.00 149891).00 120210.00 120210.00 
·ft"/hr ZS46.29 2537.69 2541.21 9971.50 968.64 66080.00 4891.11 4877.78 3911.9/S l9ll.45 

T_,. "F 110.00 111.47 111.45 169.38 103.50 109.24 102.59 101.n 101.n 101.29 

8l 
Presión osia 1n.o 21SO.OO 255.0 245.00 265.60 242.00 237.DO 299.lO 299.lO 217.00 
Fracc. vannr O.DO O.DO 0.00 0.22 O.DO 1.00 O.DO O.DO 0.00 O.DO 
Frece. lfrufdo 1.00 1.00 1.00 0.71S 1.00 O.DO 1.00 1.00 1.00 1.00 
Entalofa: 

·BTU/lbm:ll ·40159.00 ·40114.00 •40114.00 ·36782 ·8876.52 ·3185.57 ·8898.41 ·8876.52 ·8876.52 ·8876.55 
•BTU/lb ·776.81 •775.93 -775.94 ·711.49 -208.71 ·74.91 -209.25 -208.71 -208.71 ·208.71 
·BTU/hr ·6.75e7 ·6.75e7 ·6.74e7 ·6.18e7 -6.79c6 ·1.12e7 ·3.14e7 ·l.13e7 ·2.51e7 -2.51e7 

Entrrmfa: 
·BTU/lta:il·R ·82.46 ·82.43 ·62.42 ·76.95 ·55.06 ·45.02 ·55.08 ·5).07 ·55.07 ·55.07 
·BTU/lb-R ·1.59 -1.59 -t.59 ·1.49 -1.29 -1.06 -1.30 ·1.30 -1.]0 ·1.30 

Densidad: 
-ltm>lf~ 0.66 0.66 0.66 0.17 o.n 0.053 o.n 0.72 o.n o.n 
·Lb/ft .. 34.ll 34.24 34.20 8.71 30.64 2.27 30.63 lO.n 30.71 30.56 

PM DrOllll!dio: 51.70 51.70 51.70 51.7 42.53 42.52 42.52 42.53 42.53 42.53 

TABLA 5.4: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIHULACION 



Corriente nUllero: ,.----,,¡- .----48-~-,!A , .. 58 , .. 581> -~- ~-6as- --
70A 708 

De: DREF2 VALVI DEPROP EllFDN2 \IAL\14 DEBUT PllEC1 DEPllOP RDEPllO DEBUT RDEBU 

A ' \IALV7 " EIFCltil2 VAL\18 " PRECI VALV4 RDEPllO DEPROP RDEBU DEBUT 

fase: LIQ LIQ LIQ LIQ "" LIQ LIQ LIQ VAP LIQ VAP 
Cmn'.DPntH lb/hr: 

-Etano 161.00 O.DO O.DO 0.00 O.DO 0.00 O.DO º·ºº 0.00 0.00 a·.001 .,, 6207.67 0.32 0.32 0.32 0.01 0.01 0.01 0.91 0.97 0.01 0.01 
•Prrmileno 22974.00 0.10 0.10 0.10 D.01 0.01 0.01 0.32 0.32 0.01 O.DI 
-Butano 333.11 56798.00 561VS.OO 56798.00 3673.61 3673.61 3673.61 175030.00 175030.00 4329.86 4329.&J 
·Casal ina º·ºº 421.36 421.36 421.36 287516.00 287516.00 287516.00 1298.49 1298.49 
-H.,S 0.00 º·ºº 0.00 O.DO o.oo 0.00 º·ºº º·ºº 0.00 

flu"o total: 
·lbml/hr 697.87 983.04 983.04 983.04 2950.59 2950.59 2950.59 3029.36 3029.36 34n'Ji.~1---:n 
-lb/hr 29678.DO 5n20.oo 5n20.oo 5n20.oo 291190.00 291190.00 291190.00 176330.00 176330.00 343210.00 343210.00 
·fi-/hr 965.80 1566.81 2029.63 1559.19 129520.00 9416.08 625t..58 63617.00 11098.00 165220.00 

ITem. "F 101.n 100.22 220.82 100.00 284.00 357.12 332.27 220.82 220.84 357.12 415.47 

"' IPrnión DSia 299.30 116.33 244.92 239.92 57.DO 152.6 142.60 244.92 244.42 152.60 152.10 .... Frece. vaoor 0.00 0.00 0.00 O.DO 0.33 O.DO º·ºº º·ºº 1.00 O.DO 1.00 
Fracc. lfe1.1ido 1.00 1.00 1.DO 1.00 0.6' 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 O.DO 

lEntalnfa: 
·BTU/lt.11 -8876.52 ·62n4.oo ·57985.00 ·62n4.oo ·80285.00 ·78804.00 ·80552.00 ·57985.DO ·51815.00 ·78804.00 ·65571.00 
·BTU/lb ·208.73 ·1078.46 -996.17 ·1078.45 ·813.52 ·798.51 ·816.22 ·996.17 ·890.18 ·798.51 ·664.42 
·BTU/hr ·6.19r6 ·6.17e7 -5.7De7 ·6.17e7 ·2.37e9 ·2.32e8 ·2.36e8 ·1.67e8 ·1.57e8 ·2.74e8 ·2.28e8 

Entroofa: 
·BTU/llmol·R ·55.07 ·104.85 ·97.21 ·104.92 ·151.65 ·150.12 ·152.29 ·97.21 ·88.14 ·150.ll ·134.51 
-ITU/lb·R ·1.29 ·1.80 ·1.67 ·1.80 ·1.54 ·1.52 ·1.54 ·1.67 ·1.51 ·1.52 ·1.36 

[Densidad: 
·lbllolft"" 0.72 0.63 0.48 0.63 0.023 0.31 0.33 0.48 0.047 .•• 11 0.021 
·Lb/ft .. 30.72 36.52 28.19 36.70 2.25 30.92 32.38 28.19 2.77 J0.92 2.08 

IPM pre.dio: 42.52 58.21 58.21 58.21 98.69 98.69 98.69 58.21 58.21 98.68 98.69 

TABLA 5.5: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION 



corriente t'Úllero: '7J 47X 798 79C 79€ 79F 79G 791 '"' ... ... 
De: BALU6 VALV9 SEPP CSEPP BREFl DREFl VALV10 DREFl SEPP SEPP RSEPP . : VALV9 SEPP CSEPP 8REF3 DREFl VALV1D SEPP LB LB RSEPP SEPP 

hse: LJO LIO VAP LIO LJO LIO LJO LJO LJO LIO VAP 

e tH lb/hr: 
-Etano 163.00 163.00 1917.64 1917.64 1917.64 1754.64 1754.64 163.00 0.00 D.00 0.00 ... 6207.67 6207.67 37011.00 37013.00 37011.0D 33867.00 ll867.00 3146.08 3060.16 302960.00 302960.00 
-Prcoileno 22974.00 2.2974.00 270260.00 270260.00 270260.00 2c.nso.oo 247280.DO z29n.oo 4.00 396.19 396.19 
·Butano m.11 lll.11 O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO lH.24 32991.00 32991.00 
·Gasolina O.DO 0.00 o.oo º·ºº 0.00 O.DO O.DO O.DO O.DO 0.28 0.28 
·KS º·ºº 0.00 O.DO O.DO 0.00 O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO O.DO 

Fluio total: 
·Lt.1:11/hr 697.87 697.87 7325.42 7325.42 7325.42 6702.76 6702.76 62Z.b6 7'J.22 71..47.22 7447.22 
·Lb hr 2967!1.DO 2967!1.00 309190.00 309190.00 309190.00 26Z910.00 282910.00 2c:i281.00 3397.40 336340.00 33631.0.00 
•ft /hr 965.36 967.02 126060.00 10215.00 1011.7.00 9284.27 9374.J.2 862.J.7 122.29 12107.00 125740.00 

ff!KI. "'f 105.J.O 10S.26 111.92 106.48 108.67 108.67 107.84 108.67 134.62 134.62 ll.0.J.9 

& Presión p:si111 353.20 333.20 260.00 255.00 37S.OO 37S.OO 270.00 375.00 271.16 271.16 270.66 
Frece. vaoor O.DO D.00 1.DO O.DO 0.00 O.DO 0.00 O.DO º·ºº o.oo 1.00 
Frece. lft1Uido 1.DO t.00 O.DO 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Ent111lof111: 

·BTU/lt.Dl -6836.31 -8836.32 1928.85 ·3610.12 ·3570.82 ·3570.82 ·3571.07 ·3570.8.2 ·50585.00 ·50585.00 ·l.5157.00 
•IW/lb ·207.78 ·207.78 45.70 ·85.53 ·84.60 ·84.60 ·84.61 ·84.60 ·1120.04 ·1120.04 ·999.86 
•BTU/hr -6.17e6 -6.17e6 1.J.1e7 ·2.64e7 ·2.62e7 ·2.39e7 ·2.39e7 ·2.22e6 ·3.81e6 ·3.77e8 ·3.l6cll 

Entrocf111: 
·IJU/lt.ol·R ·55.02 ·55.02 -42.45 -52.15 -52.13 ·52.13 ·52.08 ·52.13 ·79.54 ·79.54 ·70.J.4 
·BTU/lb·R -1.'19 •1.29 ·1.01 ·1.24 ·1.24 ·1.23 ·1.23 ·1.24 ·1.76 ·1.76 ·1.56 

Densidad: 
·Llmol ft- a.n D.n o.osa o.n 0.72 o.n 0.715 0.72 0.62 0.615 O.Ob 
·Lb/ft~ 30.74 30.69 2.45 30.27 30.47 30.47 30.18 30.47 27.78 27.78 2.67 

PM ormedio: 42.53 42.53 42.21 42.21 42.21 42.21 42.21 l.2.21 45.16 45.16 45.16 

TABLA 5.6: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIHULACION 



CAPITULO 6 

PROPUESTA DE MEJORAMIENTO 

DEL PROCESO Y SU SIMULACION 



A.- DESTILACION 

La destilación es un proceso de separación que se basa en el aprovechamiento de la 

diferencia de k>s puntos de ebullición de Jos componentes a separar. Al calentar una mezcla liquida 

de dos o més materiales volátiles, se evapora primero el componente de menor punto de ebullición 

y se establece un equilibrio entre las dos fases. De manera Inversa, si se enfrfa un vapor 

mutticomponente, el compuesto de mayor punto de ebulllción se condensa en mayor proporción 

que el de menor punto de ebulllc~n. 

SI se pone en contacto un vapor con un líquldo cuya concentración de componentes más 

volétlles es mayor que la del l/quldo en equllibrio con ese mismo vapor, éste tenderá a establecer 

el equilibrio mediante la oondensaclón de los componentes menos volátiles y la evaporación de los 

más llgeros. SI se repite esta operación con vapor y líquldo a contracorriente durante muchas 

etapas de equilibrio, el vapor se irá enriqueciendo de los componentes más volátiles mientras que 

el líquido lo hará de los compuestos menos volátiles, hasta alcanzar una concentración 

detennlnada. 

Estas operaciones se llevan a cabo Industrialmente en ras columnas de destilación. 

Como el proceso consiste en poner en contacto vapor con líquido y a la columna no entra más que 

la alimentación {normalmente como liquido), el vapor se genera evaporando parte del producto del 

fondo, y el llqukJo retomando parte de la corriente del domo, que son las mezclas más pobres y 

más neas en los componentes más volátiles respectivamente. Una columna de destilación consta 

entonces de un destilador o rehervidor donde se evapora parte del producto del rondo, un 

condensador donde se obtiene el destilado, parte del cual se retoma a la columna como reflujo, y 

una serle de platos o etapas con empaques, donde se ponen en contacto el vapor y el líquido, en 

uno de los cuales se alimenta la mezcla por rectificar. 

En la lndustna qulmlca y petroqulmlca, la destilación es por mucho el método más usado 

para separar mezclas y en muchas plantas las columnas de destiladón consumen un gran 
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porcentaje de energla. En las plantas con columnas de destilación convencionales, la mayor parte 

de energfa es requerida para el funcionamiento del rehervldor y el 95°/., de ésta se pierde en el 

medio de enfriamiento del condensador. Durante décadas los ingenieros han tratado de reducir el 

consumo de energla requerido por una columna de destilación, ya que desde los anos cincuentas 

se sabe que la energla teórica requerk1a para estos sistemas es un pequeno porcentaje del 

consumo actual. 

La posibilidad de ahorro de energla sin modificar la estructura de un proceso es mfnlma, 

modiflcar las condlck>nes de operación puede provocar una disminución máxima de un 10% en el 

oonsumo de energla; aproximadamente el mismo porcentaje resurtarla de Implementar un sistema 

de control adecuado y en muchos casos estas medidas ya han sido tomadas. Sólamente mediante 

modificacJones del proceso, como la recuperación del calor extrafdo al destilado en el 

condensador, se Sogra una alta recuperación de la energla requerida. Esto puede realizarse de dos 

maneras distintas: 

1.- Con columna acopladaa, donde el calor disponible en el domo de una columna se 

utiliza como medk> de calentamiento en otra columna. La energfa total de entrada al proceso es 

Inversamente proporcional al número de columnas acopladas; por ejemplo, acoplando dos 

oolumnas en serle se puede ahorrar hasta un 50% del consumo de energla. En sistemas de 

separación a temperaturas altas, el calor del destilado puede ser utilizado en la producción de 

vapor. Este sistema presenta la desventaja de que al estar acopladas las columnas, si alguna tiene 

qua parar, todas lo tienen que hacer, además de que existen ciertas restricciones de temperatura 

en algunas corrientes, que por sus propiedades podrfan pollmerlzarse o descomponerse a 

temperaturas mayores, o cristalizarse a temperaturas menores. 

2.· Con bombas de calor. Mediante circuitos auxiliares, recompreslón del vapor del domo 

o del producto del fondo previamente expandido, se transfiere el calor extrafdo en el domo al fondo 

de fa ooJumna. Con este sistema la energfa ahorrada es muy grande ya que además de reutlllzarta 
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en la misma torre, el sistema de refrigeración permite operar la torre a un presión menor, lo cual 

favorece la separación disminuyendo Indirectamente la energfa requerida en el rehervldor. 

Para la propuesta de mejoramiento del proceso presentada en este trabajo se ellgló la 

segunda opción aplicada a la última columna, ya que las torres se encuentran actualmente 

acopladas con otras torres de la refinarla y no se pretende modificar la estructura global del 

proceso. Además, la torre separadora de propano y proplleno es un sistema apto para la aplicación 

de bombas de calor ya que cualquiera de estos productos puede ser utilizado como refrigerante y 

Ja diferencia entre los puntos de ebullición de ambos es muy poca, lo cual garantiza que el ciclo de 

refrigeración trabaja en un rango pequeno de temperaturas, haciendo energéticamente viable esta 

opción. 

B.· COLUMNAS DE DESTILACION CON BOMBAS DE CALOR 

La teorla sobre bombas de calor se conoce desde hace mucho tiempo: incluso en los 

anos treintas, durante la depresión en Estados Unidos se Instalaron columnas de destilación con 

este sistema; pero hasta hace pocos anos, debido a los Incrementos sustanciales en los costos de 

los energéticos y a la evolución en el diseno de compresores (componente clave en las bombas de 

calor), se justifica el Implemento de bombas de calor para un uso eficiente de energfa . 

Una bomba de calor es por definición un dispositivo termodlnémlco utilizado para mover 

calor de una reglón de baja temperatura a una reglón de mayor temperatura; la dirección del flujo 

de calor es opuesta a la dirección establecida por la segunda ley de la tennodlnémlca, por lo tanto 

se debe suministrar energfa externa. Sin embargo, el calor neto de sallda de la bomba de calor es 

igual a la suma de la energía de entrada más la energla transportada, siendo en muchos casos 

desde una hasta tres veces mayor que la que se suministra. 
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En términos generales se puede decir que para que una bomba de calor sea justlflcable 

en una columna de destilación, se requiere cumplir con los siguientes puntos: 

-Las temperaturas de ebullición del producto del fondo y del destilado deben ser cercanas. 

-La carga del rehervk:X:>r, en operadón convenck>nal, debe ser mayor que 7 MMBTU/h. 

-El Incremento de temperatura al comprimir el vapor debe ser menor que 108 ºF (60 ºC). 

-No debe de existir una fuente de cak>r que se pueda utilizar gratuitamente en el rehervldor, 

por ejemplo un calor desperdiciado. 

Obteniendo como beneficio de su aplicación: 

-Una notable disminución en los gastos de operación. 

-Requerimientos bajos o nulos de agua de enfriamiento y/o vapor. 

·Torres con menor número de etapas de equlllbrio, o disminución de reflujo y/o obtención de 

mayor pureza en el destilado para torres ya existentes. 

-Disminución en la emisión de partículas contaminantes normalmente asociadas al rehervidor. 

Existen muchos tipos de bombas de calor para diversas aplicaciones: en el caso de 

columnas de destilación sólo algunos tipos son aplicables y éstos se resumen a grandes rasgos a 

continuación. A partir de ahora se usará el término de bomba de calor para referimos al conjunto 

del dispositivo termodinámico y la columna de destilación, ya que es asf como se le llama 

oomunmente. 

1) Bomba <M Clllol" con clrcutto awúl/ar 

Las bombas de calor con circuito auxiliar son usadas cuando los productos de fondo y 

destilado no son adecuados para compresión, por lo que es necesario utilizar un refrigerante como 

medk> de transferencia de calor. Desafortunadamente los refrigerantes pueden ser utilizados solo 

hasta una temperatura de alrededor de 266 ºF ( 130 ºC) y en los últimos anos se ha prohibido cada 

vez més el uso de muchos de elfos ya que son productos altamente contaminantes. 
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La bomba de calor con circuito externo opera con un ciclo termodinámico (mostrado en la 

figura 6.1) Idéntico a un delo de refrigeración convencional, sólamente difiere en que el propósito 

principal de este es transferir calor dentro de un sistema delimitado, en lugar de extraerlo del 

mismo. 

Este clck> consiste en cuatro operaciones básicas: evaporación, compresión, 

condensación y expansión. El compresor toma el refrigerante en forma de vapor sobrecalentado a 

baja presión y temperatura (paso 1) y k> comprime a una temperatura y presión mayores (paso 2). 

El gas con estas oondlciones pasa por el condensador, donde cede el calor a la reglón de atta 

temperatura•, cambiando de vapor a liquido a ana presión. El refrigerante sale del condensador 

como liquido subenfriado (paso 3) para pasar a través de un dispositivo expansor donde pierde 

presión y temperatura, de forma que el refrigerante puede entrar al evaporador donde toma calor 

de la reglón de baja temperatura, evaporandose totalmente para Iniciar de nuevo el ciclo. 

Una vez expuesto el ciclo termodinámico que realiza la bomba de calor, es sencillo 

entender cómo funciona ésta en una columna de destilación. El condensador del ciclo de 

refrigeración equivale al evaporador o rehervldor de la torre, donde el sistema de atta temperatura 

sería el producto del fondo, el cual se evapora con el calor liberado por la condensación del 

refrigerante. El evaporador del ciclo de refrigeración equivale entonces al condensador de la torre, 

siendo el producto del domo el sistema de baja temperatura, el cual se condensa totalmente con el 

calor que cede para que el refrigerante se evapore. El compresor y el dispositivo expansor (en este 

caso una válvula) cumplen la misma función, quedando la torre como se muestra en la figura 6.2. 

1La reglón de alta temperatura se refiere al sistema global (torre de destilación), no 

slgnffica que se transfiere calor de una zona de menor temperatura a otra de mayor, Jo que violarla 

la segunda ley de la termodinámica. La reglón de alta temperatura, en una columna de destilación, 

es el fondo de la torre, mientras que la de baja es el domo. 
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Flgu111 6.1: Ciclo termodlnémlco da rafrlga111clón 

Figura 6.2: Bomba da calor con circuito auxiliar 

H 

Cuando el producto del domo de la torre se puede comprtmlr, es factible utilizarlo como el 

medk> de transferencia de calor, lo cual representa muchas ventajas, ya que siempre se dispone 

ele refrigerante dentro del sistema y la función del rehervldor y el condensador se hace en un solo 
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equipo. Es por estas razones principalmente que este sistema es mucho más adecuado que el de 

circuito auxiliar, pero desafortunadamente muchos de k>s productos que son factibles de 

compresión tienen limitaciones prácticas, tales como polimerización, descomposición o corrosión. 

En la bomba de calor con recompresión de vapores, se rompe el clcJo termodinámico de 

refrigeración y se Incluye a la columna en el sistema, ya que ésta proporciona directamente el 

refrigerante en forma de vapor y recibe la parte correspondiente el reflujo en forma de llquldo. Las 

operaciones béslcas de compresión, condensación y expansión se conservan y Ja operación de 

evaporación la pasa a cubrir la torre, generando el vapor en forma continua (figura 6.3). 

Qh 
Th 

Condensador 

Expansor 

p 

f }t 
H 

Figura 6.3 

El producto del domo entra al compresor en forma de vapor a baja presión y temperatura 

(paso 1) en donde aumentan estas dos propiedades (paso2). El vapor a alta presión y temperatura 

pasa por el condensador en el que cede el celar al sistema de alta temperatura (fondo de la torre), 

cambiando de vapor a llquldo de alta presión. El refrigerante sale del condensador como llquldo 

subenfrlado (paso 3) para entrar al dispositivo expansor de donde sale a la presión y temperatura 
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adecuada para entrar a la torre como reflujo después de pasar por un divisor de corrientes donde 

se obtiene la parte correspondiente al destilado. 

En este esquema, al ser el refñgerante el producto del domo, el condensador hace a la 

vez las funciones de reheNldor y condensador de Ja torre, el compresor y la válvula expensaras 

funcionan de la misma manera que en el clclo de refñgeración externo, quedando el sistema romo 

se muestra en la figura 6.4. 

Figura 6.4: Bomba de calor con recompreslón de vepores 

3) Bomba de calor con _,,.1cin ds llqUido 

Cuando el producto del fondo es mlls factible de compresión que el producto del domo (o 

es el único factible), es posible utilizarlo como el medio da transferencia de calor, lo cual 

representa las mismas ventajas que se mencionaron para el caso de recompreslón de vapores 

(disposición de refrlgeranle y rehervldor-condensador) quedando un sistema mucho más ventajoso 

que el de cfrcutto auxiliar, pero de Jguel forma que en la recompreslón de vapores muchos de los 

productos factibles de compresión tienen llmilaclones prácticas (polimerización, descomposición, 

corrosión, etc.). 
) 
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En la bomba de calor con expansión de Uquldo, se rompe el ciclo termodinámico de 

refrigeración y se Incluye a la columna en el sistema, en este caso la columna proporciona el 

producto del fondo para ser usado como el refrigerante en forma de líquido y lo recibe en forma de 

vapor. Las operackmes básicas de compresión evaporación y expansión se conservan, y la 

columna toma el Jugar de la etapa de condensación del refrigerante, generando el Uquldo en forma 

continua (figura 6.5). 

Expansor 

Evaporador 

QL 
'11. 

p 

Q ··•·· .... ·. < 
H 

Figura 6.5 

En este sistema se comienza con el líquido proveniente de Jos fondos (paso 3) que entra 

al dispositivo expansor de donde sale a la presión y temperatura adecuadas para entrar al 

evaporador (paso 4) donde toma calor de la reglón de baja temperatura (producto del domo) 

evaporándose totalmente. El refrigerante (producto del fondo) entra el compresor en forma de 

vapor a baja presión y temperatura (paso 1) donde se comprime a Ja presión y temperatura 

adecuadas para alimentarla al fondo de la columna. 
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En este esquema, al ser el refrigerante el producto del fondo, el evaporador hace a la 

vez las funckmes de rehervldor y condensador de la torre, el compresor y la válvula expensaras 

funcionen de la misma manera que en el ciclo de refrigeración, quedando el sistema como se 

muestra en la figura 6.6. 

Figura 6.6: Bomba de calor con expansión del producto del fondo 

C.- CONSIDERACIONES GENERALES DE LA SIMULACION 

Como se mencionó al Inicio de este capitulo, la propuesta de mejoramiento del tren de 

recuperación de vapores de la planta catallllca de Tula está enfocada a la adaptación de una 

bomba de calor a la columna ya existente para la separación de propano y proplleno. Es posible 

comprtmlr las corrientes utilizadas sin que exista el peligro de descomposición de alguno de sus 

componentes, lo que pennfte plantear cualquiera de los dos sistemas de bombas de calor 

presentados al final de la sección anterior. 

Las propuestas parten de la base de mantener la columna existente en la planta 

catalftlca, lo que provoca cambios en las condiciones de operación para alcanzar la pureza 

deseada en el destilado. Al utilizar las corrientes de proceso como medios de transferencia de 

calor, es posible operar la columna a una presión mucho menor que si se utlllza agua de 
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enfriamiento. Al manejar presiones más bajas, se favorece la separación de los componentes y 

por k> tanto se puede utilizar menor reflujo de destilado. Es conveniente mencionar que si se 

mantiene el reflujo con que opera actualmente la torre (UD=10.8) bajo el esquema de bomba de 

calor, se puede obtener proplleno con 99% de pureza en mol, grado que se reciulere para su 

pollmerizacJón. Para lograr la pureza reportada en el proceso real, el reflujo puede ser 

disminuido a UD=10.2. 

En la blbliograffa no existe ninguna metodologla para fijar las presiones de las bombas 

de calor, por lo que se tuvieron que realizar varias corridas en el simulador. De manera general, 

la presión en una bomba de calor la determina la carga del intercamblador de calor, en este caso 

el oondensador-rehervldor. Para el caso de la bomba de calor con expansión del líquido del 

fondo, la corriente del domo debe ser condensada totalmente cediendo el calor a la corriente 

expandida del fondo; por lo anterior, la presión debe ser tal que la corriente del fondo pueda 

aceptar todo este calor sin que se crucen las temperaturas en el intercamblador de calor; esto 

quiere decir que la corrtente del fondo debe tener la posibilidad de expandirse lo suficiente como 

para ser un buen fluido refrigerante. 

En el caso de la bomba de calor con recompreslón de vapores, la presión esté 

determinada por el grado de compresión necesario para que la corriente del fondo pueda ser 

evaporada con la corrtente del domo, de manera que ésta se acerque lo más posible a su punto 

de saturacJón para pasar pcr la válvula, después de la cual debe quedar con las condiciones 

necesarias para volverse a alimentar a la torre. 

Las condiciones generales que se utilizaron para la simulación de las bombas de calor 

son las que se conocen como convencionales: por ejemplo, se tomó un acercamiento máximo de 

1 OOF en los lntercambladores de calor y una calda de presión en los mismos de 5 psi a para Jos 

dos flufdos. Es Importante mencionar que con el uso de tecnologfa moderna se puede alcanzar 

un mayor aprovechamiento de la energfa: un ejemplo de ello lo constituye el posible uso de 
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lntercambladores de caklr con superficie porosa en el condensador-rehervidor, lo que permite 

(UOP, 1991) tener acercamientos de hasta 2<>F. En el presente trabajo, sin embargo, se evalúan 

los diferentes sistemas con fas equipos tradicionales. 

Las propuestas ruaron simuladas con ASPEN·PLUS siguiendo todos los criterios de 

simulación establecidos en el capftuk> 5, los resultadas obtenidos se presentan en las tablas del 

final de este capitulo. A continuación se explican los dos sistemas elegidos de bombas de calor. 

D.· RESULTADOS DE LA SIMULACION. 

Bomba da calor con reoompraalón da vaporas: 

El esquema utilizado es básicamente el mismo que se expone en la sección anterior. 

Para llevar este esquema a la práctica rue necesario agregar dos cambiadores de calor que 

garantizan la adecuada operación del proceso, quedando el sistema de la siguiente manera 

(figura 6.7). 

Le corriente de alimentación (proveniente del domo de la depropanlzadora) se expande 

sin pasar por la bomba utilizada en la estructura originar y entra a la torre en el mismo plato de 

alimentación. La corriente del domo pasa a través de un cambiador de calor en el que se 

sobrecallenta SºF lo que asegura la entrada de puro vapor al compresor, que representa la 

siguiente etapa. Una vez comprimida la corriente. se enfrfa en un cambiador de calor hasta el 

punto de saturacJón, con el fin de reducir el área del condensador.rehervldor, equipo en el que 

cede calor latente para evaporar la corriente del fondo da la torre. El mismo fluido es el 

encargado de sobrecalentar a la corriente recién salida del domo (misma corriente), para pasar 

por la vélvula expansora de donde sale a las condiciones adecuadas para alimentarse como 

reflujo una parte a la torre y obtener el resto como producto destilado. 

81 



Bomba da calor oon expansión del producto del fondo: 

La estructura propuesta se presenta en la figura 6.8. La corrfenle de alfmentacrón tiene 

dfferentes propiedades que en el caso anterior ya que las condiciones de temperatura y presión se 

mocUfJcaron con el fin de obtener la composlc~n deseada en el destilado bajo este nuevo 

esquema. Las caracterlstfcas de Jas corrientes se pueden apreciar en las tablas 6.3 y 6.4. 

A continuación se describe la ruta que sigue la corriente del fondo de la fracclonadora: 

saJe del úttlmo plato de la torre y se expande antes de pasar al lntercamblador de calor 

(condensador-rehervk:Sor) en el que recibe el calor que le cede Ja corriente del domo de la 

fracdonadora. La oorrfente sale de este equipo como vapor sobrecalentado para ser al/mentada al 

compresor (siguiente etapa). donde alcanza Ja pres'6n suficiente, para que después de enfriarse 

hasta su temperatura de saturación en otro lntercamblador de calor, regrese a la torre con las 

oondlclones adecuadas. Por su parte, la corriente del domo de la torre fluye a través del 

conctensador·rehervldor, pasando posteriormente a un tanque desde donde se bombean las partes 

correspondientes al producto deslflado y reflujo. 
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BOM. ,A DE CALOR CON 
RECOMPRESION DE VAPORES 

FIGURA 6.7 



Corriente nilero: 47 47lC 798 79C 1'lll 7'IE T'IF 
De: LB VALV9 S!'PP S08REC COIPI °""' ctll'.RER . ' VALV9 SEPP S081ECAL -· """' ctll'.REI S08REC 

~ 

5832.74 5936.71 
138.76 141.23 

·6.19e6 3.76e7 3.83e7 4.42e7 4.3De7 

·54.95 ·40.04 ·39.n -39.29 -39.56 ·50.68 
·1.29 -0.95 ·0.95 ·0.93 ·0.94 ·1.21 

•lb'iw:ll/ft o.n 0.17 0.028 0.027 0.05 0.05 0.75 
·Lb/f 30.64 7.32 1.20 1.13 2.14 2.15 31.41 

PM oromedio: 42.51 42.52 42.04 42.04 42.04 42.04 42.04 

TABLA 6.l: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION 



Corriente -núnero: 7'IJ BOA 908 
De: DREF3 SEPP CCllRER . ' LB LB SEPP 

tes Lb/hr: 

~ 

242.60 ~ 242.60 242.60 242.60 -s1m.oo -s1m:oa 
s.n s.n 5.n 5.n -1157.43 -1157.43 

1.43e6 1.56e6 1.56e6 1.3"'6 ·6.52e6 -3.29t3 

·50.77 -50.87 -50.77 -50.77 ·81.57 ·81.57 ·69.92 
·BTU/l~R -1.21 ·1.21 ·1.21 -1.21 ·1.82 -1.82 -1.56 

Densidad: 
·Lbnol fi- 0,18 0.75 0.178 D.178 0.70 0.70 0.033 
·Lb/ft 7.49 31.73 7.49 7.49 31.42 31.42 t.45 

PM promedio: 42.04 42.04 42.04 42.04 44.73 44.73 44.73 

TABLA 6.2, VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION 
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BOMBA DE CALOR CON EXPANSION DEL PRODUCTO DEL FONDO 

FIGURA 6.8 



corriente nünerO: -" 47K 798 79C 19E 19f ,.. 
De: lB VALV9 SEPP COfllRER BREF3 DREF3 VALV10 . : VALV9 SEPP CONRER BREF3 DREF3 VALV10 SEPP 

fase: LJQ "" VAP LJQ LJQ LJQ LJQ 

e tes Lb/hr: 
-Etano 163.DO 163.00 1843.07 1~3.07 1Blo3.D7 1679.96 1679.96 
•Prrmano 6208.DO 6208.00 2691.49 2691.49 2691.49 2453.29 2453.29 
-Prooileno 22974.00 22974.DD 255140.00 255140.DO 255140.00 232560.00 232560.00 
-Butano 333.11 333.11 0.00 0.00 O.DO O.DO 0.00 

Flujo total: 
·Ltmol/hr 697.88 697.88 6185.49 6185.49 6185.t.9 5638.07 5638.07 
-lb/hr 29678.DO 29678.00 259680.00 259680.00 259680.00 236700.00 236700.00 

"' .... ·ft"/hr 1003.30 1880.31 136050.00 8161.87 8133.57 7413.75 7152.87 
TemD. "f 113.50 100.93 92.94 90.2' 91.52 91.53 91.12 
Presión osla 265.60 223.00 208.30 123.30 283.30 283.30 208.30 
Frece. VAlllnr 0.00 0.068 1.00 0.00 O.DO O.DO O.DO 
fracc. lfwido 1.00 0.932 O.DO 1.00 1.00 1.00 1.00 
Entalpfa: 

·BTU/lbnol -8558.65 -8558.65 7345.03 tt.71.23 1496.54 1496.54 1496.54 
-BTU/lb -201.25 -201.25 174.96 35.04 35.65 35.64 35.6t. 
-BJU/ht -5.97e6 ·5.97e6 4.54e7 9.1e6 9.26e6 8.44e6 8.44e6 

!_11tr0tifa: 
-BTU/lbnol·R -54.49 -54.47 -39.75 -50.38 -50.37 -50.37 -50.34 
-BTU/lb-R -1.28 -1.28 -0.9S -1.20 -1.20 -1.20 -1.20 

Densidad: 
·Lblnol/ft"" D.69 0.37 0.045 0.76 0.76 0.76 0.76 
·Lb/ft" 29.58 15.78 1.91 31.81 31.92 31.92 31.74 

PM pranedio: •2.52 42.52 4!,98 41.98 41.98 41.98 41.98 

TABLA 6.3: VALORES DE LAS CORRIENTES RErORTADOS POR LA SIMULACION 



191 ..,. .... 908 90C -... -- ... 
DREF3 SEPP SEPP DESOB VALEXP COllRER -· LB LB VALEXP SEPP CONREll: -· º'"" 

LIO LJQ LJQ VAP "" VAP VAP 

.... .... 
263160.00 

g: 

-44666.00 -50364.00 -44608.00 
-1126.12 -998.71 -1126.12 -997.43 ·936.91 
·3.16e8 ·3.62e8 ·3.16e8 -2.B2e8 -2.64e8 

·79.54 ·69.73 ·78.63 -66.7! ·65.45 
-1.20T -u8T -1.78 -1.56 -1.76 -1.49 ·1.46 

0.76 0.65 0.65 o.os 0.26 o.ooa D.036 
31.93 28.93 ZB.94 2.24 1.15 D.36 1.63 
41.98 44.72 44.n 44.n 44.7Z 44.72 44.72 

TABLA 6.4: VALORES DE LAS CORRIEITTES REPORTADOS POR LA SIMULACION 



CAPITULO 7 

ANALISIS DE LA PROPUESTA 



A.- TRABAJO PERDIDO Y ANALISIS TERMODINAMICO. 

De manera esquemática, un proceso es un sistema como el representado en la figura 

7.1, en donde se senalan las entradas y satidas de materia y los intercambios de energta en 

forma de trabajo (W) y calor (Q) a través de sus fronteras. Para que el proceso se lleve a cabo, 

se requiere una cierta cantidad de energla. Sin embargo, en lodos los casos el intercambio de 

energfa a través de las fronteras del sistema es mayor que el mtnimo necesario. El excedente 

de energfa se puede manifestar de muchas maneras y se conoce como "trabajo perdido". 

Enlrada 
SISTEMA 

Salida 

To Tsis 

Figura 7.1 

El análisis termodinámico de un proceso tiene como fin el determinar la cantidad de 

trabajo perdido para poder asl comparar dos o més procesos equivalentes y seleccionar el que 

oontenga un uso de energfa más eficiente. Para un proceso especifico, se hace el análisis 

termodinámico y se estudian las posibllidades (mediante modificaciones en su estructura o 

condiciones de operación) de disminuir la cantidad de energfa en exceso Intercambiada con los 

alrededores del sistema. Por esto, es común anallzar los procesos qufmlcos por partes: se 

establecen les cantidades de trabajo perdido en cada operación unitaria o sección del proceso 

en donde haya un Intercambio Importante de energla. 

Una vez identificados los puntos del proceso en donde existen cantidades 

considerables de trabajo perdido, se proponen cambios locales o a todo el proceso en conjunto. 
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Les posibilidades de modificar un proceso son muy amplias, y no son proporcionadas por la 

termodinámica; se requieren muchos otros conocimientos para optimizar adecuadamente un 

proceso. 

Como se vló en el capitulo anterior, las modificaciones propuestas en este trabajo son 

para la columna fracclonadora de propano y propileno. Para ver si éstas tienen ventajas sobre 

el sistema convencional desde el punto de vista termodinámico, en las siguientes secciones se 

determina la cantidad de trabajo perdido que existe en los tres sistemas (la torre actual y las 

dos bombas de calor). 

B.- FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS. 

El propósito de esta sección es el de dar a conocer las principales relaciones que se 

utilizan en un anállsls termodinámico de un proceso a régimen permanente; por ello, no se 

deducen las fónnulas presentadas y sólo se mencionan los fundamentos básicos sobre los que 

se sustentan (una revisión fonnal del desarrollo de las ecuaciones se puede encontrar en De 

Nevers y Seader, 1984). 

El balance de energfa para un proceso a régimen pennanente se puede expresar de 

la siguiente manera: 

w + a = I:hs ms - I:he me 

en donde sólo se consideran las dos principales manifestaciones de energía en un proceso 

qulmlco: trabajo (W) y calor (O). Sin embargo, el calor no es una forma de energla comparable 

con el trabajo mecénloo ya que la transformación del primero en el segundo no se puede llevar 

a cabo por completo a menos de que el proceso sea reversible. Una manera adecuada de 

transformar el calor en trabajo es medlanle la eficiencia de Camol (EC): 
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EC = (1 - TofText) 

Oe esta manera, un trabajo mecánico equivalente (W6) para todo el sistema, al que 

oontlibuyen el trabajo mecánico y el calor, se puede expresar como: 

We=W+Q(EC) 

Además se puede demostrar (De Nevers, 1984), mediante la conjunción de la primera 

y segunda leyes de la termodinámica, que el trabajo mlnlroo equivalente (Wemln) o trabajo 

reversible de un proceso, está regido por la siguiente ecuación: 

Wemln = I:(hs -ToS5)ms - I:(he -ToSe) me 

El trabajo mlnlmo equivalente es la cantidad mfnlma de energía que el proceso 

requiere o, en el caso contrario, la máxima cantidad disponible que un proceso puede 

proporcionar. El término h·TOS se conoce corno la función de disponibilidad, formulada por 

Keenan en 1941, que se deriva directamente de la segunda ley de la termodinámica. 

Como se mencionó en la sección anterior, todos los procesos Intercambian con los 

alrededores más energía que la expresada por Wemin; este exceso de energía es el trabajo 

perdido Wp. La expresión matemática que define al trabajo perdido (proveniente también de la 

segunda ley de la termodinémlca) está en función del cambio de entropla del sistema (<1S): 

Wp =Toas 

donde: 

AS= I:Ss ms - I:Se me - Q I Text 

que representa la lrreverslbllkfad del proceso (para un proceso reversible el cambio de entropfa 

es cero). El grado de reverslbllkfad de un proceso depende de muchos factores y coroo se 
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puede ver, la manera de minimizar el trabajo perdido es mediante la eliminación o disminución 

de las principales causas de las Irreversibilidades. Para esto, es necesario hacer un análisis 

exhaustivo del proceso y proponer algunos cambios que estarán limitados por las condiciones 

del sistema. 

El trabajo equivalente (We) está compuesto entonces por los dos términos descritos 

anteriormente: el trabajo reversible o trabajo mínimo equivalente <Wem/n) y el trabajo perdido 

(Wp) de manera que se puede establecer la siguiente Igualdad: 

We = Wemln + Wp 

Con las relacklnes anteriores es posible calcular el trabajo perdido si se conocen las 

propiedades de las corrientes de un proceso. Ahora bien, el nivel del análisis termodinámico es 

muy variable ya que depende del tamano del sistema elegido: se puede hacer el análisis 

alrededor de todo el proceso o en cada uno de los equipos que lo conforman. 

C.- METODOLOGIA UTILIZADA. 

Para reallzar un buen análisis termodinámico es necesario seguir una metodologfa 

establecida; ésto con el fin de ser congruentes en Jos diferentes sistemas que se analicen. En 

el presente trabajo se sigue una recomendación general (Bazúa, 1990) para la determinación 

del trabajo perdido asociado a la fracclonadora de propano y proplleno bajo los tres esquemas 

presentados; la recomendación Incluye los siguientes puntos: 

e) Establecer las condiciones de operación del proceso que se desea estudiar. 

b) Efectuar las mediciones de temperatura. presión, flujo y composición. 

e) OMdlr el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las 

corrfentes de entrada y salida Involucradas. 
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d) Efectuar los balances de energía en cada sección para lo que es necesario calcular 

AHt (cambio total de entalpla): 

t.Ht = l:h5 m5 - l:he me 

e) Calcular el cambio de entropía entre las corrientes de salida y de entrada (.6.St): 

t.St = l:Ss ms - l:Se me 

f} Determinar el trabajo mlnimo equivalente en cada sección del proceso: 

Wemln = t.Ht - Tot.St 

g) Calcular la generación de entropía en cada sección y el trabajo perdido: 

AS= t.St- Q/Text 

Wp=Tot.S 

Definir las fronteras de los distintos sistemas es de gran Importancia en esta tarea ya 

que de ello depende la cantk1ad de trabajo perdido asociado a cada parte del proceso; además 

una buena definición puede facilitar los cálculos o permitir el análisis de un proceso cuando no 

cxmocemos los datos de los equipos. En el presente trabajo se definieron los distintos sistemas 

sin Involucrar las corrientes de caklr o trabajo Intercambiadas, esto quiere decir que la obtención 

del valor del trabajo perdido se hizo a partir de las corrfentes de proceso únicamente. Por 

ejemplo, para un lntercamblador de calor en el que una de las corrientes no pertenece al 

proceso, el sistema queda definido excluyendo a dicha corriente como se muestra en la figura 

7.2. 
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Flgur11 7.2: Sl1tem11 que aolo considera corrientes de proceso 

Una de las mayores ventajas que se obtiene de aplicar esta metodología es el hecho 

de que se puede analizar -e Incluso optimizar- un proceso a partir de los datos generados en 

los balances de materia y energía. 

D.· RESULTADOS, 

Los resuHados que se presentan a continuación fueron obtenidos siguiendo la 

metodología descrtta en la seccJón anterior. Por el hecho de haber utilizado un simulador de 

procesos las propiedades de las corrientes no fueron medidas directamente, como se Indica en 

el Inciso (b) de dicha melodologla. El análisis y la Importancia de los resultados serán lralados 

en et capítulo siguiente, en donde además se obtienen las principales conclusiones del 

presente trabajo. 
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TORRE ACTUAL 
LOS DATOS DE LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LA TABLA S.6 

EOUIPO CORRIENTES ""' "" \lemln "' WP 

ENTRADA SALIDA BTU/lbmol STU/lbmolR 8TU/lbmolA BTU/lbmolA 8TU/lbmolR 

8ALIM 47 47J 2.81E+04 2.19E+D1 1.63E+04 2,19E+01 1.18E+04 

VALV9 47J 47tC ·5.65E+OO 6.35E+O:Q ·3.42E+03 6.35E+OO 3.41E+03 

SEPP 7'9G 908 47K 798 80A 90A 1.49E•03 2.78E+03 ·1,49E+06 2.78E+03 1.49E+06 

CSEPP 798 79C ·4.06E+07 ·7.10E+04 ·2.44E+06 1.17E+03 6.26E+05 

BAEF3 79C 19E 2,88E+05 1.09E+02 2.29E+05 1.09E+02 5,86E+04 

VALV10 19f 79G ·1.69E•03 3.16E+02 ·1.72E+OS 3.16E+02 1.70E+OS 

"5EPP 90A '" 4.04E+07 6.78f+04 4,0JE+06 1.84E+04 9,86E+06 

WP • 1.22E+07 

BOMBA DE CALOR CON RECOHPRESION DE VAPORES 
LOS DATOS D!!: LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LAS TABLAS 6.1 'i 6.2 

EQUIPO COIUUENTES AHt "" lo'emfn "' WP 

ENTRADA SALIDA STU/lbmol 8TU/lbmolR STU/lb!iolR BTU/lbmolA BTU/lbmoLA 

VALV9 47 "' O,OOE•OO 8,17E+01 ·4.JBE+04 8,17E+01 4.JBE+04 

SEPP 47k 79G 908 BOA 798 90A ·4.06E•02 4,J4E+OJ ·2.33E+06 4.J4E+03 2.JJE+06 

SOIAEC 798 79F 79C 79H 7,4SE·09 4.97E+02 •2,67E+OS 4,97E+02 2.67E+05 

CCJfl!PAE 79C 790 5.89E+06 3.11E+03 4.22E+06 l.11E+03 1.67E+06 

DES08 190 '" ·1.15E+D6 ·1.7JE+03 ·2,2JE+05 3,20E•02 1.72E+05 

CONREA 79E 90A 79f 908 •4,14E+03 2,42E+03 ·1.31E+06 2.42E+03 1.3DE+06 

VALEXP 79H 791 1.93E+OD 6.08E+OZ ·3,27E+05 6.0BE+OZ 3.27E+OS 

WP • 6.11E+06 

BOMBA DE CALOR CON EXPANSION DEL PRODUCTO DEL FONDO 
LOS DATOS DE LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LAS TABLAS 6. 3 'i 6. 4 

EQUIPO CORRIENTES ""' "" lo'emln "' WP 

ENTRADA SALIDA BTU/lbmol BTU/lbmolA SlU/lbmolA BTU/lbmolA BTU/lbmolA 

VALV9 47 47lC ·3,91E•OO 1,91E•01 ·1.03E+04 1,91E+01 1.03E+04 

SEPP 79G 908 471C 798 8DA 90A 7.07E•05 4,04E•03 ·1.46E•06 4,04E+03 2,17E+06 

COllREA 798 90C 79C 90E 4.47E+03 1.03E+04 ·S,54E+06 1.03E+04 S.55E+06 
8AEF3 79C "' t.57E+OS 6.49E+01 1.22E•OS 6,49E+01 3.49E•04 

VAlV10 "' "' •1,86E•01 1,87E+02 ·1,01E•05 1.87E+OZ 1.01E•05 
DESOB '°' 909 •1,75E•07 ·Z.70E+04 •2,95E+06 4039.205 Z.17E+06 

VALEXP 90A 90C 2.5ZE•01 4,49E+OJ ·2.41E+06 4.49E+03 Z.41E+06 
CCllPAE 90E "' 1,71E+07 8.40E+03 1.Z6E+07 8,40E+03 4.51E+06 

WP • t.70E+07 
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E.• ASPECTOS ECONOMICOS. 

En esta sección se hace un pequeño análisis comparativo entre el sistema 

convencional y las bombas de calor propuestas desde un punto de visla económico. El análisis 

contempla únicamente los costos de operación desde el punto de vista de los servicios 

auxiliares requeridos en cada caso; los costos de Inversión y manlenlmlento de estas plantas 

•fán fuera del alcance de este proyecto ya que dependen de muchos factores que no se han 

consk1erado. De cuaJqu!er forma. los costos de operación son una parte muy Importante en la 

elección de una tecnoJogía ya que, como en este caso, generalmenle están asociados a 

factores energéticos Jo que JmplJca que un ahorro en el consumo de energía es un ahorro en el 

costo de operación de una planta. 

Los servicios auxiliares que se utilizan en los sistemas tratados por este trabajo son: 

agua de enfriamiento, vapor y electricidad. Las cantidades de los mismos, asl como las 

condiciones de operación de las diferentes columnas están expuestas en la tabla 7.4. En ella se 

pueden apreciar las principales diferencias que existen entre los sistemas de bombas de calor 

y el sistema convencional. 

En la tabla 7.5 se presenta un resumen de Jos servicios auxlllares; como se puede 

apreciar, la principal dlferencla enlre el sistema convencional y las bombas de calor es que el 

primero consume una enorme cantidad de vapor y relativamente poca energfa eléctrica, 

mJentras que las dos bombas de calor requieren de grandes cantkfades de electricidad y nada 

de vapor. Por esto, si se quiere hacer un anállsls económico, es preciso determinar los precios 

de Mica dos servicios. 

La tarHa eléctrica mexicana está detennlnada con exaclllud por la Comisión Federal 

de Electricidad para las dfferentes apllcaclones en cada zona del país, sin embargo, hablar del 

precio del vapor dentro de una refinarla es muy complicado ya que éste puede provenir de 

muchos lugares, Incluso puede ser desperdicio de olros procesos, en cúyo caso su costo se 
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:g 

Sl1tna con!Mdonll 
Bombl d9 Clb' con 

r.:omnrmmM•-

Q Co-..ior fBTU/h\' 40.575,000 40,784,500 

Q Rahervldor IBTU/hl 40,423,000 40,784.500 

Aaua lft'lhl" 26.021 740 

Vaoor llblhl'" 46.818 --
Electricidad fkWhl 765,426 14,322,060 

Pf9sión loslal 260 133 

Temp. domo (ºA 110 61 

Temp. londo CºFl 130 89 

Rolaclón da .. nulo flJDl 10.8 10.3 

Puma do proplleno (%) 88 95.8 

Racuo. d• oroollano 1%1 99.98 99.99 

· 8 condlnsacb y reharvidJr es el mismo aqulpO para la3 bombas da calor. 
•• El8!1Ja.daenfriamien1Dcmnbiada90at1s0F 
H• 8 vapot es de 150 psia, sabJrado 

Tlempodao¡>e<addn, 8,300hl ... 

lomblde~con -·-36,332,300 

36,332.300 

11.191 

--
41,948.195 

208 

93 

119 

10.3 

98.2 

98.28 

Tabla 7.4: Principales características do los sistemas estudiados 



verra muy reducido. En la tabla 7.6 se presenlan los costos de operaclón para los tres 

sistemas considerando el precio real de la eleclrlcldad en la zona de Tula '(140 S/KWh), el 

preck> del agua para la misma zona (2.54 $/ft3 ) y un escenario muy conservador para el precio 

del vapor (Pelers & Tlmmerhaus, 1991) que está por debajo de los 10 $/lb. SI consideramos un 

precio de vapor más elevado de 22 $/lb (Meill, 1990), el sistema convencional adquiere costos 

de operación mucho mayores, lo que apoya más la elección de una bomba de calor. 

Sist. convencional Recom . de va r Ex ansión del fondo 
26,021 740 11,191 
46818 

kWh 765.426 14,322.060 41,948,195 

Tabla7.5 

Slst. convencional Recomo. de vaoor Exnanslón del fondo 
Aaua !MM$/añol 549 16 236 
Varx>r IMM$/añol 3,730 o o 
Elec. fMMSlaño\ 107 2.005 5,873 
TOTAL tMM$/añol 4,386 2 021 6,109 

Tabla7.6 

Para generalizar los resuhados, en la figura 7.2 se presentan una gráfica que 

relaciona los precios del vapor y la electricidad dentro de sus rangos normales. La Unea 

resunante en la gráfica corresponde al equllibrlo entre los dos sistemas, esto quiere decir, que 

para cualquier punto sobre la Unea, los costos de operación del sistema convencional y de la 

bomba de calor en cuestión son los mismos. En las gráfica se muestra el precio de la 

electrlcklad en Tula, lo que determina automáticamente un punto a partir del cuál la bomba de 

calor es un sistema más económico desde el punto de vista de costos de operación. 
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Bomba de calor con recompresión de vapores 

Precio de vapor ($/lb) 
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Precio actual de la electricidad 

20 

15 Bomba de calor más barata 

10 

5 

100 150 200 250 300 

Precio de electricidad ($/kWh) 



CAPITULO 8 

CONCLUSIONES 



A.• SIMULACION DEL TREN DE RECUPERACION DE VAPORES 

Los primeros resuttados que se muestran en este trabajo son los correspondientes a 

las variables de proceso del tren de recuperación de vapores obtenidos en la slmulaclón de la 

planta con ASPEN·PLUS. De estos resultados (Tablas 5.1 a 5.6) se puede destacar que la 

simulación representa bastante bien al proceso real, teniendo variaciones aceplables. excepto 

en dos casos: 

•Los valores obtenidos para las gasolinas presenlan desviaciones considerables con 

respeclo al proceso real, esto se debe a que PEMEX no reporta la composición de dicha 

mezcla, por Jo que fue necesario definir una mezcla de trabajo que representara lo mejor 

posible a la gasolina real. Definir una mezcla de varios compuestos bajo estas condiciones es 

algo muy difícil de realizar; después de probar muchas mezclas con diferentes composiciones 

de hidrocarburos, se encontró una que representa bastanle bien al sistema, aunque con cierto 

rango de error, principalmente en el peso molecular. 

• Las composiciones da las corriente del domo y al fondo da Ja torra separadora de 

propa.no y propl/eno presentan una desviación fuerte con respeclo a tas que se reportan para el 

proceso existente, Se simuló la torre utlllzando parámetros de interacclóri especiales para 

propano y propileno, se hJcleron corridas simultáneas en el simulador de procesos CHEM·CAD, 

se probaron varias ecuackmes de estado y se definieron diversos juegos de variables. Para 

todos los casos se obtuvo que la pureza del propileno en el deslllado es de alrededor del 88% y 

no del 95% como reporta PEMEX, lo cual nos lleva a pensar que en el proceso real no se están 

obteniendo las especKlcaclones requeridas. 

Por tlltlmo vale la pena mencionar que ASPEN·PLUS demostró ser más rápido, 

preciso y versátil que los demás simuladores con que cuenla el departamento de Ingeniería de 
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la Facultad, presentando como única desventaja que en el equipo de computo utilizado (soporte 

f(sico) es muy lento al u1ilizar la Interfase gráfica con el usuario, por lo que se utillzó de manera 

directa (introduciendo los valores y esplciflcaciones en el lenguaje de programación del 

simulador), lo que provocó que el sistema fuera menos amigable. Consideramos que serla 

conveniente designar a este simulador el soporte Hsico adecuado para poder u1ilizarlo al 100% 

de su capacidad. Oe cualquier manera, el presente trabajo cumplió con uno de sus objetivos 

principales que es el de dar a conocer a la comunidad de la Facultad de Oufm\ca la herramienta 

recién adquirida y presentar los primeros resultados que con ella se obtienen. 

B.· ANALISIS DE LA PROPUESTA DE MEJORAMIENTO 

En las tab~s 6, 1 a 6.4 se presentan los resultados obtenidos en la simulación de los 

dos sistemas de bombas de calor propuestos. Lo primero que podemos destacar es el hecho 

de que utilizando la misma columna se alcanza, en los dos casos, purezas diferentes (ambas 

mayores de 95%, que es la especificada por PEMEX) utlllzando un reflujo de U0=10.2. El 

hecho de obtener diferentes composiciones manejando el msmo reflujo nos lleva a hablar de 

dos sistemas diferentes, ya que la mayor pureza obtenida con la bomba de calor con expansión 

del producto del fondo tiene un costo energético considerablemente mayor, lo cual no quiere 

decir que el sistema sea económica y/o termodinámicamente menos factible: si se quiere 

comparar los dos sistemas, es necesario que con ellos se obtengan las mismas 

especificaciones. 

Otro punto Importante que presentan las propuestas es que no requieren vapor. En 

ambos casos se requiere de agua de enfriamiento pero en cantidades menores a las del 

sistema convencional; esta es una ventaJa muy grande si consideramos que en Tula el agua 

dlsponible es poca y tiene que ser obtenida de mantos acuitaros a 9 km. de la refinarla. 
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En las tablas mostradas en el capitulo 7 se presenta un análisis termodinámico de los 

dos sistemas propuestos y el sistema aclual. En dicho análisis se puede apreciar que en la 

bomba de calor con recompreslón de vapores (en la que se obtienen las especificaciones de 

diseño) el trabajo perdido es la mrtad del que se tiene actualmente y que en la bomba de calor 

con expansión del producio del fondo es mayor (39%) debido a que se obtiene una pureza 

mucho más elevada. Al tener una menor cantidad de trabajo perdido se tiene un sistema con un 

uso más eficiente de energfa lo que nos lleva a un menor consumo de la misma. Además, en 

las bombas de calor los equipos que liberan trabajo o calor a los alrrededores son válvulas 

expansoras, lo cual podrfa permitir una mayor recuperación si se utiliza este trabajo mediante 

equipos expansores más adecuados .. 

SI bien las bombas de calor presenlan un ahorro evidente en cuanto al consumo de 

vapor y agua, es cierto que el consumo de energía eléctrica es considerablemente mayor, lo 

que puede ser una desventaja dependiendo de la dlsponibilldad relativa de cada servicio. Por 

otro lado, con el contfnuo desarrollo que han tenido los sistemas de cogeneraclón en las plantas 

Industriales, el problema planteado se puede reducir ya que se puede obtener la energfa 

eléctrica a menor costo, al mismo tiempo que se genera vapor para utilizarse en otras partes de 

la planta en donde es realmente necesario. 

Es importante comentar que gracias al anállsls termodinámico se pudieron detectar y 

corregir errores en la simulación. Esta es una razón más para utilizar dicha metodología en el 

análisis de un proceso. 

Desde el punto de vista del equipo requerido, los sistemas de bombas de calor 

presentan la ventaja de que se trabaja a menor presión que en un sistema convencional, lo que 

pennlte tener columnas más Ugeras y seguras: en caso de ser torres nuevas, ~stas son más 

económicas. La desventaja se presenta en el compresor, ya que es un equipo con un costo 

muy elevado. 
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C.- TRABAJOS FUTUROS. 

Durante la elaboración de esta tesis nos dimos cuenta de la posibilidad de desarrollar 

mucho más algunos de los temas presentados. Dichos temas pueden ser la malaria de otros 

trabajos y los resumimos a continuación: 

-Desarrollo de rutinas para evaluar el trabajo perdido de manera directa en el 

simulador. 

-Desarrollo de rutinas para obtener los valores óptimos de las variables de proceso 

mediante la minimización del trabajo perdido o la maximlzaclón de la eficiencia termodinámica. 

-Desarrollo de una metodologfa para determinar la presión óptima a la que se debe 

operar una bomba de calor, asr como la delermlnaclón del mejor esquema. 
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APENDICE 

ECUACIONES DE ESTADO 



ECUACIONES DE ESTADO 

Las expresiones matemáticas que relacionan la presión, el volumen y la temperatura 

(PVT) de un sistema se conocen oomo ecuaciones de estado. Una buena ecuación de estado es 

quizás el mejor método para manejar muchos datos de PVT, y lo que es más importante, es el 

medio más eficiente y versátil para conocer las funciones termodinámicas a partir de esta 

información. 

A pesar de que se han desarrollado muchas ecuaciones de estado, ninguna de ellas ha 

demostrado ser lo suficientemente poderosa coma para satisfacer todas las áreas de aplicación 

científica y de ingenlerfa. Las diferentes aplicaciones de las ecuaciones de estado dependen de 

las condiciones del sistema con el cual se piensa utilizar. Afortunadamente, se ha podido hacer 

generalizaciones en cuanto a los limites o rangos adecuados de utilización de las diferentes 

ecuaciones. Por ejemplo, es bien sabido que existen varias ecuaciones que predicen con 

bastante exactitud las propiedades de los hidrocarburos dentro de ciertos rangos de PVT. 

El presente trabajo utltiza una ecuación de estado en un sistema en donde se manejan 

hidrocarburos ligeros. Por esto se describirá brevemente la ecuación que se ellgló para calcular 

todas las propiedades termodinámicas del proceso. Pero antes de eso, se presenta el desarrollo 

que han tenldo las ecuaciones de estado antes de llegar a la escogida. 

Después de la apañctón de la ecuación de Van dar Waals en 1873, en la Que se hace 

una primera aproximación a la continuidad entre los estados liquido y gaseoso. han surgido 

Innumerables modificaciones e Intentos por mejorar los resultados que con ella se obtienen, ya 

que éstos no son adecuados en un gran número de situaciones. De especial Importancia resulta 

ser la modificación que presentan Redllch y Kwong (R·K) en 1949, ya que se cree que es la 

primera ecuación de estado que ha tenido éxito en aplicaciones Industriales (como ejemplo esté 

la correlación de Chao-Seader para equilibrio liquido-vapor). Sin embargo, la ecuación R·K fue la 



materia prima para otros Investigadores en su Intento por encontrar otra expresión que 

presentara mejores resuttados. 

Wilson fue el primer investigador en utilizar el factor acéntrlco (propuesto por Pitzer et 

al. en 1955) en su modificación a la ecuación R-K. En realidad, la ecuación de Wilson es la 

precursora de las modificaciones más exitosas: la ecuación de Soave y la ecuación de Peng y 

Robinson. Estas han demostrado soportar las duras y extensas pruebas hechas por las 

Instituciones académicas y la Industria, mientras que otras modificaciones no han tenido éxito en 

esas apllcaclones, o no han durado lo suficiente como para afrontarlas. 

Además de lo presentado anteriormente, han existido otras lineas de desarrollo de 

ecuaciones de estado para aplicación a procesos qulmlcos. Un buen ejemplo de esto es el 

surgimiento de la ecuación de Beattie-Brldgeman (con excelentes resultados para gases reates) 

seguida por la ecuación de Benedlct·WebtrRubln (aplicable a liquido y vapor). 

Como la ecuación elegida para hacer los cálculos de equllibrio en este trabajo fue la de 

Peng y Roblnson, se hablaré con más detalle de ésta y de la ecuación de Soave, que es la otra 

modificación exitosa de la ecuación R-K. Esto nos lleva a no hablar de un gran número de 

ecuaciones, entre las que destacan la ecuación Virial, la de Beret y Prausnitz, el principio de los 

estados correspondientes etc. Ce cualquler fonna, en la siguiente tabla se presentan los tres 

principales caminos seguidos en el desarrollo de las ecuaciones de estado: 

Camino 1 Van dar Waals -+ Redllth·Kwong -+ Wllson -+ Soave y Peng-Roblnson. 

Camino 2 Beattle-Brldgeman -+ Benedlct·WebtrRubln -+ Sta~lng -+ Sta~lng-Han. 

Camiilo 3 Thlele _. Camehan-Starlina-+ Beret-Prausnltz -+ Donahue-PrausnitZ. 
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ECUACIONES DE SOAVE (SRK) Y DE PENG-ROBINSON (P-R) 

manera: 

La ecuación de estado de Redlich-Kwong puede ser escrita de la siguiente manera: 

P- RT ---ª­
- V-b V(V +b) 

En esta ecuación. el parámetro a esté en función de la temperatura de la siguiente 

a=a' T·~1 

en donde a' es una función de la compaslción. 

En 1972, Soave modificó el parámetro a de la ecuación R·K haciéndolo función no sólo 

de la temperatura sino también del factor acéntrlco w; de esta manera. la ecuación denominada 

de Soave-Redllch-Kwong (SRK) queda expresada de la siguiente manera: 

donde: 

P=__¡rr__ ___ a_,_ 
V-b V(V +b) 

a, =a,[1+(0.48+ l.574w-0.176w•)(l- r,.112 )]' 

0.42748 R2T2 
De= 

b = 0.08664 RT 
Pe 

Con la modificación de Soave se encontró que la ecuación de estado predice con 

bastante exactttud el equllibrlo liquido-vapor para mezclas multicomponentes de compuestos no 

polares. Para mezclas que contienen hidrógeno se reportan resultados menos precisos. Como la 
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ecuación de Soave esté enfocada también a obtener presiones de vapor razonables para fluidos 

puros, no hay seguridad de que kls volúmenes motares calculados con esta ecuación sean más 

exactos que aqéUos que resultan de la ecuación original de Reclllch y Kwong. 

La ecuación de Peng y Robinson (P-R) también fue enrocada al cálculo de equilibrios 

liquido-vapor. La expresión es la siguiente: 

P=...BL_- ªPR 
V-b V 2 +2bV-b2 

en donde: ªPR = ac'[(1 +0.37464 + l.54226m-0.26992ar )(1- T,.112 )]2 

0.45724 R2Jl 
Oc'= ---P."c _ _,~ 

b= 0.0778RT 
Pe 

SI bien la ecuación P-R no es muy exacta en el cálcukl de volúmenes molares, si 

presenta afgunas evoluciones con respecto a la ecuación de SOave porque los resultados que 

ermja son més precisos y aplicables a més situaciones. Debido a que en el presente trabajo se 

utlllza la ecuación P-R. a continuación se muestran afgunas expresk>nes derivadas de ésta que 

predicen propiedades de mezclas: 

Para cualquier oompon9nte t. 

OpR, =Oc,' afZ 

ª112 = l + m·(I- r112) 1 1 1j 

donde: 
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m; = 0.37464 + l.54226tll; - 0.26992 o}, 

ªc.'= 
0.45724 R2T2 

SI se derK>mlna: 

b _ 0.0778 RT 
i- Pc1 

b 
B, =ifr 

Las reglas da mezcl- utlllzadas por Peng y Roblnson quedan: 

y si se Incluye el coeficiente de Interacción kl/ 

con loque1: 

1La obtención de estas expresiones.., se hace paso por paso pues .., es el objetivo 

de este trabajo. Sólo se presentan las ecuaciones que son de utllldad en el cálculo de 

propiedades. 
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v: 

r.v FJ. 2 · (2A2 FJ) Z+(l+.J2)BP 
ln~Y; =¡f(Z-l)-ln(Z-BP)-2hs =;ti--¡f lnz+(1-.J2)BP 

en donde: 

A.2 =A, LY¡A¡(l -k,¡) 
J 

Para el cálculo de ln(f¡l/Px¡) se usa la misma expresión pero con datos de fracción mol 

y densidad de HQuldos en el lado derecho de la ecuación. El coeficiente de distribución vapor. 

llquldo, que es ampliamente utilizado en los cálculos de las torres de destilación, se obtiene de la 

siguiente manera: 

h 

hº 

klf 
p 

Pe 

R 

T 

r. 
T,. 

V 

z 
(J) 

NOMENCLATURA: 

Entalpla molar. 

K=J/.'Px, 
' J,V: Py; 

Entalpfa molar en un estado de referencia. 

Coeficiente de lnteracci6n. 

Presión. 

Presión critica. 

Constante de los gases. 

Temperatura. 

Temperatura critica. 

Temperatura reducida. 

Volumen molar. 

Factor de compresibilidad. 

Factor acéntrico. 
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