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CAPITULO §

INTRODUCCION



El presente trabajo debe entendarse como un texto en ef que se exponen a ko largo de

todas sus paginas clertos aspectos sobre la ingenierfa de procesos, mostrando su aplicacién

mediante a propuesta de mej > de! tren de p 6n de vap de la planta catalitica
de Tula.
En 6! capltulo 2 se p tan ¢ i sobre la de procesos; se habla del
1to de esta y ta imp que ha tenido en las Uitimas décadas. Se ubica a la

simulacion dentro de la Ingenleria de procesos, describiendo las bases tedricas y los elementos
que la constituyen, Por ditimo se define un sistema de simulacidn de procesos y fas diferentes

partes que lo conforman.

El capltulo 3 es la descripcién general del proceso de la planta catalitica de fa refineria de

Tula, se el proceso > para situar el tren de recuperacién de vapores en un

contexto més amplio,

Debido a que la herramienta mas importante para el desarrolio de este trabajo lo
constituye el simulador de procesos ASPEN-PLUS, el capitulo 4 hace una descripcidn completa

del mismo. Lo sitia dentro de los s de in de y describe cada una de sus

partes utilizando el criterio desarrollado en el capitulo 2.

Enel itulo 5 se p la del tren de recuperacion de vapores de Tula.

Se ibe detall fa apl 6n det si dor ASPEN-PLUS a este proceso y se

comparan los resultados con los datos da disefio del mismo.

El capitulo 6 hace una revisién de la destilacién, que es uno de s Procesos mas

utilizados en la industri para expli ol fi ) de la bomba de calor,

dispositivo cuya en al de ion hace que el

tenga un uso de energla mas eficiente. Por (ltimo se muestran los resultados de aplicar dos de

'y

éstos ala torre sep de propano y propi del tren de de vapores.



EI capituto 7 presenta algunos conceptos sobre eficiencla termodinamica, los cualas son
utilizados después para analizar la factibilidad de las propuestas en funcidn de la disponibilidad

energética de cada una comparada con !a del proceso existente.

En el capitulo 8 se analizan los resultados obtenidos a lo largo del trabajo y se presentan

las conclusiones que con ellos se obtienen.

Es posible utiiizar cada capltulo por separado si se desea obtener informacién sobre
algin tema en especifico. Los capitulos 4 y 5 se pueden utilizar como guia para el empleo del
simutador ASPEN-PLUS recién adquirido por el Departamento de Ingenieria Quimica de la

Facultad de Quimica.



CAPITULO 2

GENERALIDADES SOBRE SIMULACION



A.- INGENIERIA DE PROCESOS: ANTECEDENTES.

Antes de 1950, la ingenieria quimica era el resultado de disefios intuitivos, basados en
la experlencia de sus creadores. Los pocos métodos de cdlculo que por aquella época se
conocian no eran muy precisos y requerian de mucho tiempo para su elaboracién. Por o
anterior, el disefio de procesos quimicos no se consideraba coma una disciplina formal dentro de
la ingenlerfa, era mas bien el resultado de la necesidad de nuevos productos. Con el tiempo, el
disefio de procesos fue requiriendo de bases formales con el propdsito de mejorar los ya

existantes y crear otros nuevos que ayudaran al desarrollo econdmico de las naciones.

La ingenlerfa de procesos es una de las ramas mas nuevas dentro de la ingenierla
quimica, Surge a partir de la segunda mitad de este siglo como resultado de los nuevos
procedimientos y técnicas que han permitido abandonar el enfoque empirico para dar lugar al
clentifico, y de la necesidad de reordenar !a cantidad de informacién existente y fijar tas pautas
para el disefio de nuevos procesos. Hoy en dia, el significado de la ingenieria de procesos ha
cracido hasta el punto de considerarse la rama encargada de planear, disefiar, operar y controlar

cualquier clase de operacién unitaria o proceso quimico.

€l nacimiento de la ingenieria de procesos como una disciplina formal dentro de la
ingenierfa quimica va de la mano con el desarmollo da nuevas melodologias de célculo y el uso
de computadoras para lievarlas a cabo. El avance tacnoldgico en materia de computacién
plantea amplias perspectivas para ayudar a la creacién de procesos quimicos. La computacién
comenzé slendo una herramienta Util para la solucién de operaciones simples dentro de un
proceso; posteriormente se aplico a las diferentes operaciones unitarias por separado y procesos
quimicos especificos y pequefios. Actualmente se utilizan grandes sistemas para manejar los
procesos mas complejos; de hecho, es posible afirmar que hoy en dia ninguna planta quimica o
petroquimica importante es construlda sin la simulacién y disefio del proceso con la ayuda de

una computadora.



B.- SINTESIS, ANALISIS Y OPTIMIZACION DE PROCESOS

La transformacién de una materia prima en producto se da graclas a los diferentes

fendmenos que permiten jos fisicos y quimicos de las sustancias. Estos

fendmenos fundamentales estan comprendidos en las diferentes clencias de fa ingenleria

quimica como o son la amica, fos fend de transporte, la dindmica de fluidos etc.
La adecuada comprensién de los fendmenos fundamentales ha permitido la elaboracién de las
diferentes operaciones unitarias existentes. Los procesos quimicos, a su vez, estan compuestos

por un namero relativamente pequeiio de operaciones unitarias, si se compara con la cantidad

de combinaciones (o p ) Sigui con esta cadena, los procesos estan

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

econdmicas, ecolégicas etc.).

INGENIERIA QUIMICA
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PAPEL DE LA INGENIERIA QUIMICA EN LA VIDA DEL HOMBRE

Flgura 2.1

Como se puede apreciar, el fin Gitimo, qua consiste en satisfacer las necesidades del

hombre, esta do con fo mas el que son los fendmenos La conexién

entre estos dos polos ha sido posible, en gran parte, gracias a la ingenieria quimica. La
elaboracién de los diferentes procesos se ha tenido que ajustar, por un lado, a las layes

fundamentales que los gobieman y por otro, a {as limitaciones y wos que el bre ha

impussto. Para satisfacer lo anterior, ya no sélo se requiere hacer un proceso, sino que cada dia

es més ) para su op 1. Estas tres partes (la sintesis, el andlisis y la

optimizacién) son las que conforman lo que hoy se conoce como disefio de procesos, que es



una de las etapas fundamentales dentio de un proyecto para la realizacién de una planta

quimica. A continuacidn se definen los tres subsistemas que conforman al disefio de procesos.

SINTESIS: Para abordar esta primera parte, se puede decir que todo procesa nace de
una necesidad social y/o una oportunidad econémica, a partlr de las cudles surgen las diferentes
ideas en cuanto a las materias primas, rutas quimicas etc. En esta etapa se decide la estruciura
del proceso, es declr, la secuencia de operaciones unitarias y las diferentes interconexiones
entre ellas; y se proponen o5 'ﬂujos de materia y energia necesarios para obtener los productos

deseados.

ANALISIS: Cuando se ha elegido ia ruta quimica y se ha generado el esquema del
proceso (arreglo de las operaciones unitarias Involucradas), es necesaric comprobar si las
propuestas son factibles técnica y econémicamente, Para ello se realizan una serie de pasos

que conforman el andlisis del proceso,

Primeramente, se establecen las bases de disefio que consisten en la eleccién de
todas las variables involucradas en €l proceso; se fijan los modelos mateméticos para cada una
de las operaciones y calculos de propledades termofisicas asi como los requerimientos de
servicios auxiliares. Con o antesior, se procede a establecer una estrategia de disefio que

consiste en asignarle los valores adecuados a las variables inc i © manipulables det

procesa y en determinar los métodos de convergencia a wtilizar.

Con la infi iGn anterior se los balances de materla y energia, se
calculan todas las corrientes del proceso, los pardmetros de los diferentes equipos, el resumen
de servicios auxiliares y el diagrama de flujo de proceso para ef estado estacionario. Tamblén se

comprueba st el proceso es factible termodindmicamente.

Con los resultados de los calculos anteriores, es posible hacer un estudio econdmico

pretiminar. En € se deben incluir aspectos como el capital requerido, la rentabilidad, los costos




de operacién etc.. | siguiente paso es fa confrontacién de aspectos técnicos y econdmicos

mediante la consideracién de factores tales coma la

ambiental.
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Figura 2.2: Etapas en el desarrolio del disefio de procesos:
Sintesis, anélisls y optimizacién

Comeo se puede apreciar, el andlisis del proceso an desce el

propuesto en la etapa de sintesis, en varios { de proceso, operaciones

unitarias, ciclos de recircutacidn, etc.), definiendo las relaciones entre cada uno de ellos. Es
importante saber descompaner al sistema ya que, al estar formado de muchos elementos, se
puede llegar a generar un numero muy grande de subsistemas, lo cual hace casi imposible su

manejo.



OPTIMIZACION: Con toda la informacion generada en ia sintesis y andlisis del
proceso se propone una funcidn objetivo adecuada para mejorar el proceso. Ahora bien, la
optimizacién se puede llevar a cabo en dos niveles: en la estructura dei proceso y en las

condiciones de operacién del mismo (Fig.2.2).

En ocasiones, en e analisis se puede descubrir que la alteracién de algunos de los
niveles en las condiciones de operacion pueden influir en el dimensionamisnto del equipo. De
esta manera, conservando la estructura propuesta en la etapa de sintesis, se pueden modificar
algunas de las condiciones de operacién en la estrategia de disefio para el mejoramiento del

proceso.

Par otro lado, una optimizacién estructural seria aquella en que se modifica el nimero
de equipos de proceso o la manera en que éstos se interconactan. Con Jo anterior se modifica la

parte cosrespondiente a la sintesis 10 que, por extensién, altera también el analisis del proceso.

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

y el otro para la

ciclos iterativos anudados, uno para la optil i6n de los p
estructura; y la segunda consiste en realizar la optimizacién simultdnea de los pardmetros y la

estructura,

Para todo lo anterior, se puede apreciar que el uso de métodos eficientes de calculo es
una de las bases principales. La computacién ha ayudado notablemente en este aspecto. y
gracias a su gran crecimiento, el disefio de procesos es una de las disciplinas que avanza méas
répido. Debido a que las necesldades actuales del hombre son mas y en ocasiones poco
flaxibles, e! camino que se sigus actualmente en el disefio de procesos va dirigido a obtener los

mejores procesos industriales.



C.- SIMULACION DE PROCESOS QUIMICOS

La simulacién se puede definir en términos g les como la rep on de un
fendmeno y/o proceso mediante modelos matematicos. En el caso de los procesos quimicos,
dicha representacién se basa en las leyas naturales o empiricas que los describen. Es evidente
que cuanto mejor sea el modeio, mas eficiente y confiable resutta ta simulacién y, por lo tanto, la

interpretacion del fenémeno. La simulacién es una de las partes principales del andlisis de

procesos.

LLos dos tipos mas comunes de simulacién de procesos son los relativos a la simulacion
en estado estacionario y la simulacidn dindmica de procesos. El primero consta del estudio y
representacidn de un proceso a régimen permanente, en el que se contemplan situaciones
dentro de los limites considerados como narmales en su disefo y operacidn. Con la simulacién

en estado io se obti los de materia y energla del proceso, a partir de los

cuales es posible obtener las dimensiones de los equipos y hacer una evaluacidn econdmica.

CONDICWONES TE CORRIENTES LINENSIOSES DE 108 COSTOS DF RETORND SOSRE
ESFECINCACIONES Y DESENPERO DE EQUIP EQUIPOS NAS INPORTANTES  CAPITAL Y CPERACION 1A INVERSION.
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Figura 2.3: Etapas de la simulacién de procesos

La simulacién dindmica consiste en rep é i 188 poco fr tes o
fusra de los limites normales de operacidn de un proceso quimico. Tales situaciones son tiplcas
del arranque o0 paro de una planta, de fa operacién de 1a misma bajo condiciongs de emergencia
© para el disefo de las estrategias de control. En eslos tres casos se estudia el comportamiento

de las de con al tiempo.
Debido a que la rep! ién de un p quimico con modelos matematicos es
una tarea que requlere una gran idad de c& j es imp indible la ayuda de




una computadora para realizados. El avance en materia de computacién ha permitido que se
vaya ampliando el margen de cobertura de la maquina sobra el proceso en cuestidn; de hecho,
hoy en dia se utilizan grandes redes de cdmputo para abarcar procesos quimicos enteros. A

ésto se le conoce como Sistema de Simulacién de Procesos (Process Flowshesting).

Un sistera de simulacién de procesos se define (Evans, 1981) como aquél qus acepta

informacién sobre un proceso al nivel del diagrama de flujo del mismo y desarrolia los andlisis

relati asu Yo, disefio y ¢ . Las tipicas de un sistema de simulacién
de procesos son las que estén descritas en el dlagrama de flujo de proceso; las salidas que se
obtienen son las condiciones de todas las corrientes del sistema, los pardmetros y dimensiones

de los principales equipos de proceso, y la evaluacién econdmica del mismo.

Todos los sistamas de simulacién de procesos contienen cinco elementos principales:
Modslos, Algoritmos, Soporte computacional {I6gico o "software" y fisico o "hardware"}, Interfase

con el usuario y Aplicaciones.

Los modelos utilizados por un sistema de simulacibn son todas las refaciones

matematicas derivadas de las leyes de conservacion, ecuaciones de velocidad de reaccién,

com de pic i relaciones de conexién y restricciones de disefio y

control. Estos modelos matematicos se representan por ecuaciones algebraicas y/o diferenclales

que definen el proceso. Lo mas Importante de estos modelos es que deben ser apropiados en

términos de rigor, nivel de detalle, p: validez y i para las apli que se

desean,

Para que un modelo sea adecuado, es necesario que se entiendan ks principlos que
rigen al proceso que se desea describir, ya que de esta manera se puede saber con exactitud la
validez da la Informacién que arroja el modslo. Cuanto mas preciso sea el modelo, mejor es la

representacidn de la realidad gue se obtiene. En ocasiones no es necesario utilizar modelos muy

10



exaclos ya que la informacién que se quiere obtener es global o aproximada, y en consecuencia

el tlempo de cémputo para estos casos es considerablemente menor.

N A

APLICACIONES

INTERFASE CON
EL USUARID

SOPORTE
COMPUTACIONAL

ALGORITHOS

MODELOS

Figura 2.4: Elementos de un Sistema de Simulacién de Procesos

Los i ) los prt )s que generan los modelos. De

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

problema matemético que se p en as muy contlene ecuaciones

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

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

y En¢ { estas 56 en
por lo que se debe hacer una eleccién adecuada para que los algoritmos exploten al maximo los

recursos disponibles.

Para la simulacién de procesos quimicos se han desarrollado basicamente dos clases
de algoritmos que se describiran con mas detalle en la sigulente seccidn. Estas son: la

Orientacién Modular y la Ori i6n hacia las Ect

El sigulente bloque dentro del sistema de simulacién de procesos es el relativo al
soporte computacional. Las dos partes que o conforman son el soporte togico o “software” y el

soporte fisico o "hardware”. Ambos incluyen todos ks L ios para que se

1



fleven a cabo los algoritmos en una computadora, bajo cierto sisterna operativo. Dentro det
soporte computacional se encuentra todo lo relativo a los programas, lenguajes de

programacién, codificacién, estructura de datos, interfase con el sistema de archivo,

doct ion y itectura dsl si: Los rec de un buen soporte computacional
se basan en que debe ser fa interpretado, )t y tan transportable como sea
posible,

El peniltimo elemento del sisteama de simulacién lo constituye la interfase con &l
usuario. Esta incluye el lenguaje de entrada por medio del cuél e! usuario describe su problema
particular; los reportes que resumen los resuitados; la documentacién adecuada para el uso del
sistena y los protocolos para la interaccién con otros programas y sistemas. Una buena
interfase con el usuario debe ser capaz de aceptar los datos de entrada en la manera mas

natural posible y generar los resultados de ia forma mas ulil y practica para el usuario.

Las aplicacionses son el Gitimo elemento dentro del sistema de simulacién. Son, de
hecho, la razén de existir de dicho sistema. Las adecuadas aplicaciones del sistema de
simulacién justifican todo el desarrollo del mismo; es necesario conocer de antemano algunas de
las formas en que un sistema de simulacién se va a utilizar para sentar las bases sobre las ’
cuales se disefian todos los elementos anteriores. Evidentemente se ha tratado de hacer los
diferentes sistemas de simulacién de forma que se puedan aplicar en un rango muy amplio de

situaciones; los progresos en materia de computacién (tanto en la parte ldgica como en la fisica)

han permitido que los dif actuales p ) cada dia mayor versatilidad en sus

aplicaciones,

12



D.- SISTEMAS DE COMPUTO EN LA INGENIERIA DE PROCESOS

En1a lltima década, ha habido un aumento cast explosivo en el uso ds los sistemas de
disefo auxiliado por computadora {(CAD). Se estima que hoy en dia el 50% de las paites

mecanicas de las diversas maquinas y equipos se diseflan con sistemas de este tipo. La

ingenlerfa quimica, desde el punto de vista del disefio de no utliiza fos CAD

por las razones que se veran mas adelante.

Tipicamente un buen sistema CAD sirve para elaborar el modelo de alguna pieza
mecénica; puede calcular esfuerzos, peso y costos de manufactura. Cuando el diseflador ha

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

para la consti i6n de la pieza disefiada. En cuanto a sistemas de computacién, un

paso mas adelante lo constituyen los 1 de f: por

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

maquinas digitalmente controladas y operadas, y procesos de jo autc

elaborar al menos el prototipo de la pieza disefiada.

Ahora bien, debido a las limitaciones de los sistemas CAD, la ingenlerfa quimica ha

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

disefic de p por ¢ {CAPD) son aquellos que reciben, como

informacién a la entrada, el di de fiuvjo del y el ingeniero puede desarrollar la

simulacién y el andlisis del proceso con estos sistemas. La informacion de salida de los CAPD es
€l disefio del proceso, Incluyendo la configuracién -del mismo, la dimensién y patrén de
funcionamiento de los equipos més importantes; los balances de materia y energia completos y

un estimado de la economia del proceso.

El sistema analogo al CAM dentro de la ingenieria de procesos es el CAPM (sistema

de operacién de procesos auxiliada por computadora). Este utiliza el mismo modelo del proceso



empleado en el disefio como una ayuda en el manejo de las operaciones de |a planta una vez

arrancada.

La p i entre el sist icional CAD/CAM vy las aplicaciones a fa

ingenieria de procesos CAPD/CAPM, es que el primero se reflere al diseilo de un producto
mientras que el segundo se encarga del disefo del proceso que hace el producto. La diferencla

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

€AD A
DESCRIPCION MODELADO PROGRAMA
DEL —3A GRAFICAS Y DE
ARTICULO ANALISIS MANUFACTURA
— ! DIBUIOS
Nodiicar FINMES
CAPD CAPM
DESCRIPCION SIMULACION OPERACION
— = e 0E
MODELO ENTRADA ARALISIS PLANTA
i DISENG
Nodificar FINAL DEL
PROCESO

Figura 2.5: Flujo de informacién en los sistemas CAD y CAPD

En los sistemas CAD/CAM, la riencla fisica del prodi en 1 @s de centra)

importancia. Los dibujos y planos son el principal medio de comunicacidn; por esto, dichos

tienen una cor para efaborar graficas. Los calculos de que son
capaces estos sistemas son tales que las subrutinas no son muy complicadas si se comparan

con 1l con los cé de un proceso quimico.

Por otro lado, lo central y mas importante en los sistemas CAPD/CAPM lo constituye la

estructura y diagrama de flujo del proceso ya que rep tan fas i entre los flujos

de materia y energia del mismo. En este caso los medios de comunicacién los constituyen



precisamente los balances de materia y energla, La parte gréfica no es tan importante y se

utiliza Or como una her para ap ol diag de flujo del proceso o algin

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

jad, ya que 1 ati muy dos. Es io que tengan

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

Las aplicaclones del sistema CAPD se han venido desarrollando cada vez con més
fuerza. La simulacién de procesos es la rama de la ingenieria que més utiliza estos sistemas: de
hecho, la arquitactura de los mismos viene dada por ios requerimientos surgidos en las areas de

simulacién y disefio de procesos quimicos.

Desde e! punto de vista computacional, un si de simutacion es un tipico

CAPD cuyo funck esta estructurado bajo alguno de los enfoques que se describen en

la sigulente seccién.

E.- ENFOQUES DE LOS SISTEMAS DE SIMULACION

€I primer problema a resalver en la simulacion de procesos en estado estacionario es

ol de largos s de i no lineales. En esta seccidn se describen las

diferentes orientaciones encaminadas a resolver estos sistemas. El punto de partida para la
simulacién en estado estacionario es el diagrama de bloques que representa los modelos de

todas la h i invol das en el ; en dichos modelos se encuentran

todas las ecuaciones que se deben resolver. Existen dos diferentes orientaciones para resolver
las ecuaciones generadas por los modelos: la Orientacién Modular y la Orientacién hacia

Ecuaciones.

Las ecuaciones que describen a un proceso son independientes de la orientacidn que

se utilice para resolverias; lo que varia es la manera en que estas ecuaciones son manejadas y
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resueltas para llegar a la solucién final de! sistema, £s muy comun encontrar que un proceso se
puede describir adecuadamente por algunos clentos de ecuaclones; o, en ocasiones, e! numero

de éstas puede sobrepasar las cien mil.

PARAMETROS DEL MODELO

MODELO
DE >
VARIABLES DE LA OPERACION VARIABLES DE LA
CORRIENTE DE UNITARIA CORRIENTE DE
ENTRADA 1 SALIDA
ey
VARIABLES ! RESULTADOS
INTERNAS DIMENSIONES
’ Y DESEMPENO
Figura 2.6: Modeko de 16 i
Por lo anterior, es saber la estructura del sist de ecuaciones con el fin

de acomodario de manera que su manejo sea més rapido y eficients.

Los métodos actuales de solucién de matrices completas no se pueden utilizar con

ficlencia en ds 188 tan grandes; por ello, se han desarrollado técnicas de
solucién de disp (lineales y no ) que pueden manejar con més facilidad los
de qued 1 un proceso qulmico.
Acx ién se p tas dos orier ya 1 con sus resp:
enfoques:



ORIENTACION . ENFOQUE

Modular Modular secuencial
Modular simuitaneo
Hacia las ecuaciones Con rompimiento

Con linearizacion simultanea

ORIENTACION MODULAR:
En la Oriy 16 unp quimico se rep por la unidn de diferentes
& cada uno fo a una operacién unitaria en particular. Las ecuaciones que

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

de flujo (proceso completo) o por blogues (cada médulo por separado).

Sl las ecuaciones se resuslven para cada médulo por separado (enfoque modular
secuencial), los valores de ias variables de las corrlentes de salida de una operacion unitaria se
calculan a partir de los valores conocidos de las variables de las corrientes de entrada y los
pardmetros de los equipos. En cambio, si los célculos son al nivel de! diagrama de flujo {(enfoque
modular simultidneo), se deben resolver las ecvaciones que describen la conexién entre cada

médulo y las espacificaciones de disefio,

L.a orientacién modular ha sido ampliamente utilizada en los diferentes sistemas de

simulacién y esto se debe a que presenta clertas ventajas que se resumen a continuacion:

-Es una orientacién facilmente comprendida por el usuario del sistema ya que existe una

gran )| entre el de flujo de proceso y ei modelo implementado por la

computadora.

-Debido a que cada médulo se calcula por separado, es posible utilizar algoritmos

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

1a solucién de las ecuaciones que lo describen.

ik

-Se pueden realizar pr i para cada op: unitaria, o que afade
versatilidad al sistema ya que dichos programas se pueden utilizar en diferentes arreglos de

maddulos.

-Con este tipo de orientacion es factible obtener informacién de puntos muy localizados del
proceso. Es decir, se pueden apreciar los comportamientos de las diferentes operaciones
unitarias aun sl la simulacién total no ha llegado a su fin 0 no converge. Tamblén se pueden

detectar los diferentes errores y failas de! sistema de manera muy slmple.

La principal desventaja, sin embargo, que p la ¢ o] lar es que la
convergencia en fa solucidn de los sistemas de ecuaciones es muy lenta debido a las grandes
matrices de! proceso y a los ciclos lterativos que se genaran con las recirculaciones gque la gran

mayoria da los procesos quimicos actuales contienen,

Como se menciond anteriormente, existen dos enfoques dentro de la orientacion
modular: e} enfoque modular secuencial y el enfoque modular simultaneo. 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 orientacion

modular,

El enfoque modutar utiliza una de comy para a
cada operacién 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 disefia de manera que sea capaz de calcular los valores de las
variables de las corrientes de salida en funcién de los valores de las variables de las corrientes

de entrada y los pardmetros de los equipos.

Cuando los diagramas de flujo no tienen recirculaciones, los célculos se hacen en
forma secuenclal sin ningun tipo de iteracién entre dos 0 mas equipos de proceso. Pero como lo

comun en casi todos 10s procesos quimicos es tener corrientes de recirculacion, el calculo se

li te. Una de recirculacidn introduce célculos iterativas ya que estd
relacionada tanto con la entrada como con la salida de un modulo determinado. Cuando se
encuentran, en el célculo, mddulos con recirculaciones, es necesario estimar los valores iniciales
para dichas corrientes; estas estimaciones las determina el usuario o el sistema basado en

clertas reglas heuristicas.

Como se puede ver, para resolver la simulacidn con este enfoque, es necesario romper
o cortar el dlagrama de flujo y seleccionar las denominadas "corrientes de corte", que son
aquellas que convierten el proceso en un sistema aclclico si se les estiman valores iniclales. Una
vez determinadas las comientes de corte del proceso, se debs determinar la mejor secuencia

para realizar jos calculos. Los diferentes de sif i algunos algoritmos ya

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

sacuencia de célculo.

Las ! que describen las cor entre los diferentes mdadulos se manejan

de manera que el programa principal transflere los valores de la salida de un médulo como
valores de entrada del siguiente mddulo. Las especificaciones simples, tales como los datos de
las corrientes de entrada y los parametros de equipos, S8 manejan facilmente, transfiriendo estos

valores directamente al mddulo que asi lo requiera. Sin ofras especi tales

como las de diseiio y otras que afectan directamente a las variables de !as corrientes de salida,

no pueden ser introducidas en forma directa y requieren el uso de ciclos de control.



En problemas de disefio se utiliza lo que se conoce como simulacion controlada en la
que el proceso se simula en forma repetitiva hasta que se satisfagan las especificaciones de
disefio, De esta manera, se dice que se manejan dos tipos de ciclos: aquelios relacionados con
fas recirculacionses y los derivados de las especificaciones de disefio. Ambos ciclos son

iterativos, lo que hace que los calcuios se vuelvan més largos y complicados.

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

logra Ia convergencla de las especificaciones de disefio, son los més externos. En su interior se

encuentran los ciclos necesarlos para lograr la cor ia da las de recirculacion

{corrientes de corte). Dentro de los anteriores estan los ciclos especificos de cada operacién

unitaria y fir se 1 los ciclos destinados a la i én de propledades
termofisicas

La tendencia actual en los si de simulacién an obtener el resultado dptimo -
para cualquier problema. En el enfoque la optimizacion se llevaria a cabo en

otro ciclo exterior, lo que complica de manera considerable los célculos y requiere de mayor uso

del soporte computacionat.

CCLaS D STLUCION DF LS (CONVERCENCUA UE CULOS O CONTROL.

aede | BERCY BERR | BEeE
! A L VAT ACIONES

TERNCASICAS NOCULES DE BEERCY

Figura 2.7: Cicios mdttiples de iteraclén

Actuaimente el enfoque modutar secuencial no resuita muy eficiente puesto que se
requiere mayor optimizacién en los diferentes procesos. Estos, ademés, se han vuelto mas
complicados debido al aprovechamiento necesario de materias primas y energla, lo que

introduce mayores ciclos por recirculaciones y control.
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Enf A Simulta

El enfoque modular simultaneo ha demostrado ser uno de los més eficientes y sus
aplicaciones se han venido desarrollando Ultimamente. Surge de las ideas presentadas en los
trabajos en los que ha sido llamado enfoque de doble rompimiento o "Two tier" (Rosen, 1962); o

como una diferente aproxi in a la col del (Perkins,

1979).

En el enfoque modular simultdneo se conserva la estructura de médulos descrita para
el enfoque anterior. La variante consiste en que las ecuaciones de las corrientes de conexidn,

asi como las variables de diseho, se resuelven simuttdneamente y no en ciclos diferentes.

Dentro de este enfoque se utilizan dos tipos de los: simples y rig Los

modelos rigurosos son aquellos qua describen una operackn unitaria con el modelo completo de

), en el

acuaciones (como en el enfoque modular secuencial), sin
éstos se utilizan para determinar pardmetros dantro de la otra clase de modelos: los simples
(que constan de un juego aproximado de ecuacionss que describen a la operacidn unitaria). Los
modelos simples se resuelven con cualquler técnica de solucién de sistemas de ecuaclones para
obtener todos los valores da las variables de las corrientes de proceso con las que as posible, si

asl se plantea, volver a llamar a los modelos rigurosos; esto Gltimo se discute a continuacion.

Una vez resuelio el modelo simple, se obtienen valores aproximados para cada
variable de Ias corrientes de proceso; con ellos se verifica la convargencia. Sl ésta no se obtiene,
existen dos posibilidades: modificar los valores de los parametros en el modelo simple o volver a
flamar al modelo riguroso para obtener valores mucho mas precisos. El procedimienlo acaba
cuando no se obtienen camblos importantes (bajo cierta tolerancia) en los valores de los

parémetros del modeio simple.
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Cuande se modifican los valores de los parametros en el ciclo intemo es porque se
plantea lo que se conoce como un problema de optimizacidn reducido, en el que e! modelo

simple contiene las restricclones de Igualdad. €1 modelo simple se encarga de resolver el

dec ) para los pard ) ducidos por los r S,

VARIABLES DE
LAS CORRIENTES

MODELOS MODELOS
SIMPLES RIGUROSOS
COEFICIENTES
Figura 2.8: Concepto béslco del dular simulté

El éxito del enfoque modular simultdneo radica en tener modelos simples eficlentes.
Estos pueden ser lineales cuyos coseficientes son obtenidos por medio de una perturbaciin
numérica de los modelos rigurosos. Tamblén pueden ser modelos no lineales, reprasentados
comunmente por modelos aproximados de ingenieria. De cualquier modo, el modelo simple

genera un sistema de ecuaciones de simulacidn equivalente al del modelo rigusoso, pero con

menos variables; én utilizan sencillas para el célculo de propledades
‘termofisicas. Es por esta "sencillez’ que se puede hablar de un problema reducido, cuya

(como se o anteri ) es mas facil de llevar a cabo gracias a que

requieren menos recursos computacionales.



El hecho de que se resuelva un sistema de ecuaciones que describe a todo el proceso

hace que este enfoque haya querido ser clasificado como una mezcla entre el enfoque modutar

secuencial y los enfoques ds la orientacién hacia las que se d birdn mas

adelante.

Una de las ventajas que presenta este enfoque frente al modular secuencial es el
hecho de que las especificacionas de disefio se calculan paralelamente a todo el proceso, lo que
alimina los ciclos iterativos relativos a los ciclos de contro!. Adicionalmente, @) enfoque modular
simuftdneo puede aprovechar la gran cantidad de trabajo computacional que se ha desarroflado
para el enfoque modular secuencial: se tienen ya probados los diferentes modeios de las

i rias y las té de i én de valores iniciales por medio de reglas

heurlsticas. La estructura que maneja este enfoque es muy similar a {a forma en que el ingeniero

quimico resuelve los problemas: lleva a cabo andlisis preliminares aproximados y luego los

CICLO EXTERNO

EJECUTAR
MODELOS
RIGUROSOS

|

GENERAR
PARAMETROS
DEL, MODELD

REDUCIDO

verifica con modelos rigurosos.

RESOLVER EL
PROBLEMA
REDUCIDO

Figura 2.9: Ciclos interno y externo del q
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Pero el éxito o fracaso de! enfoque modular simulténeo depende de los métodos

)s para tver los de ect de todo el proceso. Si bien estos sistemas
son "simples”, pueden contener un gran numero de ecuaciones para las que se requiere un buen

método de co ia. Actualmente los de simulacién tienden a integrar e! enfoque

modular simuttaneo en su estructura. Esto se deba a las grandes ventajas antes mencionadas y

al poco éxito que ha tenido hasta e! momento la dn hacia las ect a

procesos complejos.

ORIENTACION HACIA ECUACIONES:

La idea principal de la ofientacidn hacia las ecuaciones es la de resolver todas las
ecuaciones que describen al proceso quimico (operaciones unitarias, corrientes de conexitn y

especificaciones de disefio) simuttd como un i de ecuaciones no

lineales que se puede representar matematicamente como:

Resolver F{(XU)=0
con GXuy=0
donde: X es el vector de as variables de estado (dependientes).

U as el vector de las variables de decisién (independientes).
F {X,U) son las ecuaciones que modelan al proceso.

G (X.U) son tas restricciones de iguaidad o desiguaidad del proceso.

Las variables de decisién son los para de equipos ¥ de de
entrada que usualmente se especifican en las diferentes operaciones unitarias. Las variables de
estado son las variables Intemas y las relativas a las corientes de salida de las operaciones

unitarias,
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Al "

el p se puede Ati como un problema

de optimizacién:
Minimizar H(X.U)
con F{(XU)=0
G (XU)=0

en donde H (X,U) es la funcion objetivo y F (XU} y G (X,U) son ios mismos conjuntos de
ecuaciones planteados anteriormente, con algunas restricciones adicionales inherentes a la

optimizacién. Para este tipo de pi fas de 6n ya no se especifican

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

En los dltimos afios se ha manejado el hecho de que un problema de disefto se formula
mas naturalmente si se trata como una optimizacién. Sin embargo, la dificuitad que se ha
presentado es la falta de algoritmos eficlentes para manajar adecuadamente grandes cantidades

de restricciones de igualdad.

La orientacién hacia las ecuaciones no ha sido muy utilizada en los sistemas de
simulacién comerciales porque presenta varias desventajas. En primer fugar, ha sido muy
complicado encontrar algoritmos que puedan resolver de forma general los sistemas tan grandes

de ecuaciones que genera un proceso quimico {decenas de miles de ecuaciones). Ademas, es

posible que ap i istenclas termodi en el de ecuaciones planteado,
lo que implde su solucién o lleva a soluciones i i En segundo lugar, se
quiere de valores fi | b los cuales son dificiles de obtener sin un recorrido

secuencial a través de las diferentes operaciones unitarias del proceso. Por Gltimo, la orientacién
hacla las ecuaciones no permite un fécil diagnéstico de los posibles problernas que resuiten de

su op én; es

obtener parci ya que todo el proceso se

mansja simuttaneamente.
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Dentro de la hacia las ecuaci s jan dos enfoques principaimente,

mismos que se describen brevemente a continuacién:

Enfoque b on las con

En este enfoque se suponen los valkores iniclales para un ndmero suficlente de
variables como para permitir el calculo directo de las variables restantes. Con éstos se calculan
ios nuevos valores de las variables supuestas utilizando ciertos procedimientos de sustituciones

sucesivas, siempre y cuando las 185 que las cc estén en forma explicita. Si este

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

utilizarse para aplicar algiin otro método de evaluacién de raices.

La ventaja que presenta este enfoqua es que un sistema del tipo ecuacion-variable
muy extanso, puede ser reducido a un sistema mucho menor del tpo ecuacién supuesta -

variable supuesta, lo qua facilita su solucién simultanea.

en las con

Este enfoque se basa en la linearizacion simultdnea de todas las ecuaclones y la
iteracién sobre todas las variables, utllizando para ello métodos del tipo Newton-Raphson, Quasi-
Newton o alguna combinacién de ambos. Las ecuaciones se pueden resolver en cualquier orden
ya que todas las variables se manejan al mismo tiempo; ésto evita el problema de flujo de

informacién de los enfoques modulares.

La principa! dificultad que presenta este enfoque es que genera un sistema muy
extenso de ecuaciones, o que implica un requerimianto computacional muy alto en su solucién.

Ademds, las técnicas conocidas para la solucidn de matrices dispersas todavia no son capaces

de resolver i de estas en forma Como en el

enfoque anterior, es posible (y de hecho, frecuente) que se obtengan soluciones
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temati t pero fi debido a 1a dad que se da para
formular incorrectamente 1as ecuaciones descriptivas del proceso. Por lo anterior, s necesario
que los sistemas de simulacién que incorporen este procedimiento tengan un generador de

ecuaciones de proceso realmente eficiente.
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CAPITULO 3

PLANTA CATALITICA DE TULA (F'CC)



A.- INTRODUCCION.

El proceso quimico que se aborda en el presente trabajo es el correspondiente a la
seccién de recuperacion de vapores de [a refineria de Tula. En esta parte del capitulo se

pi ) tas princip: {sticas del proceso para e! cual se lleva a cabo la simutacién

asl como algunas de las secciones previas: la parte relativa a la reaccién catalitica y la
fraccionadora principal. De estas dos secciones se habla en términos mas generales con el fin
de proporcionar una idea del arigen del proceso simulado, y situario dentro de un contexto mas

amplio.

Acarca del proceso simulado se describiran clertos detalles técnicos necesarios para
una mejor comprensién del mismo en el momento de la simulacién. A grandes rasgos, la
recuperacion de vapores de una planta catalitica consiste en separar hidrocarburos ligeros,

desde etano hasta gasolinas, bajo clertas condiciones de pureza. Anexo a estas plantas

recuperad de vap s6 dif procesos de eliminacién de contaminantes,
coma acido sulfhfdrico; dichos procesos sélo seran menclonados y su simuiacién no se llevara

acabo.

B.- DESINTEGRACION CATALITICA.

La desintegracién catalitica es uno de los procesos mas ampliamente utilizados

dentro de las refinerfas para aceites | dos en ¢ i y pri 8 ligeros, con
méds alto valor en el mercado por su mayor octanaje. O te la desinteg se llevaba
a cabo tér pero estos han sido desplazados por los cataliticos debido a

que con éstos Ultimos se obfienen gasolinas de mas alto octanaje y menos residuos de

componentes pesados y gases insaturados.
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Los procesos de desintegracion catalitica utilizados hoy en dia se pueden clasificar
dentro de dos categorlas principales: unidades de lecho mévil y unidades de lecho fluidizado.
Existe un gran nimero de modificaciones para cada una de las categorias que dependen det
disefiador o de la compaiila constructora pero, a grandes rasgos y dentro de cada categoria,
las operaciones son muy similares. El proceso conocido como desintegracion catalitica
Termofor (TCC) es representativo de las unidades de lecho mdvil mientras que el
desintegrador catalitico fluidizado (FCC) es el representante mas comin de las unidades de
lecho fluldizado; sobre este Gltimo se profundizara mas adefante ya que es el proceso existente

en la refinerfa de Tula.

Los catalizadores empleados en los dos tipos de procesos son quimicamente
similares pero con diferencias en su estructura flsica. Las unidades de techo movil utilizan

cilindros o de apr d: 0.3 a 0.7 cm de didametro, y las unidades de lecho

fluldizado usan particulas con un tamafio promedio de 50 micras.

El proceso de desintegracién produce carbén o coque que se queda dentro del

catalizador, disminuyendo su actividad. Para esta ividad en un nivel otif, es
al dor g fo el coqus con aire. Por lo anterior, el catalizador
tiene que ser continuamente removido del reactor y llevado a un reg para ser )

otra vez al lugar de reaccién. La reaccién catalitica es endotérmica y la de regeneracién

exotérmica. Algunas $ON ¢

para ap ar el calor de regeneracién en la

reaccion catalitica y para llavar la mezcla de afimentacién a la temperatura de reaccion.

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

en confacto con el catalizador ya sea en el elevador de la alimentacién o en el reactor.

Conforme avanza la ol i s0 por 1a f de carbén en su

superficie. E! catalizador y los vapores de hidrc se a y el

gaséleo que permanece sobre el catalizador se remueve por medio de agotamiento con vapor
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antes de que las particulas catallticas entren al regenerador. Los vapores de hidrocarburos se
obtlenen por la parte suparior dal equipo y son enviados a una torre fraccionadora para Iniciar

su separacién.

El catalizador gastado fluye en el regenerador y se vuelva a activar guemando ks

depésitos de coque con alre. La temperatura del regenerador es controlada con mucha

precaucién con el propdsito de no desactivar al for por sobi to. Esto se
hace generalmente mediante el control del fiujo de aire para produclr la relacién CO/CO

deseada en !a salida ya que la conversién de CO en CO, no ayuda a remover el coque sino

que solo produce calor en exceso. Los gases de ényel izador se sep por

medio de ciclones; posterormente se limpia el catalizador con vapor para quitar el oxigeno

antes da entrar en contacto de nuevo con la alimentacion del gasdleo.

C.- UNIDADES FCC.

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

comportan como un fluldo al ser acamreadas por un vapor. El catalizador fluldizado circula

continuamente entre la zona de y la de reger ién, y actua como vehiculo para

transferir calor desde el reg jor hasta la 1 del en el reactor. Dos

clases de unidades FCC se utiizan cominmente: las denominadas “fado 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 sobra el regenerador (Fig. 3.1).

Una de las diferencias mas importantes entre los distintos procesos FCC es la
ubicacién y control de la reaccion catalltica. Hasta 1965, las unidades se diseilaban de modo
que habia un lecho de catalizador en fase densa en el recipiente de reaccién, lo que provocaba

que la mayoria de ia reaccion ocurriera en ese lugar. La cantidad de desintegracion se
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controlaba variando la profundidad del lecho en e! reactor (tiempo) y la temperatura. Aunque se

sabla que parte de la reaccidn ocurria en el elevador de Ia allmentacion ya que en ese lugar la

i del | y la temp estan en sus niveles mas altos, no se haclan intentos
por regular la reaccion modificando 1as condiciones de dicho elevador. Con la llegada de
catalizadores de zeolita mas reactivos, 13 cantidad de desintegracién producida en el elevador
o linea de transmisién auments a niveles que requerian cambios operacionales en las unidades

existantes.

ally A

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

Figura 3.1: Unidades de desintegracion catalltica FCC
(a) Modelo “lado a lado", (b) Modelo apitado tipo "riser”

Como resultado de io anterior, las unidades construidas durante los Gltimos affos han

sido disefiadas para operar con un minimo de reaccién en el lecho del reactor y con mas

control de 10 la velocidad de ci 6n del lizador. Otras

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

frasca y las corrientes de r ion son p las con res de calor o un

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

pro del reg El calor del catalizador se aprovecha para vaporizar la

alimentacién y flevaria a la temperatura de reaccién. La mezcla de catalizador y vapores de
hidrocarburos viaja a través del elevador rumbo a los reactores. Las reacciones de

desinteg o [~ 1 cuando la allmentacién entra en contacto con el

catalizador callente en el elevador y continuan hasta que los vapores son separados del
catalizador al final del reactor. Los vapores de hidrocarburos se envian hacia una serle de

separadores en donde se 1 productos liquidos y

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

I Iros 55 sobre su superficle. Estos se eliminan con vapor antes de
que el lizador entre al reg dor, dentro del cudi se quema el carbén depositado con
aire, )50 la P mediante la variacién del flujo del mismo. El calor de

elavala p del jor arriba de 600°C y {a mayor parte de este calor

sa transflere al gaséleo fresco en [a entrada del elevador.

Los gases de ) Que 6l reg contienen una gran cantidad
de mondxido de carbono qua se oxida en un horno de CO para dar diéxido de carbono con lo

que se recupera algo de energlia. Los gases calientes puedsn usarse para generar vapof, o

para activar que g energla
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D.- PROCESOQ EXISTENTE EN LA REFINERIA DE TULA

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

A [

sacclones qus se describen a continuacién. En la figura 3.2 se p las op

de la planta catalitica.

EL CONVERTIDOR CATALITICO

El desintegrador o convertidor de la refineria de Tula es del tipo “riser” que consiste
en un tubo elevador (reactor), un separador, un agotador, un regenerador y los medios de

transporte para Ia circulacién del catalizador.

El gaséleo fresco entra a la planta con una temperatura de 188°C proveniente de la
planta combinada o blen a 65°C desde los tanques de almacenamiento. La carga fresca se
bombea a iravés de Intercambiadores de calor y de un calentador en donde adquiere la
temperatura requerida para el inicio de la reaccidn. La corriente de recirculacién se agrega al

gaséleo fresco y el' conjunto se manda al elevador de desintegracion.

La reaccién ocurre princlpaimente en la parte vertical del elevador, después de Ia cudl
la mezcla fluye hacia la linea horizontal para descender finalmente hasta la parte inferior de la
camara de separacion. En este lugar se lleva a cabo una separacion 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 !a mayorfa del

catalizador fluye hacia abajo por el fondo abierto del elevador (Fig. 3.3).

Los vap de hid rburo: jos, inertes, vapor de dispersion 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 funcién de dichos ciclones es la de separar el catalizador arrastrado por los

vapores y regresario al fondo del separador.

El catalizador agotado que contiene el coque o carbdn formado durante la reaccién de
desintegracién entra al agotador que se localiza directamente abajo de la camara de
separacién. Dentro de éste, el catalizador fluye hacia abajo mientras que el vapor de
agotamlento ko hace en contracorriente; la funcién de este equipo es ia de remover [os restos
de hidrocarburos ligeros que quedaron atrapados en el catalizador. Después de este paso, el
catalizador pasa al regenerador, en donde el carbdn depositado durante [a desintegracién se
quema con aire hasta alcanzar un contenido muy bajo de coque en el catalizador regenerado.
El catalizador regenerado se dirige de nuevo hacla la parte inferior del elevador para unirse con

la carga fresca y [a recirculacién.

SECCION DE LA FRACCIONADORA

La fraccionadora principal es la encargada de separar los productos del convertidor
en hidrocarburos ligeros y aceites clclicos ligeros y decantados. Es la primera separacidn de
los productos desintegrados en el reactor, También cuenta con una seccién de racuperacién de

restos de cataiizador (Fig. 3.3).

Los vapcres efluentes del convertidor consisten en hidrocarburos desintegrados
cataliticamente, vapor y gas inerte. Estos vapores entran por el fondo de {a fraccionadora y
fiuyen en contracorriente con el producto de los fondos de la misma fraccionadora, que fue

recirculado a clerta altura de la torre. La funcidn de esta recirculacién es la de enfriar los

p y el producto de aceite decantado que forma la corriente de

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

decantado, el aceite ciclico y el aceite esponja. Los vapores de! domo de la fraccionadora

fluyen a condensadores enfriados con agua, de gases, hidrc Iros
liquidos y agua amarga, La corriente de gases fluye al compresor de la seccién de
recuperacién de vaporaes; los hidrocarburos liquidos se bombean a la misma seccidn y el agua
amarga se diriga a un sistema de aguas amargas. El reflujo de la fraccionadora se hace con

una fraccién de los hidrocarburos liquidos.

SECCION DE RECUPERACION DE VAPORES

La seccion recuperadora de vapores de una planta catalitica consiste en una serie de
fraccionadoras que van separando los hidrocarburos ligeros en corrientes con una cierta
pureza definida. Con excepcion de la primera parte del tren (que se describe a continuacién)
las fraccionadoras en esta seccidn son torres de destilacion de platos en las que se utilizan

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

las separaciones son materia prima para ofra gran de La es el
producto final mas importante, y por esto muchas de tas plantas recuperadoras se enfocan a [a

[ dae mas y mejf

La primera parte del tren de recuy 6n esta f por un -

(Fig. 3.4). EI absorbedor es una torre que estd montada directamente sobre el agotador con
una tapa sélida que divide las dos secciones. Como se menciond anteriormente, del domo de

la se an fase liquida y gaseosa; la corriente

liguida entra en la parte

perior del r que los gases son comprimidas y
separados en dos fases: la fase gaseosa se alimenta al absorbedor en flujo ascendente de

manera que fluye en contracorriente al liquido antes mencionado; y la segunda, que es la
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fraccién condensada después de la compresion, es alimentada al agotador. La corriente del
fondo de! 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 limites de baterla. La corriente de los fondos del agotador se dirige hacia la torre

debutanizadora,

La funcién principal de la tofre debutanizadora es la de separar los butanos y

componentes més ligeros, de los p @ hid rb mas p La corriente que sale

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

y mas } se p con la de fondos da la debutanizadora 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 cual se presentan los
resultados de la simulacion de esta parte de 1a planta). La torre opera con un rehervidor a base
de vapor para los fondos y un condensador con agua de enfriamiento para la coriente del
domo. Los productos del fondo de la debutanizadora, después de precalentar la alimentacién,
se dirigen a limites de baterla; estos compuestos son tratados posteriormente para producir

gasolinas.

Los productos del domo de la debutanizadora (butano y més ligeros) se bombean a
una unidad de remocion de mercaptanos conocida como unidad MEROX; en ella se eliminan
los contaminantes de azufre Gue contiene la corriente de proceso. Una vez “limpia” (a corriente,
se bombea hacla la torre depropanizadora, pero antes de llegar a ésta, se precalienta con la
corrlente de fondos de la depentanizadora (columna que no pertenace al tren de recuperacion

de vapores de [a planta catalitica). Los medios de calentamiento y enfriamiento de la columna

prop. son los que para la debutanizadora (vapor y agua respectivamente).

El producto del fondo de la depropanizadora estd constituido principaimente por butano y

id de p 0 més esta se dirige a limites de bateria para ser

tratada como gas LPG.
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Por el domo de la torre depropanizadora se obtienen propano, propileno y muy
pequefias cantidades de hidrocarburos més ligeros. Anteriormente esta corriente se enviaba a
limites de bateria como gas LPG, pero actualmente se separa el propano del propileno ya que
principaimente este ultimo tiene enormas aplicaciones industriales. Por lo anterior, 1a corriente
rica en propano y proplieno se bombea a la Ultima torre del tren de recuperacién de vapores: fa
denominada fraccionadora (o splitter) propano-propileno. La separacién de estos dos
compuestos requiere de muchas etapas de equilibrio debido a que los puntos de ebullicién de
ambos son muy parecidos; la fracclonadora tiene, por tanto, muchos platos y es
considerablemente alta. Por el domo de la fraccionadora se obtiene el propileno y por [a parte
inferior el propano. Acluaimente se utiliza agua de enfriamiento como medio de condensaciény -

vapor en el rehervidor de los fondos.

Los dos productos obtenidos se envian a limites de bateria. El propano se utiliza
coma gas LPG mientras que el propileno, como se menclond anteriormente, sirve de materia

prima para diferentas procesos, entre los que destaca la produccion de polipropileno.
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" CAPITULO 4

SIMULADOR ASPEN-PLUS



A.- INTRODUCCION,

En fos Inicios de la década de los sesentas las computadoras dejan de ser una
curiosidad cientifica para pasar a ser una herramienta de la industria. De la mano del desamollo

en el soporte fisico de las computadoras, las firmas de il fa e

Instit i i a prepi la pri g de pr¢

de proceso.

Alrededor de 1961 la ult a pr por unir

jonales de op unitarias individuales para formar un sistema de slmulacién de

procesos. En 1964 esta tarea se ve con el de rutinas para simulacién,

de prop ter i entrada y salida de dalos, y documentacién para el

usuario; dos afios mas tarde Monsanto cuenta con el simulador FLOWTRAN cuyo nombre se

deriva de "FLOWSsheet TRANslator” (i de de i su

compatibilidad con et lenguaje FORTRAN.

En 1869 Monsanto ofrece como servicio el uso de FLOWTRAN en locales abiertos al
publico. En el lapso de 4 ailos, mas de 70 clientes en mas de 100 diferentes localidades usaban
éste serviclo, Al inicio de 1972 se licencia y comercializa FLOWTRAN, un aflo més larde se

clerra el servicio de locales . En 1976, FLOWTRAN es seleccionado por el Instituto Tecnolégico

de A MDYy a éste para servir de base en el desarrollo de ASPEN, un

de p por el Depar de de los

Unidos para simular procesos basados en el carbén, ya que el petrél

alzas en sus precios.

Desds su introduccién en 1981, el de pr ASPEN, "Ad d System
for Process 9" (Sistema para ing ia de p ha sido
conocido. Aunque en sus principios ASPEN se para ion de tibles
fdsiles, ha ser para i ias de p| d firmas
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de i ierfa, as, centros de del i de E.U., entre otros

usuarios.

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

junto con mds de 20 compa#ias lideres en la de p En 1983 la i6n de mas
de 600 subrutinas enteras y nuevos cambios en mas de 300 rutinas ya existentes dan como

resultado el simulador de procesos ASPEN PLUS: una versién expandida, mejorada y sopartada

| del simul ASPEN,; con mayor calidad, eficiencia y lacllldgd en su uso. Desde
1983 ASPEN PLUS se ha mejorado aflo tras aflo para ofrecer mas y mejores aplicaciones, que

hacen de este simulador una herramienta cada vez mas poderosa y f4cil de usar,

En 1982 la Facuitad de Quimlica de la UNAM adquiere la versién 8.5 del ASPEN PLUS,

versién con la que se desarrolla éste trabajo y la cual se explica en el presenle capituto,

los p por Evans (Evans, 1981), explicados en el capitulo 2,
todos los sistemas de simulacién de procesos cinco principales: Modell
Algorit p i, Interfase con el usuario y Aplicaciones. A continuacién se

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

B.- MODELOS
El punto de partida para [a i6n en estado esel de bl
que repl las op i invi en el p ; cada bloque es un modelo
en el que se todas las { que se deben resolver para dicha operacién
unitaria, ASPEN-PLUS ofrece una bibli; de mod g para simular
ier tipo de p y P con sélidos, el [\] plej
4 el imp de , el ing puede definir modelos de sus

proplas operaciones unitarias.
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En [a tabla 4.1 se los d de op i que se pueden

simular con ASPEN-PLUS. Estos modelas no tienen i6 i ya que

pueden Q de etapas, etc. y

practicamente todos pueden manejar sélidos.

ASPEN-PLUS genera las 1 mateméaticas derivadas de las

leyes de conservacion, las de én, y acepta i de

de reaccién y restricciones de disefio y control. En los capitulos 10 - 16 de la guia del usuario de

ASPEN-PLUS se encuentra informacién especifica sobre cada uno de éstos modelos.

MODELOS DE OPERACIONES UNITARIAS DEL ~ ASPEN PLUS

MEZCLADORES, DIVISORES Y SEPARADORES BOMBAS Y COMPRESORES

~Mezclador general MIXER -Bomba PUMP

~Diviser de Nujo FSPLIT -Compresor de una clopa COMPR
~Divisor de componentes SEP ~-Compresor de elapas multiples MCOMPR

~-Separador de dos productos SEP2
MANEJO DE SOLIDOS

SEPARADORES FLASH ~Cicldn CYCLONE
~Flash de dos fases FLASH2 ~Precipilador eleclrostatico ESP
~Flash de Lres fases FLASHI . ~Filtro de tela FABFL
-Limpiador Vénluri YSCRUB
CALENTADORES Y CAMBIADORES DE CALOR ~Trilorador CRUSH
~Calenlador general de proceso HEATER -Pantalla/clasificador SCREEN
-Cambiador de calor HEATX -Hidraciclén HYCYC
~Tillro de lambor rotatorio FILTER
SEPARACION MULTIETAPA ~Fillro centrifugo CFUGE
~Fraccionamienlo riguroso RADFRAC ~lavador de sdlidos SWASH
-Col. de [race. riguroso milliple MULTIFRAC -Decanlador canlracorrienle CCD
~Absorcidn rigurosa ABSBR
-Extraclor riguroso EXTRC MANIPULADORES DE CORRIENTES
-Deslilacién. disefio DSTWU -Mulliplicador ULT
-Deslilacidn, simulacién DISTL -Duplicador DUPL
REACTORES

-Reaclor de seeleccidn RYIELD

~Reaclor estequiomélrico RSTOIC

~Reaclor de lanque conlinuo agilado RCSTR
-Reaclor de flujo tampdn RPLUG
~Equilibrio quimico a dog fases REQUIL
~Equilibrio de fases y qimico RGBS

Tabla 4.1: Mod de
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Los modelos y datos de propiedades termofisicas son la clave para oblener buenos

en la El sist de pl de ASPEN-PLUS calcula todas las

prop ter y de para simutar todos los modelos de

operaciones unitarias, para los equipos y para producir rep y tablas. Dicho

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

p por de aclividad, i definir dif a utilizar en

cada parte del proceso.

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

de datos, que contienen diversos datos fisicos (como peso 1 o punto de para

més de 1,500 compuestos quimicos. Si el valor de algin pardmetro no se encuentra, se puede

suministrar directamente, o si se desea definir algin pardmetro especial, se puede alimentar en

un banco de datos creado. Ademaés es posible definir del I rutinas

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

p que dep de la , éstos den ser como valores

numéricos que el usuario define sin limite de nimero o como coeficientes polinomiales. Los

datos de entalpia pueden ser en | de En la pégina

se los de pi que maneja ASPEN-PLUS.

En el capitulo 5 de la guia del usuario de ASPEN-PLUS y mas detalladamente en la

guia de propiedades fisicas, se inf i6n sobre los para el célculo de

propledades. La informaci6n sobre los bancos de datos y sus componentes se encuentra en el

capltulo 4 de la misma guifa.
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C.- ALGORITMOS

Los i son los de op: que al los
pr ati g! por los delos. ASPEN-PLUS, como {a gran mayoria de
simuladores comerciales, utiliza algoritmos de ! {ver 2), en

donde a partir de {a definicién de las corrientes de ion y las de op fon,

se van de forma {as op

ASPEN-PLUS cuenta con futinas para detectar los ciclos de recirculacidn, selecclonar

las corrientes de corte, generar blog de col y definir la ia de célculo, sin

importar el orden en que se Introduzcan tas operaciones unitarias. Alternativamente se pueden
alimentar especificaciones propias de convergencia, o crear un amplio rango de aplicaciones con

médulos escritos en FORTRAN.

Como se vid en el capitulo 2, seccién E, existe una jerarqufa en el manejo de los ciclos

de la tos ciclos de control, con los que se logra la convergencia

de las especificaciones de disefio son los mas externos. ASPEN-PLUS genera automaticamente
las secuencias de convergencia para las especificaciones de disefio y realiza dicha convergencia

el método de la para una sola especificacién o el método de Broyden para dos

0 mas especii acepta q especificacidn de convergencia
que el usuario quiera definir. Con esta poderosa herramienta se puede definir cualguier 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 funcién de estas variables; incluso se puede

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

Para la convergencla de los ciclos Intemos, nacesarios para lograr la convergencia de

las corrientes de recirculacién, ASPEN-PLUS ofrece que se p aplicar

a de Entre estos métodos se encuentra la
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modificacién del método quasi-Newton de Broyden que utiliza inforrnacién sobre la interaccién de

las variables de las corrientes de corte.

MODELOS DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS EN ASPEN PLUS

ECUACIONES DE ESTADO
~Redlich-Kwong
-Redlich-Kwong-Soave
-Redlich-Kwong-ASPEN
~Peng-Robinson

-Cadena dura perlurbada {polar)
~Cadens dura perlurbada (no polar)
-Peng-Robinson (agua/hidrocarburo}
-lee-Kesler

-BWR

-Hayden-0"Connell

~Nolhnagel

-Tablas de vapor ASUE. 1967

COEFICIENTES DE FUGACIDAD
-Grayson-Streed
-Chao-Seader
-Chao-Seader,/Prausnilz-Shair

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
~Scalchard-Hildebrand exlendido
~Ecuacidn de Wilson

-Ecuacién de Van Laar
~Ecuacién NRTL

-Eleclrolito de composicidn local

YOLUMEN MOLAR

-l.[qnido salurado Cavett

-Liquido salurado Racketl

-Liquido comprimide Chueh-Prausnilz
-Liq. molar parcial Brelvi-0'Conelt
-Solido, polinomial

=Vol. eleclrolilos Debye-Huckel
~-Polinomis} medificada

ENTALPIA/E LIBRE/ENTROPIA

-Lig. y vapor Yen-Alexander
-Liquido saturado Cavell

-Sélido, polinomtal

~Ee. de ¥alson modificada

~Fusién sblida polinomial
~Sublimacidn sélida polinamial
-Sublimacin sblida generalizada
-Polinamial modilicada

-Enlalpia de electrolilos Criss-Cobble

PRESION DE VAPOR

~Presidn liq. vapor de Anloine
~Presién liq. vapor de Cavelt
~Presidn sélido vapor de Anloine
-Polinomial modificada

RELACION DE EQUILIBRIO Lig-VAP
-Dalos de enirada
~Polinomial modificada

CONSTANTE DE HENRY
-Datos de enlrada
~Polinomiat modificada

DENSIDAD DE SOLIDOS CONPLEJOS
-Modelo de sblidos secos IGT
-Modelo de densidad generalizado

ENTALPIA DE SOLIDOS COMPLEIOS
~Correlacién de Bole

~Correlacién de Dulong

~Corr. de Grummel y Davis

~Corr. de} calor de combuslisn

~Corr. de Chang-lirapongphan~Boston
~Correlacién de Kirov

-Ecuacidn eubica de lemperatura
~Modelo generalizado de enlalpia

CONDUCTIVIDAD TERMICA

~Presidn de vapor baja WHS

=P, de vapor alta de Sticl-Thados
~Liquido de Salo-Reidel

~Sélidos polinomial

TENSION SUPERFICIAL
-Hakim-~Steinberg-Stie! (lig. puro)
~Hakim-Steinberg-Stiel {mezcls liq.)

ViSCOSIDAD
~Chapman-~Enskog-Brokaw
-Dean-§lie

-lig. modificado de Andrade
-Leisou-Slie! (liq.)

COEFICIENTE DE DIFUSION
-Chapman-Enskog/Wilke-Lee
-Dawson-Khoury-Kobsyashi
~Vilke-Chang

Tabla 4.2: Modelos de

49




Ademés, ASPEN-PLUS cuenta con con una 6 del método de

Broyden, que permite realizar la convergencla de las especificaciones de diseiio (ciclos

y de las i de

(ciclos intemaos) de manera simultdnea. Con este

método se pueden resclver problemas en los cuales los ciclos externos e internos esién

fuertemente relacionados, como un tren de pr viento o de Pt , 0 un proceso

de cogeneracién.

Todas estas herramientas hacen que el sistema de simulacién ulitizado por ASPEN-

PLUS los ios det ial y ofrezca para cubrir
las deficlencias de este enfoque. En fos capitulos 17 - 25 de la guia del usuario, o en forma més
detallada en la gula de simulacidn interactiva, se encuentra informacién especifica sobre los

distintos algoritmos.

D.- SOPORTE COMPUTACIONAL

Ef soporte computacional estd formado por dos partes: el soporte fisico o "hardware” y
el soporie l6gico o "software™, En el caso de ASPEN-PLUS, el soporte fisico se debe adquirr por
cuenta propia, la versidn 8.5 requiere del siguiente sistema:

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

* B840 KB de memoria base, de la cual deben estar disponibles por lo menos 480 K8.
“8-10MBde Tii Se 1de 12 a 14 MB.

*Un cop 4tico 803087 (0 i

q

*Monitor a color (EGA, VGA) o Hercules monocromatico para ulilizar el sistema gréafico.
* Un ratén "mouse” para utilizar el sistema grafico.

* Un puerto paralelo.

* Un minimo de 70 MB de espaclo en disca duro.

* Un dispositivo de i para en el puerto p. sin el cual ASPEN-PLUS no
funciona.
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El soporte légico estd formado principalmente por dos partes: el sistema operativo, (en
el caso del sistema operativo DOS, se requiere una versién 3.3 o mayor y se debe configurar al
sistema para que maneje por fo menos 50 archivos) y los programas que conforman 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
simulacién.

* Model Manager, Interfase con el usuario, cuanta con un sistema gréfico experto que ayuda a
crear facilmente los diagramas de flujo de proceso, correr las simulaciones, y a interpretar y editar
los resuftados.

* La Tercera Parte dei sistema incluye e! compilador NDP-FORTRAN, e! Phar Lap 386]ASM /
386|LINK y el DOS extender.

E.- INTERFASE CON EL USUARIO

Como se vié en el capitulo 2, seccion C, la interfase con el usuario Incluye el lenguaje
por medio del cual ia persona describe su problema paricular, los reportes que resumen los
resultados, la documentacién adecuada para el uso del sistema, y los protocolos para la
interaccién con otros programas y sistemas. En esta seccién se describe el funcionamiento de

dichos elementos en la interfase de! simulador ASPEN-PLUS.

El lenguaje de entrada consiste en una descripcion del proceso con la informacion
disponible en el diagrama de flujo. Esta informacién incluye los flujos y composiciones de las
corrientes de alimentacién, los pardmetros de los equipos del proceso y la interconexidn entre

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

textos utilizando el lenguaje de entrada, medi; el llenado de formas, y utilizando gréficos; las

dltimas dos a través de ModelManager (Interfase con ef usuario).

El reporte de resultados incluye informacién sobre todas las corrientes y sus
propiedades, las operaciones unitarias y de manera opcional los costos y economla del proceso.

Dichos reportes pueden incluir informacidn tan especifica como los fiujos, composiciones y
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propiedades de cada plato de una torre; pueden generar graficas como !as curvas de calor en un
intercambiador y si se desea, se puede generar hasta el diagrama de flujo del proceso con la
informacién 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

céiculo o sistema CAD.

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

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

axperta en versiones antiguas de ASPEN. A i idn se citan los principales manuales del

y s explica by te la informacion que contlenen:

* ModeiManager Getting Started and Tutorials for the PC Introduce al usuario al manejo del
ModelManager a través de tutoriales en donde se ensefian, paso a paso, Ios conceptos basicos
para crear y usar modelos en ASPEN-PLUS.

* ModelManager and ASPEN PLUS, Instaliation and Reference for the PC explica como
configurar el sistema y como instalar las tres partes que conforman el soporte l5gico del
simulador, tanto en una PC como en una estacion de trabajo.

* ASPEN-PLUS User Gulde contiene toda la informacién necesarla para empezar a utilizar
ASPEN-PLUS en el modelado de procesos liquido-vapor, tipicos en la industria quimica y del
petroleo.

* ASPEN-PLUS Interactive Simufation es una guia completa del las habilidades de la
simulacién interactivas en ASPEN-PLUS; incluye dos ejemplos con tutoriales.

¢ ASPEN-PLUS Costing Manual describe el uso de los sistemas de costos (modelos de
costos de equipos, costos de capital, costos de on, luaciones econd etc), asl
como su simutacidn y el reporte de los resultados.

* ASPEN-PLUS Data Regresslon Manual es una guia completa del uso  del sistema de
regresion lineal de ASPEN-PLUS, incluyendo e los y pard ) rece )S  para
pre de
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* ASPEN-PLUS Elsctrotytes Manual describe y ejemplifica el uso de ASPEN-PLUS en el
modelado de procesos que involucran electrolitos en soluciones acuosas y no acuosas.

* ASPEN-PLUS Solids Manual es un suplemento de la gula de! usuario, donde se describe el
uso de corfrientes y propledades de compuestos solidos y compuestos no convencionales, asl
como las operaciones unitarias que los manejan.

* ASPEN-PLUS Guide to Physlcal Properties es una guia para usuarios avanzados, donde
se explican las habilldades de ASPEN-PLUS en el cdlculo y uso de propledades termofisicas.

* ASPEN-PLUS Notes on Interfaces and User Models es una guia para aprender como
escribir y aplicar modslos y subrutinas definidas por el usuario, tamblén se discute sobre los
hivos de con que cuenta ASPEN-PLUS.

* ASPEN-PLUS Stream Libraries and Insert Libraries describe como usar {a biblioteca de

para nar n entre di: corridas y como almacenar fragmentos

comunes usados en el lenguaje de entrada.

* ASPEN-PLUS Summary File Toolkit describe como hacer programas usando toolkit,
Toolkit {estuche de ) es una b 1ta que en una serie de subrutinas en
FORTRAN, las cuales se utilizan para extraer informacién de los resultados de la simulacion.

Una vez terminada la simulacién, ya que se generaron todos los datos y graficos que se

i es facil cc con ofros programas para realizar diversas actividades. ASPEN-

{ pera la con olros prog tales como: bases de

Plus cuenta con

datos, hojas de célculo o sistemas CAD/CAM.

F.- APLICACIONES

Durante el desarrollo de un proceso, se pueden utilizar datos preliminares para preparar
un modelo. A esta altura, el diagrama de flujo de proceso se usa en ASPEN-PLUS para evaluar

las configuraciones alternativas de proceso, la adidén, i in o sustitucién de

equipos y para comparar procesos alternativos con bases comunes. El modslo puede ayudar a la
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interpretacidn de los datos de la planta piloto y a darnos una buena idea del comportamiento y la

economia del proceso.

Para el disefio de plantas nuevas o la modernizacidn de las ya existentes, ASPEN-

PLUS permite a los ingenieros determinar con detalle los de materia y

alternativas de cambio y evaluar las condiciones de operacién. Es posible construir una serie de
casos de estudio para aseguramos que la planta puede enfrentarse a un amplio rango de

condiciones de operacién,

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

operacidn, mejorar el yla de gia. En caso de que !as materias primas

o los productt de espacifi 86 pueden inar facil e las modilicaci
en las condiciones de operacién. Con ASPEN-PLUS se pueden eliminar los cusllos de botella de!

proceso o los problemas causados por algunos equipos.

En pocas palabras ASPEN-PLUS tiene ap 1es an la sintasis, anélisis,

y operacién de cualquier proceso, en cualquier etapa y en cualquier nivel que se efectle.



CAPITULO

SIMULACION DEL TREN DFE
RECUPERACION DIs VAPORES



A.- PASOS A SEGUIR EN UNA SIMULACION.

Para llevar a cabo la simulacién de un pi en simulador, es necesario
realizar cada uno de los pasos que se muestran a continuacién. En cada uno de ellos se explica la
manera especifica en que se definié la simulacién del tren de recuperacidn de vapores, cuyos
resultados se muestran en la sigulente seccién. Los pasos estan numerados en el orden Iégico en
que se deben realizar, aunque no es necesario seguir la misma secuencia. Las opciones que se
mencionan a continuackén se utilizaron en todas las simulaciones que se feportan a lo largo de

este trabajo.

1.- D del disg de flujo do p y su El primer paso para
realizar la simulacién de un proceso es definir sus limites, ya que es comin que éste no se

encuentre como una entidad independiente, sino que tenga flujos de materia y/o energia

interce con otros p de forma que si se altera el proceso en cuestién, se alteran
los demds o viceversa. Es por esto que no siempre resulta facil definir que parte del proceso o que
proctesos se deben simular. En el presente trabajo se propone un sistema de integracién térmica
en 1a torre separadora de propano y proplieno, pero es necesario simular el tren de recuperacién
de vapores completo (Figura 3.5), ya que puede resultar que al camblar las condiciones en las

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

2.- on de Se deben ionar las unidades en las que se van a

especificar las variables de entrada y en las que se desean oblener los reportes de salida. Es
posible escoger unidades de diferentes sistemas para las variables, Incluso se pueden especificar
diferentes unidades en cada operacién unitaria y no es necesario que las unidades de entrada y
salida sean iguales. En e} presente trabajo se utilizan las unidades pertenecientes ai sistema
inglés; la razén porla que se escogid este sistema se basa en el hecho de que la informacién que

obtuvimos del proceso real esta reportada en dichas unidades.
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3.- Seleccién del método o modsio para las p d: fl: Este
s un paso clave para una buena simulacién ya que desafortunadamente no existe una ecuacion
de estado o modelo para predecir las propledades de todos los compusstos y todas las
condiclones. Es por esta razén que se debe elegir el modelo que calcule con mayor precisién las
propiedades de los compuestos que maneja et proceso a simular; de hecho, es posible utilizar
diferentes ecuaciones de estado o modelos termodindmicos en !as distintas operaciones unitarias

8egun o requieran 1as condiclones de éstas, lo que le da mayor flexibilidad a la simulacién.

El proceso de r ion de vap maneja princi hidrocarburos, que son

compuestos no polares; para ellos existen varlas ecuaciones de estado que predicen sus
propledades con bastante exactitud, en nuestro caso se eligié la ecuacién de estado de Peng y

Robinson, desarrollada en 1976 a partir de la ecuacién de Soave. Para cercicrarnos de que

realmente esta acuacién es la que mejor representa a nuestro se reall simutac

calculando las propiedades con diferentes ecuaciones de estado. Los resultados obtenidos
demostraron que las ecuaciones de Redlich-Kwong-Soave, Redlich-Kwong-Aspen y Peng-
Robinson son las mas adecuadas, slendo Ja ultima 1a que arrojd los resuttados muy similares a los

del proceso real.

Con excepcion de la primera parte del proceso, en 1a que se maneja una cantidad muy

pequefia de 4cido sulfhidrico, todas fas cc son las de hi s, por o que
consideramos que no es i0 incluir ning regla de ) enla ion de estado.
4.~ Partir ol on de y ol delo para

cada bloque: Este paso se reallzé en dos etapas: primero seé simulé el procaso considerando a
las tosres con condensador, rehervidor y demas accesorios como una sola entidad; posteriormente,
con los datos arrojados por esta simulacién se procedid a partir las torres en cada una de las

operaciones unitarias que !as conforrman, con el fin de obtener una simulacién de! proceso mas



aproplada. La figura 5.1 muestra el ejemplo de como queda una columna al partirla en las

opaeraciones unitarias que {a conforman.

Los modelos usados en la simulacién de las op i unitarias fueron: RADFRAC

para columnas de destilacion; HEATX para intercambiadores de calor con corrientes de proceso;
HEATER para condensadores, rehervidoras, valvulas e intercambladores con servicios auxiliares;

PUMP para bombas; FSPLIT para divisores; COMP para compresores y SEP para la unidad

MEROX.
COLUMNA DE DIAGRAMA DE
DESTILACION BLOQUES

| S
°| bEsmucioN

Figura 5.1: Torre de destilaclén dividida
on las que la

5.- Definicién de las de y sus quimicos:
Aparentemente esta es una tarea facil, pero con frecuencia, como en el caso del proceso de
recuperacién de vapores, los datos reportados en el diagrama de flujo no estan completos, por
ejemplo, las gasolinas aparecen como C5* cuando en ralidad son una mezcla de hidrocarburos

desde C5 hasta C9. Para determinar una composicidn que represente a la mezcla de gasolinas

adecuadamente partiendo de los datos que ap en el fue io realizar varias
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simulaciones de la torre debutanizadora, suponiendo composiciones diferentes en cada caso.
Finalmenta se ancontré una mezcla que reprasenta bastante blen a la gasclina del proceso, ya que

los It se con pracision a los reportados en el diagrama de flujo, aunque

como se verd mas adelante, los errores mas g de la n se 1 para este

compuesto. Esto no representa mucho problema para las siguientes torres, ya que casi toda la

gasolina sale del proceso por kos fondos de la debutanizadora.

6.- Especificacidn de las condiciones de operacion: En esta parte se deben definir
cuales de las variables de operacién se van a espacificar en cada operacion unitaria. El nimero de
variables que se deben especificar depende de la operacién que deseamos representar. Et
simulador ofrece opciones de grupos de variables para especificar en cada operacién unitaria, Lo
importante, y no tan sencllio, es elegir el conjunto de variables adecuado, dé forma que la
simulacion converja, y lo haga de la manera més adecuada posible, ya que el hecho de definir

variables permitidas no garantiza que el sistema llegue a !a convergencia.

7.- Especificacién de condiciones de diseflo: Muchas veces existen condiciones en ef
diseflo que es Importantante conservar, ya que una pequefia alteracién puede cambiar el

del o las propl de los productos. En este caso sélo se debe de

tener culdado con la determinacion de dichas condicionas para no sobre-especificar el proceso. Se
puede dar el caso de que si se afiade una condicién al proceso sea necesario modificar las
condiciones de operacién definidas, para que no existan redundancias que imposibiliten la

convergencia,

8.- Definicién de Jos métodos de convergencia: El simulador genera autométicamente

las ias de co (o] para las ifi nes de diseflo y realiza dicha convergencia
el método de la para una sola especificacion o el método de Broyden para dos o
maés especificaclones simultaneas; también acepta cualquier kon de cor que el

usuario quiera definir. Para la convergencia de los ciclos internos existe una amplia gama de
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métodos que se pueden aplicar simultaneamente a cualquier numero de corrientes, entre éstos se
encuentra la modificacién del método quasi-Newton de Broyden que utiliza informacién sobre fa
interacckin de las variables de las corrientes de corte. La definickin de métodos adecuados,

4s de la fa (en caso de que los datos estén alimentados

), puede rep! un ahorro de tlempo considerable, sobre todo en procesos con

grandes dimensiones.

La torre separadora de propano y propileno maneja pocos compuestos en muchos platos
{125), esto tras 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 opcién una
convergencia en las diferentes partes de la torre por separado, primero en el domo y despues en e}

fondo. Para que las corrientes de corte convergieran, se especificé el método de Broyden.

9.- Estudio de casos o andlisis de sensibllidad: Una vez que 1a simulacion se resliza
adecuadamente, se pueda hacer un estudio de sensibilidad en donde se varian aigunos
perametros para analizar que tanto se altera el proceso; también se puede afterar la estructura del
proceso para analizar distintas opciones, lo que nos permite canocer profundamente al proceso y

sl se desea, modificar las it de in o el

mismo de forma que se obtenga

un mayor rendimiento de éste, 0 en muchos casos 1a solucidn a algin problema especifico.

8.- RESULTADOS DE LA SIMULACION

v

En esta se p tan los resultad en la simulacién del tren de

recuperacién de vapores. Primero se muestra e! diagrama de flujo de proceso (DFP) completo,
acompaliado de una tabla con los valores de las corrientes reportadas, los vatores de las

enla

On y una entre estas; a continuacién se muestra un



diagrama de blogues del proceso, el cual representa la simulacién del proceso incluyendo todos los

y accesorios en el DFP.

En una simulacidn es dificil obtener con toda precisidn los valores de las variables del
proceso real; es por esto que existen ciertos rangos dentro de los cuales las diferencias entre los
valores reales y los obtenidos en ia simulacién son aceptables. En la tabla siguiente se encuentra

un criterio cominmente utilizado:

FLUJOS: £ 2%
TEMPERATURAS: ¢ §°F
PRESIONES: £ 2%
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FRACCIONADORA
DEBUTANIZADORA DEPROPANIZADORA PROPANO—-PROPILENO

-

_ i &

TREN DEF RECUPERACION DE VAFORES

ALOCD LIPLZ AWtINE)

FaATAD X GIRAL LIPEZ FRACICD

FIGURA 5.2
PRINCIPALES CORRIENTES DEL TREN DE RECUPERACION
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Corriente nimero: 38 42 58 45
SImuL REAL STMIL REAL REAL
110 tia WEZ WEZ Lig
163.00 163,00 00 161.00
6207.99 6208.00 .00 6208.00
22974.00| 22974.00 . .00 22974.00
57131.001 59141.00 3673, 164600 59177.00
526.70 380.00 28751 287662.00 369.00
736.9 737.00 0.00 0.00
ERROR_| ERROR ERROR
1704.58 1760.00 3.1 2950.59 2894.40 1.9 1737.70 3.20)
87760.00 | 89644.00]  2.10] 291190,00] 289306,00]  0.6" B8385.00] _2.20)
110,76, 109,00 1.7 284.00 28262 0.4, 110.90| -0.90)
245.00 245.00 0.0 57.00 57.00 0. 172.30 0.17]
48 79! 80A
SIML REAL SIMUL REAL | SIMUL REAL
tie L1a 119 e |- [ [
0.00 9.00 763.00 161.00 0.00 .00
0.32 518.00 3146.08 630.00 5060.00
0.10 0.00 22972.00] _22722.00 | 252.00
56798.00} 58850.00 .00 0.00 . 327.00
421.36 369.00 .00 0.00 .00 0.00
0.00 6.00 00 0.00 .00 0.00]
ERROR ERROR ERROR
1.5 983.04 622,68 75.22
1.79] 57220.00 26281.00] 23513.00] 11.00} 3397.40}  5639.00
435 100.22 10031} -0.09 108.67. 134.62
1.63 116,33 116.33 0.0{ __ 375.00 271,16

TABLAS 5.1 Y 5.2: ANALISIS DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS DE LA STMULACION



DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA SIMULACION
DEL TREN DE RECUPERACION DE VAPORES

DEBUTANIZADORA DEPROPANIZADORA FRACCIONADORA
PROPANO-PROPILENO

FIGURA 5.3
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Carriente nimero: 426 [¥]
2 VALV DREF1

Az DEBUT VALV

Fase: (1] Lig

-Propeno
-Propileno

-Butano

-Gasolina

thyS

~Lbmol/hr

-L%hr
—¥e5/nr

Flujo totals

T 3

Presién psia
Fracc. vapor

912.3%

4657.32

00 239780

7018,

109.31

146.70

0.00

Frace. liguida

1.00

Entalpfa;

/| tmnl -31845.00 984

-BIU/b_ -816.09 -773.00 -618.53 ~774.39 ~773.56 -773.00

-8TU/hr =3.14e8 -3.09:8 -6.7%e7 ~1.48e8 ~1.88e8 +1.18e8 -6.79e7
Entropla:

-8TU/itmol -R -127.28 -125.69 -81.34 -67.82 -81.37 -81.35 -81.35

-BIU/1b-R -1.56 ~1.54 -1.57 -1.32 -1.58 -1.58 -1.58
Densidad:

~Lbmot/ft> 0.19 21t 0.66 .028 0.66 0.67 0.67 0.66 0.67

-Lb/fe 15.62 8.9 3%.26 1.449 3416 34.303 34.303 34.07 34.30
[ E‘dio: 81.40 81.40 B1.40 51.68 51.48 51.48 51.48 51.48 51.48 51.48

TABLA 5.3: VALORES

DE LAS CORRIENTES REPORTADOS FOR LA SIMULACION




Corriente nimero: &5 45A 458 45C &7 47 47C 4TE [33 476
De: MEROX BALIN2 VALVS PREC2 VALV? DEPROP CDEPRQ BREF2 DREF2 VALVS
A : SALINZ VALVS PRECZ DEPROP BALINS COEPRD BREF2 OREF2 VALVE BEPROP
Fase: i) [T} (] MEZ LQ VAP Lio Lia Lo [T
[Componcrites Lb/hr:
~Etano 183 823.23 £660.23 660.23
-Propano 6207.67 31352.00 5 25144.00 25144.00
-Progileno 22974.00 116030.00 93056. 00 93056.00
-Butano 331 1682.30 1349.27 1349.2_7_{
-Gasolins 0.00 0.00 0.00 Uw&‘
X N 0.00 0.00 0.60 0.00
K 1680.90 K 697.87 3524.59 3526.59 3526.59 2826.72 2826.72
25898.00 29478.00 149892.00 149690.00 120210.00 120210.00
. 253769 - 968.64 66080.00 4B77.78 3911.98 3933.45
. 1147 103.50 109.26 103.72 103.72 103.29
280.00 265.60 242.00 2%9.30 299.30 237.00
0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00
1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00
Entatpfa:
~B1U/ibmol -40159.00 -40114.00 ~401146.00 -36782 -8876.52 -3185.57 -8898.43 -8876.52 -8876.52 -BB76.55
“BTU/1b -776.81 77593 -TT5.% S48 -208.73 74,91 -209.25 -208.73 ~208.73 -208.73
-BTU/hr ~6.75e7 -6.75e7 -6.T4e? -6.18e7 -6.79%6 -1.12e7 -3.%e7 -3.13e7 -2.51e7 -2.51e7
Entropia:
=81U/ Lol -R ~B2.48 -82.43 -82.42 -76.95 -55.06 +45.02 +55.08 -55.07 -55.07 -55.07
-BTU/ib-R -1.59 -1.59 -1.5¢ ~1.49 -1.29 -1.06 -1.30 -1.30 -1.30 -1.30
Densidad:
-Lbmol7ft> 0.66 0.66 0.66 0.17 0.72 0.053 0.72 0.72 0.72 0.72
-ib/7{t? 3%.13 34.26 36.20 8.7% 30.66 2.27 30.63 30.72 30.73 30.56
PH promedio: 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 STMULACION
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T —— - — — e
Corriente nimera: 471 48 488 488 58 584 580 688 648 T0A 708
De: DREF2 VALV DEPROP ENFONZ VALVS DEBUT PREC1 DEPROP ROEPRO DEBUT RDEBY
A= VALVT [0 EMFONZ VALVE [0} PRECT VALVL ROEPRO DEPROP RDEBY DEGUT
Fase: Ll Lo Lie L9 MEZ LI tie Lig VAP t1e VAP
| Cosponentes Lb/hr:
-Etano 0.00, 0.00 0.00 .00 .00 0.00 0.00 00|
-Propano 0.32 0.32 0.32 .01 .01 X 0.97 0.97 .01
-Propileno 6.10 4.10 0.10 .01 .03 K 0.32 0.32 .0t
-Butano 56798.00 56798.00 56798.00 3673.61] 3673.6% 3673.61]  175030.00} 175030.00 £329.858
-Gasolina 421.36 421.36 421.36] 287518.001 287516.001 28751, 1298.49 1298.49 338881.00
-Ha$ 0.00 0.00 0.00 .00 .00 N 0.00 0.00 0.00
Flujo total:
~Ltmot/hr £97.87 983.04 2950.59 2950.59 2950.59 3029.36 - K77.72
'lb‘hr 29678.00 57220.00] 291190.00| 291190.00] 291190.00{ 176330.00] 176330.00 343210,00
=1 /hr 965.80 1559.19) 129520.00 9416.08 6254 .58 63617.00 165220.00
3.75 103.72 100. 220.82 100.00 284.00 357.12 332.27' 220.82 220.84 415.47]
299.30 116. 244,92 239.92 $7.00 152.6 142,60 244,92 244,42 152.10
0.00 0.00 0.00 0.00 1,00} 1,00
1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 0.00]
-8876.52| -62774.00] -57985.00 -80552.00] -57985.00] -51815.00] -78804.00] -65571.00
~208.73 -1078.48 -996.17. -1078.45 -813.52 -798.51 -B16.22 -996.17 -890.18 -798.51 - 65442
+6.19e6 -6.17e7| -5.70e7. -6.17¢7 -2.37¢9 -2.32e8 +2.38e8 -1.67¢8 -1.57¢8 -2.74e8 -2.28e8)
-55.07 ~104.85 -97.21 -104.92 -151.65 -150.12 -152.29| -97.21 -88.14 -150.13 -134.51
-81U/1b-R -1.29 -1.80 -1.67 -1.80 =1.54 -1.52 -1.56 -1.67 -1.5) -1.52 -1.38
Dens idad:
2.72 0.63 0.48 0.63 0.023 0.31 0.33 0.48 0.047 .31 0.021
0.2 36.52 28.19 35.70 2.25 30.92 32.38 28.1% 2.77 30.92 2.08]
Rj 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 mmero: 47 [1:3 98, e % o ™6 [a7) oA 90A
De: SALING VALV SEPP CSEPP BREF3 DREF3 VALV10 OREF3 SEPP SEPP
A VALV® SEPP CSEPP BREF3 DREF3 VALVID SEPP 18 LB RSEPP
fase: [§(] Lia VAP Lia Lia Lia LIg Lig Lig 119
Componentes tb/hr:
-Etano 163.00 163,00 197.64 191764 N7.64 175664 175464 163.00 0.00 0.09
-Propano 6207.67 6207.67 37013.0 33867.00| 33867.00 3146.08| 3060.16) 302950.00
-Propileno 22974.00 22974.00 247280.00] 247280.00 22972.00{ 4.00 396.19
-Butano 3.1 333.11 0.00 0.00 .00 333.24 32991.00
~Gasotina 0.00 0.00 0.00 0.00 .00 0.00 0.28
-Ho8 0.00 0.00 0.00 0.00 .00 0.00 0.00
Flujo totats
Ukl /hr 69787 £97.87 7325.42 7325.42 6702.76 670276 Tial.22
~Lb/he 29678.00 29678.00] 309190.00 309190.00 282910.00 336340.00
-fto/nr 967.02] 126060.00 10147.00 9374.42 12107.00
105.26 111.92 107.84 134.62
333.20 260.00 375.00 270.00 2n.1w
0.00 1.00 0.00 0.00 0.00
1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 .08 1.00
-8836.32 1928.85 -3570.82 -3571.07 -3570.82| -50585.00] -50585.00
-207.78 45.70 ~84.60 -B4.61 -84.60 -1120.04 -1120.04
-6.17e6| 1.41e7 -2.62e7 -2.39%7 -2.22e6 -3.81e6 -3.77e8
-55.02! -42.45 -52.15 -52.13 -52.13 -52.08 -52.13 -79.54 -79.54
+1.29 -1.01 -1.26 -1.24 -1.23 -1.23 212 -1.76 -1.76
0.72 0.058 .72 0.72 0.72 0.715 0.72 0.62 0.615 .06
30.69 2.45 30.27 30.47 30.47 30.18 30.47 27.78 27.78 67
42.53 42.21 42.21 42.2% 42.21 42.21 42.21 45.16 45.16 45.16/

TABLA 5.6: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION



CAPITULO 6

PROPUESTA DE MEJORAMIENTO
DEL PROCESO Y SU SIMULACION



A.- DESTILACION

La destilacién es un proceso de separacién que se basa en el aprovechamiento de la
diferencia de los puntos de ebullicidn de los componentes a separar. Al calentar una mezcla liquida
de dos 0 mas materiales volatilas, se evapora primero el componente de menor punto de ebullicién
y se establece un equilibro entre las dos fases. De manera inversa, si se enfrfa un vapor
multicomponente, el compuesto de mayor punto de ebullicién se condensa an mayor proporcién

que el de menor punto de ebullicién.

Si se pone en contacto un vapor con un liquido cuya concentracién de componentes mas
volatiles es mayor que Ia de! liquido en equllibrio con ese mismo vapor, éste tendera a establecer
el equilibrio mediante la condensacion de los componentes menos volétiles y la avaporacitn de los
mas ligeros. St se repite esta operacién con vapor y liquido a contracorriente durante muchas
etapas de equilibrio, el vapor se ir& enriqueciendo de los componentes mas volatiles mientras que

el llquido lo hard de los compuestos menos volétiles, hasta una n

determinada.

Estas operaciones se llevan a cabo industriaimente en las columnas de destilacién.
Como el proceso consiste en poner en contacto vapor con liguido ¥ a la columna no entra mas que
Ia alimentacién {normalmente como liquido), el vapor se genera evaporando parte de! producto del
fondo, y el liquido retomando parte de la corrlente del domo, que son las mezclas mas pobres y
mds ricas en los componentes més volétiles respectivamente. Una columna de destilacién consta
entonces de un destllador o rehervidor donde se evapora pare del producto del fondo, un
condensador donde se cbtiene el destilado, parte de! cual se retorna a la columna como reflujo, y
una serie de platos o etapas con empaques, donde se ponen en contacto el vapor y el liquido, en

uno de los cuales se alimenta la mezcta por rectificar.

En la industria quimica y petroquimica, 1a destilacién es por mucho el método més usado

para separar mezclas y en muchas plantas las columnas de destilacién consumen un gran
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porcentaje de energla, En las plantas con dac i6n convencionales, la mayor parte

de energia es requerida para el funcionamiento del rehervidor y el 95% de ésta se plerde en el

medio de enfriamiento del cor dor. Durante décadas los ingenieros han tratado de reducir el

consumo de energla requerido por una columna de destilacion, ya que desde los afios cincuentas
86 sabe que la energfa tedrica requerkda para estos sistemas es un pequefio porcentaje del

consumo actual.

La posibilidad de ahorro de energla sin maodificar ta estructura de un proceso es minima,

modificar las condiciones de op puede p unac 0 éxima de un 10% en el

consumo de energla; aproximadamente el mismo porcentaje resultaria de implementar un sistema
de control adecuado y en muchos casos estas medidas ya han sido tomadas. Sdlamente mediante
modificaciones del proceso, como la recuperacién de! calor extraido a! destilado en el
condensador, se logra una alta recuperacién de la energia requerida. Esto puede realizarse de dos

maneras distintas:

1.- Con columnas acopiadas, donde el calor disponible en el domo de una columna se

utiliza como medio de en otra La energia total de entrada al proceso es
inversamente proporcional al nimero de columnas acopladas; por ejemplo, acoplando dos
columnas en serie se puede ahorrar hasta un 50% del consumo de energia. En sistemas de
separacién a temperaturas altas, el calor del destilado puede ser utilizado en la produccién de

vapor. Este p fa d taja de que al estar acopladas {as columnas, si alguna tiene

que parar, todas fo tienen que hacer, ademas de que existen ciertas restricciones de temperatura

en algunas corrientes, que por sus prc podrian o descomponerse a

temperaturas mayores, o cristalizarse a temperaturas menores.

2.-Con de calor. \ circultos , recompl del vapor del domo
o de! producto del fondo previ pandido, 56 el calor extraldo en el domo at fondo
de la Con este si la energfa es muy grande ya que ademas de reutliizarla
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en ja misma torre, el sistema de refrigeracidn permite operar la torre a un presién menor, io cual

favorece la 40 i do Indir ta energla requerida en el rehervidor.

Para la propuesta de mejoramiento del proceso presentada en este trabajo se eligld la
segunda opcidn aplicada a la Ultima columna, ya que las lorres se encuentran actualmente
acopladas con otras torres de la refineria y no se pretende modificar la estructura global del

P Adermas, la torre dora de propano y propileno es un sistema apto para la aplicacion

de bombas de calor ya que cualquiera de estos productos pueds ser utilizado como refrigerante y
la diferencia entre los puntos da ebullicién de ambos es muy poca, lo cual garantiza que el ciclo de

refrigeracion trabaja en un rango pequefio de P viable esta

opcién,

B.- COLUMNAS DE DESTILACION CON BOMBAS DE CALOR

La teorla sobre bombas da calor se conoce desde hace mucho tismpo; incluso en los
afios trelntas, durante la depresion en Estados Unidos se instalaron columnas de destilacién con
este sistema; pero hasta hace pocos afios, dabido a los incrementos sustanciales en los costos de
ios energéticos y a la evolucién en el disefio 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 definicién un dispositivo termodinamico utilizado para mover

calor de una regién de baja temperatura a una regién de mayor temperature; la direccién del flujo

de calor es opuesta a la direccién por la da ley de la & por lo tanto

se debe la externa. Sin el calor neto de salida de la bomba de calor es

igual a la suma de ia energla de entrada més la energla transportada, slendo 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 justificable

en una columna de destilacién, se requiere cumplir con los sigulentes puntos:

-Las temperaturas da ebullicion del producto del fondo y del destitado deben ser cercanas.
-La carga del rehervidor, en operacién convencional, debe ser mayor que 7 MMBTU/h.
-El to de P al p @l vapor debe ser menor que 108 °F (60 °C).

-No debe ds existir una fuente de calor que Se pueda utilizar gratutamente en el rehervidor,

por un calor
Obtenlendo como beneficio de su aplicacion:

-Una notable disminucién en los gastos de operacion.
-Requerimientos bajos o nulos de agua de enfriamiento y/o vapor.
-Torres con menor nimero de etapas de equilibrio, o disminucién de reflujo y/o obtencién de

mayor pureza en el destilado para torres ya existentes.

-Disminucién en la emisién de {( normal asociadas al rehervidor,

Existen muchos tipos de bombas de calor para diversas aplicaciones; en el caso de

y éstos se a grandes rasgos a

columnas de destilacién sélo alg tipos son

continuacién. A partir de ahora se usard el término de bomba de calor para referirnos at conjunto

del dispositivo a > y la col de destilacién, ya que es asi como se le llama

comunmente.
1) Bomba de calor con circulto auxillar

Las bombas de calor con circulto auxiliar son usadas cuando los productos de fondo y

destilado no son adecuados para compresiin, por 10 Que es utilizar un refrigerante como

medio de transferencia de calor. Desaft los refri pueden ser utllizados solo

hasta una temperatura de alrededor de 266 °F (130 °C) y en los Gfimos aflos se ha prohibido cada

vez mas el uso de muchos de ellos ya que son p
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La bomba de calor con circuito externo opera con un ¢iclo termodindmico (mostrado en la
figura 6.1) idéntico a un ciclo de refrigeracion convencional, sélamente difiere en que el propdsito

de este es ir calor dentro de un sistema delimitado, en lugar de extraerio del

mismo,

73

Este ciclo consiste en cuatro ¢ ne! H n, compresién,

condensacion y expansién, El compresor toma el refrigerante en forma de vapor sobrecalentado a
baja presién y temperatura {paso 1) y lo comprime a una temperatura y presién mayores (paso 2).

El gas con estas condiciones pasa por el condensador, donds cede el calor a la regién de alta

temperatural, cambiando de vapor a liquido a alta presion. El refrigerante sale del c for
como liquido subenfriado (paso 3) para pasar a través de un dispositivo expansor donde pierde

presisn y temperatura, de forma que el refrigerante puede entrar al evaporador donde toma calor

de la regién de baja total para Inictar de nuevo el ciclo,
Una vez el ciclo amico que realiza la bomba de calor, es sencilio
entender cémo funciona ésta en una de destilacién. El dor del ciclo de

refrigaracion equivale al evaporador o rehervidor de la torrs, donde el sistema de alta temperatura

serfa e! producto de! fondo, el cual se evapora con el calor liberado por la condensacion det

refrigerante. El evaporador del ciclo de refrigeracién equivale ent al or de la torre,

siendo el p del domo el si; de baja a, el cual se condensa totalmente con el
calor que cede para que ¢! refrigerante se evapore. El compresor y el dispositivo expansor {en este

caso una vélvula) cumplen la misma funcion, quedando la torre como se muestra en la figura 6.2.

La regidn de alta temperatura se refiere al sistema global (torre de destilacién), no

significa que se transfiere calor de una zona de menor temperatura a otra de mayor, lo que viclaria

la segunda ley de la termodindmica. La regidn de alta P en una col de ilaci6n,

es el fondo de la torre, mientras que a de baja es el domo,
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Figura 6.1: Ciclo & de g 6

Figura 6.2: Bomba de calor con circuito auxiliar

2) Bomba de calor con recompresion de vepores

Cuando el producto del domo de la torre se puede comprimir, es factible utilizario como el

medio de transferencia de calor, lo cual representa muchas ventajas, ya que siempre se dispona

de dentro del sl y la funcidn del rehervidor y el condensador se hace en un solo
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equipo. Es por estas princ que este si es mucho mas adecuado que el de
circulto auxiliar, pero desafortunadaments muchos de los productos que son factibles de

compresidn tienen limitaciones practicas, tales como polimerizacién, descomposicién o corrosion,

En Ia bomba de caior con recompresién de vapores, se rompe el ciclo tarmodinamico de
refrigeracién y se incluye a la columna en el sistema, ya que ésta proporciona diractamente el
refrigarante en forma de vapor y recibe la parte comrespondiente al reflujo en forma de liquido. Las

' bésicas de p 5, 6n y expansion se conservan vy la operacion de

evaporacién la pasa a cubrir la torre, generando el vapor en forma continua (figura 6.3).

Figura 6.3

El producto del domo entra al compresor en forma de vapor a baja presién y temperatura
(paso 1} en donde aumentan estas dos pmpl.edades (paso02). El vapor a alta presién y temperatura
pasa por el condensador en el que ceds el calor al sistema de alta temperatura (fondo de (a torre),
cambiando de vapor a liquido de alta presidn. El refrigerante sale del condensador como liquido

subenfriado (paso 3) para entrar a! dispositivo expansor de donde sale a la presién y temperatura
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adecuada para entrar a [a torre como reflujo después de pasar por un divisor de corrientes donde

se obtiens la parte correspondiente al destilado.

En este al ser e! g el producto del domo, el condensador hace a la

vez las funciones de rehervidor y condensador de la torre, el compresor y la védlvula expansoras

funcionan de la misma manera que en e ciclo de ion ext dando el como

se muestra en la figura 6.4,

Figura 6.4: Bomba de calor con recompresién de vapores
J) Bomba de calor con expansién de liquido

Cuando el producto de! fondo es mas factible de compresién que el producto del domo (0
es o! Unico factible), es posible utilizarlo como el medio de transferencia de calor, lo cual

ta las jas que se 3n para el caso de recompresion de vapores

P!

(disposicidn de refrigerante y rehervidor-condensador) quedando un mucho mas )

que el de circulto auxiliar, pero de igual forma que en la recompresién de vapores muchos de los

productos f; de presion tienen limi { descomposicién,
7

corrosién, ete.).
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En la bomba de calor con expansidn de liquido, se rompe el ciclo termodindmico de
refrigaracion 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 liquido y lo recibe en forma de

vapor. Las op basicas de p én y

1

)n se conservan, y la

cofumna toma el lugar de la etapa de condensacion de! refrigerante, generando el liquido en forma

continua {figura 6.5).

Figura 6.5

En este sistema se comisnza con ¢! liquido proveniente de los fondos (paso 3) que entra
al dispositivo expansor de donde sale a la presién y temperatura adecuadas para entrar al
evaporador (paso 4) donde toma calor de la regién de baja temperatura (producto del domo)

tc El re (producto del fondo) entra al compresor en forma de

\P

vapor a baja presién y temperatura (paso 1) donde se comprime a la presién y temperatura

adecuadas para alimentaria 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 funciones de rehervidor y condensador de la torre, el compresor y la valvula expansoras

funcionan de la misma manera que en el clclo de refrigeracion, quedando el sistema como se

muestra en la figura 6.6.

Figura 6.6: Bomba de calor con expansién dél producto del fondo

C.- CONSIDERACIONES GENERALES DE LA SIMULACION

Como se menciond al inicio de este capitulo, la propuesta de mejoramlento del tren de
recuperacién de vapores de la planta catalitica de Tula estd enfocada a la adaptacién de una
bomba de calor a la columna ya existente para la separacién de propano y propileno. Es posible
comprimir las corrientes utilizadas sin que exista el peligro de descomposicién de alguno de sus
componentes, [0 que permite plantear cualquiera de los dos sistemas de bombas de calor

prasentados al final de la seccidn anterior.

Las propuestas parten de la base de la en la planta
catalitica, lo que provoca cambios en las condiciones de operacién 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 presién mucho menor que si se utlliza agua de
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enfriamiento, Al manejar presiones mas bajas, se favorece la sep de los comp y

por o tanto se puede utilizar menor reflujo de destilado. Es convenlente mencionar que si se
mantiene el reflujo con que opera acluaimente la torre (L/D=10.8) bajo el esquema de bomba de
calor, se puede obtener propileno con 99% de pureza en mol, grado que se redulare para su
polimerizacién. Para lograr 1a pureza reportada en el proceso real, el reflujo puede ser

disminuldo a L/D=10.2.

En la bibliografia no existe ninguna metodologia para fijar Ias presiones de las bombas
de calor, por lo que se tuvieron que realizar varias corridas en el simulador. De manera general,
la presién en una bomba de calor la determina la carga del intercambiador de calor, en este caso

e} condensador-rehervidor. Para el caso de la bomba de calor con expansion del llquido del

fondo, ta corriente del domo debe ser cc el calor a la corriente

expandida del fondo; por lo anterior, 13 presidn debe ser tal que la corriente del fondo pueda

aceptar todo este calor sin que se crucen las temperaturas en el intercambiador de calor; esto

qulere dacir que la corriante del fondo debe tener la de expandii o €omo

para ser un buen fluido refrigerante.

En el caso de la bomba de calor con recompresién de vapores, la presién esta
determinada por el grado de compresién necesario para qua [a corriente del fondo pueda ser
evaporada con la corriente del domo, de manera que ésta se acerque lo mas posible a su punto
de saturacidn para pasar por la vélvula, después de la cual debe quedar con las condiciones

a ali ala torre.

para

Las condiciones generales que se utilizaron para la simulacién de tas bombas de calor
son las que se conocen como convencionales: por ejemplo, se tomd un acercamiento maximo de
10°F en los intercambladores de calor y una calda de presién en los mismos de 5 psia para los
dos fluidos. Es importante mencionar que con el uso de tecnologia moderna se puede alcanzar
un mayoer aprovechamiento de la energia; un ejemplo de ello lo constituye el posible uso de
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intercambiadores de calor 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 evalian

los diferentes sistamas con los equipos tradicionales.

Las propuestas fueron simuladas con ASPEN-PLUS siguiendo todos los criterios de

] en el capltulo 5, los resultados obtenidos se presentan en las tablas del

final de este capitulo. A i 6n se los dos elegidos de bombas de calor.

D.- RESULTADOS DE LA SIMULACION.

Bomba dae calor con recompresiin de vapores:

El utilizado es b el mismo que se expons en la seccién anterior.
Para llavar este ala fue fo agregar dos cambiadores de calor que

1 la ac da op i6n del proceso, quedando el sistema de la sigulente manera
{figura 6.7).

La de (P ite del dorno de la dep dora) se d

sin pasar por la bomba utilizada en la estructura original y entra a la torre en el mismo plato de
alimentacién. La cormente del domo pasa a través de un cambiador de calor en el que se
sobrocalienta 5°F lo que asegura la entrada de puro vapor al compresor, que representa la
siguiente etapa. Una vez comprimida la corriente, se enfria en un cambiador de calor hasta el
punto de saturacién, con el fin de reducir el drea del condensador-rehervidor, equipo en el que
cede calor latente para evaporar Ja comiente del fondo de la torre. El mismo fluido es el
encargado de sobrecalentar a la comriente recién salida del domo (misma corriente), para pasar

por la valvula expansora de donde sale a las cor 165

fas para como

reflujo una parte a la torre y obtener el resto como producto destilado.
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f
Bomba de calor con expansién del p del fondo:

La estructura propuesta se prasenta en la figura 6.8. La cordente de alimentacién tiene
diferentes propledades que en el caso anterior ya que las condiciones de temperatura y presién se
modificaron con el fin de obtener la composicién deseada en el destilado bajo este nuevo

Las de las se pueden apreciar en las tablas 6.3 y 6.4.

A continuacién se describe la ruta que sigue !a comriente del fondo de la fraccionadora:
sale del Uftimo plato de la torre y se expande antes de pasar al intercambiador de calor

{condensador-rehervidor) en el que racibe el calor que le cede la cormriente del domo de la

fraccionadora. La corriente sale de este equipo como vapor ) para ser all al
compresor (siguiente etapa), dorde alcanza la presiin suficiente, para que después de enfriarse

hasta su P de ion en otro de calor, regrese a la torre con las

condiclones adecuadas. Por su parte, la corrlente del domo de la torre fluye a través del
condensador-rehervidor, pasando posteriormente a un tanque desde donde se bombean las partes

correspondientes al producto destiiado y reflujo.
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s m—n — e—
Corriente nimero: A7 (13 ™ ™ Fa:3
De: L8 VALV SEPP SOBREC ComPR DESO8
A s VALV® SEPP SOBRECAL COMPR DESO8 CONRER
Fase: L10 MEZ VAP VAP VAR VAP
| Companentes_ Lb/hr:

~Etano 163.00 1841

~Pre 6208.00 9676.71
-Propilens 22974.00 259580.00
-Butano 333.11 0.00

Flujo totsl:

-Lbmot/hr 664932
-nghr 271100.00
-fto/hr 240720.00

[Temp. OF £1.41 86.41
Presién psia 133.30 128.30
Fracc. vapor 1.00 1.00
Frace. |fquido 0.00 0.00
Entalpia:

~BTU/ Lbmol -8876.77 5832.74 5936.71 6670.83
-BTU/Ib -208.74 138.76 181.23 158.70
-8IU/hr +6.19e6 3.76e7 3.83e7 4.30e7

Entropfa:

-BTU/Lbmot -R -55.06 -56.95 -40.04 -39.77 ~39.29 -39.56

-BTU/Lb-R -1.29 -1.29 -0.95 -0.95 ~0.93 -0.94
Densidad:

~Lbmat/ft> 0.2 0.17 0.028 0.027 0.05 0.05

-Lb/fe> 30.64 7.32 1.20 1.13 2.16 2.15
PH Ermzdio: 42,53 Lz.g 42.04 42.04 42.06 42.04

TABLA 6.1: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION




S8

e — p—————
Corriente namero: ™6 0 ™1 ™ 80A 90 908
De: OREF3 SOBREC VALEXP OREF3 SEPP SEPP CONRER
A2 SEPP VALEXP DREF3 ] L8 COMRER SEPP
Fase: MEZ Lia MEZ MEZ LiQ [§] VAP
G tes Lb/hr:

-Etano 1678.89 0.00 0.00
-Propano 8820.3% 5298.29 267810.00
-Propileno 236610.00 2.08 105.58
~Butano 0.00 333.12 156333.00
Flujo total:
-Lbmol /hr 5878.55 125.93 6365.38
~Lb/hr 247110.00 271100.00 271100.00 5633.49 284750.00
-fto/hr 32994.00 8543.10 36197.00 179.25 195770.00

| Tesp. OF 61.54 92.1% 61.54 88.90 94.38
Presion_psia 135.00 243.30 135.00 156.77 156.27
Frace., vapor 0.1312 0.08 0.1312 0.00 1.00
Frace. ligquido 0.8688 1.00 0.8488 1.00 0.00
Entalpfa:

-BTU/ ol 24260 243,60 242.60 242.60 | "-51777.00 | -51777.00 | -45370.00

-BTU/lb 5.77 5.77 5.7 5.77 -1157.43 -1157.43 -1016.20

-Blushr 1.43e6 1.56e6 1.56e6 1.38e6 -8.52ed -3.20e8 -2.89e8
Entropfa:

~BIU/Lbmol -R -50.77 -50.87 -50.77 -50.77 -81.57 -81.57 -69.92

-BTU/Lb-R -1.21 -1.2y .21 -1.21 ~1.82 -1.82 -1.56
Densidad:

~Lbmol /e 0.18 0.75 0.178 0.178 0.70 0.70 0.033

-Lb/ft 7.49 31.73 7.49 7.49 31.42 362 1,65
PR Ermedio: %2.04 42.04 42,04 42.04 44,73 44.73 4. 73

TABLA 6.2: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LR SIMULACION
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18

2z = e
Corciente numero: 47 L33 798 nC Ve v 96
be: 18 VALVS SEPP COMRER BREF3 DREF3 VALVIO
A = VALV? SEPP. CONRER BREF3 DREF3 VALV10 SEPP
Fase: Lia MEZ VAP Lig L1a LiQ L1g
| Coponentes Lb/hr:
~Etano 163.00 163.00 1843.07 1843.07 1843.07 1679.96 1679.96
-Propano 6208.00 &2 2691.49 2691.49 2691.49 2453.29 2453.29
-Propileno 22974.00 22974,00 | 255140.00 | 255140.00 | 255140.00 0 | 232560.00
-Butano 3331 333.11 0.00 0.00 0.00 0.00 9.00]
Flujo total:
-thmol/he 697.88 £97.88 5185.49 6185.49 6185.4% 5638.07 5638.07
~tbfhe 29678.00 29678.00 259680 259680.00 236700.00 234700.00
-ft2/he 1003.30 1880.31 8161.87 8133.57 74 A
Terp. OF 113.50 100.93 90.23 3 91.12
Presién psia 265.60 223.00 123.. 283.30 208.30
Fracc. vapor 0.00 0.068 0.00 0.00 0.00
Frace. liguido 1.00 0.932 1.00 1.00 1.00
Entalpfa:
=BTU/ Lbmol -8558.65 -8558.65 7345.03 1671.23 1496.54 1496.54 149656
-BIU/Lb -201.25 -201.25 174.96 35.04 35.65 35.64 35.64
-B1U/hr -5.97e6 -5.97e8 4.54e7 9.1e6 9.2606 8.44c6 B.44eb
Entropfa:
-BTU/Lbmot -8 -56.49 -54.47 -39.75 -50.38 -50.37 -50.37 -50.34
-BTU/Lb-R -1.28 -1.28 -0.95 -1.20 -1.20 -1.20 -1.20
Densidad:
~tbmol/ft? 0.69 .37 0,045 .76 .76 .76 .76
-tb/ft> 29.58 15.78 1.91 31.81 31.92 31.92 31.7%
PM_promedio: 42.52 42.52 41.98 41.98 41.98 41.98 41.98
TABLA 6.3: VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION



Corriente nimero: fcld E 9?4 6-01 V?C ﬁ 9OF
De: DREF3 SEPP SEPP DESOB VALEXP CONRER DR
Az 18 [T] VALEXP SEPP COMRER COMPR DES08
Fase: L Lia [AT] VAP ME2 VAP VAP
Componentes Lb/hrz
-Etano 163.31 0.00 0.00 0.00 0.00
-Propano 238.19 5206.76 | 263180.00 | 263180.00 | 263180.00
~Propileno 45.69 2309.56 2309.56 2309.56
~Butano 0.00 333.12 16838.00 16838.00 16838.00
Flujo total:
-Lbmol/hr 547.41 126.89 6312.84 6312.84 6312.84
~Lbfhr 22932.00 5585.57 { 23233 282330.00
-ft/he 719.82 193.03 9757.08 126200.00 26473
Tesp. °F 91.52 1.1 19.11 123,25 1
Presisn _psia 283.30 23177 231.77 231.77 49.77
Fracc. vapor 0.00 0.00 0.00 1.00 0.4037
Fracc. tiguido 1.00 1.00 1.00 0.00 0.5963
Entalpfa:
-BTu/bmal 1496.56 ~50364.00 50364.00 ~44666.00 -5036%.00
-8Iu/Lb 35.66 -1126.12 -1126.32 -998.71 -1126.12
~BTU/hr 8.2¢5 -6.29e6 -3.18e8 -3.82e8 -3.18e8
Entropfa:
~8TU/(bwol-R -50.37 =79.56 ~79.54 -69.73 -78.83 -65.78 -65.45
~BTU/1b-R -1.20 -1.78 -1.78 -1.5 -1.76 -1.49 ~1.46
Densidad:
-Lbmol/ft> 0.76 0.65 0.65 .05 .26 0.008 0.036
-Lb/fe> 31.93 28.93 28.94 .26 S 0.3 1.63
PH_promedio: 1.98 4472 L6.72 44.72 46,72 .72 44.72

TABLA 64:

VALORES DE LAS CORRIENTES REPORTADOS POR LA SIMULACION




CAPITULO 7

ANALISIS DE LA PROPUESTA



A.- TRABAJO PERDIDO Y ANALISIS TERMODINAMICO.

De manera esquematica, un proceso es un como el rep en la figura

7.1, en donde se sefalan las entradas y salidas de materia y los intercambios de energia en
forma de trabajo (W) y calor (Q) a través de sus fronteras, Para que el proceso se lleve a cabo,
86 requiere una clerta cantidad de energfa. Sin embargo, en todos los casos el intercambio de
energia a través de las fronteras del sistema es mayor que el minimo necesario. El excedente

de energia se pueds manifestar de muchas maneras y se conoce como “trabajo perdido”.

¥ Q

Text

Entrada
SISTEMA

Ta Tsis

Figura 7.1

El andlisis termodinadmico de un proceso tiene como fin el determinar la cantidad de

trabajo perdido para poder asi dos o mas equival y selecci el que
un uso de gia mas Para un proceso especllico, se hace el analisis
a y se ian fas posibili (mediante modificacionses en su estructura o

condiciones de operacién) de disminuir la cantidad de energfa en exceso intercambiada con los
alrededores del sistema. Por esto, es comun anallzar los procesos quimicos por partes: se
establecen las cantidades de trabajo perdido en cada operacién unitaria o seccién de! proceso

en donde haya un intercambio importante de energia.

Una vez identificados los puntos del proceso en donde existen cantidades

considerables de trabajo perdido, se proponen camblos locales o a todo el proceso en conjunto.
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Las posibllidades de modificar un proceso son muy amplias, y no son proporcionadas por la
termodinamica; se requieren muchos otros conacimientos para optimizar adecuadamente un

proceso.

Como se vid en el capitulo anterior, las modificaciones propuestas an este trabajo son

para la columna fraccionadora de propano y propileno. Para ver si éstas tlenen ventajas sobre

el sistema convencional desde el punto de vista ico, en las secciones se

determina la cantidad de trabajo perdido que existe en los tres sistemas (la torre actual y las

dos bombas da calor).

B.- FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS.

El propésito de esta seccién es el de dar a conocer las principales relaciones que se

A

utilizan en un analisis de un p a rég P e; por ello, no se

deducen las férmulas presentadas y sélo se mencionan los fundamentos bésicos sobre los que

ik

86 (una formal del ) da las ecuaclones se puede encontrar en De

Nevers y Seader, 1984).

Elb de gfa para un p a régimen permanente se puede expresar de

la siguiente manera:

W"‘Q=zhsms-2heme

en donde sélo se 1 as dos princlp: ift iones de energia en un proceso

quimlco: trabajo (W) y calor (Q). Sin embargo, el calor no es una forma de energla comparable

con el trabajo ya que la 3n 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 mediante la eficiencia de Camot (EC):

1]



EC = (1 - To/Text)

De esta manera, un trabajo mecénico equivalente (Wg) para todo el sistema, al que

contribuyen el trabajo mecénico y el calor, se puede expresar como:
We = W + Q(EC)

Ademas se puede demastrar (De Nevers, 1984), mediante ta conjuncién de la primera
y segunda leyes de la termodinamica, que el trabajo minimo equivalente (Wgmin) © trabajo

reversible de un proceso, esta regido por la siguiente ecuacisn:
Wemin = z(hs -TOSs)ms - z(he "TOSe) Me

El trabajo minimo equivalente es la cantidad minima de energla que el proceso

requiere o, en &l caso ¢ la ma disponible que un proceso puede

proporcionar. El término h-ToS se conoce come la funcién de disponibilidad, formulada por

Keenan en 1941, que se deriva directamente de la segunda ley de ta termodinamica.

Como se menciond en la seccién anterior, todos los procesos intercamblan con los
alrededores més energla que la expresada por Wemin: ©ste exceso de energia os ol trabajo
perdido Wp. La expresién matematica que defina al trabajo perdido (proveniente también de ta

) estd en funcién del camblo de entropla del sistema (AS):

ley de Ia termox

Wp=To AS

donde:
AS=ZSS ms-ESe mg -~ Q/ Text

que representa la ireversibilidad del proceso (para un proceso reversible el camblo de entropla

es cero). £i grado de de un p d de de muchos factores y como se
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puede ver, la manera de minimizar el trabajo perdido es mediante Ia eliminacién o disminucién
de las principales causas de las irreversibilidades. Para esto, es necesario hacer un andlisis
exhaustivo del proceso y proponer algunos cambios que estaran limitados por las condiciones

del sistema.

€l trabajo equivalente (Wg) estd compuesto entonces por los dos términos descritos
anteriormente: el trabajo reversible o trabajo minimo equivalente (Wemin) v el trabajo perdido

{Wp) de manera que se puede establecer la siguiente igualdad:
We = Wemin + Wp

Con las refaciones anteriores es posible calcular el trabajo perdido si se conocen las
propiedades de las corrientes de un proceso. Ahora bien, el nivel del analisis termodinamico es
muy variable ya que depende del tamafio del sistema elegido: se puede hacer el andlisis

alrededor de todo el proceso 0 en cada uno de los equipos que lo conforman.

C.- METODOLOGIA UTILIZADA.

Para reallzar un buen analisis termodindmico es necesario seguir una metodologia

astablecida; ésto con el fin de ser cong an los di i que se En
o presente trabajo se sigus una recomendacién general (Bazua, 1990) para la determinacién
del trabajo perdido asociado a la fraccionadora de propano y propileno bajo los tres esquemas

presentados; Ia recomendacién incluye los siguientes puntos:
a) Establecer las condliclones de oparacidn del proceso que se desea estudiar,
b) Efectuar las mediciones de temperalura, presién, flujo y composicién.

¢) Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las

[ de da y salida |
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d) Efectuar los balances de energia en cada seccibn para lo que es necesario calcular

AHt (cambio total de entalpia):
AHt = Xhg mg - Zhe me
@) Calcular el cambio de entropia entre las corrientes de salida y de entrada (ASt):

ASt= ESS mg - ZSe Me

f) Determinar €l trabajo minimo equivalente en ‘cada seccién def proceso:

Wemin = AHt - ToASt

g) Calcular la generacién de entropia en cada seccién y el trabajo perdido:
AS = ASt - QfText
Wp =To AS

Definir las fronteras de los distintos sistemas es de gran importancia en esta tarea ya
que de ello depende la cantidad de trabajo perdido asociado a cada parte del proceso; ademas
una buena definicidn puede facilitar los clculos o permitir el analisis de un procesa cuando no
conocemos los datos de los equipos. En el presente trabajo se definleron los distintos sistemas
sin involucrar las corrientes de calor o trabajo intercambiadas, esto quiere decir que la obtencion

del valor de! trabajo perdido se hizo a partir de las corrientes de proceso Unicamente. Por

para un ir de calor en el que una de las corrientes no pertenece al

ol queda defi yendo a dicha corriente como se muestra en la figura

7.2,
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. Sistema

Figura 7.2: Sistema que solo considera corrientes de proceso

Una da Jas mayores ventajas que se obtiene de aplicar esta metodolegia es el hecho
de que se pueda analizar -e incluso oplimizar- un proceso a partir de los datos generados en

ios balances de materia y energla.

D.- RESULTADOS.

Los que se p a c ) fueron obtenldos siguiendo la

metodologia descrita en la seccién anterior. Por el hecho de haber utilizado un simulador de

las iedades de las no fueron como se indica en

P prop

el Inciso (b} de dicha metodalogla. El andlisls y la i ia de fos tados serdn d

P

en el capftulo sigulente, en donde ademds se obtienen las principales conclusiones del

presante trabajo.
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TORRE ACTUAL
LOS DATOS DE LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LA TABLA 5.6

[ teuiFo CORRIENTES At Ast Wemin As [
ENTRADA SALIDA BTU/ Lbmal 81u/1bmolR | Biu/ibmolR | BTU/IbmalR | BTU/LbmolR
[eatin o7 79 2816004 | 2.19E¢07]  T.63E404]  2.15E+01 1@
VALV 473 7K “5.65E¢00|  6.356+00| -3.426+03|  6.356+00|  3.41E%03
SEPP 79G 908 47K | 798 B0A YO0A T.GPEV03|  2.7BE4D3 | -1.40E+0B|  2.7BE+03 |  1.49E+06
CSEPP 798 3 T4 .06E+07|  ~7.I0E0& GUE*06 ) 1.17Es03]  6.26505
BREFS 79C T9E 2.BBE+05 |  1.09E%02|  2.29E%05 |  1.00E*02 |  5.BOES04 |
VALV0 7HF 796 TT.69ES03 | 3.166+02) -1.72E+05 |  3.16E+02 |  1.706%05
NSEPP 90h 908 4.04Ee07 |  6.7BE+0G | G.03E+06 |  1.B4E*0G |  9.86E%0G |
WP = 1226407 |
BOMBA DE CALOR CON RECOMPRESION DE VAPORES
LOS DATOS DE LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LAS TABLAS 6.1 Y 6.2
[ €auiro "CORRTENTES AHt ast Vemin as o]
ENTRADA SALIDA 81U/ 1bmol BTU/tbomalR | BTU/LbmolR | BTU/LbmolR | BTU/LlbmolR
[V [ [ B17E+01 ] -4.366404 |  B.17ESO1|  4.38£+04
SEPP | %7 796 908 | GoA 798 90A | | .34E+03 | -2.33E906|  4.346+03 | 2.336+06
[T_ol_neT TOB T9F 79C 790 %.97E02 | -2,67E+05 . 97E+02 2.67E+05
COWPRE 79C 7% 3.T1E+03 | 4.226+06 |  3.11E+03 1.676+06
DESGE 70 3 TT.15E+06| -1.73E+03 | -2.23E+05 | 3.20€+02 T.72E+05
CONRER T9F 9OA 79F 908 TG IGEV03 | 2.426+08 | -1.31E+06|  2.426403 7.306+06
VALEXP ToH 791 V.93E+00 | 6.08E+02 | -3,276+05|  6.08E+02|  3.27€+0%
W = G.IIET06
BOMBA DE CALOR CON EXPANSION DEL PRODUCTO DEL FONDO
LOS DATOS DE LAS CORRIENTES ESTAN REPORTADOS EN LAS TABLAS 6.3 Y 6.4
[ zauiro TORRIENTES AHE Ast emin a5 [
ERTRADA SALIDA | BTU71Bmal | BTG/ EmolR | BTU71bmalR | 81U/ TbmolR | 8707 (BmalR |
VALVD 7 B3 TI.OTEOD]  T.01Ee01]  ~1.00E¢04]  1.91Es01  1.03£+0%
SERP 79G 908 47K | 798 GOA YOA 7.07E905 | 4.04E+03 | -1.46E+06]  4.04E*03 | 2.17E+06
TONRER 798 90C T9C 08 G.GTE+03|  1.03E+04 |  -5.54E+06|  1.03+04|  5.55E006
farers 79C i3 T.57E%05 | 6.49€+01 T.226905 | G.A9ES0T | 3.40E%04
VALVIO TOF 96 ~1.86E+01 1.876+02 | -1.01E+05 T.876+02 | 1.01E+05 |
DESOB SOF 508 “T.756+07 | -2.7UE+04 | -2.95E+06 |  4039.205 |  £.17E+06)
VALEXP S0A 90C 2.52E%01]  4.4OEe03 |  -2.L1E%06|  4.4VE*03 2.41E+06
TOMPRE FOE JOF T.71E*07|  B.40E+03 |  1.26E+07|  B.A0E+03 |  4.51E+08
W = 1.706+07
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E.- ASPECTOS ECONOMICOS.

> entre el

En esta secciéin se hace un pequefio andlisis
convencional y las bombas de calor propuestas desde un punto de vista econémico. El andlisis
contempla Unicamente los costos de operaciin desde el punto de vista de ios servicios
auxiliares requeridos en cada caso; los costos de inversién y mantenimiento de estas plantas

estan fuera del akcance de este proyecto ya que dep de hos f; que no se han

considerado. De cualquier forma, los costos de operacién son una parte muy importante en la
eleccién de una tecnologia ya que, como en este caso, generalmente estdn asoclados a
factores energéticos lo que implica que un ahorro en €l consumo de energla es un ahorro en el

costo de operaciin de una planta.

Los serviclos auxiliares que se utilizan en los sistemas tratados por este trabajo son:
agua de enfriamlento, vapor y electricidad. Las cantidades de los mismos, asl como las

diclones de op Ién de las diferent | estdn tas en la fabla 7.4. En ella se

pueden apreciar las principales diferenclas que existen entre los sistemas de bombas de calor

y el slstema convencional.

En la tabla 7.5 se presenta un resumen de los servicios auxiliares; como se puede

apreclar, la principal diferencia entre el si: cor y las

de calor es que el

primero consume una enorme cantidad de vapor y relativamente poca energfa eléctrica,

mientras que las dos bornbas de calor requieren de de el 1y nada
de vapor. Por esto, si se quiere hacer un andlisis scondémico, es preciso determinar los precios

de estos dos servicks.

La tarifa eléctri esta con itud por la C ion Federal

de Electricidad para las diferentes aplicaciones en cada zona del pals, sin embargo, hablar de}
precio del vapor dentro de una refinerla es muy complicado ya que éste puede provenir de

muchos lugares, incluso puede ser desperdicio de otros p en cuyo caso su costo se
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Statama convencional n;mm"'“:”" 'm"! :;::.

Q Condensador (BTUM)" 40.575.000 40,784,500 36,332,300
Q Rehervidor (BTUM) 40,423,000 40,784.500 36,332,300
Agua ()™ 26.021 740 11.191
Vapor (ibh)™ 46.818 —— T
Electricidad (kWh) 765.426 14,322,060 41,948,195
Presién {psia) 260 133 208
Temp.domo {°F) 110 61 93
Temp. fonde (°F) 130 89 119

de reflujo (L/D) 10.8 10.3 10.3
Pureza de pr (%) 88 95.8 98,2
Recup. de propile {%) 99.98 99.99 98.28 |

* B y feharvidor 93 ¢l mismo equipo para las bombas de calor.

= E)agua de enfriamients cambia de 90 a 115°F

*** Elvapor es de 150 psia, saturado
Tietnpo da operacidn: 8,300 Wafo

Tabla 7.4: Principal

:

delos

P



verfa muy feducido. En la tabla 7.6 se presentan fos costos de operacién para los tres

sistemas considerando el precio real de la electricidad en la zona de Tula (140 $/KWh), el

precio dal agua para la misma zona (2.54 $/t%) y un escenario muy consarvador para el precio

del vapor (Peters & Timmerhaus, 1931) que esta por debajo de los 10 $/Ib. Si consideramos un

precio de vapor més elevado de 22 $/1b (Meili, 1990), el sistema convencional adquiera costos

de operacién mucho mayores, lo que apoya mds la eleccién de una bomba de calor.

Sist. convencional

Recomp. de vapor

Expansién del fondo

Agua _(fth; 26,021 740

Va itvh 46,818 - -

Electricidad_(kWh) 765.426 14,322.060
Tabla7.5

Sist. convencional

Recomp. de vapor

Expansién del fondo

Agua _{MM$/afo) 549 16 236

Vapor_ (MM3$/afo) 3,730 1] 0

Elec. (MM$/afio] 07 2.005 5,873

TOTAL ‘MMS/aﬁu) 4,386 2,021 6,109
Tabla7.6

Para generalizar los resultados, en la figura 7.2 se presentan una grédfica que

relaciona los precios del vapor y la electricidad dentro de sus rangos normales. La lnea

resuftante en la grafica corresponde al equllibrio entre los dos sistemas, esto quiere dacir, que

para cualquier punto scbre (a linea, los costos de operacién del sistema convencional y de la

bomba de calor en cuestién son los mismos. En las grdtica se muestra el precio de la

electricidad en Tula, lo que determina automaticamente un punto a parir del cuat ia bomba de

calor es un sistema mds econdmico desde el punto de vista de costos de operacién,
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Bomba de calor con recompresién de vapores
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CAPITULO 8

CONCLUSIONES



A.~ SIMULACION DEL TREN DE RECUPERACION DE VAPORES

Los primeros resultados que se muestran en este trabajo son los correspondientes a
las variables de proceso del tren da recuperacion de vapores obtenidos en la simulacién de la
planta con ASPEN-PLUS. De estos resultados (Tablas 5.1 a 5.6) se puede destacar que la
simulacién representa bastante bien al proceso real, teniendo variaciones aceptables, excepto

en dos casos:

¢ Los valores oblenidos para las inas presentan desviaci bles con

respecto al proceso real, esto se debe a que PEMEX no reporta la composicidn de dicha
mezcla, por fo qua 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 dificil de reafizar; d de probar con diterentes composiciones

de hidrocarburos, se encontré una que representa b, bien al unque con cierto

rango de error, principalmente en el peso molecular.

*las P de las del domo y el fondo de la torre separadora de
propanc y prop presentan una desviacidn fuerte con respecto a las que se reportan para el
proceso existente, Se simulé la torre utilizando pard de i especiales para

propanc y propileno, se hicleron comidas en e! i dep CHEM-CAD,

8e probaron varlas ecuaciones de eslado y se definleron diversos juegos de variables. Para
todos los casos se obtuvo que la pureza del propileno en el destilado 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 estan

las ™ i

Por ditimo vale la pena menclonar que ASPEN-PLUS demostré ser mds rdpido,

preciso y versatil que los deméds simuladores con que cuenta el departamento de ingenieria de
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la Facultad, presentando como Unica desventaja que en e equipo de computo utilizado (soporte
tisico) es muy lenlo al utilizar 1a interfase grafica con el usuario, por lo que se utilizé de manera
directa (introduclendo los valores y espicificaciones en el lenguaje de programacién del
simulador), lo que provocé que el sistema fuera menos amigable. Consideramos que serla
conveniente designar a este simulador el soporte fisico adecuado para poder utilizarlo al 100%
de su capacidad. De cualquier manera, el presents trabajo cumplié con unc de sus objetivos
principales que es el de dar a conocer a la comunidad de la Facultad de Qufmica ja hesramienta

reclén adquirida y presentar los primeros resultados que con ella se obtienen.

B.- ANALISIS DE LA PROPUESTA DE MEJORAMIENTO

En las tablas 6,1 a 6.4 se prasentan los resultados obtenidos en la simulacién 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 diferantes (ambas
mayores de 95%, que es la especificada por PEMEX) utilizando un reflujc de L/D=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 expansién

del producto del fondo tiene un costo géli mayor, lo cual no quiere

decir que el st sea econd y/o termodindmi menos factible: sl se quiere

comparar los dos sistemas, es necesario que con ellos se obtengan las mismas

aspecificaciones.

Otro punto imponante que presentan las propuestas es que no requieren vapor. En

ambos casos se requiere de agua de pero en idad a las del

sistema convencional; esta es una ventaja muy grands si consideramos que en Tula el agua

disponible es poca y tiene que ser obtenida de mantos acuiferos a 9 km. de la refinerfa.
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En las tablas mostradas en el capitulo 7 se p un andlisis ter i de los

dos prop os ¥ el si actual. En dicho andlisis se puede apreciar que en la

bomba de calor con recompresién de vapores (en la que se obti 1 las especificaciones de

disefio) el trabajo perdido es la mitad de! que se tiene actuaimente y que en la bomba de calor
con expansion del producto del fondo es mayor (39%) debido a que se obtiene una pureza
mucho mds elevada. Al tener una menor cantidad de trabajo perdido se tiene un sistema con un
uso més eficiente de energla lo que nos lleva a un menor consumo de la misma. Ademds, en
las bombas de calor los equipos que liberan trabajo o calor a los alrrededores son vélvulas
expansoras, lo cual podrfa permitir una mayor recuperacién si se utiliza este trabajo mediante

equipos expansores mas adecuados..

Si blen las bombas de calor presentan un ahorro evidente en cuanto al consumo de
vapor y agua, es cierto que el consumo de energla eléclrica es considerablemente mayor, lo
que puede ser una desventaja dependiendo de la disponibilidad relativa de cada servicio. Por
otro fado, con el continuc desarrollo que han tenido los sistemas de cogeneracién en las plantas
industriales, e! problema planteado se puede reducir ya que se puede oblener 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 comantar que gracias al analisis 1dmico se p y
corregir errores en la simulacién. Esta es una razén mds para utilizar dicha metodologfa en el

andlisis 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 presion que en un sistema convencional, lo que
permite tener columnas mds ligeras y seguras; en caso de ser torres nuevas, éstas son mas
aconémicas. 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 elaboracién de esta tesis nos dimos cuenta de la posibilidad de desarrollar
mucho mas algunos de los temas presentados. Dichos temas pueden ser la materia de otros

trabajos y los resumimos a continuacién:

-Desarrollo de rutinas para evaluar el trabajo perdido de manera directa en a!

simulador.

-Desarrotlo de rutinas para obtener los valores optimos de las variables de proceso

madiante !a minimizacién del trabajo perdido o la maximizacién de la eficiencia termodinamica.

-Di de una gla para d inar la presién optima a la que se debe

operar una bomba de calor, asl como fa di inacion del mejor esq
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ECUACIONES DE ESTADO

Las expresk que la presién, el volumen y 1a temperatura

{PVT) de un sistema se conocen como ecuaciones de estado. Una buena ecuacién de estado es
quizas el mejor método para manejar muchaos datos de PVT, y lo que es mas importante, es el
medio mas eficiente y versatil para conocer las funciones termodindmicas a partir de esta

informacién,

A pesar de que se han desarrollado muchas ecuaciones de estado, ninguna dé ellas ha
demostrado ser lo suficientemente podarocsa como para satisfacer todas las 4reas de aplicacion
cientifica y de ingenleria. Las diferentes aplicaciones de fas ecuaciones de estado dependen de
las condiciones del sistema con el cual se piensa wtilizar. Afortunadamente, se ha podido hacer
generalizaciones en cuanto a los limites o rangos adecuados de utilizacién de las diferentes

ecuaciones. Por ejemplo, es bien sabido que existen varlas ecuaciones que predicen con

bastante itud las

de los hid dentro de clertos rangos de PVT.

El presente trabajo utiliza una ecuacién de estado en un sistema en donde se manejan
hidrocarburos ligeros. Por esto se describird brevemente la ecuacion que se eligié para calcular

todas las p ter a delp Pero antes de eso, se presenta el desarrollo

que han tenido las ecuaciones de estado antes de llegar a la escogida.

Después de la aparicién de la ecuacién de Van der Waéls en 1873, en Ja que se hace
una primera apmxln;aclén a la continuidad entre los estados liquido y gaseoso, han surgido
Innumerables modificaciones e intentos por mejorar tos resultados que con ella se obtienen, ya
que é5t0s no son adecuados en un gran nimero de situaciones. De especial Importancia resulta

ser la modificacién que presentan Redlich y Kwong (R-K)} en 1949, ya que se cree que es la

nedisetri

primera ecuacién de estado que ha tenido éxito en {como ejemplc estd

la correlacién de Chao-Seader para equilibrio liquido-vapar). Sin embargo, la ecuacién R-K fue la



materia prima para otros investigadores en su intento por encontrar otra expresién gue

presentara mejores resuttados.

Wilson fue el primer investigador en utilizar el factor acéntrico (propuesto por Pitzer et
al. en 1955) en su modificackén a la ecuacidn R-K. En realidad, Ia scuacion de Wilson es la
precursora de las modificacionas mas exitosas: la ecuacidon de Soave y 1a ecuacién de Peng y
Raobinson, Estas han demostrado soportar las duras y extensas prusbas hechas por fas
instituciones académicas y la industria, mientras que otras modificaciones no han tenido éxito en

esas aplicaciones, o no han durado lo suflciente como para afrontarlas.

Ademas de lo presentado anteriormente, han existido otras lineas de desarrollo de
ecuaciones de estado para aplicacidn a procesos quimicos. Un buen ejemplo de esto es &f

surgimiento de la acuacién de Beattie-Bridgeman {con excelentes resultados para gases reales)

ida por la ion de -Webb-Rubin (aplicable a liquide y vapor).

Como la ecuacidn elegida para hacer los calculos de equilibrio en este trabajo fue la de
Peng y Robinson, se hablaré con mas detalle de ésta y de fa ecuacion de Soave, que es la otra
modificacion exitosa de la ecuacidn R-K, £sto nos lleva a no hablar de un gran ntmero de

ecuaciones, entre las que destacan la scuacién Virial, la de Beret y Prausnitz, el principio de los

o etc. De Iquier forma, en la sigulente tabla se presentan los tres

caminos enelc de las ecuaciones de estado:

Camino 1 Van der Waals — Redlich-Kwong — Wilson — Soave y Peng-Robinson.

Camino 2 Beattig-Bridgeman — Benedict-Webb-Rubin — Staring — Starling-Han.

Camino 3 | Thiele — Ci Starling —» Beret-P itz —» Donahue-Prausnitz.




ECUACIONES DE SOAVE (SRK) Y DE PENG-ROBINSON (P-R)

l.a ecuacién de estado de Redlich-Kwong puede ser escrita de la siguiente manera:

p_RT

-
V—-b V(V+b)

En esta ecuacion, el pardmetro g estd en funcidn de ia temperatura de la siguiente
manera:

a=a'7T"

endonde g’ es una funcién de la composicién.

£n 1972, Soave modificd el pardmetro @ de la ecuacién R-K haciéndolo funcién no sélo

de la temperatura sino én del factor ) w; de esta la ecuacidn denominada

de Soave-Redlich-Kwong (SRK) queda axpresada de Ia siguiente manera:

p=RC ___ 49
V-0 V(I +b)

donde: a,=4,[1+{0.48+ 15740 - 017601 - 77)]

2 2
_ 042748 R T2

a
¢ £
0.08664 RT
b= — ¢
1A
Con 1a modificacién de Soave se encontrd que la ecuacion de estado predice con
bastante exactitud el equilibrio jiquido-vapor para mezclas multicomponentes de compuestos no

polares. Para mezclas que contienen hidrégeno se rep: itados menos pi Como la
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ecuacién de Soave esta enfocada también a obtener presiones de vapor razonables para fluidos

puros, no hay seguridad de que los vold molares dos con esta ecuacién sean mas

exactos que aqalios que resultan de 1a ecuacién original de Redlich y Kwong.

La ecuacién de Peng y Robinson (P-R) también fue enfocada al céiculo de equilibrios

liquido-vapor. La expresion es ia siguiente:

P= RT _ app

V=b VIiaby-b?

MO pg = ac[(1+0.37464 + 15422600 - 02699202 {1 - 72)]

045724 R2T?
[P habbdint b

a'= £
b= 00778 RT,
A

Sl blen 1a ecuacién P-R no es muy exacta en e! célculo de volimenes molares, si

con P ala ion de Soave porque los resultados que

arroja son més precisos y aplicables a mas situaciones. Debido a que en el presente trabajo se

utiliza la ecuacion P-R, a { dn se algunas expresk derivadas de ésta que
predi il do 9
Para cualquier componente £
app, =a;’ a," 2

@ =1+ m{1- 112)



m, = 0.37464 +1.542260; - 0.26992 03}

24 RT2
" 045724 RT2 b= 00778 RT,
4 Fe F
Si se denomina:
2 12
a.') a b
4= (—ql)e’ri“ B =gr

Las reglas de mezclado wtilizadas por Peng y Robinson quedan:
2
A=;y,.4,« A2=(;yl,4i) =TV AA
[
B= ZleI
i
¥ si s Incluye el coeficlente de interaccion Ky
A= ;ZYiyinAj(l - ky)
7

con lo que':

z+(1+3)BP

z+{1-2)BP

Q=h-k° =RT(2—1)+£I§§|:-’,;§;MEE(#%)—I]1|1

ta de estas no se hace paso por paso pues no es el objetivo
de este trabajo. Sdlo se presentan las ecuaciones que son de utilidad en el cdiculo de
propledades,
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y:

z+{1+42)8P

v B 1 {24 B
iz Bz )= ~BP)—dl | =4 By
gy, =FZ-V-nz-BP)-o0p T Z+{1-2)BP
en donde:
z=4h A= A4S 4,01 k)
J

Para el céiculo de In(fi[Iqu) se usa la misma expresién pero con datos de fraccién mol
y densidad de liquidos en el lado derecho de la ecuacién. El coeficiente de distribucion vapor-
liquido, que es ampliamente utilizado en los calculos de 1as torres de destitacidn, se obtiene de la

siguiente manera:

Volumen molar.

Factor de compresibilidad.

- fil ~Px,
i = _"_flv TPy
NOMENCLATURA:

h  Entalpla molar.

h® Entalpia molar en un estado de referencia,
ky  Coeficiente de Interaccion.

P Presion.

P, Presidn eritica,

R Constante de los gases. B B
T  Temperatura.

T. Temperatura critica.

7, Temperatura reducida.

14

z

@

Factor acéntrico.
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