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NOMENCLATURA

a, y a,: fracciones de compuestos con azufre

[ i6n de p
EF: eficiencia de Camot

He: de la i de

con azufre

Hs: entaipia de la comriente de salida

H-ToS: dela

menos p Jra
por entropia de la coniente

k, k, y k,: constantes de rapidez de reaccién
K, constante de adsorcion para aromélicos

K,gs: constande de adsarcion del acido sulfhidrico
K,: constante de adsorcién del tiofeno

me: fiujo de la corriente de entrada

ms: fiujo de la corriente de salida

P_: presién parcial de

P“,s prasion parcial del dcido sulfhidrico

PM prom: peso molecular promedio de [a mezcla

P,: presion parcial del tiofeno
Q: calor
R: refiujo

- Fapidez de reaccidn de [a hidrodesulfuracién

Rmin: refiujo minimo

Se: entropia de la comiente de entrada
Ss: entropia de I3 comiente de salida

T p de fuente
To: temperatura ambiente
W: trabajo mecdnico

We: trabajo equivalente

Wemin: trabajo equivalente minimo

- Wp: trabajo perdido

para P

H2: hidrégeno

CH4: metano

C3HB: propano

C4H10-1. butano nommal
22DMC3: 2,2-dimetil propano
22DMC4: 2,2-dimetil butano
2MCS5: 2-metil pentano
n-C7H16: heptano normal
n-C9H20: nonano nomal
n-C11H24: undecano normal
CC&: ciclohexano

ETMERC: etil mercaptano
DETSUL: sulfuro de dietilo

H2S: 4cido sulfhidrico

C2H§: etano

HC4H10: isobutanc

2MC4: 2-metil butane
n-C5H12: pentano normal
3MCS: 3-metil pantano
n-C6H14: hexano normal
n-C8H18: octano nomal
n-C10H22: decano normal
MCCS: metil ciclopentano
MCCB: maetil ciclohexano
MEETSUL: sulfuro de metil etilo
HEXANO+: hexano + pesados



CAPITULO 1

INTRODUCCION



La industria quimica mexicana, como es conocido, atraviesa actualmente una etapa de
raconversion, en donde los procesos existentes requieren ser modificados para poder lograr
un nivel de competitividad adecuado a nivel intemacional. Esta reconversion de procesos, que

debe ser y i es indt tarea del ingeniero quimico y en especial

del ingeniero de procasos.

Ante esta perspectiva, el ingeniero de procesos requiere actualmente de herramientas
modemas que le permitan realizar su trabajo de forma eficiente. Los simuladores de proceso
comerciales resultan ser una de estas heramientas, ya que mediante su utilizacién adecuada,

reducen el tiempo de trabajo y permiten llegar a fos tados d dos ficilments.

£l presente trabajo constituye un ej de cdmo los simuladores de p ial
especialmente Aspen Plus, reprasentan una herramienta poderasa para el ingeniero de
procesos en la resolucion de problemas de la Industria, no sin antes recalcar los principios y

los aspectos generales de la simulacion y del simulador Aspen Plus.

Ei capitulo 2 contiene aspectos generales sobre ingenieria de procesos y simulacién. En él, se
explican las etapas del disefio de procesos, se definen algunos conceptos basicos sobre

simulacién, y se hace un resumen de los diferentes enfoques que existen actualmente en la

de pr en estado jonario, 1do los fundamentos det enfoque

modular secuencial,

Debido a que el simulador de procesos Aspen Plus constituyd una herramienta fundamental

en el presente trabajo, en el capitulo 3 se hace una descripcion del mismo, explicindose cada



una de sus partes principales. Este capitulo se puede utilizar, junto con el anterior, como guia

general en la utilizacion del simulador Aspen Plus.

En el capitulo 4 se presenta una descripcién general de los procesos de hidrodesulfuracién, la
cual sirve para recalcar la importancia de este tipo de procesos y proporcionar(as bases para

la realizacin de la simulacién.

El capitulo § es la descripcion del proceso de la hidrodesulfuradora de naftas de la refineria
Miguel Hidalgo. En ¢é), se dascribe el proceso actual en su tolalidad para lograr un mejor

antendimiento de éste.

La simulacién del p de hidrod! ion de naftas de la refineria de Tula se encuentra
en el capitulo 8, en donde se presentan los pasos a seguir en la realizacién de una simulacion
tomando como ejemplo el presente trabajo. Ei capitulo tamblén incluye los rasultados de la
simulacién en aspen Plus, asi como una comparacion entre éstos y los datos de disefio de [a

planta.

En el capitulo 7 se hace un analisis de trabajo perdido en el proceso actual, para a partir de
estos resultados proponer las mejoras al proceso y volver a realizar el mismo anélisis con el
proceso modificado. en la parte fina! del capitulo se hace un estudio econdmico de las
mejoras, comparando el consumo de servicios auxiliares entre el proceso actual y el

modificado.

Por Gltimo, en el capitulo 8 se analizan los resultados obtenidos tanto en la simulacion, come

en la propuesta de mejoras y se presentan las conclusiones derivadas de €ste analisis.



CAPITULO 2

GENERALIDADES
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A. ANTECEDENTES

La ingenieria de procesos surge a partir de la segunda mitad de este siglo como resuitado de

{a imp! i6n de écnicas y p imi de calculo, que permitieron
abandonar el enfoque empirico para dar lugar al cientifico. De esta forma se reardenaron los

conocimientos y se fijaron las pautas para el disefio de nuavos procesos.

£n la actualidad, se puede decir, que la ingenieria de procesos se encarga de la planeacion,

diseilo, operacion y control de cualquier operacién unitaria o praceso quimico.

Asi como nace la ingenieria de procasos, también surgen las computadoras y son aplicadas a

ésta como harramienta en el desarrollo de nuevas metedologfas de célculo, En sus inicios la

computadora era utilizada parala idn de op if dentro de un proceso, pero

en {a actualidad el gran desarrollo de software hace posible su utilizacién en procesos

complejos.

B. DISERO DE PROCESOS

La transformacién de materia prima en producto se da gracias a la adecuada comprensién de

las unitari; de los fené fund tales que los rigen. Los procesos
p q

quimicos, al estar compuestos por varias operaciones unitarias, requieren de un estudio
detailado de combinaciones y secuencias que sean factibles tanto técnica como

econémicamente, por lo que es necesario llevar a cabo el disefio del proceso.
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El disefio de procesos se puede dividir en tres subsistemas: sintesis, analisis y optimizacién.

Ver figura 2.1.

Sintesis. A partir de una situacién existente, estando prasentes tanto una necesidad sacia!

COomo una opx idad ica, se iben una serie de ideas que involucran materias

primas y una secuencia de operaciones que logren su transformacién en los productos

deseados.
En esta etapa se i tas uni dep requeridas y su interconexion, es decir, se
proponen tanto la estructura, como los flujos de iay energia, r ios para

los productos deseados.

Anilisis. Una vez elegida cierta estructura de proceso, la siguiente etapa es la evaluacion
tanto de su viabilidad técnica como econdmica. A partir de la estructura de proceso propuesta,
se establecen sus bases de diseiio y la estrategia de diseiio, la cual incluye [a estimacion
inicial de los valores para las variables de disefio no fijadas. También se procede a elegir los
métados de calculo y criterios de convergencia adecuados para desarollar el balance de

materia y energia.

Con los resultados de éstos calculas es posible hacer un estudio ecanémico preliminar. En él
se deben incluir aspectos como el capital requerido, la rentabilidad, los costos de operacion,

atc.

£l andlisis del proceso consiste en dascomponer el sistema propuesto en la etapa de sintesis

en varios subsistemas, definiendo las relaciones entre cada uno de ellos. Es importante saber
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descomponer el sistema ya que, al estar f, do de muchos os, se puede llegar a

generar un nimero grande de subsistemas, lo cual hace cast Impasible su manaejo.

Optimizacién. A partir de la informacién obtenida en las etapas de sintesis y andlisis, se

una gia de optimizacién, aplicada 2 una funcion objetivo.

La optimizacién se puede llevar a cabo tanto en la estructura del proceso como en los
pardmetros de éste. Cuando se evalian los datos de [a etapa de andlisis, usualmente se
descubre que ciertos niveles en las condiciones de operacion pueden influir prefundamente en
el dimensionamiento del equipo, en su operacién, etc., por lo tanto, se conserva la estructura
propuesta en la etapa de sintesis y Unicamente se varian los pardmetros de disefio y

oparacién.

En algunas ocasiones se puede decidir alterar el nimero y tipo de equipos, asi como su

inter ién, a fin de mej elp propuesto o porque el anterior arreglo resulta muy

costoso.

Sintesis
Nacesidad ——4 Crear  inductivo
Opor Taente:

Analisis Optimizacion
Balancas
Variables
bdsico E: ura

Diagrama de Proceso
Final Fig. 2.1 Disefio de procesos
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C. SIMULACION DE PROCESOS

La si 36N de esla 30 Atica de un p

adecuados, bajo ciertas BCCi i i La si 36n de un p
puede ser dindmica 0 en estado estacionariv. La primera se refiere a la consikleracion de

de y paro, y ‘ en las corm de iS50y
La simulacién en estado jonario se enfoca al dio del P i de un
confemplando situaciones dentro de los limites i como bes en su disefio y
operacion. Su tarea principal es el calcul del demasay gia del
proceso, en base al cual se =] i 2 de equipo y |a evaluacién
econdmica.
Un si de si 300 es un p de p que, utilizando informacion sabre

un proceso quimico a nivel de detalie de diagrama de flujo, es capaz de realizar andilisis (ties
en su operacion y disedio, La ventaja de utilizar sistemas de simulacion en et disedto de
mwsudmalmodeﬁewoymusosdeimﬁaia.sded:senm
mmmwMyammmwmm.

Un si de si 30 aborda la solucid de dos tipos de problemas: 1) Problema de

simulacién; en este caso, las variabl ; a las cori de ali i6n y los
pars de ' - de cierto equipo son especificados y los petfies de las
i i ylo la i 36n de las L de salida son calatadas. Se

enfoca al del de un ya ido. 2) ¥ de simulacién
controlada o disedio; algunos de los parametros de equipo deberan ser ajustadas con ef objeto




de satisfacer las especificaciones de disefio, por tanto, el nimero de variables a ser ajustadas

serd igual al nimero de especificaciones de disefio impuestas.

Para que el sistema de simulacion proporcione esta imp te funcin es io que

disponga de los sigui | di Igori soparte computacional {; y

hardware) y una interfase con el usuario.

l.os modelos de un proceso quimico usados por un sistema de simulacién son refaciones

matematicas derivadas de las leyes de conservacion, corr i de propi d
relaciones de conexion y restricciones de diserio y control. Los modelas toman la forma de
ecuaciones diferenciales y algebraicas, que describen los fenémenos que ocuren en el

proceso.

El mas importante requerimiento del modelo es que sea apropiado a su use en términos de
rigurosidad, descripcidn, nivel de detalle, precision, validez y generalidad, es decir, lo

rea'mente importante en un modelo es su capacidad descriptiva de la realidad. El nicleo de

un sistema de simulacién esta constituido por los de las op iones unitarias, cuya

estructura general es la mosteada en la figura 2.2.

Las variables de las corrientes de entrada y los para os del modelo, es aquella ir ion

que es necesaria para el funcionamiento det modelo y queda d i por el niumero de

grados de libertad de la operacion unitaria. Las variables de las cormrientes de salida son

q y propi de las corrientes, que nos proporciona el modelo a

partir de |a solucién de las ecuaciones diferenciates y algebraicas, como son; presion,

composicién, flujo, entalpia, fraccién de vapor, etc.



PARAMETROS DE MODELO

VARIABLES DE MODELO DE VARIABLES DE
) OPERACION —>

LA CORRIENTE UENIT:!;lA LA CORRIENTE

DE ENTRADA DE SALIDA

VARIABLES DE
VARIABLES

RESULTANTES

RETENCION

Fig. 2.2 Modelo de Operacién unitaria

Las variables resultantes son también generadas da la solucién de ecuaciones, pero éstas se
refiaren a caracteristicas de la operacidn unitaria como son: potencia de una bomba, carga

de un bi -, etc. Por Gitimo las variables intemas o de retencién son

aquellas que utiliza el modelo para calcular las resultantes y las de salida.

Los algoritmos operan sobre los modelos para producir los resultadas deseados. Estos
incluyen la solucién de ecuaciones algebraicas, ecuaciones diferenciales y programacion no

lineal y deben de ser eficientes y tan generales como sea posible.

tar los

El soporte computacional incluye todos los recursos r ios para i

algoritmos en una computadora. Se incluyen dentro de esta prog guaj
de programacion, estructuras de datos, interfases con el sistema de archivos y arquitectura

del sistema.
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La interfase con el usuario incluye el protocolo de acceso al sistema, el lenguaje de entrada

para el usuario, la documentacién para el uso del si y los pr paralai 1

can otros programas.

D. ENFOQUE DE LOS SISTEMAS DE SIMULACION

El problema matematico mas importante en la simulacién de proceso es la solucién de

grandes si de ] Pra te, cualquiera que seala
el nimero y tipo de ecuaci que ¢ iben el p! son iguales; la diferencia estriba en
la forma de jary Iver estos

Es asi como las diferentes formas de explotar los recursos para la solucidn de ecuaciones,

conduce a diferentes orientaciones en la simulacién.

1) Enfoque basado en las ecuaciones,

2) Enfoque modular. Secuencial y simultanea.

E. ENFOQUE BASADO EN LAS ECUACIONES

En el enfoque b en las iones un p| quimico es lado med la
reunién de todas las ecuacionas que lo describen como son: operaciones unitarias, corrientes
de conexién y especificaciones de diseiio; y son resueltas simultdneamente como un gran

sistema de ecuaciones no lineales. Los simuladores con enfoque hacia las ecuaciones
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q 1de p i que generen y rep| ten las i que i et

proceso por completo.

El enfoque orientado a las ecuaciones es bastante flexible ya que toda la informacién es
manejada a nivel de proceso en forma de ecuaciones y variables, por o que no existen

problemas de flujo de informacion.

A pesar de que los métodos enfocados a las ecuaciones prometen una rapida convergencia y
una formulacién mas natural del problema de disefio, aun no han sido aplicados en forma

eficiente en los sii i por pr varias desventajas: 1) Este enfoque es

muy rigido en cuanto ala i6n del si: de ecuaciones que se deben resolver, siendo

muy frecuente la aparicidn de inconsistencias termodinamicas, 1o cual impide la solucidn del

sistema, o bien, conduce a soluclones ir 2) Para su op ion requiere de

estimados iniciales razonables, los cuales son practicamente imposibles de obtener sin

realizar un recorrido secuencial a través del proceso.

F. ENFOQUE MODULAR

En el enfoque un p ico es rep itado por fa unién de un conjunto de
modulos, cada uno describiendo un clerto tipo de operacion unitaria. Los célculos involucrados

en la sofucidn de los sistemas de ecuaciones no li que di iben el proceso pueden ser

comprendidos tanto a nivel de diagrama de flujo, como a nivel de cada médulo.
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En los cdlculos a nivel médulo, las ecuaciones son resueltas con el objeto de determinar los

valores de las variables de salida, a partir de los valores conocidos de las variables de las

de y los paré de equipo. Por otro [ado, a nivel de diagrama de fiujo,
se resuelven las ecuaci que iben la idn entre cada modulo y las
espacificaciones de diserio.

@m-m-mti j

r Solucién del médule 1 J

Vasisbles de ertrads sl méculo 2], Varlaties de saticia dal modkso 1

r Solucién del médula 2

Veriables doertrada 4 Variabies de sakda
médula 2

hrerbyios Y o Vaiatie de
Veistien desrrada | Vriabi de saids Recireutacién
i méduio N dei méckio N-1
Solucién
L Variables de saiida del médulo N P'::"’LJ

Fig. 2.3 Enfoque modular

En este enfoque los valores de las variables de Ias corrientes de salida de un maédulo, sirven

como val de al sigui

Existen dos tendencias dentro del enfoque modular: el enfoque modular simultdneo y el

anfoque modular secuencial.
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En este enfoque se resuelven los médulos unitarios siguiendo la secuencia de fiujo del

proceso, por lo que el esquema de calculo esta fijado por la topologia del proceso.

La solucién de los diferentes madulos se lleva a cabo consi dolos como un pl de

simulacién, sin embargo, cuando se llega a una commiente de recirculacién sus variables son

supuestos y se inicia un ciclo iterativo en el que se dif tipos de

para su convergencia.

Los valores de salida de un médulo se transfieren camo valores de entrada al siguiente,
siguiendo el flujo del proceso. Los datos de las corrientes de entrada y los pardmetros de

equipo se transfieren directamente al modulo que los requiera.

Las especificaciones de disefio no pueden ser introducidas directamente, por lo que este tipo

una simulacion iterativa, en la cual el praceso es

dep deben ser It

simulado en forma repetitiva hasta que las especificaciones de disefio son satisfechas.

A pesar de la eficiencia de los calculos a nivel de médulo unitario, el esquema de célculo a

nive! de proceso, puede ser ineficiente debido a ta presencia de multiples recirculaciones.

La forma en que un simulador secuencial maneja este tipo de problemas es suponiendo
valores iniciales para las corrientes de recirculacidn, que se convierten en comientes de corte,

@ iterando sobre estos valores hasta obtener la convergencia entre los valores supuestos y los

valores calculados, dentro de cierta tolerancia. Cada i implica fa 1 secuencial
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de todos los madulos unitarios comenzando en que tiene como entrada la corriente de corte y

terminando en este mismo.

Los valores de la corviente de corte son mejorados al terminar cada iteracién mediante el uso

de mé de gencia que lven ecuacionas de la forma:

Y{K) = F(K+1) - F(K) = tolerancia

En donde F(K) es el valor supuesto de la comiente de corte, F(K+1) es el valor calculada de la

d és de haber realizado una i ion y Y(K) la diferencia entre ambas

que debe aicanzar un valorigual ala ia para dicha

De esta formna, los valores de F(K+1) sen comegidos por el método de convergencia

igualando la tolerancia a cero,

Cuando existen rmultiples corrientes de corte, tadas ellas se deben de hacer converger en un
mismo bloque, o por separada. El problema se camplica por el hecho de que las

especificaciones de disefio son tratadas como ciclos de recircutacién adicionales.

Otro fattor que afecta la eficiencia de este enfoque es la presencia multiples ciclos anidados.
Los ciclos da control, con los que se logra la convergencia de [as especificaciones de disefio,
son los que se encuentran en la parte mas extema. Inmediatamente, dentro de los ciclos de
control se encuentran los ciclos necasarios para lograr la convergencia de las comientes de

corte y dentro de los ciclos de corte estdn los ciclos propios de cada operacion unitaria.
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Existe aln un tercer problema, que tiene que ver con 1as actuales perspectivas que existen en

la simulacién de procesos, y se refiere a imp la optimi: r del p como otra
tarea del simulador. Al emplear el enfoque modular ial, la optimizacién se imp ita
gregando otro cido if ivo extemo, lo que acrecenta el problema de convergencia,

A pesar de las anteriores desventajas, los simuladores modulares secuenciales son
actualmente las més utilizados para aplicaciones comerciales, y puesto que existen
demastados recursos invertidos en su desarrollo no se prevé abandonar su uso por jo menos

al corto plazo.

Bajo este enfoque las ecuaciones de las comrientes de conexidn ¥ las especificaciones de

disefio s8 hacen converger simultineamente y se utilizan dos tipos de modelas: simples y

rigurosos.
Los madelos rigurosos son usados para inar para que p i serdn
usados por los modelos simples. Estos ultimos son madelos aproximados que requi una
menor cantidad de ionales para su sol 1. Una vez resuelto el modelo
simple se obti valores aproxi de todas las variables de las corrientes, con los que
se varifica la ia; de no se pued iar los delos

d proxil o llamar nu te a los modelos rig para cb mas
precisos
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CAPITULO 3

SIMULADOR ASPEN PLUS

3.1



A. INTRODUCCION

A principios de |a década de los sesenta la compafiia Monsanto, reuniendo algunos modelos
de operaciones unitarias, crea el primer sistema de simulacién de procesos capaz dellevar a
cabo rutinas de simulacién y calculo de propiedades. Es asi, como en 1966 surge
FLOWTRAN "Flowsheet Translator" (traductor de diagramas de proceso), el cual se ofrece

como servicio al ptblico tres afios mas tarde,

En 1976, FLOWTRAN es seleccionado por el Instituto Tecnolégico de Massachusetts y
ticenciado a éste para servir de base en el desarrollo de ASPEN “"Advanced System for
Process Engineering” (Sistema Avanzado para ingenieria de Procesos), Su desarrollo fue
financiado por el departamento de Energia de Estadas Unidos para su utilizacién en la

industria de combustibles fosiles y carbén.

Los simuladores anteriores a ASPEN fueron desarrollados para procesos especificos y para

corrientes liquido-vapor, el concepto ASPEN se cre6 para dar servicio a una gran variedad de
industrias y permitir Ja utilizacién de s6lidos comao el carbdn natural. Ef sistema se disefid para
tener una gran flexibilidad en su manejo, ya que permite la introduccién de nuevos modelos y

tipos de procesos,

Después de ser puesta a prueba la primera version de Aspen, en mas de cincuenta
comparilas, surge en 1983 ASPEN PLUS con mds de 600 nuevas subrutinas; ésta es una
nueva versién expandida, mejorada y soportada comercialmente, con mayor calidad,

eficiencia y facilidad en su uso.
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A partir de 1983, se han creado nuevas versiones de ASPEN PLUS: |a version que se utilizé
para la realizacion de este trabajo es la 8.5-4 adquirida por la Facultad de Quimica en febrero

de 1993,

B. GENERALIDADES

Aspen Plus es un simulador que utiliza el enfoque madular secuencial, por lo que esta
campuesto por las mismas partes descritas en e! capitulo anterior. Lo que hace diferente a

Aspen con respecto a otros simuladores comerciales es que estos Ultimos utilizan arreglos

1ados para 1ar fas vari de un proceso, por lo que aunque resuitan

dtiles para algunos problemas especificos, no tienen ninguna versatilidad.

Por su parte, Aspen utiliza otra forma de al iento de lamada estructura plex
capaz de almacenar un numero ilimitado de varables. Las estructuras plex son arreglos
unidimensionales de longitud indefinida en donde no solo se almacenan datos sino también
fos identificadores de estos, de ésta forma se tiene un arreglo en donde el primer elemento es

un identificador y el que le sigue un valor, altemados en nimero ilimitado.

Este tipo de estructruras hacen que Aspen sea uno de los simuladores mas versatiles, ya que
le permite almacenar gran cantidad de Informacion, manejar diferentes fases en una misma

corriente (solido-liquido-vapor) e introducir nuevos modelos facimente.

Enlafigura 3.1 se puede observar la forma en que trabaja Aspen Plus, asi como el flijo de

informacién en el sisterna.
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ENTRADA DEL USUARIO

TRAQUCTOR

SISTEMA DE
DEFINICION
DE ARCHIVOS DE LA ENTRADA
PROGRAMA
EN FORTRAN
RUTINAEN COMPILADOR
FORTRAN ™
DEL USUARIO DEFORTRAN
PROGRAMA
COMPILADG ARCHIVO
DOE DATOS
DEL PROBLEMA
DE SIMULACION
LIBRERIAS PROGRAMA | LUBRERIA
MONTOR [ 5 1
DEL USUARIO DE ASPEN
EJECUCION
DEL PROGRAMA
REPORTE
_

Fig. 3.1 Flujo de informacin en Aspen Plus,
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El usuario proporciona la informacidn del proceso a simular por medio de un archivo en ASCli
(input), el cual se encuentra en un lenguaje y formato especial. Un traductor crea un programa
en FORTRAN a partir de esta i ion para ser ilado. Es i

que el usuario puede suministrar informacién directamente en FORTRAN, por lo que ASPEN

permite crear al usuario sus propios modelas.

Una vez que el programa ha sido compilado el simulador crea la secuencia de catculo,

los mod: de op iones unitarias, genera las interconexiones entre operaciones,
obtiene de Ias librerias 1a informacion necesaria, etc., es decir, genera la metodologia de 1a

simulacion por medio de un programa monitor.

Creada la metodologia se lleva a cabo la simulacion del proceso, para después generar un
reporte. Tanto la traduccién del input, como [a ejecucion del programa y el reporte se
introducen ai archivo de datos de {a simulacién, en donde se registran los resultados asi comae

los posibles problemas que puedan surgir durante la simulacién y la traduccion del input.

A continuacitn se describiran algunas de los aspectos mas importantes del simulador, como

son modelos de op iones unitarias, ecuaciones para calculo de propiedades, algoritmos de

convergencia y bancos de datos.
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C. MODELOS

Aspen Plus cuenta con una gran idad de modelos que son cap de rep casi
todas ias operaciones unitarias que se llevan a cabo en cualquier planta de proceso,
incluyendo procesos en los que se manejan sélidas. Una caracteristica importante de todos
estos modelos es que admiten la entrada de corrientes en cualquier estado fisico, asi como de
corrientes de trabajo y calor. Cada modelo de operacion unitaria tiene su propio lenguaje de
entrada, pero en general la introduccion de un modelo al simulador debe incluir el nombre

reservado det modelo, el nombre del equipo a , ¥ Sus pard istico!

El nombre reservado del modelo es aquel con el que Aspen identifica a Ia operacién unitaria
a ser simulada; el nombre del equipo a modelar puede ser cualquier nombre proporcionado

par el usuario para identificar dicho bloque con el diaframa de fiujo de proceso; y por ultimo,

%

los p son aq que consumen los grados de libertad del equipo,

como temperatura y presién de salida en un intercambiador.

En la tabla 3.1 se presentan los modelos existentes, los cuales incluyen tanto el modelado de

procesos liquido-vapor, como el modelado de procesos con sdlides. Estos modelos no tienen

ninguna limitacién dimensional ya que pueden manejar ier namero de s
i etapas, r i etc. Es imp te Icar que el usuario puede
introducir sus propi S d de opi 1 unitarias si dentro de ios modelos existentes no

existe ninguno capaz de representar [a operacién que se esta llevando a cabo.

36



TABLA 3.1 MODELOS DE OPERACIONES UNITARIAS

ASPEN PLUS

NOMBRE DESCRIPCION NOMBRE DESCRIPCION
MEZCLADORES Y SEPARADORES REACTORES

MIXER MEZCLA DE CORRIENTES RSTOIC REACTOR ESTEQUIOMETRICO

FSPLIT DIVISOR DE CORRIENTES RYIELD REACTOR CON CONVERSION

SSPUT DIVISOR DE SUBCORRIENTES REQUIL. REACTOR AL EQUILIBRIO

SEP SEPARADOR RGIBES REACTOR AL EQUILIBRIO(GIBBS)

SEP2 SEPARADOR CON DOS FASES RCSTR TANQUE CONTINUO
CAMBIADORES Y FLASHES RPLUG REACTOR TUBULAR

HEATER ENFRIADOR/CALENTADOR RBATCH REACTOR BATCH

FLASH2 FLASH A DOS FASES BOMBAS Y COMPRESORES

FLASH3 FLASH A TRES FASES PUMP BOMBATURBINA HIDRAULICA
. HEATX CAMBIADOR PROCESOQ/PROCESO COMPR COMPRESOR/TURBINA

MHEATX CAMBIADOR DE MULTICORRIENTES MCOMPR COMPRESOR/TURBINA MULTIETAPA
DESTILACION CORTA MANEJO DE SOLIDOS

osTwU DESTILACION CORTA-DISENG CRUSHER TRITURADOR

DISTL DESTILACION CORTA-APROX SCREEN SEPARADOR DE PARTICULAS

SCFRAC DESTILACION CORTA-COMPLEJA FABFL FILTRO DE BOLSA
DESTILACION RIGUROSA CYCLONE CICLON

RADFRAC DESTILACION RIGUROSA VSCRuB SEPARADOR VENTURI

MULTIFRAC DESTILACION RIGUROSA ESP PRECIPITADOR ELECTROSTATICO

COLUMNAS COMPLEJAS HYCYC CICLON HIDRAULICO

EXTRACT EXTRACCION LIQ-LIQ. CFUGE CENTRIFUGA

ABSBR ABSORBEDOR/AGOTADOR FILTER FILTRO

MANEJO DE CORRIENTES SWASH LAVADOR DE UNA ETAPA

DUPL DUPLICADOR DE CORRIENTES cco LAVADOR DE VARIAS ETAPAS

MULT MULTIPLICADOR DE CORRIENTES
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La informacién mas especifica sobre cada uno de estos modelos se encuentra en los

capitulos 10 al 16 de la guia de! usuario de Aspen Plus.

D. ECUACIONES PARA CALCULO DE PROPIEDADES .

Aspen Plus cuenta con varios tipos de medelos termodinamicos para el calculo de
propiedades, los cuales van desde el ideal, hasta modelos para substancias especificas como

las aminas.

Los modelos termodinamicos son la clave para obtener buenos resultados en una simulacion.
Aspen Plus calcula todas las propiedades termodinamicas y de transporte requeridas para

simular todos los modelos de aperaciones unitarias y dimensionar equipos.

Es posible utilizar con i de actividad calculados por diferentes métodos,

por o que se cuenta con una gran gama de opciones al combinar ecuaciones de estado con

de ientes de actividad. Gracias a esta es posible definir el modelo preciso para

cada operacién unitaria a simular.

En la tabla 3.2 se pueden observar los modelos existentes para el cdlculo de propiedades. En
el capitulo 5 de la guia del usuario de Aspen Plus se encuentra informacion mas detallada

schre cada uno de estos modelos.
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TABLA 3.2 MODELOS TERMODINAMICOS

ASPEN PLUS
CLAVE MOUELO TERMODINAMICO CLAVE MODELO TERMODINAMCC
sYsoPo IDEAULEY DE RAOULT MODELOS ESPECIALES
ESTADCS CORRES (YES SYSOP12 TABLAS DE VAPOR. ASME.
AMINES KEINT-EISENBERG
svsoPs CHAO-SEADER APISOUR METODO API
8YSOP2 GRAYSON-STREED SYSOP1SS NRTUCORRELACION ASME
SYPSOP1S  NRTULREDLICH-KWONG-SOAVE!
ECUACIONES DE ESTADO CORRELACION ASME
SYSOP1SM  NRTUREDLICH-KWONG-SQAVE/
SYsoP3 REDLICH-KWONG-SOAVE TABLAS ASME
SYSOP4 PENG-ROBINSON SYSOP165  PITZER/CORRELACION ASME
SYSOPS BWR-LEE-STARLING SYSOP1§ PITZER/REDLICH-KWONG/
SYsops REDLICH.-KWONG-ASPEN CORRELACION ASME
SYSOP14 PERTURBED-HARD-CHAIN SYSOP16B  PITZER/REDLICH-KWONG/
SYSOP17 LEE-KESLER-PLOCKER TABLAS ASME
SYSOP1B REDLICH-KWONG-UNIFAC
MODELOS CON COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
UNIFAC WALSON
SYsoP? REDLICH-KWONG sysoPe REDLICH-KWONG
SYSOP7A REDLICH-KWONGI/LEY DE HENRY SYSOPBA REDLICH-KWONG/LEY DE HENRY
sysoP7a NOTHNAGEL sysoreB NOTHNAGEL
sysoP7c NOTHNAGEL/LEY DE HENRY SYSOPBC  NOTHNAGELALEY DE HENRY
SYsoP7D HAYDEN-0"CONNELL SYSOPBD  HAYDEN-O'CONNELL
SYSOPTE HAYDEN-0'CONNELULEY DE HENRY SYSOPSE HAYDEN-O'CONNELLILEY DE HENRY
SYSOPTL LIQUIDOLIQUIDO/REDLICH-KWONG
VAN LAAR NRTL
SYsOPY REDLICH-KWONG SYSOP10 REDLICHKWONG
SYSOPOA REDLICH KWONGREY DE HENRY SYSOPIGA  REDLICH-KWONGILEY DE HENRY
sysopsa NOTHNAGEL SYSOP10A  NOTHNAGEL
sysopac NOTHNAGELLEY DE HENRY SYSOPIOC  NOTHNAGELREY DE HENRY
SYPSOPSD  HAYDEN-O'CONNELL SYSOPIOD  HAYDEN.Q'CONNELL
SYSOPSE HAYDEN-O'CONNELL/LEY DE HENRY SYSOPIOE  HAYDEN-O'CONNELULEY DE HENRY
UNGUAC
SYSOP1Y REDLICH-KWONG
SYSOP11A  REDLICH-KWONGALEY DE HENRY
SYSOP11B  NOTHNAGEL
SYSOPHC  NOTHNAGELLEY DE HENRY
SYSOP{1D  HAYDEN-O'CONNELL
SYSOPH1E  HAYDEN-O'CONNELULEY DE HENRY
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E. BANCOS DE DATOS

de los

Aspen Plus cuenta con 6 bancos de datos para el calculo de pi

que se utilicen en 1a simulacion. En ellos se encuentran los para de los dif

modelos termodinamicos y de transporte de Aspen como presién y temperatura critica,
constantes de Antoine, parametros de la UNIFAC, etc. Existen compuestas que no tienen
reportado en los bancos de datos todos los pardmetros, en tales casos el usuario puede

suministrarios o inclusive crear su propio banco de datos.

Los bancos de datos existentes en Aspen Pius son los siguientes: ASPENPCD, DIPPRPCD,
COMBUST, SOLIDS, BINARY Y AQUEOQUS

ASPENPCD es el banco principal de substancias puras, en el se encuentran 472 substancias

y no requiere especificarse en la simulacién, ya que el lo toma como default.

DIPPRPCD es un banco licenciado a Aspen Tech. por "The National Bureau of Standars”™ y
desarroltado por Instituto Americano de ingenieros Quimicos(AICHE). Este banco contiene
768 componentes puros y se espera que en un futuro contenga 1500. En este caso si es

necesario especificar si se desea utilizar el banco de datos en la simulacion.

COMBUST es un banco de datos especial para el cilculo de propiedades en la fase gas a

altas

P Contiene ir i6n para 59 compuestos que se encuentran tipicamente

en los productos de combustion.



En BINARY se encuentran las constantes de Henry para 49 compuestos en solucion acuosa,
en caso de no existir valores para algun compuesto el usuario puede proporcionarios

facilmente.

AQUEQUS contiene los pardmetros para el calculo de propiedades de especies idnicas y

molecualres en solucién acuosa. En e} se encuentran 262 componentes.

SOLIDS es el banco de datos para compuestos solidos, el cual contiene 121 componentes

puros.

Los pardmetros que contienen todos estos bancos de datos se encuentran en el apéndice B

de la guia del usuario de Aspen Plus.

F. ALGORITMOS DE CONVERGENCIA

Aspen-Plus, como ya se menciond, utiliza algoritmos de simulacién modular secuencial, en

donde a partir de las corrientes de ali idn y los p t se van

tettland,

secuenci las di p i unitarias que conforman el proceso,
Asi mismo, cuenta con rutinas para detectar los ciclos de recirculacién, seleccionar corrientes

de corte, generar bloques de convergencia y definir la secuencia de calculo.

Las ias de gencia para Ias especificaciones de disefio son generadas

automaticamente, utilizéndose el método de la secante para una sola especificacion o el de
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Broyden para dos o mas especificaciones simultaneas. También es posible que el usuario

el método de

En lo que se refiere a los ciclos intemos, necesarios para lograr {a convergencia de las

de recirculacién se den utilizar varios

avarias

simultaneamente. Entre estos métodos se encuentran: substitucién directa, Broyden,

Waegstein y Newton.

Para la convergencia de los diferentes modelos de op es posibl bié
utilizar dif¢ étodos como Newt in y Broyden.
El taner dif op! de gencia, hacen de Aspen un simulador muy versatil que

permite 1a solucién de cualquier tipo de problema iterativo.

G. SOPORTE COMPUTACIONAL

El soporte fisico (hardware) que requiere el Aspen Plus versién 8.5, debe adquirirse por

cuenta propia y es el siguiente:

1) Computadora p conp 386 6 488 ible con 1BM; 2) 640 KB de

mematia base; 3) 8-10 MB de 4) Un cop 4 atematico BO3087 6

equivalente; 5) Un puerto paralelo; 8) Un minimo de 70 MB de espacio en disco duro; y 7) Un
raton para utilizar e} sistema gréfico.



E} sopi 16gico (¢ oasta fi por dos partes: el si: perativo y los pi

que constituyen el simulador. El si

perativo debe ser DOS versién 3.3 o mayor y debe

configurarse para manejar al menos 50 i Los prog que el simutador

pueden agruparsa en tres paquetes:

- Aspen Plus para computadoras 388, con todas las rutinas que se requieren para flevar a

cabo la simulacién.

- Model Manzger, interfase con el usuario, que es un sistema gréfico que permite introducir

facitmente todos los datos para la ejecucién de la simutacion,

- Programas y compiladores anexas, como NDP-FORTRAN, Phar Lap 386/ASM / 386/LINK y
el DOS extender.

H. INTERFASE CON EL. USUARIO

Camo se menciond en el itul ioria i con el io incluye el lenguaje por
medio del cualfa p ibe su pi los repartes de resuttados, 1a documentacion
para el uso del ylosp los para la i i6n con otros p

El [enguaje de entrada incluye la informacion necesaria para llevar a cabo la simulacién, la

cual se encuentra en el diagrama de flujo del procesa. En Aspen Plus esta informacion puede

ser suministrada en dos formas dif ,la p as i la izacion de un
programa en caracteres ASCI! {input) que pueda real en cual editoro p d
de palabras.
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En la segunda opcién se pueden introducir los dates por medio de graficas y formatos ya
hechos, en jos que se le pide al usuario la informacién necesaria; esto es posible gracias a la

utilizaciéon de Mode) Manager.

Los reportes de resultados también pueden ser obtenidos de las mismas dos formas, por
medio del Model Manager o en archivos de caracteres ASCII. Es posible generar graficos y
tablas que pueden ser editados o impreses de manera directa o por medio de casi cualquier

procesador de palabras, hoja de célculo o sistema CAD.

La documentacién para el uso del sistema se encuentra agrupada en varios manuales, los
cuales van desde los basicos hasta los expertos. A continuacion se enlistan los diferentes

manuales:

- ModelManager and Aspen Plus, Instailation and reference for the PC: explica como instalar

el simulador y como configurar la PC para su utilizacién,

- Aspen Plus User Guide: contlens la informacion necesaria para aprender a utilizar el Aspen

Plus para procesos liquido-vapor tipicos.

- Aspen Plus Electrolytes Manual: es un suplemento de la guia del usuario para el modelado

de procesos en donde intervienen electrolitos en solucidn acuosa y no acuosa.

- Aspen Plus Solids Manual: en el se encuentra la descripcién de corrientes y operaciones

unitarias en donde se manejan sélidos.
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- Aspen Plus Ir ive Si ion: d ibe 1as propi y virtudes de la simulacién

- interactiva y la forma de utilizarta.

- Aspen Plus Data Regression Manual: es una guia completa para el uso del sistema de

regresion lineal de Aspen Plus.

- Aspen plus Costing Manual: en el se encuentra la descripcidn del uso de los sistemas de

costos, asi como su simulacién y reporte.

- ModelManager Gatting Started and Tutonals for the PC: inicia al usuario en el uso de Model

Manager a través de tutoriales,

- Aspen Plus Guide to Physical Properties: guia a los usuarios avanzados en el cdlculo y uso

de propiedades.

- Aspen Plus Notes on | and User ibe la forma en que el usuario debe

introducir sus propios modelos y subrsutinas.

< Aspen Plus Stream Libraries and Insert Libraries: describe como usar la biblioteca de

comientes para al ar inf i6n entre dif idas de una misma simulacion,

Aspen Plus cuenta con p para su ir i6n con otros pr

gl como son bases

de datos, hojas de célculo y sistemas CAD/CAM.
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CAPITULO 4
PROCESOS DE HIDRODESULFURACION

4.1



A. INTRODUCCION

El desamrollo de la tecnologia en refinacion del petréleo ha provocado que el
hidroprocesamiento de las fracciones del petrdleo sea tan factible como el cracking y ia
reformacién. En este tipo de procesos se hace reaccionar cataliticamente a los hidrocarburos

con hidrégeno.

Existen basicamente dos tipos de hidrop : jerto: el i ing y la
hidrodesulfuracidn. En el primero de éstos se hacen reaccionar hidrocarburos pesados con
hidrdgeno, dando como resuitado combustibles refinados de menor peso molecular y mayor
relacién H/C. En la hidrodesuifuracién, por su parte, se provoca la reaccién de compuestos

azufrados con hidrégeno, dando como resultado ia formacién del compuesto desulfurado,

CH
HIDROCRACKING ~—— oc<
c-

H
HIDROPROCESAMIENTO

cH
HIDRODESULFURACION 4 C-5 <F
HS

Fig. 4.1 Hidroprocesamiento

En 1a reaccion de hidrodesulfuracion se forma como subproducto dcido sulfhidrico, como
resultado de |a eliminacién de azufre del compuesto organico. La reaccidn tipica de

hidrodesulfuracion es la siguiente:
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Compuesto azufrado + H2 -——— Compuesto desulfurado + HZS

€l procesamiento catalitico con g de i ligeras de! p:

Al

para

azufre se llava a cabo con dif i Las dos principales son: 1) darun

pretratamiento a las carga de las reformadoras cataliticas para evitar el envenenamiento del
catalizador de platino por causa del azufre y 2) tratar a las gasolinas producidas mediante el

cracking catalitico dando como resultado productos i ¥ sin p ia de azufre.

La hidrodesul i6n de i mas pesados da como resultado ia obtencién de

productos como diesel, gas avién y aceites para calentamiento.

A ite, da a éstas i i se lap

al medio

ambiente. Esto se debe a que la causa principal de contaminacién del aire por SO, es ia

ién de hid 2] presentes en gasolina y diesel. Los procesos de

hidrodesulfuracién pemmiten disminuir la concentracién de azufre en los combustibles por lo

que itan de gran imp iaen el ala inacion, sobre todo en paises

como México en donde el petréleoc tiene una aita concer i6n de de azufre.
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B. CARGAS A HIDRODESULFURADORAS

La carga de una hidrodesulfuradora puede variar desde fracciones ligeras hasta fracciones
pesadas como aceites residuales. Dependiendo del tipo de carga se tienen diferentes
condiciones de operacion, asi como consumo de hidrégeno y vida del catalizador. Las cargas

tipicas a hidrodesulfurar, asi como sus puntos de ebullicion se muestran en la tabla 4.1.

Carga Rango de ebullicién, °C
Fracciones ligeras
Gasolinas ligeras <80
Naftas 80-160
Gasavidn 150-230
Gasoleo 170-370

Fracciones pesadas

Aceite residual >350

Tabla 4.1 Cargas a hidrodesulfuradoras

Los compuestos que por lo general se encuentran en las cargas a hidrodesulfurar se

encuentran en la figura 4.2. Los compuestos se encuentran ordenados de mayor a menor

ividad, los p IS MAs p se encuentran en mayor proporcion en las

fracciones pesadas y viceversa.
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_'Clase de compuesto Estructura

Tigles RSH
Disulfuros RSSR’
Sulfuros RSR” R
Tiofeno U g

S

Benzotlofenos q]
Dibenzotfofenos w

Benzonaftotiofenos m

$

Fig. 4.2 Compuestos con azufre caracteristicos

C. REACCIONES

Existen varias reacciones que se llevan a caboenlosr de hidrodesulfuracién, la

principal s la reaccion en la que se rampen los enlaces C-S para dar como resultado un

enlace C-H y al farmacién de &cido sulfhidrico:

R-SH+Hz > RH+Hz, (1)
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Bajo iciones de ion indust se ilevan a cabo iones de hidrog

provocando el rompimiento de enlaces C-C, la mas comun de éstas reacciones es la de

hidrocracking:
RCHzCH2R' + Hz — RCH3 + R'CH3 (2)
Otra reaccién comin de hidrogendlisis es la hidrodesnitrificacién:
RNH2 + Hz — RH + NH3 @)

Este (ltimo tipo de reacciones son ttiles ya que remueven el ni de los comb la

cual es en ocaslones necesario antes de llevar a cabo la reformacién por hidrocracking ya que

el nitrégeno envenena al catalizador de este tipo de procesos.

La hidrogenacién de compuestos no saturados también se lleva a cabo durante la

1y su de reaccion es

parable aunque lig menor.

BENCENO + 3H; — CICLOHEXANQ 4)

Las reacciones (2) y (4) son de gran importancia econémica ya que consumen hidrégeno sin

azufre, Sila p Jra es relati alta ién es posible que se efectien

reacciones de cracking témico causando !a reduccién de peso molecular de las mezclas.

Las fracciones p jas del petrdleo contienen ié tos ol

principalmente de Vanadio y Niquet que reaccionan para dar sulfuros sélidos que se acumulan

en el reactor y terminan por blaquear los poros del , envener
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Las reacciones de coquificacion también se llevan a cabo durante la hidrodesulfuracitn, sobre

todo cuando se tratan f; iones pesadas. El coque bloquea los poros del

pero a difi ia de los sulfuros metalicos éste puade ser quemado, como en el

cracking catalitico, regenerandose asi el catalizador.

D, CATALIZADOR

Los catalizadores que se utilizan en la hidrodesulfuracion son aquellos desanollados antes de
la segunda guerra mundial en Alemania, utilizados para la hidrogenacién de derivados
liquidos del carbén. Se trata de éxidos de cobalto y molibdeno soportados por una base do

atiimina. Los izadores industri conti 1 entre 10y 20% de Co y Mo, aunque también

se ilega a utilizar Ni y W en su lugar. En contraste al platino utilizado en 1a reformacian, estos

tiene la istica de tener actividad para la hidrogenacién en presencia de

altas concentraciones de compuestos azufrados, aunque su actividad es mucho menor a

aquellos que contienen Pt.

Los i utitizados se encuentran en forma de particulas o

rimid de di entre 1.5 a 3 mm. Tanto la forma como el tamafio de

particula son de gran importancia, sobre todo en las fracciones pesadas, ya que la difusién al

interior de a particula tiene gran importancia en las velocidades de reaccidn.

En el procesamiento de fracciones ligeras del p ) el hidrég y los hid iros (como

gas o liquido) se ponen en contacto en flujo paralelo a través de un reactor de lecho
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empacado, por el cual fluyen de aniba hacia abajo. £n ja figura 4.3 se muestra un diagrama

simplificado de los procesos de hidrodesulfuracion.

Carga de hidrocarbros

Productos ligeros

Reactar
empacado Columna
agatadara
Recirculacién
de hidrégeno
Hidracarburos
Separador a alta presién desulfurados

Fig. 4.3 Praceso tipico de hidrodesulfuracion

Los productos del reactor pasan a un tanque a alta presién donde el hidrégeno que no

reacciond se separa de los hidrocarburos para posteriormente separar los productos ligeros

fi dos durante la i6n del producto desulfurado.

La temperatura de operacion en el reactor aumenta con el tiempo de operacién para minimizar
los efectos de la coquificacion. El coque es periédicamente quemado para regenerar el
catalizador el cual tiene una vida dtil que depende de 1a fraccidn a tratar. El costo del
catalizador en el procesamiento de fracciones ligeras contribuye tan solo a un 10%({a] de los

costos de operacidn por lo que existe poco estimulo para el desamollo de nuevos
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catalizadores. Por el contrario, en el p i de fracci das el costo es

significativo, por lo cual se contint nuevas logi que esto

resuita complicado ya que se tienen reactores con tres fases: {gas), hi

y

En la tabla 4.2 se resumen las diferencias en las condiciones de operacion en el tratamiento

de las fr ligeras o p
C de proceso F figeras | F
Tt reactor (C) 300-400 340-425
Presién reactor (atm) 35-70 55170
LHSH™ 2-10 02-1
de H, (std ft*/bbl) 300-2000 2000-10000
Vida del (aios) 10 -1
LHSH=( dela de catalzador)(hora)}
Tabla 4.2 Condiciones de i6n en la hi tifuracion

En el procesamiento de fracciones pesadas las condiciones de proceso son mds severas

deblido a que contienen compuestos de azufre menos reactivos y mayor concentracidn de

compuestas organometélicos, es por esto que los depdsitos de coque y metalicos se

forman répi ite e impiden la ion del izad
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E. CINETICA

Aunque se han realizado gran cantidad de dios sobre la cinética de la hidr tfuracién
en amplios rangos de P y presién, incluyendo los efectos de todos fos reactivos y
prod davia no se hallegado a I definitivos.

Se han reportad itados parciales da la hidrad iracidn del tiofeno sin influencia del
transporte de masa utitizando Co-Ma A1,0, como izador, con aproxi 3% de Co
y7%deMo.la p de éstos experil se entra 235y 265°Cyla

presién cercana a la atmosférica; las concentraciones de tiofeno y H,S se variaron, aunque la
presién parcial del hidrébgeno se mantuvo constante. La hidrodesulfuracion quedsé
representada por una ecuacién del ipo Langmuir-Hinshetwood, con la forma siguiente

(Satterfield y Roberts [1]):

— kP1Pu,
Tts = oKy KPP WorgsPrgs 17 5)
donde k es la de rapidez de i6n, P, es la presién parcial del tiofeno, P, la

presion parcial del hidrogeno, P, la presién parcial del dcido sulfhidrico y K; y K5 san
constantes de adsorcién. '

Como do de éstos experii se {legd a la conclusion de que el acido sulfhidrico

an y que éstas dependen en gran medida de la
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A partir de otros experimentos realizados por Frye y Mosby [2] se comprobé que la velocidad

de reacclén dependia en primer orden con respecto a la presién parcial del hidrégeno y los

o o s

p sulfurados y que se veia da por la 1 de compuestos

aromaticos en el catalizador, por lo que se llegd a la siguiente ecuacién:

KPsPy,

Thds = T TP v RngePr e (O

donde Pg es la presion parcial de los compuestos azufrados y P,, la presién parcial de los

compuestos aromaéticos.

Los valores de las constantes de rapidez y de adsorcidén dependen de la fraccién de petréleo
que se esté hidrodesulfurando, del catalizador utilizado y del tipo de reactor, por lo que deben

ser evaluadas bajo condiciones de operacién en la industria.

Se han hecho simplificaciones a éstas ecuaciones cansiderando a las presicnes parciales de!
hidrégeno y del acido sulfhidrico como constantes. L.a presién parcial del hidrdgeno se puede
considerar constante, si tomamos en cuenta que se tiena gran cantidad de hidrégeno en

F 1 con lo que r i {reacciona tan solo 10% o menos de la carga total al

reactor). Por su parte, la presién parcial del acido sulfhidrico es casi la misma a lo largo del
reactor, sobretodo en fracciones ligeras, ya que se tiene una concentracién muy baja en

comparacion a los otros compuestos (generaimente menor al 1% en mol),

De esta forma se puede escribir una ecuacién simplificada para la rapidez de reaccién de la

hidrodesulfuracion [3}:
nos = @1KyCs + a2kaCs  (7)
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donde a, es la fraccién de compuestos azufrados que ) fci! a, la fraccién de

compuestos azufrados que casi no reaccionan, k, v k, 1as de i de on

¥y €5 la concentracion total de compuestos con azufre.

De ésta forma se tienen velocidades de reacclon de primer orden con respecto a la

concentracién de compuestos azufrados. Si se conocen jos compuestos que contiene la

fraccién es posib I un término para cada uno de ellos. Para fracciones ligeras del
petrdleo el término a, es muy pequefio, mientras que paia fracciones pesadas sucede lo
contrario, Los valores de éstas constantes deben ser evaluados en la practica a nivel industrial
ya que, como se menciond anteriormente, dependen de la carga al reactor, el catalizador y el

tipo de reactor.

Se sabe que mientras mds pesado sea el p ha hi sifurar su de

reaccién es menor y que la rapidez de reaccién de las compuestos aromaticos es menor a la

de los no aromaticos.

La ecuacién simplificada (7) fue la utilizada durante el modelado del reactor cinético del

presente trabajo, en el capitulo 6 se hablara def ajuste de los parametros.

[a] Gates, Bruca C. et al. “Chemistry of Calalytic Processes.” New York: Mc. Graw Hill, 1979. 469 pp.

[1] Satterfield, C. N. and G.W. Roberts, Am. Inst. Chem. Eng. J., 14, 159 (1868)
(2] Frye, C.G., and J.F. Mosby, Chem. Eng. Prog., 63{9), 66(1967)

[3] Cecil, R.R,, F.Z. Mayer and E.N. Cart. Trabajo presentado en fa reunién del Am, Inst. Chem. Eng. LA., 1868.

412



CAPITULO 5

PLANTA HIDRODESULFURADORA
DE NAFTAS DE TULA, HIDALGO
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A. GENERALIDADES

La funcitn de la planta hidrodesulfuradora de naftas de la refineria Miguel Hidalgo es la de
preparar [a carga a la reformadora, mediante la eliminacion de azufre de las naftas ligeras
provenientes de la destilaci6n primaria; obteniéndose como subproductos LPG, isohexanos y
otros compuestos mas ligeros ricos en acido sulfhidrico. En la figura 5.1 se muestra el

diagrama simplificado,

LPG, kgervs y sultidrico
— >
Destilacion
Hidrodesulfuradora
Nafta con 800 ppm
de s2ufre de
naflas
Reformadora
_ ) de
Nafta desulfrada
naftas
Fig. 5.1 Diagrama simplificado de
la i6n de la
dentro de la refineria

La capacidad de disefio de la planta es de 36,500 BPD con una capacidad minima de 60% la

de diseiio y un factor de servicio de 0.9.
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B. ESPECIFICACIONES DE LAS ALIMENTACIONES

Se tienen uni te dos ali iones a |a planta hidrodesulfuradora, una de ellas es la

reposicion de hidrégeno procedente de 1a planta reformadora y 1a otra una mezcla de naftas

ligeras y de despunte p tes de la i pri

El hidrégeno proveniente de la reformadora con un flujo de 3 MMSCFD tiene Ia siguiente

composicién:
Componenta % en mol

Hidrégeno 76.74
Ac. Sulfnidrico 0.0
Metano 8.35
Etano 7.04
Propana 4.32
i-butana 0.98
n-butano 1.18
I-pentanos 0.50

R n-pentano 027
Isohexanos 0.32
n-hexano+ 0.32

La naftas pi de la destilacién érica contienen 800 ppm de azufre, su flujo es

de 36,500 BPD y su composicién es la siguiente:
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Components % en mot
Hidrogeca 0.0
Ac. Sulftidrico 0.0
Propano 0.27
butana 053
w-butano 234
l-pentanas 1.88
n-pantano 331
ischexanos 7.13
n-hexano+ B4.44

C. DESCRIPCION DEL PROCESO

La planta hidrodesulfu puede dividirse en dos i idn de ién y i
de estabiizacion y 2 £1 objetivo de la ién de i6n es la eliminacién de
compuestos con azufre, medi fa i6n de hidrag i6n, en un reactor catalitico de

techo fijo. En la seccidn de estabilizacion y raccionamiento se efectiia la separacién de tos

ei de los y mas pesados. La pcién puede seguirse en 1a fig.
51
Saccién de reaccitn.
La alimentacién de naftas se recibe en un tanque para serb por medio
de la bomba de alimentacién GA-401 hacia dos trenes de bi; de calor en paraleto,
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PLANTA HIDRODESULFURADORA]
DE NAFTAS

Refineria Miguel Hidalgo, Tula

Flatiora: Afuro Cavantos Pardo | £,
Fac. Quimica UNAM |3, .. )
GA-406

22

EA-408  GA407
o

Gas amargo

Fig. 5.1 Diagrama de flujo de la planta hidrodesulfuradora de naftas de la refineria Miguel Hidalgo



previa inyeccién de la corriente de recirculacion de hidrégeno proveniente del compresor
GB-401. Los trenes de cambiadores EA-401 y EA-402 utilizan el efluente del reactor para

precalentar la carga.

La carga precalentada, se pasa al calentador BA-401 con el objeto de suministrarie el calor
requerido para el proceso hasta alcanzar la temperatura necesaria en el reactor (665 °F). La
carga totalmente vaporizada pasa a través del reactor DC-401 en el cual se efectian las
reacciones de hidrogenacién. Dichas reacciones son exatérmicas par lo que el efluente del

reactor tiene una temperatura de 680 °F.

El efluente de! reactor intercambia calor con la carga, en los cambiadores EA-402 y EA-401 y

con el liquido p del tanque dor de producto desulfurado FA-402 en e}

cambiadar EA-403. A Ia corriente de salida de los cambiadores EA-401, se le une la comriente
de reposicién de hidrégeno, proveniente de la reformadora para posteriormente enfriar ésta

mezcla con agua en el cambiador EA-404 hasta una temperatura de 110 °F.

La mezcla liquido-vapor formada en e! cambiador se lleva al tanque separador de producto
desulfurado FA-402, En éste la mezcla se separa en dos fases, una gaseosa (hidrogeno
principalmente) que se recircula por medio del compresor GB-401 para mezclarse con la carga

de naftas y otra liquida que se envia a la seccién de estabilizacién y fraccionamiento.
Secclén de estabilizacién y fraccionamiento.

La fase liquida p dente del tanque sep de preducto desulfurado se precalienta en

{os cambiadores EA-405 y EA-403 al calentarse con los fondos de la-torre

deshischexanizadora y con el efluente del reactor respectivamente. Al liquido asi
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precalentado se le reduce la presion y a causa de ésto se efectia la separacion de
hidrocarburos ligeros e hidrogeno de los pesados en el primer tanque separador de carga a la
desbutanizadora FA-404. La corriente gaseosa se pasa a través del enfriador de gas amargo

EA-408 con el fin de condensar y recuperar los hidrocarburos presentes en la mezcla.

E! efluente del enfriador de gas amargo pasa al segundo tanque separador de carga a la
desbutanizadora FA-405, donde se efectua la separacion de la fase gaseosa de la liquida. La
fase gaseosa constituida por gas amargo se envia a la planta de tratamiento con

disgtanolamina(DEA).

La fase liquida proveniente de los tanques separadores se envian mediante las bombas
GA-408 y GA-409 hacia la torre desbutanizadora DA-401 alimentandose, después de unirse,
en el plato 15 de l1a torre. La torre desbutanizadora tiene por objeto separar los hidrocarburos
ligeros y butanos de los hexanos y pesados y consta de 28 platos. Por los domaos sale el
destilado en forma de vapor el cual se condensa parcialmente al pasar a través del

condensador EA-407. La separacion se lleva a caboe en el acumulador de reflujo FA-406.

€l vapor formado por gas amargo se une ala cc;rrienle que sale del segundo tanque
separadar de carga y se envia a |a planta de tratamiento con DEA. El condensado se divide
en dos corrientes, una es enviada mediante {a bomba GA-403 a ta planta de tratamiento con
DEA pasando primero 2 través del enfriador de domos EA-410. L.a ofra corriente se envia

como reflujo hacia la torre mediante ta bomba GA-402,

Los fondos de la torre desbutanizadora, conteniendo principalmente isohexano, hexano e

hidrocarburos pesados se divide en dos corientes, una de ellas se envia a la planta
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reformadora con objeto de llevar a cabo una recuperacion de calor en la misma (80% del calor

requerido en el reboiler),

Esta corriente a su vez se divide en dos: una de ella se envia a los serpentines de a seccién
de conveccion de la planta reformadora donde se vaporiza parciaimente para posteriormente
pasar a través del calentador de fondos (BA-402) de la torre debutanizadora en donde se le
suministra el calor restante. La otra corriente es enviada a un economizador donde es
vaporizada parcialmente y regresada a a hidrodesulfuradora para mezciarse con el efluente

del calentador de fondos.

La otra parte de la corriente de fondos se envia a la torre desischexanizadora DA-402, previa
disminucién de presion. En ésta torre se efecta la separacion de pentanos e isohexanos de
Tos hidrocarburos pesados y consta de 32 platos. Los primeros salen por el domo de la torre

condensandose totalmente al pasar a través del condensador EA-408,

El condensado pasa a través del acumulador de la torre para posteriomente ser bombeado
por medio de |la bomba GA-407. Una parte de esta comiente se envia como refiujo a la torre y

otra se envia como carga a la planta fraccionadora.

De la comiente que sale por fondos de la torre desisohexanizadora, constituida par una mezcia
de hexano y mas pesados, parte se recircula a través del rehervidor de fondos EA-409 y parte
se pasa a un tanque de balance donde su efiuente se bifurca: una corriente es enviada
mediante la bomba GA-405 hacia ia planta reformadora, pasando primero por el cambiador
EA-405{mostrado como EA-405B). La corriente restante se enfria mediante el cambiador

EA-411y se envia a limites de bateria como producto.



CAPITULO 6

SIMULACION DE LA PLANTA
HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS
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A. PASOS A SEGUIR EN UNA SIMULACION

€l de una simulacién implica el seguimi de unp imil basico que,

aunque referido a Aspen Plus en éste capitulo, puede extrapolarse a cualquier simulador

dular, Este p i basico consta de los siguientes puntos:

1. Definicién del problema

2 Seleccin de unidades

a. Seleccién de componentos

4, Eleccién del{los) madelos termodindmicos
5, Especificacién de la topologia del proceso

s D de las de corte

7. o] de las de ali y de corte

8. Etleccién del modelo a utilizar para cada operacifn unitaria

Y Especificacidn de los parimetros de cada modelo

10. de los mé de paralas de corte

1. DEFINICION DEL PROBLEMA

El primer paso para la i6n de una simulacién es definir sus alcances y sus limites, ya

que es muy frecuente que el proceso a simular no se encuentre como una entidad

independiente, sino que tenga flujos de ia y/o gia i con otros

procesos, de forma que al alterar el proceso en cuestion se altaren los demas.
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La planta a simular en este trabajo se encuentra ir da a la planta de
naftas por una sola comiente que recupera calor de la segunda plantia, por lo que no se

propondrdn mejoras sobre esta comiente.

Todos los equipos son simulados independientemente para poder tener un mejor analisis y
control de la simulacién del procaeso. £l modelado del reactor no fue realizado para la

optimizacitn del reactor en si, sino para la representacian del proceso.

2. SELECCION DE UNIDADES

Las unidades a ulilizarse en una simulacién deben ser, por facilidad de manejo, aquelias en
las que se dispcne fa mayor parte de la infornacién del proceso a simular. Aspen plus cuenta

con tres si de uni intemaci de ingenieria y métrico. Ademas es posible

definir las unidades a utilizar pém una variable especifica.

Se pueden especificar parala y salida de infonmnacion, es decir,

puede ini: como p una p ira en °C y obtener el resultado en °F. Por

omisién Aspen Plus uliliza unidades de ingenieria tanto para la entrada como para la salida de
informacion. Para el presente trabajo, las unidades seleccionadas fueron las de ingenieria ya

que se dispania de la informacion en éstas unidades.
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3. SELECCION DE COMPONENTES

La seleccién de los componentes implica la especificacion de todos los compuestos que van a
estar presentes en la simulacién de un proceso. Para esto es necesario considerar tanto los

compuestos de las comrientes de entrada al proceso, como aquellos que se forman en las

reacciones.
Aspen plus permite la introduccién de p e i ola
de pseud ponetes para i del petrdleo a partir de una TBP. (Una TBP es una

curva o tabla en la que se representan datos de por ciento de vaporizacion de la fraccidn

probl contra P! de ebullicién.)

En este punto ademas de la especificacidn de los ponentes, esy

seleccionar la base de datos en la que se encuentran los parametros para el célculo de

propiedades de dichos componentes.

En este caso, la seleccion de componentes fue un tanto complicada. Por tratarse de una
fraccidn del petréleo, lo recomendable para caracterizar a Ja mezcla es utilizar

pseudocomponentes creados a partir de la introduccion de datos de una TBP de ésta.

Por otro lado, Aspen no pemmite la ion de pseudocomp por lo que su utilizacion

resulta impasible at tener que simutar un reactor. £s por ésta razén que se procedio a abtener

una mezcia con p tes i que se jara lo mas posible a lo

que se tiene en la realidad.
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Se sabe que las naftas astan formadas por una gran cantidad de compuestos que van desde
los C3 hasta los C10 y C11 y que ademas en este caso es necesario representar a los
compuestos con azufre. Dentro de Jos compuestos no azufrados es necesario identificar
completaments a los butanos, pentanos e ischexanos ya que se tienen separaciones

especificas de éstos dentro del proceso.

Dentro de fos compuestos ligeros se tienen: hidrégeno, &cido sulfhidrico (como producto de

i6 etano, propano, & b 2 metil 2,2 dimetil

propano, n-propano, 2,2 dimetil butano, 3 metil peritano, y 2 metil pentano.

En el caso del hexano y mas pesados no es necesaria [a identificacion exacta ya que durante
todo el proceso se mantienen como una sola fraccién. Estos intervienen en las reacciones de

cracking dentro del reactor, pero no importa lo que son sino lo que forman, que son

compuestas mas ligeros que se encuentran p 1ente izados. Dentro de ésta

fraccién unicamente es necesario saber que también existen compuestos aromaticos y

azufrados, los cuales son importantes por las reacciones que se llevan a cabo,

Dentro de los p pasados no aromaticos y no IS 58 Consi oM como
dela i de alii ion al n. metil cicl p
n-oct: n ok y n-undk y coma producto de la reaccion de
hidrogenacién de los aromaticos al cicloh y metilcicloh
P o alos icos se tomaron al b y al tal cuyas fracciones dentro

de la alimentacién eran conocidas y correspondian al 90% de los aromaéticos totales.
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Dentro de los compuestos con azufre €ra io rep tanto a los

lineales como a los ciclicos, los cuales son mas dificiles de reaccionar. Para esto se

seleccionaron como lineales al etil

p metil-etil sulfuro y dietil sulfuro y como
ciclico al tiofeno. Estos fueron seleccionados en base a que por tratarse de una nafta ligera,

ésta sélo i compuestos azufrados de bajo peso molecular y de facil reaccion.

4. ELECCION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS

tareitn dal dalolc) it

Como ya se ioné anteri e, la

utilizarse dentro de la simulacién es de gran i

p 1cia para

Los modelos termodinamicas disponibles en Aspen se puaden consultar en el capitulo 2.

Los »Streed

s para ésta si i6n fueron dos: Gray

{SYSOP2) y Redlich-Kwong-Aspen (SYSOPS6). El primero se selecciond debido a que se trata

de un sistema de hidrocarburos con presencia de hidrégeno en algunos de sus equipos que

se adapta muy bien a los rangos de funcionalidad de ésta ion di p
para aste tipo de Esta ién se hizo ié una p ién entre
las diferentas ecuaciones de estado y los datos de disefio. ¢

Asf por ejemplo, se tiene que fa recirculacion de hidrégeno de disefio es de 1525 bmot/hr, y
se obtuvo para Grayson-Streed un valor de 1533, mientras que para Peng-Robinson y

Redlich-Kwong-Aspen se obtuvieron valores de 1405 y 1467 respectivamente,

£l segund fue elegido ya que en muchos equipos no se tiene presencia de

hidrégeno, por lo que la utilizacion de modelos especificos no es necesaria. La ecuacién de
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F Kwong es apli a tanto no pol. como i pol (incluso

polares con la utilizacién de ir idn binaria). En este caso al tener presencia

de dcido sulfhidrico la utilizacién de ésta ecuacién recomendable.

5. ESPECIFICACION DE LA TOPOLOGIA DEL PROCESO

Para especificar la topologia de un p 0 as io identificar pri todos los bloques

a simular, los bloques no sonr i los equipos en un diagrama de

procesos ya que se deben incluir también divisores y mezcladores de flujo.

Una vez identificados y todos los blogues se p a la identificacién de
corientes, para lo cual es necesario nombrar diferente a cada una, incluyendo todas aunque
no cambien de composicién, A partir de esta informacion se puede generar un diagrama de

bloques como el mostrado en la figura 8.1,

Posteriommente se procedié a introducir la topologia del proceso, que consiste en indicar con
el nombre de cada bloque que corrientes entran y salen de cada uno de ellos. En Aspen plus

se realiza de la siguiente forma:

BLOCK (nombre del bloque) IN=(corrientes que entran) OUT=(comientes que salen)

En secci6én B de este capitulo se incluye el listado del input utilizado para la realizacién de

este trabajo el cual incluye la topologia del proceso.
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6. DETERMINACION DE LAS CORRIENTES DE CORTE

Las comrientes de corte, como se menciond anteriormente, son aquellas que es necesaro

hacer converger debido a que se tienen recirculaciones en el p

Las comientes de corte pueden ser suministradas por el usuario de Aspen o pueden ser
encontradas automaticamente por el simulador (por el método de Motard-Westerberg). Lo mas
recomendable es que el usuario las proporcione ya que al tener el conacimiento del
comportamiento del procesa puede selaccionar el conjunto de corrientes de corte mas
adecuado para romper todos los ciclos. En caso que el simulador Ias seleccione, sélo lo hace

en base a criterios matematicos, no toma en cuenta a! proceso.

La comrientes seleccionadas para este trabajo son: 4, 6 y 10 para la convergencia de los
ciclos que producen la recirculacién de hidrégeno (ciclo de materia) y los ciclos de energia
formados en los intercambiadores £A-401 a 403 (Bloque CV1); 33 y 36 para la convergencia
de los ciclos formados por el reflujo y la coriente que va al reboiler de la torre
debutanizadora(Bloque CV2); y 45 y 49 (Bloque CV3) para los ciclos presentes en !a torre

desisohexanizadora (refiujo y comriente del rebailer).

7. DEFINICION DE LAS CORRIENTES DE ALIMENTACION Y DE CORTE

El siguiente paso en la realizacién de una simulacién es la especificacién de las comientes de
alimentacién y de corte, es decir proporcionar flujo, composicién y condiciones {presidén y

temperatura o fraccion de vapor),
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Para éste caso se tienen dos comientes de alimentacién, la da hidrégeno que tiene la misma
composicion indicada en el capitulo 4 y la de naftas cuya camposicién de compuestos ligeros
es la mencionada en el mismo capitulo sélo que las fracciones de isopentanos e isohexanos

fueron obtenidas de los datos de diseiio.

La composicién de hexanos a undecanos fue calculada ajustando el peso melecular de la
corriente proporcionada en el diagrama de flujo de proceso, mientras que la composicién de
compuestos con azufre fue calculada a partir del hecho de que se tienen 800 ppm de azufre
en la alimentacién. Por su parte las concentraciones de metil ciclopentano, benceno y tolueno

fueron obtenidas de los datos de diseiin restandolos del total de n-hexano+pesados.

8. ELECCION DEL MODELO A UTILIZAR PARA CADA OPERACION UNITARIA

La eleccién de los modelos a ulilizar para representar cada una de las operaciones unitarias
se hace en base al equipo en sf, en el capitulo dos se mencionaron los modelos con los que

cuenta Aspen plus los cuales son capaces de reproducir cualquier tipo de operacién unitaria,

Es importante serialar qua la mayoria de las operaciones sélo pueden ser simuladas
adecuadamente con un sélo modelo ccmo un intercambiador de calor con servicio (heater), un
flash de dos fases (flash2) o una bomba (pump). No es asi en el caso de las columnas de

destilacion o los reactores.

1ad: d

La columnas de destilacion pueden ser sil con un ce ¥ reboiler F s al

modelo o como equipos por separado segun se desee. Por su parte, los reactores pueden ser

simulados con varios modelos, obteniéndose los mismos resultados en la simulacién. La

ealeccién del modelo de! reactor depende de la i ién que se di gaydelar

p
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de realizar p i e una

ptimizacion del equipo, ya que existen modelos como el
estequiometrico o el de conversion que no paermiten realizar una optimizacién profunda det

equipo.

La figura 6.1 muestra cada uno de los modelos de Aspen plus utilizados en la representacion
de las diferentes operaciones unitarias de la planta hidrodesulfuradora. Como se puede
observar las columnas de destilacién fueron simuladas con el condensador y reboiler no

integrados y se utilizé el modelo cinético para ia simulacién del reactor.

9. ESPECIFICACION DE LOS PARAMETROS PARA CADA MODELO.

Los parametros a especificar en cada modelo de operacién unitara astan determinados

principalmente por los grados de libertad del equipo, asi por ejemplo, para un calentador o

enfriador es 1 io especificar dos para que pueden ser: temperatura y presion de

salida, carga térmica, o fraccién de vapor.

Para calentadores o enfriadores se accstumbra introducir como parametros la presién de
salida y la temperatura de salida o fraccion de vapor, ya que en la mayoria de las veces los
datos disponibles de cargas térmicas estan sobrados. Cuando se trata de cambiadores que
utilizan des corrientes de proceso se pueden especificar 1as presiones de salida de ambas

comientes asi como la temperatura o fraccién de vapor de una de ellas.

En el caso de flashes o recomendable es simularios como adiabdticos (Q=0 y P) o
isotérmicos (T y P), aunque también es Util especificar la fraccién vapor en casos en los que

se desea asegurar un fiujo fijo de vapor o liquido.
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Al especificar bombas y compresores es suficiente especificar [a presion de salida del equipo,
al igual que en el caso de mezcladores. Para divisores tnicamente es necesario especificar la

relacién de flujos, aunque también se pueden especificar las presiones de salida.

Las torres de destitacién son un equipo mas dificil de especificar ya que se requiere
especificar al menos: nimero de etapas, presion de operacion (al menos en el primer plata),
plato(s) de alimentacion, flujos de salidas laterales y tipo de torre (con reboiler y condensador

incluidos o por separado).

En el caso de reactores tubulares es necesario proporcionar didmetro, longitud, presion de
salida, fase de la reaccién, tipo (adiabdlico, isotérmico o con intercambio de calor), constantes
de rapidez de reaccion (energia de activacion y factor preexponencial) y orden de las

reacciones.

Los para 05 SUMini: paraar ion de esta simulacién, son datos obtenidos a

partir del diagrama de fiujo de proceso y de la descripcién del proceso, tinicamente fue
necesario ajustar los valores de la energia de activacion y el factor preaxponencial en el caso

de la simulacion det reactor.

Para ajustar las energias de activacion de las diferentes reacciones se parte del siguiente

hecho: algunos compuestos de azufre se d ponen a temp sras tan bajas como 500
°F. El grado y la rapidez de la desulfuracion se incrementa marcadamente cuando a
temperatura aumenta. A 650 °F la rapidez de reaccién es muy alta y se incrementa hasta la
temperatura de 700 °F. La saturacion de aromaticos se comporta de manera semejante a la

reaccién de hidrodesulfuracion, con respecto a la temperatura, con la excepcién de que el
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de Ia rapi se i a mayor p A éstas pt |a rapid
de las reacciones de hidrocracking es muy baja, pero a temperaturas cercanas a 750 °F la
sanifi

A este modelo de reactor, pués de haber aj do los p: sa le hicieron pruebas

{3 temp de yla itud del reactor dando los siguientes resultades: a
un aumento de 10 grados en la temperatura de entrada el consumo de hidrogeno aumentd
ligeramente debido a un aumento en la rapidez de reaccion de las reacciones de
hidrocracking y saturacién; al disminuir la temperatura 10 grados el consumo de hidrégeno

disminuy6 pero ocurié ko mismo con las reacciones de hidrodesulfuracion. Al aumentar la

gitud del reactor el de hidrogeno debido al aumento en el tiempo de

que al disminuirlo disminuy 1 las conversiones de las reacciones tanto

de hidrodesutfuracién como las de hidrocraking y saturacian.

10. SELECCION DE LOS METODOS DE CONVERGENCIA

La seleccion de tos métodos de convergencia debe hacerse en funcion de: 1) Valores iniciales

de las L de corte; 2) Equipes con p de convergencia dentro del ciclo(s); y 3)
Orden y complejidad del ciclo(s).
Si se tienen muy i paralas i de corte, lo dable es utilizar

substitucién directa, como se puede observar en la convergencia del bloque CV3 (fig. 6.6). En

aste caso se tienen muy imados de las de corte, no existen equipos con

problemas de convergencia y se trata de ciclos simples.



En el caso del bloque de convergencia CV1, (fig. 6.2 y 6.3) la substitucién directa no funciona
debido a que se tienen ciclos que incluyen un gran niumerc de equipos, incluyendo el flash

que separa al hidrégeno de los hidi rb el cual resulta ser un equipo critico. En este

caso el método que mejor funciona es Broyden aunque también puede utilizarse Wegstein,

modificando los para de cor ia (Weg: et con
modificados, \W i gstein sin p modificadas). Al hablar de pardmetros
medificados deba er un del pard det método de Wi in que
lera la gencia con resp al de substitucién directa.
En el bloque CV2, Ia tore desbutani p 6 serios de ia, porio

que la utilizacién del método de Broyden no resulta adecuada (fig. 6.4 y 6.5). El método que
mejor funciona es Wegstein con parametros modificadas ya que permite un mejor controt de

los valores de las corientes de corte.

Como se observa, ninglin métedo es mejor que los otros, su seleccion depende de los puntos

anteriormente sefialadas y

as del tipo de pi por fo que no se pueden generalizar

a cualquier proceso.
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B. PROGRAMA DE ENTRADA PARA LA SIMULACION

TITLE "PLANTA HIDRODESULFURADORA U-400"

IN-UNITS ENG
QUT-UNITS ENG

CONVERGENCE CV1 BROYDEN
TEAR10/6/4

CONVERGENCE CV2 WEGSTEIN
TEAR 368/33
PARAM QMIN=-0.05 QMAX=0.05

CONVERGENCE CV3 DIRECT
TEAR 451749

CONV-ORDER CV1 CV2 CV3
PROPERTIES SYSOP8/ SYSOP2
DATABANKS ASPENPCD
PROP-SOURCES ASPENFCD

COMPONENTS H2H2H2/ H2SH2SH2S/ CH4 CH4 CH4/ C2HB C2HE C2HE/
C3HB C3HB C3HB/ C4H10-2 C4H10-2 C4H10-2/ C4H10-1 C4H10-1 C4H10-1/
2MC4 C5H12-2 2MC4/ 22DMC3 C5H12-322DMC3/ C5H12-1 CSH12-1 CSH12-1/
22DMC4 C6H14-4 22DMC4/ 3MCS CEH14-3 IMCS5/ 2MCS C6H14-2 2MC5/
C6H14-1 C6H14-1 C6H14-1/ C7TH16-1 C7TH16-1 CTH16-1/ C8H18-1 C8H18-1 CBH18-1/
C9H20-6 CaH20-6 COH20-6 / C8H20-1 C8H20-1 CIH20-1/ C10H22-1 C10H22-1 C10H22-1/
C11H24 C11H24 C11H24/ MCCS C6H12-2MCC5/ CC6 C6H12-1CCB/
MCC8 C7TH14-8 MCC6/ ETMERC C2H6S-1 ETMERC/ MEETSUL C3H8S MEETSUL /
DETSUL C4H10S DETSUL / TIOFENO C4H4S TIOFENO / BENCENO C6H8 BENCENO /

TOLUENO C7H8 TOLUENO

FLOWSHEET
BLOCK GA-401 IN=1 ouT=2
BLOCK B2 IN=215 OuUT=3
BLOCK EA-401 IN=39 QuT=4 10
BLOCK EA-402 IN=47 QuT=58
BLOCK BA-401 iN=5 ouT=6
BLOCK DC-401 IN= OuT=
BLOCK EA-403 IN=8 17 OuT=9 18
BLOCK B8 iN=10 11 ouT=12
BLOCK EA-404 IN=12 QuUT=13
BLOCK FA-402 IN=13 QuUT=14 16
BLOCK GB-401 IN=14 ouT=15
BLOCK EA-405 IN=16 ouT=17 C1
BLOCK EA-4058 IN=55 C1 QUT=56
BLOCK FA-404 IN=18 OUT=18 23
BLOCK EA-406 IN=18 OUT=20
BLOCK FA-405 IN=20 0ouUT=2125
BLOCK B16 IN=21 30 ouT=22
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BLOCK GA-408 IN=23 QUT=24

BLOCK B18 IN=24 26 ouT=27
BLOCK GA-409 IN=25 OuUT=26
BLOCK DA-401 IN=332738 OUT=2834
BLOCK EA-407 IN=28 ouT=29
BLOCK FA-408 IN=29 OuT=30 31
BLOCK B23 IN=31 ouT=32 37
BLOCK GA-402 IN=32 ouT=33
BLOCK B25 IN=34 QUT=35 40
BLOCK BA-402 IN=35 ouT=36
BLOCK GA-403 IN=37 ouT=38
BLOCK EA-410 IN=38 OuT=39
BLOCK B29 IN=40 ouT=41
BLOCK DA-402 IN=454149  OUT=42 47
BLOCK EA-408 IN=42 OouUT=43
BLOCK GA-407 IN=43 OUT=44
BLOCK B33 IN=: QUT=45 46
BLOCK B34 IN=47 QUT=48 50
BLOCK EA-409 iN=48 QUT=49
BLOCK B36 iN=50 QUT=51 54
BLOCK GA-406 IN=51 ouUT=52
BLOCK EA-411 IN=52 ouT=53
BLOCK GA-405 IN=54 ouT=55

TEAR 45/49/10/6/4/36/33
{ALIMENTACIONES

STREAM 1 TEMP=100 PRES=51.3

MOLE-FLOW H2 0/ H2S 0/CH4 0/ C2HB 0/C3HE 9/ H10-217.5/
C4H10-1 78.34 / 2MC4 43/ 22DMC3 234/ C5H12-1 110.85/22DMC4 35.945/
3MCS5 68.204 / 2MC5 136.77 / C6H14-1 101.695/ C7TH16-1 177,966 /
C8H18-1 991,526 / CgH20-6 5.54 / CSH20-1 655.478 / C10H22-1 406.78 /
C11H24 203.39 / MCCS5 205.24 / CC6 0 / MCC6 0/ ETMERC 2.696 /
MEETSUL 1.63 / DETSUL 3.276 / TIOFENO 1.9/ BENCENO 19.5/
TOLUENO 79.723

STREAM 11 TEMP=146 PRES=406.3
MOLE-FLOW H2234.57/ H25 0/ CH4 25,62/ C2H6 21.5t/C3Ha 13.21/
C4H10-2 2.99 / C4H10-1 3.56 / 2ZMC4 1/ 22DMC3 0.54/C5H12-1 0.82/
22DMC4 0.33/ 3MCS5 0.33/ 2MC5 0.33/ C8H14-1 0.4/ C7H16-1 0.3/
C8H18-1 0.2/ C9H20-6 0/ C9H20-1 0.09/ C10H22-1 0.0 / C11H24 0.0/
MCC5 0.0/ CC6 0.0/ MCC6 0.0/ ETMERC 0.0/ MEETSUL 0.0/
DETSUL 0.0/ TIOFENO 0.0/ BENCENO 0.0/ TOLUENO 0.0

s CORRIENTES DE CORTE

STREAM 10 TEMP=392,9366 PRES=384
MOLE-FLOW H2 1362.4701/ H2S 14.6275/ CH4 116.3412 / C2HE 44.4358/

C3H8 26.9912 / C4H10-2 26.9983 / C4H10-1 92,2326 / 2MC4 50.6208 /
22DMC3 256228/ C5H12-1 120.4525 / 220MC4 36.7558 /3MC5 69.0775 /
2MCS5 138.7399 / CGH14-1 108.8438 / C7H16-1 175.0044 / CBH18-1 896.7455/
COH20-6 0.0/ C9H20-1656.1202 / C10H22-1 406.8757 / C11H24 193.3725/
MCCS5 207.2224/ CC6 9.8840 / MCC6 26,1070/ ETMERC 0.0 /
MEETSUL 0.0 7 DETSUL 0.0/ TIOFENOQ 6.2001E-03 / BENCENO 9.8036 /
TOLUENO 43.9458
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STREAM 4 TEMP=278.6 PRES=480
MOLE-FLOW H2 1538.0378 / H2S 5.1317 /CH4 114.7118 / C2H8 33,2960/

C3HB 19.6175 / C4H10-2 21.4583 / C4H10-1 86.7191 / 2MC4 45.0839/
22DMC3 256228 /C5H12-1 114.4320 / 22DMC4 38.7558 / 3MC5 69.0775/
2MCS5 138.7399 /C6H14-1 102.8233 / C7H16-1 178.6240 / CBH18-1 8929914/
C9H20-8 5,5400 / C8H20-1 655.8582/ C10H22-1 406.8757 / C11H24 203.4081/
MCCS 207.2224 / CC6 B.0342E-02 / MCC6 0.1514 / ETMERC 2.6960 /
MEETSUL 1.6300/ DETSUL 3.2760 / TIOFENO 1.8001 / BENCENO 19.6073/
TOLUENO 79.9014

STREAM 8 TEMP=665 PRES=425
MOLE-FLOW H2 1539.0389 /H2S 5.1317 / CH4 114.7119/ C2H6 33.2960/

C3H8 19,6175 / CAH10-2 21.4583 /C4H10-1 86.7191 / 2MC4 45.0899/
22DMC3 25.6228 / C5H12-1 114.4320 / 22DMC4 36.7558/ 3MC5 69.0775/
2MCS 138.7400/ C6H14-1 102,8233 / C7H16-1 178.6240 /CBH18-1 992.9914/
CHH20-6 5.5400/ C9H20-1 655.8582/ C10H22-1 406.8757 / C11H24 203.4091/
MCC5 207.2224 / CC6 8.0342E-02 / MCC8 0.1514 / ETMERC 2.6960/
MEETSUL 1.8300/ DETSUL 3.2760 /TIOFENO 1.8001 / BENCENO 19.6073 /
TOLUENG 79.9014

STREAM 33 VFRAC=0 PRES=250.3

MOLE-FLOW H2 4.0516/H2S 28.2887 / CH4 14.5641/ C2H6 73 2311/
C3H8 18,7399 / C4H10-2 128,2805/ C4H10-1 410.5479/ 2MC4 0.4345 /
22DMC3 31,8845/ CS5H12-1 0.1152/ 22DMC4 3.4826E-04/ 3MC5 1.9807E-05/
2MC5 9.0078E-05/C6H14-1 6.5369E-06/ CTH16-1 1.6121E-08/C8H18-1 0.0 /
C9H20-6 0.0/C9H20-1 0.0 / C10H22-1 0.0/C11H24 0.0 / MCC5 1.0163E-05/
CC6 7.6852E-08 / MCC6 4.6001E-10 /ETMERC 0.0/ MEETSUL 0.0 /
DETSUL 0.0 / TIOFENOC 5.5246E-10 / BENCENO 5,1714E-07/
TOLUENO 2.2621E-10

STREAM 36 VFRAC=.85 PRES=255.3

MOLE-FLOW H2 1.2576E-12 / H2S 8.1008E-05/ CH4 1,8535E-09 / C2HS 1.6408E-05 /
C3H8 8.8710E-03 / C4H10-2 0.8327 / C4AH10-1 10.2633 / 2MC4 102.2998 /
22DMC3 36.4860 /C5H12-1 245.0920/ 22DMC4 76.2372/ 3MCS5 144.7161 /
2MCS 289.2387/ C6H14-1 228.5383 / CTH16-1 370.3658 / CBH18-1 2112.2694 /
CBH20-8 0.0/C9H20-1 1381.7577 / C10H22-1 863.2593 / C11H24 410.3654/
MCCS 4340989 / CC6 20.7652 / MCC6 76,2562 / ETMERC 0.0 /
MEETSUL 0.0 / DETSUL 0.0 / TIOFENO 1.2876E-02 / BENCENO 20,5050/
TOLUENQO 92.8205

STREAM 45 TEMP=157.6 PRES=40

MOLE-FLOW H2 0.0 / H2S 5.4090E-04 / CH4 1.2502E-08 / C2H8 1.0976E-04 /
C3H8 5.9188E-02 / C4AH10-2 6.2334 / C4H10-1 128.8937/ 2MC4 682.4767/
22DMC3 243.9301 / C5H12-1 1626.8514 / 22DMC4 472.8587 / 3IMC5 376.4582/
2MCS5 1347.7760 / C6H14-1 48.6613 / C7TH18-1 2,6312E-07 / C8H18-1 2335E-15/
C9H20-6 0.0/ CBH20-1 4.4725E-23 / C10H22-1 1.6531E-31/C11H24 0.0 /
MCC5 20.2857/ CC6 1.2152E-02 / MCC6 4.7249E-08/ ETMERC 0.0/
MEETSUL 0.0 / DETSUL 0.0 / TIOFENO 5.0891E-04 / BENCENO 0.4133/
TOLUENO 2.5429E-08

STREAM 48 VFRAC=.75 PRES=42.3
MOLE-FLOW H2 0.0 /H2S 4.3421E-14/ CH4 8.4618E-24/ C2H8 5.2868E-16/
C3H8 1.6453E-10/ C4H10-2 1.6672E-08 / C4H10-1 1.7286E-04 /
2MC4 8,2878E-02 / 22DMC3 1.9148E-03 / C5H12-1 0.5980/ 22DMC4 1.7823/
3MCS 28.5566/ 2MC5 28.3345/ CG6H14-1 71.4372/ CTH16-1 119.5793/
CB8H18-1 681.9846/ COH20-6 0.0/ C9H20-1 449.3543 /C10H22-1 278.7189 /
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C11H24 13249839/ MCCS 139.1787/ CC6 6.7038/ MCC6 24.6207/
ETMERC 0.0 / MEETSUL 0.0 / DETSUL 0.0/ TIOFENO 4.1649E-03 /
BENCENO 8.6005/ TOLUENO 20.9888

DEAF-STREAMS HEAT C1

BLOCK GA-401 PUMP
PARAM PRES=515.3

BLOCK B2 MIXER
PARAM PRES=507.3

BLOCK EA-401 HEATX
PARAM T-COLD=215,6 PRES-HOT=364 PRES-COLD=480
FEEDS HOT=8 COLD=3
PRODUCTS HOT=10 COLD=4

BLOCK EA-402 HEATX
PARAM T-COLD=406 PRES-HOT=386.34 PRES-COLD=475
FEEDS HOT=7 COLD=4
PRODUCTS HOT=8 COLD=5

BLOCK BA-401 HEATER
PARAM TEMP=665 PRES=425

BLOCK DC-401 RPLUG
PARAM TYPE=ADIABATIC LENGTH=19.92 DIAM=10.58 PDROP=38.7 NPHASE=1
PHASE=V

STOIC 1 MIXED ETMERC -1 /H2 -1 /H25 1/C2H6 1
STOIC 2 MIXED MEETSUL -1/H2-2/CH4 1/C2HE 1 /H2S 1
STOIC 4 MIXED DETSUL -1/H2-2/C2H6 2/H25 1
STOIC 5MIXED TIOFENO -1/H2 -4/ C4H10-11/H2S 1
STOIC & MIXED BENCENO -1 /H2-3/CC61

STOIC 7 MIXED TOLUENO -1 /H2-3/MCCE 1

STOIC 9 MIXED C11H24 -1/ H2 -1/ C9H20-1 1/ C2H6 1
STOIC 10 MIXED C7H16-1-1/H2-1/C4H10-11/C3HE 1
STOIC 11 MIXED C11H24 -1 /H2 -1/ C8H18.11/C3H8 1
STOIC 12 MIXED C11H24 -1 /H2 -1/ C6H14-1 1 / C5H12-1 1
RATE-CON 1 110 13100

POWLAW-EXP 1 ETMERC 1/H2 0

RATE-CON 2 110 14240

POWLAW-EXP 2 MEETSUL 1/H20

RATE-CON 4 213 14120

POWLAW-EXP 4 DETSUL 1/H20

RATE-CON 5 230.8 17575

POWLAW-EXP § TIOFENO 1/H20

RATE-CON 6 167.3 21000

POWLAW-EXP 6 BENCENO 1/H20

RATE-CON 7 180.182 21500

POWLAW-EXP 7 TOLUENO 1/H2 0

RATE-CON 9 160 35000

POWLAW-EXP 9 C11H24 1/H20

RATE-CON 10 334.5 30500

POWLAW-EXP 10 C7TH16-11/H20

RATE-CON 11 247.8 30000
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POWLAW-EXP 11 C11H24 1/H20
RATE-CON 12 254.8 20000
POWLAW-EXP 12 C11H24 1/ H2 0

BLOCK EA-403 HEATX
PARAM T-COLD=300 PRES-HOT=370 PRES-COLD=06
FEEDS HOT=8 COLD=17
PRODUCTS HOT=8 COLD=18

BLOCK B8 MIXER
PARAM PRES=349.3

BLOCK EA-404 HEATER
PARAM TEMP=110 PRES=352

BLOCK FA-402 FLASH2
PROPERTIES SYSOP2
PARAM TEMP=110 PRES=352

BLOCK GB-401 COMPR
PROPERTIES SYSOP2
PARAM TYPE=POLYTROPIC PRES=515.3

BLOCK EA-405 HEATER
PARAM TEMP=203 PRES=320.4

BLOCK EA-4058 HEATER
PARAM TEMP=103 PRES=315

BLOCK FA-404 FLASH2
PARAM TEMP=300 PRES=96

BLOCK EA-408 HEATER
PARAM TEMP=100 PRES=85.3

BLOCK FA-405 FLASH2
PARAM TEMP=100 PRES=85.3

BLOCK B16 MIXER
PARAM PRES=80

BLOCK GA-408 PUMP
PARAM PRES=291.3

BLOCK 818 MIXER
PARAM PRES=285

BLOCK GA-409 PUMP
PARAM PRES=291.3

BLOCK DA-401 RADFRAC
PARAM NSTAGE=28
FEEDS 33 1/27 15/36 28 ON-STAGE
PRODUCTS 281V /3428L
P-SPEC 1 250.49/2250.68 /13 252.8 / 14 282,67 / 16 253.38 / 27 255.3 / 28 255.3
COL-SPECS Q1=0 QN=0 MOLE-RDV=1
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T-EST 1188.5/2204.77 /13 251,63/ 14 282.67 / 15 351.67/ 16 359.24/

27 466.82 / 28 497.31
L-EST 11073721130/ 13868.7/ 14 618.1/ 156437/ 16 67683/ 27 8821 /28 .102E+5
V-EST1971/21235/131182/14 1031 /15 780.1 / 18 3169/ 27 5280 / 28 5553

BLOCK EA-407 HEATER
PARAM VFRAC=0.0291683 PRES=250.3

BLOCK FA-406 FLASH2
PARAM VFRAC=0.029163 PRES=250.3

BLOCK B23 FSPLIT
MOLE-FLOW 37 133.57

BLOCK GA-402 PUMP
PARAM PRES=250.3

BLOCK 825 FSPLIT
MOLE-FLOW 40 3268

BLOCK BA-402 HEATER
PARAM VFRAC=0.85 PRES=255.3

BLOCK GA-403 PUMP
PARAM PRES=305

BLOCK EA-410 HEATER
PARAM TEMP=100 PRES=206.3

BLOCK B28 HEATER
PARAM TEMP=343 PRES=42

BLOCK DA-402 RADFRAC
PARAM NSTAGE=32
FEEDS 45 1/41 25/ 49 32 ON-STAGE
PRODUCTS 421V /47321
P-SPEC 137/28423
COL-SPECS Q1=0 QN=0 MOLE-ROV=1
T-EST1176/25310/32323

BLOCK EA-408 HEATER
PARAM VFRAC=0 PRES=37

BLOCK GA-407 PUMP
PARAM PRES=40

BLOCK B33 FSPLIT
MOLE-FLOW 45 4955

BLOCK B34 FSPLIT
MOLE-FLOW 48 2000

BLOCK EA-409 HEATER
PARAM VFRAC=.75 PRES=42.3
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BLOCK B38 FSPLIT
MOLE-FLOW 54 2700

BLOCK GA-406 PUMP
PARAM PRES=81.3

BLOCK EA-411 HEATER
PARAM TEMP=100 PRES=40

BLOCK GA-405 PUMP
PARAM PRES=326.

RUN-CONTROL MAX-TIME=5000

Nota: Para corer este de ara (a torre DA-401,
Si se requiere do esta Inlormuclbn. tavor de dmglus al Depanamentn da Ingamarln Quimica de Ia Facultad
Quimica,
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C. RESULTADOS SE LA SIMULACION

£n esta seccién se presentan los resultados obtenidos en la simulacidon de la planta
hidrodesulfuradora de naftas. En la tabla 6.1 se encuentran los valores de las corrientes
obtenidas por medio de la simulacién, la cual commesponde al diagrama de bloques presentado

enla figura 6.1.

En la tabla 6.2 se puede encontrar la comparacién entre los resultados de la simulacion y los

valores de las comrientes reportadas en el diagrama de fiujo de praceso.

Como puede observarse en esta comparacion, los promedios de los errores obtenidos no
sobrepasa ef 2.5% en variables globales, mientras que en flujos por componente el de mayor
error es el acido sulfhidrico. E! error es grande debido a que no se utilizé un valor apropiado
para los pardmetros de interaccidn binaria entre el H,S y los pesados, los cuales se debieron
de haber ajustado previamente. Aunque el error es grande, en todas las corrientes se tienen
flujos relalivamente pequefios en comparacian al flujo total, siendo la diferencia entre e! valor

real y el de la simulacion, para el H,S, de no mas de 2.5 Ibmol/hr.

A partir de estas comparaciones, puede observarse que los resultados de ta simulacion dei
proceso son lo suficientemente confiables para proceder a proponer las mejoras del proceso,

las cuales se incluyen en el siguiente capitulo.
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Tabla 6.1 Resultados de la simul
No. Carricnte: 1 10 11 12 13 14 15
Fase; LiQuiD MIXED VAPOR MIXED MIXED VAPOR VAPOR
Componentes
LBMOL/HR

H2 0.00 1,362.60] 234.57 1,597.47 1,597.17, 1,538.31 1,539.31

H2S 0.00. 14.63 0.00, 14.63] 14.63] 5.13 5.13]

CH4 0.00 116.35) 25.62 141.97 141.97) 114.73 114.73]

C2H8 0.00 44.44 21.51 65.85 65.95) 33.30 33.30]

C3H8 9.00 26.98 13.21 40.19. 40.19 10.62] 10.62|

-C4H10 17.50 27.0% 2.99 30.00, 30.00 3.96 3.96

C4H10-1 78.34 92.23 3.56! 95.78 85.79 8.38 8.38]

2MC4 43.00, 50.64 1.00| 51.64, 51.64 2.09] 2.09]

22DMC3 23.40 25.62] 0.54 26.18) 26.16] 222 222

n-C5H12 110.85 120.44 0.82 121,26 121.268 3.58 3.58

22DMC4 35.85 36.76 0.33 37.09 37.085] 0.81 0.81

3IMCS 68.20 69.08) 0.33 6§9.41 69.41 0.87] 0.87]

2MCS 136,77 138.74 0.33, 139.07] 138.07 1.97] 1.97

n-C6H14 101.70 108.83 0.40) 109,23 109.23 1.13 1.13]

n-C7H18 177.97 175.01 0.30 175.31 17531 0.66 0.66)

n-CgH18 991,53 996.74 0.20, 996.94 996.94! 1.47] 1.47]

n-CgH20 655.48. 656,12 0.09 656.21 656.21 0.38] 0.38]

n-C10H22 406.78 406.88 0.00 406.88, 406.88 0.10 0.10]

n-C11H24 203.39 193.39, 0.00, 193.39) 193.39 0.02 Dﬂg]

Mcces 205.24 207.22 0.00 207.22 207.22 1.98! 1.98!

Ccs 0.00 9.89: 0.00 9.89| 9.89 0.08 0.08|

MCC6 0.00 36.11 0.00 36.11 36.11 0.15, 0.15]

ETMERC 2.70 0.00 0.00 0,00 0.00 0.00 0.00

MEETSUL 1.63 0.00 0.00 0.00 0.00] 0.00) 0.00]

DETSUL 328 0.00 0.00] 0.00 0.00] 0.00 0.00]

TIOFENQ 1.90 0.01 0.00 0.01 0.01 0.00 0.00]

BENCENO 18.50 9.80 0.00 9.80 9.80] 0.11 0.11

TOLUENO 79.72 43.94 0.00 43.84 43.94 0.18] 0.18
FLUJO TOTAL:

’iMOLIHR 3,379.35 4,969.46 205.80 5.275.26: 5,275.26 1,733.24 1,733.24

LB/HR 3.B1E+05 3.80E+05, 2,848.47 .92E+08] 3.92E+05| 8,799.89 8,799.89;
VARIABLES:

TEMP F 100.00. 215.60 146.00 214.45 110.00) 110.00 194.25

PRES PS! 51.30] 364.00 406.30, 349.30 352.00 352.00, 515.30]

FRAC VAP 0.00, 0.31 1.00] 0.35] 0.33 1.00 1.00|
ENTALPIA;

BTULB -894,37 -835.74 -849.88 -836.56| -897.80; -783.91 -655.96
I BTUHR -3.41E+08] -3.26E+08] -2.71E+06| -3.28E+08] -3.52E+08| -6.90E+06] -5.77E+06
FENTROPIA:

BTU/AB-R -1.71 161 -1.59 -1.61 -1.71 -1.82 -1.76)
H-ToS 8.64E+06] 1.09E+07] -2.70E+05 1.05E+07, 7.85E+06 1.70E+06, 2.55E+086]
DENS. LB/FT3 37.28 9.37 0.58 7.97) 9.90 0.29] 0.37]
PM prom. 112.66. 78.38 9.31 74.38| 74.38 5.08! 5.DB|
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Tabla 6.1 Resultados de la simulacién
No. Corriente: 16 17 18 19 2 20 21
Fase: LiQuib LIQUID MIXED VAPOR LiQuib MIXED VAPOR
Componentes
LEMOL/HR

H2 57.85) 57.85 57.85 50.87| 0.00! 50.87) 50.685]

H2s 9.50 9.50 9.50 4.37 0.00] 4.37 3.3

CH4 27.24 27.24 27.24 20.46 0.00| 20.46i 19.75]

C2HE 32.65 32.65 32.65! 17.49i 0.00! 17.49) 14.66]

C3H8 29.58 29.58 29.58] 10.83 9.00| 10.83 8.66

i-C4H10 26.04 26.04 26.04 6.76 17.50 6.76 277

C4H10-1 87.41 87.41 a7.41 19.84 78.34 19.84 6.58]

2MC4 49.65 49,55 49.55) 7.45 43.00, 7.45 1.271

22D0MC3 2394 23.94 23.94 4.65] 23.40 4.65| 1.26

n-C5H12 117.68 117.68 117.68| 15.84 110.85 15.84 217

220MC4 36.27 36.27 36.27] .75 35.95| 3.75 0.35

IMcs 68.53, €8.53. 68.53 5.73] 68.20 5.73] 0.34

2MC5 137.10 137.10 137.10 12.16 136.77] 12.16 0.81

n-C6H14 100.10, 108.10, 108.10, 8.26 101.70 8.26] 0.41

n-C7H16 174.65 174.65) 174.65| 7.58 177.97 7.56' 0.13

n-C8H18 995.48 995.48 995,48 24.35 991.53 24.35: 0.15

n-CaH20 655.83 655.83; 655,83 9.01 655.48 8.01 0.02

n-C10H22 406.78 406.78) 406.78 3.10 406.78 3.10] 0.00,

n-C11H24 193.37 183.37 193.37 0.83 203.38 0.83 0.00|

MCCS 205.24 205.24. 205.24 14.73 205.24 14.73] 0.69

CCs 9.81 9.81 981 0.61 0.00| 0.81 0.02

MCCE 3596 35.96 35.96 1.47 0.00. 1.47] 0.03

ETMERC 0.00 0.00| 0.00] 0.00, 2.70| 0.00| 0.00,

MEETSUL 0.00| 0.00 0.00 0.00 1.63 0.00] 0.00

DETSUL 0.00. 0.00] 0.00] 0.00 3.28] 0.00 0.00]

TIOFENO 0.01 0.01 0.01 0.00 1.90 0.00' 0.00

BENCENO 9.69 9.69)| 9.69] 0.67 19.50] 0.67 0.03]

TOLUENO 43.76 43.76 43.76 1.66 79.72 1.66 0.02
FLUJO TOTAL:

LBMOUHR 3,542.02 3,542.02] 3,542.02 252.54 3,379.35 252.54 112.11

LBMR 3.84E+05 J.84E+05 3.84E+05] 14.628.00 3.81E+05) 14.628.00 2,414.32
VARIABLES:

TEMP_F 110.00 203.00° 300.00 300.00 102.57 100.00 100.00,

PRES _PS! 352.00 330.40, 103.88| 96.00 515.30 85.30 85.30]

FRAC VAP 0.00! 0.00 0.07 1.00! 0.00 0.44, 1.00]
ENTALPIA:

BTULB -900.41 -851.22| -788.80 -733.39 -B91.45' -852.73] ~1,037.54

BTUHR -3.4SE+08| -3.27E+08| -3.03E+08] -1.07E+07| -3.30E+08| -1.30E+07} -2.50E+06
ENTROPIA:

BTULB-R -1.71 -1.62| -1.53 -1.30 -1.71 ~1.63| -1.28]
H-TaS 6.16E+06]  7.00E+06]  1.34E+07| .5.37E+05{ 6.53E+06] -1.1BE+06] -8.44E+05|
DENS. LB/FT3 41.83 34.62 12.06. 0.72 37.46| 1.80] 0.1

IPM prom. 108,29, 108,29 108.29 57.92 112.66 57.92 21.54J
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Tabla 6.1 R de la simulaci6
No. Coiente: 22 23 24 25 26 27 28
[Fase: VAPOR LiQuID LIQUID LIQUID LiouD [¥=T) VAPOR
Componentes
LBMOUHR

H2 §7.18 6.88 6.88 0.31 0.31 7.20

H2S 4.83 5.13 5.13 1.06] 1.08 5.19

CH4 24.64 6.78 6.78 0.7% 0.71 7.49

C2H6 20.58 15.16 1516 281 2.81 17.97]

C3H8 959 18.74 18.74 417 417 2291

I-C4H10 4.45 19.28 1928 3.99 3.99 23.27

C4H10-1 10.64 67.57 67.57 13.26 13.26) 80.82

2MCc4 1.28) 42.10) 42.10) 6.18 6.18 4828

22DMC3 1.49 19.29 19.29 3.39 3.38 22.68)

n-C5H12 2.17] 101.84 101.84 13.67 13.67] 115.51

220MC4 0.35 32.53 32.53] 3.39) 3.39 35.82

3MCS 0.34 62.81 62.81 5.38 5.38 68.19

2MCS 0.81 124.94 124.54 11.35 11.35 136.29

n-C6H14 0.41 69.84 99.84 7.85 7.85] 107.69

n-C7H16 0.13] 167.07 167.07 7.45 7.45) 174.52

n-CeH18 0.15] 971.13] 971.13 24.20 24.20 995.33

n-COH20 0.02 646.82 646.82 8.99 8.99! 65581

n-C10H22 0.00 403.68 403.68] 3.10 3.10 406.78

n-C11H24 0.00 192.54 192.54 0.83 0.83 193.37

MEC5 0.69 190.51 180.51 14.04 14.04 204 55

cce 0.02 9.20 9.20 0.59 0.59 9.78

MCCG 0.03 34.49 34.49 1.45 1.45 35.93

ETMERC 0.00 0.00] 0.00] 0.00 0.00 0.00)

MEETSUL 0.00] 0.00 0,00] 0.00 0.00 0.00

DETSUL. 0.00 0.00] 0.00, 0.00; 0.00 0.00 0.00]

TIOFENO 0.00; 0.01 0.01 0.00 0.00 0.01 0.00]

BENCENC 0.03 9.02] 9.02] 0.65) 0.65 9.66 0.00]

TOLUENO 0.02 42.10 42.10 1.64 164 4374 0.00]
FLUJO TOTAL:

LBMOL/HR 140.46]  3,2860.48]  3,289.48 140.43] 140.43]  3,429.91 972,11

LB/HR 323526 3.69E+05| 369E+05| 12.214.00]  12.214.00] 3.B1E+0S| 50,103.00
VARIABLES:

TEMP F 95.66 300.00, 301.89) 100.00] 103.65| 29596 188.42]

PRES _PS! 80.00 96.00 201.30 85.30] 291.30 285.00) 250.49

FRAC VAP .00 0.00 0.00 0.00 0.00) ©0.00) 1.00
ENTALPIA:

BTULB -1,044.80 -790.19 -788.76 -935.97) -933.44) -793.40 -534.27]

8TUMHR -3.38E+06] -2.92E+08| -2.91E+08] -1.14E+07] -1.14E+07| -3.02E+08] =4.68E+07]
ENTROPIA:

BTUNLS. -1.28( -1.54 -1.54 -1.69 -1.69 .15 -1.46
H-ToS -1.16E00£l 1.40E+07|  1.44E+07] -3.31E+05] 4.17E¢ﬁ 1.39E+D7| -7.66E+06]
DENS. LB/FT3 0.31 31.80 32.07] 36.45 36.50]_ 321 2.44
PM prom. 23.04] 112.16) 112.16 86.98 86.98] 111.13] 51.54

6.30



Tabla 6.1 R tados de la simulacié

No. Comiente: 29 3 30 31 32 k] 34

Fase: MIXED MIXED VAPOR LiQuip LiQuip Liquio LIQUID

Componentes

LBMOUHR
H2 11.25 1,539.31 6.53 4.72 4.05] 4.05 0.00
H2s 34.48 5.13 1.53 32,95, 28.29 28,29 0.00
CH4 22.05 114.73 5.09 16.97 14.56 14.56 0.00]
C2H6 91.20 33.30 5,90 85.31 73.23 73.23 0.00
C3H8 141.66 19.62 3.33, 138.33 118.75 118.75 0.01
-C4H10 151.12 21.48 1.69 149.44 126.29 126.29 1.37]
C4H10-1 482.29| 86.72 4.06 478.23 410.55 410.55 28.36
2MC4 0.52 45.09] 0.00 0.51 0.44 0.44 150.50,
22DMC3 37.40 25.62; 0.24 37.17| 31.91 31.91 53.66
n-C5H12 0.14 114.43! 0.00 0.14 0.12 0.12 360.58|
22DMC4 0.00| 36.76] 0.00 0.00 0.00 0.00, 112.18,
3MCS 0.00 £9.08 0.00, 0.00, 0.00] 0.00] 212.91
2MC5 0.00] 138.74 0.00) 0.00 0.00 0.00 425.53]
n-CEH14 0.00| 102.82 0.00 0.00 0.00; 0.00 338.22/
n-C7H18 0.00. 176.62| 0.00 0.00) 0.00 0.00 544.88|
n-C8H18 0.00] 59299 0.00| 0.00 0.00| 0.00] 3,107.55,
nCoH20 0.00] 655.86 0.00] 0.00 0.00. 0.00 2,047.54]
n-C10H22 0.00 406,88 0.00 0.00 0.00 0.00 1,270.02
n-C11H24 0.00] 203.41 0.00, 0.00 0.00/ 0.00] 603.73
Mccs 0.00| 207.22 0.00, 0.00. 0.00 0.00 630.64
cCe 0.00 0.08 0.00 0.00 0.00 0.00 30.55
MCC6 0.00| 0.15 0.00! 0.00 0.00] 0.00 112.19]
ETMERC 0.00, 2.70] 0.00| 0.00 0.00 0.00 0.00
MEETSUL 0.00. 1.63 0.00 0.00 0.00 0.00] 0.00)
DETSUL 0.00, 3.28 0.00, 0.00 0.00 0.00 0.00
TIQFENO 0.00, 1.90 0.00 0.00 0.00, 0.00 0.02
BENCENO 0.00 19.61 0.00. 0.00 0.00 0.00 30.17]
TOLUENO 0.00 78.90; 0.00, 0.00, 0.00 0.00 138.56/

FLUJO TOTAL:

LBMOUHR 972.11 5,112.59 28.35 943.76 810.18, 810.18 10.203.00]
LB/HR 50,103.00 3.90E+05 821.94]  49,281.00 42,306.00, 42,306.00 1.17E+06

{VARIABLES:

)_EAP F 100.81 109.48 100.81 100.81 100.81 100.81 487.28,
PRES PS! 250.30 507.30 250.30! 250.30 250.30 250.30 255.30,
FRAC VAP 0.03) 0.21 1.00 0.00 0.00: 0.00 0.00

ENTALPIA

I?UILB -1,102.65. -886.13 -1,066.13, -1,103.26 -1.103.26 -1,103.26 -642.01

rB‘I’UIHR -552E+07| -3.45E+08] -8.76E+05| .5.44E+07) -4 67E+07] -4.67E+07} -7.48E+08|

ENTROPIA
BTU/LBR -1.73 -1.71 -1.37 -1.73] -1.73 -1.73 -1.38

H-ToS -8.75E+06 1.1BE+07) -2.71E+05] -8.52E+08) -7.31E+06] -7.31E+06 1.13E+08|

DENS. LB/FT3 22.33 13.16 1.33 30.29, 30.29; 30.28 22.36

PM prom. 51.54 76.18 28.98 52.22 52.22 52.22 114.25
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Tabla 6.1 Resultados de la simulacién

No. Corriente: 35 36 37 28 39 4 40
Fase. LiQuid MIXED LiQuip LIQUID LiQuip MIXED LIQuID
Comp: es

LBMOL/HR

H2 0.00/ 0.00 0.67| 0.67! 0.67 1,539.31

H2S 0.00 0.00 4.66| 4.66 4.66] 5.13

CH4 0.00] 0.00 2.40! 2.40| 2.40, 114.73

C2HB 0.00] 0.00 12.07 12.07 12.07 33.30|

C3H8 0.01 0.01 19.58 19.58] 19.58 19.62!

C4H10 0.93 0.93 21.15 21.15, 21,15/ 21.46

C4H10-1 19.27. 19.27 67.68 67.68. 67.68 88.72

2MC4 102.29] 102.29; 0.07| 0.07 0.07, 45.09)
| 220MC3 36.47 36.47 5.26 526 5.26] 25.62

n-C5H12 245.09 245.08 0.02 0.02; 0.02] 114.43

22DMC4 76.24 76.24 0.00) 0.00] 0.00, 36.76

3IMCs 144.71 144.71 0.00] 0.00 0.00; 69.08

2MC5 289.22 289.23 0.00] 0.00 0.00 138.74

n-C6H14 228.53 228.53 0.00, 0.001 0.00 102.82,

n-C7H16 370.36 370.36 0.00: 0.00 0.00; 178.62,

n-C8H18 2,112.22] 2,112.22 0.00 0.00 0.00 992.99

n-CoH20 1.391.73, 1,391.731 0.00 0.00 0.00, 655.86

n-C10H22 863.24 863.24 0.00 0.00, 0.00 406.88.

n-C11H24 410.36 410.36! 0.00 0.00 0.00. 203.41

MCCS 434.09 434.08] 0.09 0.001 0.00! 207.22)

CcC6 20.76, 20.78, 0.00 0.00 0.00 0.08

MCC6 76.25 76.25 0.00 0.00 0.00 0.15

ETMERC 0.00] 0.00 0.00 0.00 0.00 2.70
| MEETSUL .00 0.00 0.00) 0.00] 0.00 163
| DETSUL 0.001 0.00 0.00 0.00 0.00 3.28

TIOFENC 0.01 0.01 0.00, 0.00 0.00 1.80

BENCENO 20.50, 20.50, 0.00] 0.00! 0.00 19.61

TOLUENO 92.82] 92.82] 0.00 0.00 0.00 79.90]

FLUJO TOTAL:
LEMOIHR 6,835.13 6,835.13 133,57 133.57| 133.57, 5,112.59 3,268.00;
-} LB/HR 7.92E+05 7.92E+05! 6,974.72, 6.974.72, 6,974.72| 3.90E*05' 3]35’05#
VARIABLES: 1

TEMP F 497.28 529.81 100.81 102.30 100.00; 249.55 497,2)&_]

PRES PS| 255.30 255.30 250.30, 305.00 298.30) 480.00 255.30!

FRAC VAP 0.00 0.85 0.00 0.00 0.00] 0.33, 0.00;
ENTALPIA:

BTU/LB -642.01 -563.04 -1.103.26, -1,102.32] -1,103.79| -800.80 -642.01

8TUMHR -5.09E+08| 4.46E+08] -7.69E+06] -7.69E+06] -7.70E+06] -3.12E+08] .2.40E+08
ENTROPIA:

BTU/LB-R -1.38 ~1.30 -1.73 ~1.73 -1.74 -1.57, =1.38|
H-ToS 7.71E+07| 1.05E+08] -1.21E+06| -1.20E+08] -1.20E+06 1.88E+07| 3.53EODE'
DENS. LB/FT3 22.36 4.84! 30.28 30.31 30.42 10.25 22.38,
PM prom. 114.25, 114.25[ 52.22 52.22 52.22 76.19 114,25
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Tabla 6.1 it. de la simulacid
No. Comienta:___ T 41 a2 =) 7] a5 a6 a7
Fase: MIXED VAPOR LQuiD Laum Cauib__|_uaGio [-0)
Componentes.
LEMOL/IR
H2 0.00 0.00] 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S .00 0.00, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00]
cHa 0.00 .00 0.00 0.00 0.00] 0.00 6,00,
CaHs 0.00) 0.00, 0.00 0.00 0.00 0.00 000
CaHs 0.00 6,06, 0.08 0.06 b.06 0.00 0.00]
i-caH1a 0.44 6.67, 6.67 667 523 044 0.00
CAH10-1 9.08, 137.98 137.68 137.88, 126.80, 5.08 '0.00}
2MT4 28.20 73057 730.57 730.57 682.48 48.08 0.20}
[ Z20mca 17.19) 261.11 261.11 261.11 243.92 17,18 0.00|
7-CSH1Z 11548] _ 1.74148] _ 1.741.48]  1,741.49] 162688 114.62 1,47
220MCA 3592 506.29 50629 506.29) 47297 33.32 4.38]
3IMES §8.19 402.35 102,95 402.95 376.43 26.52 70.23
IMCS 136.28] 144260 144268  1.44269]  1.347.74 §4.95 69.68]
n-CEH14 107.69 52.00 52.05 52.09) 48.66 3.43 175.70
n-CTH1E 174.52 0.00 0.00 .00 0.80 0.00 254,10
n-C8H18 995.33 6.00 0.00 0.00 .60 0.00] _ 1.677.32
n-CBHZ0 ess,az‘ 0.00 0.00 0.00 0.00 9.00] 110517
n-C10H22 406.78 0.00] 0.00 0.00 0.0 6.00 685,50
n-C11H24 193.37 0.00 0.00 0.03 (X 0.00 32588
MCCS 204.55 71.72 21.72 21.72 20.29 143 342,30
ccs .78 o0t 0.01 G.01 0.01 0.00 16,48
Mccs 35,53 0.00 0.60 0.00 0.00, 5.00 50.55|
ETMERC 6,00 0.00 0.00 0.00 0.00 6.00 .00]
MEETSUL .00 0.00 0.08 0.00 0.00 .00 a0l
OETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00 .00, 0.00 0.00)
TIOFENG 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 .00} G.01
BENCENG 9.66 D44 0.44) 044 04t 0.03 16.23]
TOLUENG 4374 5.00 0.00 0.00 0.00 0.00 7371
[Fluio ToTAL ]
LEMOLFR 3.268.00] _ 5.304.09]  5304.03]  5304.08] _ 4,855.00) 348.08) _ 4.918.91)
LEAR 3.73E+05]  4.15E+05]  4.15E+05|  4.15E+05{  3.87E+D5]  27.290.00]  5.83E+05
VARIABLES;
TEMP_F 343.00 172.08 157.58 157.60 157.60 157.60 324.53
PRES_PS! 42.60 37.00 37.00] 40.00) 40.00 40.00 42,30
FRAC VAP 0.63 1.09) 0.00 0.00 0.00] 0.00 .00)
ENTALPIA:
| 688,75, -850.03 -684.07| 934.05 -854.05 -804.05, 762,31
| G 2.57E+08] 3.50E+08] 4.12E+08] -4.12E+08] -3.B5E+08] 2.71E+07| 4.456+08
[ENTROPIA
BTULBR 142 148 371 .71 EXZ] RNzl 3.5
H-Tos Z.71E+07] 2 28E+07] -3.92E+07| -3.12E%07| -2.82E+07| -2.06E+08]  3.34E+07]
bERS. tBFTa .85 045 33,39 33.39) 33.39 33.39 31.55
P pram. 114,25 78,18 78.18 78,18 78.18 78.18] ___ 118.56
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Tabia 6.1 Resultados de ka simulacide

——
o, Corrianter ] o) 5 ] 51 2 53
Fase: wQuin MINED MIXED | LQuID LQUD [ wowm [T
Campanentes
UBMOLHR!
HZ 000, aoof  ts3mt) @an| 000 ol
HIS: 0a0; @an| 51 [T a o0
[ Gioaf; a| 1472 ) aom oo
CaHE 0,00, 0:00] 3230 «an| 000 @00
Care 0100 00 1262 @oaf 00 @on
[T 000 ®:0| 21.48] oo @oo [
CAHTO-T, 0:00] aon| 8672 @oof] @on aoof
ameH: 008 08| 45.08 012 oar )
DOMES: @00 00 75 62)) oo [ ]
mC5H1Z 60| [ Y= @ a7) o7 07|
22DMC4 1.78] 778) 375 260 20 020
| 3mcs 2855 78.55], 66:08] 4ne7] a3 am
2MES 2533 28,33 TIRT74 4135 210 310
n-CBH14- 7144 T1.44] 10282 104,25 .83 7.8a]
nCTHS T8 11958, mmli 7452 08| a8
m-CAHTE. €81.58 €atiosf 85298 895 30 7AES T4E5]
n-CaH20! &ﬁ; 44535 655854 655 81 421184 481 18|
m-C1eHZT 278,72 278 72 408,88 mm! W, IS5,
n-CTTHIE Taz48 13248 20341 183 | D!
MCCS' g raf s8] 07.23 20512, =230 23]
CCE 6-70! &7 08| mng mﬁi 73

MCCE. u.uzp 2462 0,754 35:98] 2€0 Z88] 2
ETMERC a0 acul 270l ooy oo mﬁ* X

MEETSUL 00 ciog! 1.63] 00| 23| T ]
DETSUL a0y Q0g 328 @05} T [T [
TIGFENG: €ioo 0i00f; 18d @0 @ moa{l 0,00
BENCEND 6:60 Gl 1987 26D @72 a7y @72
TOLLEND: 29,97 239 e 74} 378 228| 3
LI TOTAL
LEMOLHR 2,000:00)
LB/HR Z37E+08

HABLES:
TEME_F 2453
PRES _PSI 4230
FRAC VAR [T

TALPIA:
BTULE 78231,
BTUHR: -RBTER08

TROPIA
BETUNBR: 153
i Tag: T

LEFTS EES

Mprom o7ai58]
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Tabla 6.1 Resultados de ta simulacién

No. Corriente: 54 55 58 8 7 8 ()
Fase: Liauin LIQuUID LiQuID VAPOR VAPOR VAPOR MIXED
Componentes
LEBMOL/HR
H2 0.00| 0.00: 0.00] 1,538.17 1,362.60 1,362.60 1,362.80]
H2s 0.00 0.00| 0.00 5.13 14.63] 14.63! 14.83]
CH4 0.00| 0.00 0.00, 114.72 116,35 116.35 1186.35
C2H6 0.00| 0.00| 0.00] 33.30] 44.44 44.44 44.44
C3HB 0.00! 0.00 0.00 19.62] 26.98 26.98 26.98]
C4H10 0.00| 0.00| .00 21.46 27.0% 27.01 7.01
CA4H10-1 0.00 0.00 .00 86.72 9223 9223 2.23]
2MC4 0.11 011 .11 45.08 §0.64 50.64 0.64
22DMC3 0.00: 0.00 0.00 25.62] 25.62 25.62] 25.62]
n-CS5H12 0.81 .81 0.81 114.43 120.44 120.44 120.44)
220MC4 241 241 241 36.76 36.76] 36.76, 36.76
3IMC5 38.55] 38.55' 38.55| 69.08] £69.08 69.08 60.08]
2MCS 36.25 38.25| 38.25| 138.74! 138.74 138.74 138.74
n-C6H14 96.44 96.44 96.44. 102.82, 108.83 108.83 108.83]
n-C7H16 161.43! 161.43 161.43 178.62 175.01 175.01 175.01
n-CgH18 920.68 920.68 920.68 992,99 9896.74 996.74 996.74
n-C8H20 606.63 606.63 606.63 655.86] 856.12| 658.12 656.12
n-C10H22 376.27 376.27 376.27 406.88 406.88 406.88 406.88
n-C11H24 178.87 178.87 178.87 203.41 193.39 193.39 1983.39)
MCC5 187.89 187.89! 187.89) 207.22 207.22 207.22 207,22
CC6 6.05 9.05| 9.05| 8.0386-02 £.89| 9.89 9.89]
MCCB 33.24 33.24 33.24) 0.15] 36.11 36.11 36.11
ETMERC 0.00! 0.00 0.00| 2.70| 0.00| 0.00' 0.00]
MEETSUL 0.00] 0.00] ©0.00| 1.63 0.00 0.00] 0.00.
DETSUL 0.00, 0.00, 0.00 3.28 0.00| 0.00| 0.00]
TIOFENO 0.01 0.01 o.M 1.90 0.01 0.01 0.01
BENCENO 8.91 8.91 8.91 19.61 9.80 9.80] 9.80
TOLUENO 40.46 40.46, 40.46 79.80, 43.94 43.94 43.94)
FLUJO TOTAL:
LBMOL/HR 2,700.00 2,700.00| 2,700.00 5.112.43 4,968.46 4,969.46 4.969.46
LB/HR 3.20E+05) J.20E+05| 3.20E+05 3.80E+05 3.90E+05 3.80E+05, 3.90E+05]
VARIABLES:
TEMP_F 324.53. 327.35 232.58 665.00 682.34 406.00 334.57
PRES_PSI 42.30 326.30) 315.00 425.00: 388.30 386.34 370.00,
FRAC VAP 0.00 0.00 0.00 1.00| 1.00 0.47] 0.37
ENTALPIA:
8TunB -762.31 ~760.20 -819.14| -4235.80| -435.80 -688.18 -750.41
BTUMR -2.44E+08| -2.43E+08| -2.62E408| -1.70E+08] -1.70E+08| -2.68E+08| -2.92E+08
-1.53 -1.53| -1.81 117 -1.18) -1.42] -1.49
1.83E407 1.89E+07, 1.37E+07 7.43E+07 7.32E+07) 2.86E+07| 1.99E+07
31,55 31.86] 34.67, 2.97) 2.72 8.12] 7.33
118.561 118.56/ 118.56 76.19 78.38 78.38 78.38
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TABLA 6.2. ANALISIS DE RESULTADOS
OBTENIDOS EN LA SIMULACION

CORRIENTE 3 CORRIENTE 7 CORRIENTE 18

REAL SIMU % ERROR |REAL SIMU % ERROR JREAL SIMU % ERROR
FLUJOS

H2 1525.70] 1539.30] 0.89]  1347.70] 1362.59 1.10 56.58 57.85 2.24
H25 7.44 513 31.05 17.08 14.63 14.24/ 8.93 9.49 4.43
[ METAKID 121.25 11472 5.38 12288 116.35 531 29.85] 27.24 8.74]
ETANO 29.71 33.30 12.08| 38.85 44.94 14.09| 30.60 92.65: 6.70
PROPANC 18.27 19.61 1.76 26.70 26.97 1.01 3te 29,57 7.33
-BUTANO 21.52 2146 0.28 27.06 27.01 0.18 26.61 26.04 2.14
BUTANO 88.80 86.72 2.34 984.37 9222, 2.28 89.27, 87.41 2.08
-PENTANO 70.24 7071 0.67 76.76 76.26 0.65 75.22 73.49 2.30
:PENTANO 125.42 114.43 8.76 131.44 120.44 837 128.18 117.67 8.20]
SOHEXAN 250.36 244.56 23 245.72 244.56 0.47 243.14 241.69 0.51
HEXANO+ 2503.82| 2862.48 1.42f 2844.36] 2843.91 0.02} 2838.43) 283865 0.08,
PROM COMP 8.09 4.34 4.07)
TEMP 107.00, 109.00 1.87 680.00 682.00 0.29) 110.00 110,00 0.00
PRES 507.30 507.30 0.00 388.30 38B.30 0.00 335.30 352.00 4.98,
PM 77.00 76.18! 1.06 79.48 78.38 1.38, 109.43 108.29 1.04)
VFRAC 0.30 031 1.46; 1.00 1.00 .00 0.00 0.00° 0.00
FLUOT. 5167.10] 511259 0.86] 497500 4969.48 0.11]  3557.72] 3542.01 0.44)

CORRIENTE 14 CORRIENTE 19 CORRIENTE 24
REAL SIMU % ERROR |REAL SiMU % ERROR [REAL SIMU % ERROR,

FLUJOS

H2 1525.68( 1539.31 Q.89 50.27 50,98 1.37 622 6,88 10.61
H25 7.15 5.13 28.25! .32 4.36 18.05] 463 5.13] 10.80,
METANO 118.57 114.73] 3.24 22.30 20.45) 8.30, 7.47. 8,78, 9,24
ETANO 28.68 33.30 12.20] 15.72 17.48, 11.20 14.88 15.18 2.02
FROPANO 10.03 10.81 5.78, 11.02 10.83 1.72 20.88 18.74/ 10.16
1-BUTANO 3.46, 3,86 11.56 6.30 8.75 7.14 20.3 19.28| 5.02
BUTANO 8.65 6.38 3.12 19.11 18.84 3.82 70.1 67.56 an
I-PENTANO 3.08 429 39.29] 10.16 12.08 18.80, 65.04) 61.39 5.61
PENTANO 4.12 3.568 1311 15.72 15.83 0.70 112.42 101.84: 8.41
ISOHEXAN 357 3.65) 2.24 18.20 21.61 12.55| 223.95 22028 1.64]
HEXANO+ 8.84 6.22 29.69] 75.68 7224 4.55) 2760.56) 2766.36 0.21
PROM COMP| 13.58| 8.03, 622
TEMP 110.00 110.00 0.00 260.00 300.00 345 290.00 300.00 3.45]
PRES 335.30 352.00, 4.98 100.30 66.00] 429 291.30 291.30 0.00}
PM 5.1 5.08 2,18 57.04 57.92] 1.54 113.41 11218 1
VFRAC 1.0¢ 1.00 0,00 1.00 1.00. 0.00 0.00] 0.00 0.00]
FLUJO 7. 1723.01 1733.24 0.59 250.80 252.54 0.69] 3306.46] 3289.48 0.51
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TABLA 6.2. ANALISIS DE RESULTADOS
OBTENIDOS EN LA SIMULACION

|CORRIENTE 26 CORRIENTE 33 CORRIENTE 39
REAL SIMU % ERROR |REAL SIMU % ERROR [REAL SIMU % ERROR
FLUJOS
a.31 0.31 - 2.88 4.05 - 0.45| 0.66 -
1.10 1.05 4.55 23.00 28.00 21.74 .56 4.60 29.24
0.85 071 25.26 14.42 14.56 0.87 223 2.40 7.62
24 2.80 12.45| 62.21 73.23 1771 .63 12.07, 25.34)
4.1 4.16 0.00 123.40 118.74 3.78' 19.10 18.57! 2.48|
an 3.99 5.84 134.15 120,29 437 20.77 21.15, 1.83
12.77 13.25 376 468.55 410.54 12.38! 72.53 67.68 8.69]
8.40 8.55 13.69| 39.17 32.34 17.44, 6.06 5.34 11.88]
13.52 13.66 1.04 17.09 16.00 6.38 2.65 2.00 -
17.90 20.11 12.35 0.10 0.10 - 0.02 0.02 -
73.53 70.71 .84 0.03 0.03 - 0.00 0.00 -
6.3g 13.22, 12.15]
160.00 103.00 3.00 100.00 100.80 0.80 100.00 100.00 0.00
291.30] 291.30 0.00 250.30 250.30 0.00: 331.30; 331.30 0.00
85.70 86.90| 1.40| 53.59 52.21 258 53.59| 52.22 2.56)
VFRAC 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00, 0.00 0.00 0.00
FLUJO T. 138.90 140.40 1.08i 885.00 810.18 8.45 137.00 133.57 2.50
CORRIENTE 40 CORRIENTE 55 CORREINTE 46
REAL SIMU % ERROR {REAL SIMU % ERROR [REAL SiMU % ERROR
FLUJOS
0.00 0.00 - 0.00| 0.00 - 0.00; 0.00 -
0.00 0.00| - 0.00! 0.00 - 0.00 0.00] -
0.00 0.00 - 0.00) 0.00 - 0.g0: 0.00, -
0.00 0.00! - 0.00 0.00 - 0.00 0.00' -
0.00 0.00 - 0.00 0.00 - 0.00 0.00 -
0.06 0.08 - 0.00 0.00 - 0.15| 0.43 -
2.08| 3.00 - 0.03 0.03 - 2.04 9.08 -
67.03 65.38! 2.46 5.29 0.11 - 61.27 65,08 6.22
123.14 115.49| 821 15.00 0.80 - 106.96| 114,61 7.5
|_ISOHEXAN 241.89 240.40 0.62 125.52| 79.14 36.85 106.70 154.79| 45.07
HEXANO+ 2834.30] 2837.15 0.10| 2584.76] 2618.17 1.33 53.00 484 -
PROM COMP| 235 18.14 19.48]
TEMP 464.00 497.00 711 200.00 200.00! 0.00 175.00 157.00 10.29]
PRES 255,30, 255.30 0.00 326.30 326.30 0.00 71.30 71.30 0.00
PM 115.71 114.24 1.27| 119.84 118.56 1.07 78.84 78.17] 0,85
Iyﬂl\c 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.001 0.00
ELUJO T. 3266.36| 3268.00| 0.01] 2730.00| 2700.00 1.10 330.12 349.08) 5.74
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TABLA 6.2. ANALISIS DE RESULTADOS
OBTENIDOS EN LA SIMULACION

PROMEDIOS
DATO % ERROR
FLUJOS COMPONENTES
H2 n
H2S 15.95
METANO €21
ETANO 1334
PROPANO unr
-BUTANO 447
BUTANOQ 442
I-PENTANOC 10.48
PENTANCQ 6.85
ISOHEXANO 11.28
HEXANO+ 461
PROM. COMPONENTES M
TEMPERATURA 252
PRESION 118
PESO MOLECULAR 1.50
FRACCION DE VAPOR 146
FLUJO TOTAL 1.84

NOTAS: TODOS LOS FLUJOS COMPARADOS ESTAN LBMOL/HR
TEMPERATURAS EN GRADOS FARENHEIT
PRESIONES EN PSIA




CAPITULO 7

ANALISIS DE TRABAJO PERDIDO
Y PROPUESTA DE MEJORAS
DE LA PLANTA HIDRODESULFURADORA
DE NAFTAS

7.1



A. TRABAJO PERDIDO

Para poder proponer |as mejoras a la planta hidrodesulfuradora de naftas es necesario llevar

a cabo un analisis termodinamico del proceso, ya que esto p

los p
existentes en cada uno de los equipos y en el proceso global. En esta primera seccién se

presentan las bases para poder efectuar este analisis.

Un proceso se puede definir como un sistema en donde existen entradas y salidas de materia
y un intercambio de energia a través de sus fronteras, en forma de calor{Q) y/o trabajo(W)

(fig. 7.1). Para que el procaso se lleve a cabo, se requiere una cierta cantidad de energia, sin

embargo, el intercambio de energia a través de las del si: as siempre mayor
que el minimo r io. Al dente de energia se le conoce como trabajo perdido.
v e
Entrada Sistema Salida
——
de materia Ts de materia
To
Pigura 7.1
El andlisis indmico de un p tiene como finalidad determinar la cantidad de
trabajo perdido para posteriormente comparar dos 0 mas p qui y jonar,

desde el punto de vista energético, el que haga un uso mas eficiente de la energia. En un
proceso especifico, se hace un andlisis termodindmico y se estudian las posibilidades de
disminuir la energia en exceso mediante modificaciones a Ia estructura y condiciones del

proceso.
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Para realizar el analisis termodindmico del proceso es necesario determinar la cantidad de
trabajo perdido en cada una de las operaciones unitaria, incluyendo mezcladores y divisores
de comientes, para asi identificar los equipos o las zonas del proceso en donde existe una

mayor cantidad de trabajo perdido.

Ya que se han identificado los equipos o puntos del proceso en donde existen cantidades
considerables de trabajo perdido, se proponen modificaciones locales o al proceso en su
conjunto. Las posibilidades de modificacién son muy amplias, y no son proporcionadas por la
termodinamica pero se tienen ciertas reglas basicas para la disminucién del trabajo perdido,

las cuales se enlistan a continuacién.

tleactores:

1. Operar cerca de la curva de equilibrio.

2. Minimizar el uso de diluentes y praductos de desecho.

3. Maximizar conversiones.
Separaciones:

1. Localizar comrectamente el plato de alimentacion de columnas.

2. Considerar el precalentamiento de la alimentacion.

3. Considerar [a utilizacidn de reboilers y condensadores intermedios para mezclas con

amplio rango de ebullicién. .

4. Utilizar R/Rmin entre 1.05 y 1.10 para separaciones dificiles.

5. Considerar bombas de calor para mezclas con pequeiio rango de ebullicidn,
Transferencia de calor:

1. Minimizar LMTD.

2. Minimizar el uso de servicios auxiliares.

3. Aumentar la presion a la cual se genera vapor.

4. Integracion térmica de procesos.

5. Instalar equipos recuperadores de calor.
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Flujo de fluidos:
1. Aumentar factor de potencia en equipas de compresion y bombeo,
2. Operar equipos de bombeo cerca de su punto de mayor eficiencia,
3. Remplazar vélvulas de expansitn con turbinas.
3. Minimizar caida de presidn.

Mezclado:

1. Evitar mezclar cormrientes a diferentes condiciones.

B, CALCULO DE TRABAJO PERDIDO

En esta seccidn se presentan las relaciones bésicas para el calculo del trabajo perdido, no se
deducen las ecuaciones y s6lo se mencionan los fundamentos principales sobre los que se

sustentan.

£l balance de energia para un proceso a régimen permanente se puede expresar de la

siguiente forma:
W+Q=ZHsms-ZHeme 1

en donde sélo se consideran las dos principales manifestaciones de energia de un proceso
quimico: trabaja y calor. Sin embargo, el calor no es una forma de energia comparable con el
trabajo mecanico ya que la transformacién del primero en el segundo no se puede llevar a
cabo por complete debidn a las restricciones impuestas por la segunda ley de la
termidindmica. Una manera adecuada de transformar ei calor en trabajo es mediante la

eficiencia de Camot:

Ef=(1-To/Tf) @
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en donde Toes la

p i yTtla p ira de fuente que suministra

el calor Q. De esta manera, un trabajo mecanico equivalente (We) para todo el sistema, al que

contribuyen el trabajo mecanico y el calor, se puede expresar como.
We=W + Q(Ef) (3)

Ad se ‘puede d ar, mediante la conjuncion de la primera y segunda leyes de la

termodinamica, que el trabajo minimo equivalente (Wemin) o trabajo reversible de un proceso,

ests regido por la siguiente ecuacion:

Wemin=Z (Hs-ToSs)ms-Z (He-ToSe)me {4)

El trabajo minimo equivalente es la cantidad minima de energia que el proceso requiere o, en

el caso contrario, la maxima cantidad disponible que un procesa puede proporcionar.

Como se ha mencienado, todos los procesos ir ian con los alreded mas gi
que la expresada por Wemin; este exceso de energia es e! trabajo perdido Wp. La expresion
matematica que define al trabajo perdido estd en funcién de la generacién de entropia en el

sistema:

Wp =To AS {5)

en donde:

AS=% Ssms-Z Seme - QTF (6)

que representa la ireversibilidad del proceso.
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El trabajo equivalente (We) esta compuesto entonces por dos i el trabajo ible o

trabajo ival inima ( n) y el trabajo perdido (Wp), de manera que se puede

astablecer que:

We = Wemin + Wp (]

Con estas relaciones es posib! el trabajo perdido de un conaciendo las
propiedades de las corientes. El nivel del andlisis termodinamico depende de lo que elijamos

como sistema, ya que este puede ser todo el proceso o una operacién unitaria.

C. TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL

En el presente trabajo el cdlculo de trabajo perdido se realizé a través del simulador de
procesas Aspen plus ya que éste perm'te extraer, mediante una subrutina en fortran, las
variables necesarias para el cilculo a gartir de los resultados obtenidos en la simulacién. De

esta forma, al realizar modificaciones al proceso, al ati sa obtt 1 los nuevos

valores de trabajo perdido para cada uno de los equipos.

Las ecuaciones utilizadas son las descritas en la seccién anterior, y fueron incluidas dentro de

ia misma subrutina de Fortran.

En la tabla 7.1 se encuentran los valores de trabajo perdido en el proceso que actualmente se
encuentra operando, en ella se resumen [os resultados del calculo tanto parciales como
globales, indicandase en cada caso el equipo y 1as comientes que entran y salen de cada uno

de ellos.
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TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL

Tabta 7.1 Trabajo perdido en procese actual

Euxpn Carnentes | Carrientes | Cambiode | Cambiode Calor fl-aT:a)u Trabajo Enuap a Trabajo
de de Entalpla Entropla Equivalente Eq. Min. Generada Perdido
entrada salida BTUHR) ! {BTUHR-R BTUHR {BTUMR)] BTUHR} | (BTUHR-R)
1 2 1,113,100, 425
2,15 3 0 564
EX) 210 258 154 ;
47 58 -23 15,063 [1] -8,073.791
5 [ 43,857,000 42,874 43,867,000 25,183,000 20,885,536
817 918 30; 888 [1) Q -3,156,045
MEZCLADOR | B8 1011 1 -58 346 0 [1]] -185,35: 348
ENFRADOR EA-404 2 1 -24,025 000/ -38,8861 _ -24,025,0001 -1,082.900 -2.646,104 2,864
FASH FA-402 3 14,16 0 [ | 0 0. [4]
COMPRESOR | GB-401 4 1 1,125,900 512| | 1,125,900} 851,22 512 275,000
CAMBADOR | EA-405 16,55 17,56 1 6,449 ! -3,456.558 6.440| 3,460,900;
FLASH FA-404 8 19,23 5 0! 2 2! )] [
ENFRIADGR e [] 20 3,208,500 4.780; 3,208,500} 105,67 641,221 991 532,060
FLASH FA-405 20 21,25 0 [}] 0] 0] Q
WEZCLADOR | B16 21,30 2 0) 85 2 .sﬁ 85 45,702]
BOMBA GA-408 23 24 526,480 143 526,470} 4 76,864
VEZCLADOR | B18 74,28 27 43 424 o2 227,679
BOMBA GA408 25 28 30,819 32| 30,818 588! 17,351
TORRE DA01 27,3336 28,34 ol 13,136! 0] 5,066,896 11,136 5,876,200/
ENFRADOR | EA-407 28 29 -8,436,300} ~13,625 -8,438,300| 380,240 +1,133.300] 1,388 743,800
FLASH FA-408 28 30,31 | [1]
DVISOR B23 N 3237
BOMBA GA-402 2 3 20 1
OVSOR 825 34 35,40
REHERVIDOR | BA-402 35 38
BOMBA GA-403 K] 38
ENFRAOOR | EA-410 39
ENARADOR | B29 4 41 _{ -17,451,000 -576,370. 9,214,824 16,071
TORRE [_DA-402 41,4549 4247 77! [i) of 9,528,472 17,77
NFRWDOR | EA-408 4 43 1]__ -59,726,000 -2.691,800 -8,510,664 10,724]
BOMAA GA-407 4 44 0] 8,603 7,120,
DISOR B33 4 45,46 of o( -5
oVisoR__| B34 3 28,50 [ )] o]
REHERVIDOR | EA-409 A8 48 25,820,000 32248 259290001 11,715,000 8,644 07. 5,76
DMSOR B38 50 5154 [{] 0| 0] [1] 0
BOMBA GA-406 51 52 8] [1] 11,021 _1,54: 8
ENFRUDOR | EA411 52 $3 -3,401,400 063 -3,401,400 -112,340f 687,525 1,066
:,‘ BOMBA GAA05 54 55 877,260 188 0 671,240 576,647 188 7 3
TOTAL 1 I 1
Lo



D. MODIFICACIONES AL PROCESO

A partir de la tabla 7.1, se puede observar gue los valores mayores de trabajo perdido se

encuentran principalmente en dos dreas dei proceso:

1) Tren de intercambio anterior al reactor, incluyendo calentador BA-401 y enfriador EA-404.

2) Torre desisohexanizadora.

Aunque el calentador a fuego directo (BA-402) de la torre desbutanizadora tiene una gran
cantidad de trabajo perdido, en |a realidad solo suministra el 10% del calor reportado ya que el
resto se recupera de la planta reformadora de naftas(ver descripcién del proceso, pag. 5.4).

Es por esta razén que no se proponen mejoras sobre este sistema.
Las modificaciones planteadas se pueden observar en la fig. 7.1 y son las siguientes:

1) Reconexion de la reposicion de hidrogeno: Este cambio se plantea ya que [a reposicion de
hidrogeno tiene una temperatura mayor a la de salida del enfriador EA-404, por lo que se esta
enfriando y posteriormente calentando. Ei nuevo puntc de entrada es después del calentador
de fuego directo BA-401 ya que en este punto se tiene (a presion suficientemente baja para
poder inyectarse. Al encontrarse las dos corrientes a tan diferentes temperaturas, el trabajo
perdido del mezclador aumenta, pero el global disminuye, disminuyendo la carga del enfriador

EA-404.

2) Precalentamiento de la alimentacién de nafta a partir de un enfriador interetapa propuesto

en la torre desisohexanizadora: Al precalentar la mezcla de alimentacion se reduce el LMTD

del tren de s io fi do por los i EA-401 al 403, con lo cual se reduce el

78



DC-401

PLANTA HIDRODESULFURADORA
DE NAFTAS

Elabord: Adturs Carvantes Paredo s ? — -D“_—‘L_.Q_@’?;d
Fac. Quimica UNAM

GA-405 GA-408 EA411

6L

Fig. 7.1 Diagrama de flujo que incluye mejoras propucstas

YT

Mg ey sisdl VIS

3

valslise N



trabajo perdido en este tren. Al mismo tiempo se provoca una disminucién de consumo de
combustbleo en el calentador de fuego directo BA-401. Como resultado de la disminucién del

LMTD el drea de intercambio de calor aumenta.

3) Preenfriamiento de la mezcla de alimentacion a la torre DA-402 con los fondos de la misma
torre: se propone |a intreduccién de un intercambiador en el que se enfria la carga a la tore
cediendo calor a la coriente que entra al reboiler de la misma torre. De esta farma se raduce
el consumo de vapor en el reboiler y se permite una mejor cperacién de ia torre, ya que
anteriormente se alimentaba a una temperatura superior en 30 °F a la del fonda de la

columna.

4) Aumento en 1a presion de operacion de la torre desisohexanizadora: al aumentar la presion
de la torre desisohexanizadora en 7 psia se provoca una disminucion en la carga del
condensador EA-408, provacando una disminucion en el consumo de agua de enfriamiento,

El aumento en el consumo de vapaor es insignificante debido a la modificacién anterior,

5) Introduccién de un enfriador interetapa en la torre desisohexanizadora: con la
implementacién de esta modificacion se permite recuperar calor de 1a torre a una temperatura
mayorala q.ua se encuentra el condensador, de esta forma se puede utilizar este calor dentro
del proceso. Se propone precalentar la carga de alimentacion y colocar el interenfriador en la
etapa 15 de la torre debido a que se tienen los niveles adecuados de temperatura para el

intercambio de calor.
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E. SIMULACION DEL PROCESO MODIFICADO

La simulacion del proceso modilicado fue realizada a partir de |a simulacién del proceso

i A gl

los r para la imp tacion de las

original, tnicamente se ai

modificaciones, Esto se puede observar en ia figura 7.2.

Se introdujeron fos madulos B2B y B29B para simular el precalentador de la alimentacion y el
enfriador de ia alimentacién a ia torre DA-402 respactivamente, Se elimino el blogue b29 y se
introdujo ia corriente de calor C2, 1a cual simula el intercambio de calor con el interenfriador de

la torre.

Los resultados de esta simulacién se presenta en las tablas 7.2, Ias cuales incluyen las

corrientes que fue necesario aiadir para la implantacién de las mejoras.
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Tabla 7.2 Resultados del proceso maodificado
No. Carriente: 1 10 11 12 13 14 15
Fase: LIQUID MIXED VAPOR VAPOR MIXED VAPOR VAPOR
Componentes
LEMOUHR
H2 0.00] 1,349.68 234.57]  1,293.57] 1,349.68] 1.291.84] 129184
H2S 0.00 13.82 0.00) 4.32 13.62] 4.31 431
CH4 0.00; 123.59 25.62] 96.46 123.59] 96.34 96.34]
C2H6 0.00 60.63 21.51 28.00 60.63 27.96 27.96]
C3H8 9.00 38.47 13.21 17.92 38.47] 8.91 B8.91
1-CaH10 17.50] 29.36 2.99) 20.83 29.36 332 3.32]
C4H10-1 78.34 94.42] 3.56 85.38 94.42, 7.03 7.03]
2MC4 43.00 51.30) 1.00] 44.76 51.30) 1.75 1.75)
22DMC3 23.40 25.80, 0.54 25.27 25.80 1.87] 1.87]
n-C5H12 110.85 120.65 0.82 113.86 120.65) 3.01 3.01
220MC4 35.95 36.96 0.33! 36.63 36.96 0.68 0.68]
3MC5 68.20 69.27 0.33! 68.94 69.27 0.73 0.73)
2MC5 136.77 138.75 0.33 130.43 138.75) 1.65 1.65
n-CEH14 101.70 109.01 0.40 102.64 109.01 0.95 0.95]
n-CTH16 177.97 175.22 0.30 178.52 175.22| 0.55| 045_5']
n-C8H18 951.53 936.68 0.20] 992.76 995.68 1.23] 1.23)]
n-C9H20 655.48 656.15 0.08 655.80 656.15 0.32] 0.32)
n-C10H22 406.78 406.86 0.00 406.86 406.86 0.08, 0.08)
n-C11H24 203.29 193.45) 0.00 203.41 193.45, 0.02 0.02}
MCC5 205.24 206.90 0.00 206.91 206.90] 1.66] 1.66
cCo 0.00 9.82, 0.00] 0.07 9.82 0.07 0.07]
MCC6 0.00 35.90 0.00] 0.13 35.90 0.13 0.13)
ETMERC 2.70 0.00 0.00 270 0.00 0.00 0.00]
MEETSUL 1.63] 0.00 0.00 1.63 0.00 0.00 0.00]
DETSUL 3.28] 0.00 0.00 3.28 0.00 0.00 0.00)
TIOFENO 1.90 0.01 0.00 1.90 0.01 0.00; 0.00)
BENCENO 18.50! 9.84 0.00 19.59 9.84 0.09 0.09)
TOLUENO 79.72 44.10] 0.00 79.87 44.10 0.15] 0.18)
[FLusc ToTAL:
LBMOUHR 3,379.35]  4.996.64 305.80] 4,835.84] 4.896.64]  1.454.66]  1,454.66,
LB/HR 3.81E+05| 3.91E+05] 284847 3.88E+05] 3.91E+05]  7.386.31]  7.386.31
VARIABLES:
JEMP_F 100.00 215.60) 146.00] 672.00 110.00) 110.00| 162 59
PRES _PS| 51.30 364.00) 425.00) 425.00 352.00 352.00 490.00)
FRAC VAP 0.00 0.31 1.00) 1.00 0.29 1.00] .00)
ENTALPIA:
BYULB -894.37 -837.03 -950.07) -433.67 -898.16 -7684.04, -674.04)
BYUHR -341E+08] -3.27€+08] -2.71E+06] .1.68E+08] -3.51E+08| -5.79E+06] -4.9BE+0S|
'E‘NTROPW
BYU/LB-R .71 -1.61 -1.60 -1.1 -1.71 -1.82] -1.77]
H-ToS 8.63E+06]  1.03E+07| -2.56E+05| 7.47E+07]  7.60E+06| 1.42E+06]  2.04E+D6
DENS. LB/FT3 37.28 9.36 0.60 3.1 11.26] 0.29 0.36]
PM prom. 112.66, 78.24 9.31 80.26) 78.24 5.08| 5.08]
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado

No. Corsiente; 16 17 18 19 1A 2 20
Fase; Liauio Lauio MIXED VAPOR LiQuip LIQUID MIXED
[Componentes
LBMOUHR
H2 57.85 57.85 57.85 50.96] 0.00 0.00 50,86
H2S 9.50] 9.50 9.50 4.37 0.00 0.00] 4.37
CH4 27.25] 27.25| 27.25 20.47 0.00 0.00 20.47]
C2HE 32.66 32.66 32.66 17.49 0.00 0.00 17.49]
C3H8 29.56 29.56 29.56 10.83 9.00 9.00 10.83]
i-C4H10 26.04, 26.04 26.04 6.76 17.50! 17.50 6.76
C4H10-1 87.39 87.39 87.39 19.84 78.34 78.34 19.84]
2MC4 49.55 49.55 49.55 7.45 43.00, 43.00 7.45]
22DMC3 23.94 23.94 232,94 4.65 23.40 23.40 4,65|
[ ncstiz 117.64 117.64 117.64 15.83! 110.85 110.85) 15,83
22D0MC4 36.27 36.27 36.27 3.75 35.95 35.95 3.75
IMCS 68.53' 68.53 68.53 573 68.20, 68.20] 5.73
2MC5 137.10: 137.10, 137.10 12.16] 136.77 136.77 12.16)
[ n-ceHia 108.06; 108.06| 108.06 8.26 101.70 101.70 B8.26!
n-C7H16 174.67| 174.67 174.67 7.58 177.97 177.97 7.58
n-CBH18 995.45! 095.45 995.45 24.35 991.53, 991.53 24.35]
n-COH20 655.83 655.83 655.83 9.01 655.48 655.48 9.01
n-C10H22 406.78 406.78 406.78 3.10! 406.78 406.78 3.10
n-C11H24 193.44! 193.44 193.44 0.83 203.39 203.39 0.83,
MCC5 205.24 20524 205.24 14.73, 205.24 205.24 14.73]
cce 9.751 9.75 9.75, 0.61 0.00 0.00 0.61
MCC6 35.77] 35.77, 35.77 1.47 0,00 0.00 1.47]
ETMERC 0.00] 0.00 0.00 0.00 2.70! 270 0.00]
MEETSUL 0.09) 0.00 0.00 0.00 1.63 1.63 0.00;
DETSUL 0.00] 0.00 0.00, 0.00 3.28] 3.28 .00
TIOFENO 0.01 0.01 0.01 0.00 1.90] 1.80 0.00
BENCENO 9.75 9.75 9.75/ 0.68 19.50, 18.50 0.68,
TOLUENO 43.95! 43.95 43.95 1.67 79.72] 79.72, 1.67
FLUJO TOTAL:
LBMOL/HR 3,541.98 3,641.98 3,641.98 252.53 3,379.35! 3,379.35! 252,563
LBHR 3.B4E+05| 3.84E+05 3.84E+05| 14,627.00| 3.81E+05 3.B1E+05) 14,627.00
VARIABLES:
TEMP F 110.00| 203.00 300.00 300.00; 102.59, 200.00 100.00]
PRES PSI 352.00, 330.40, 86.00, 96.00° 520.00 $15.50 85.30
FRAC VAP 0.00] 0.00! 0.07 1.00! 0.00 0.00 0.44
ENTALPIA:
BTUAB -800.35 -851.16 -787.97 -733.34 -891.42 -838.60 -852.67
BTUMHR -3.45E+08] -3.26E+08{ -3.02E+08) -1.07E+07) -3.39E+08] -3.19E+08| -1.39E+07
ENTROPIA:
8TULB-R -1.74 -1.53[ -1.53 -1.30 -1.71 -1.62 -1.63,
H-ToS 6.1BE+06] 7.90E+06| 1.34E+407| -5.37E+05. 9.54E+06| 1.20E+07)  -1.17E+08|
DENS. LB/FT3 41.84 34.62, 12.06 0.72 37.47| 35.35 1.80|
PM prom. 108,28 108.29, 106.29 57.92 112,66/ 112.66 57.92




Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado
No. Cotriente; 21 22 23 24 25 26 27
Fase: VAPOR VAPOR LIiQuID LIQUID LIQUID Liauio LiQuip
[Componentes
LEMOUHR

H2 50.65| 57.18 6.88 6.88 031 0.31 7.20,

H2S an 4.84 5.14 5.14 1.06 1.06| 6.19

CH4 19.76 24.85! 6.79; 6.78, 0.71 0.7t 7.4d

C2H6 14.69 20.59) 15.17| 15.17] 281 2.81 17.98]

C3H8 6.66 9.99 18.73 18.73] 416 4.16 22.90}

$+-C4H10 277 4.45| 19.28 19.28| 3.89 399 23.27]

C4H10-1 8.58 10.64 67.55 67.55 13.25 13.25, 80.80]
_234(:4 1.27 1.28 42.10 42.10 6.18 6.18 48.27
__ZEDMCJ 1.26 1.48 19.29] 19.29 3.39 3.39 22.68

n-C5H12 2.17] 2.17 101.81 101.81 13.66) 13.66) 115.47]

220MC4 035 0.35 32,53 32.53 3.39] 3.38 35.82

3MCS 0.34 0.34 62.81 62.81 538 5.38 68.19

2MC5 0.81 0.81 124.94 124.94 11.35 11.35] 136.29]

n-C6H14 0.41 0.41 99.80, 99.80 7.85 7.85 107.65|

n-C7TH16 0.13, 0.13] 167.09 167.09, 7.45 7.45 174.54]

n-C8H18 0.15 0.15 971.10 971.10 24,20 24.20 995.30)

n-CoH20 0.02 0.02] 646.82 646.82 8.89 8.99 655.81.

n-C10H22 0.00; 0.00| 403.68 403.68 3.10] 3.10 40&73

n-C11H24 0.00 0.00 192.61 192.61 0.83] 0.83 193.44;

MCCS 0.69 0.69| 190.51 190.51 14.04 14.04 204.55)

CCs 0.02 0.02 8.15: 9.15 0.59 0.59| 8.73]

MCC6 0.03 0.03 34.30 34.30 1.44 1.44 35.74]

ETMERC 0.00 0.00] 0.00, 0,00 0.00 0.00] 0.00}

MEETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00| 0.00 0.00; 0.00]

DETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00] 0.00: 0.00; 0.00)

TIOFENC 0.00 0.00] 0.01 0.01 0.00] 0.00 0.6'

BENCENO 0.03 0.03] 9.07 9.07 0.65] 0.65] .72

TOLUENO 0.02 0.02] 42.28 42.28 1.684 1.64/ 43.93]
FLUJO TOTAL:

LBMOU/HR 112.12 140.49 3,289.45; 3,289.45) 14041 140,41 3.429.36'

LB/HR 2.414.68| 3.24E+03] 3.69E*DS| 3.69E+05]  12,213.00 1.22E+04 3.81E+05]
VARIABLES:

TEMP _F 100.00| 95.86 300.00 301.88 100.00 103.65] 295.96|

PRES PS| 85.30. 80.00, 96.00 291.30 85.30| 291.30 285.00;

FRAC VAP 1.00] 1.00 0.00 0.00! 0.00| 0.00! 0.00}
ENTALPIA:

BTULB -1.037.57 -1,044.83 -790.14) -788.71 -§35.89| -933.35] -793.34

BTU/HR -2.51E+06] -3.30E+06] -2.92E+08] -2.91E+08] -1.14E407] -1.14E+07| -3.02E+08)
ENTROPIA:

BTULBR 128 128 154 154 1.69 -169) -1.53‘
IETDS -8.45E+05] -1.16E+06) 1.40E+07 1.44E+07] -J.30E+0S| -3.16E+05) 1.39E+07
IDENS. LB/FT3 0.31 0.31 31.80] 32.07 35.45 36.50 3?_17|
PM prom. 21.54 23.04 112.16 112.16] 86.98; 86.88 111.13]
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado
No. Corriente: 28 29 3 30 31 32 33
[Fase: VAPOR MIXED MIXED VAPOR LiQuiD Liauip LIQUID
Componentes
LEMOUHR

H2 11.25) 11.25] 1,291.84 6.53 4.72 4.05] 4.05|

H2S 34.52 34.52 4.31 1.53 33.00, 28.33] 28.33]

CHY 22.07 22.07 96.34 5.09 16.88 14.58 14.58

C2H6 91.28] 91.28 27.96! 5.90 85.38) 73.30] 73.30

C3H8 141.71 141.71 17.91 3.33 138.38 118.80) 116.81

i-C4H10 151.22 151.22] 20.82 1.69 149.53 128,38 126.38

C4H10-1 482.48 482.48 85.37 4.06 478.42 410.74 410.76)

2MC4 0.52 0.52 44.75 0.00 0.51 0.44 0.44)

220MC3 37.29 37.39 25.27 0.24 37.16 31.90] 31.90]

n-C5H12 0.14 0.14 113.86) 0.00 0.14 0.12] (1122]

22DMC4 0.00] 0.00] 36.63 0.00 0.00 0.00] 0.00,

3MC5 0.00 0.00 68.94 0.00 0.00 0.00 0.00]

2MC5 0.00 0.00 138.42 0.00] 0.00 0.00 0.00

n-C6H14 0.00 0.00 102.64 0.00 0.00 0.00] 0.09]

n-CTH16 0.00 0.00] 178.52 0.00) 0.00) 0.0 o.oé’

n-CBH18 0.00] 0.00] 992 76| 0.00 0.00 0.0 0.00]

n-CgH20 0.00] 0.00 655.80 0.00] 0.00 0.0 0.00|

n-C10H22 0.00 0.00 406.86 0.00] 0.00 0.00] 0.00,

n-C11H24 0.00 0.00 203.41 0.00] 0.00 ©0.00] 0.00}

MCCS 0.00 0.00] 206.90) 0.00 0.00) 0.00] 0.00

[ 0.00 0.00) 0.07. 0.00 0.00 0.00 .00

Mcce 0.00] 0.00) 0.13 0.00 0.00 0.00 .00

ETMERC 0.00] 0.00] 2.70 0.00 0.00 0.00 .00

MEETSUL 0.00] 0.00 1.63 0.00] 0.00 0.00 00|
| DETSUL 0.00] 0.00 3.28 0.00] 0.00 0.00] 0.00,

TIOFENO 0.00 0.00 1.90 0.00] 0.00 0.00] 0.00

BENCENO 0.00 0.00 19.59 0.00 0.00) 0.00 0.00

TOLUENO 0.00] 0.00] 79.87 0.00 0.00 0.00 0.00
FLUJO TOTAL:

LBMOL/HR 972.57 972.57]  4,834.00 28.36 944.21 810.84 810.68]

LB/HR §0,125.00] 5.01E+04]  3.88E+05 822.40] 49,303.00] 42,328.00] 4.23E+04

ES:

TEMP _F 188.41 100.80] 197.32 100.80 100.80 100.80! 100.80

PRES PS! 250.49) 250,30 480.00 250.30 250.30] 250.30 250.30

FRAC VAP 1.00 0.03] 0.28 1.00 0.00 0.00] 0.00
ENTALPIA:

B8TuLE -934.27]  -1,102.65 -835.47]  -1,066.13]  -1,103.26] -1.103.26] -1.103.26

BTUMHR -4.68E+07| -5.53E+07| -3.24E+08] -B.77E+05] -5.44E+07| -4.67E+07] -4.67E+07]
ENTROPIA:

BTUAB-R -1.46 -1.73 -1.62 -1.37 ~1.73 -1.73 -1.73)
[H-Tos -7.67E+06] -B.79E+06]  1.37E+07| -2.71E+05| -8.52E+06] -7.32E+06] -7.32E+08]
lENS. LB/FT3 2.44 22.33 12.62 1.33 30.28] 30.29 30.29]
PM prom. 51.54 51.54 80.29 26.00 52.22 52.22] 52.22]
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Tabla 7.2 Resultadas del praceso modificade
No. Caorriente: 34 35 36 37 38 39 4
[Fase; LIQUID LiauiD MIXED uauio LIQUID uQuio MIXED
Componentes
LBMOL/HR

H2 0.00) 0.00 0.00 0.67 0.67 0.67]  1,283.57

H2s 0.00] 0.00 0.00 4.67 467 4.67) 4.32

CH4 0.00] 0.00 0.00 2.40] 240 2.40 96.46,

C2HE 0.00) 0.00 0.00 12.08 12.08| 12.08 28.00

CaHB 0.01 0.01 0.01 19.58 19.58] 19.58 17.92)

i-C4H10 1.37 0.3 0.93 21.15] 21.15 21.15, 20.83

C4H10-1 28.38 19.29) 19.29) 67.68 67.68 67.68 85.38
| 2mc4 150.49 102.29 102.30 0.07] 0.07 0.07 44‘7§I

220MC3 53.66 36.48! 36.48| 5.26) 5.26 5.26) 25.27)

n-C5H12 360.48 245.02 245.03 0.02 0.02] 0.02] 113.86

220MC4 112,16 76.24 76.24 0.00 0.00] 0.00 35.63)

IMCS 212,91 144.72 144.72 0.00 0.00) 0.00 66.94

2MCS 425.55) 289.25 289.25 0.00 0.00] 0.00 138.43]

n-C6H14 336.12 228.47 228.47 0.00 0.00) 0.00 102.64

n-C7H16 544.97 370.43 370.43 0.00 0.00 0.00 178.52|

n-CBH18 3107.64] 2112.33] 211234 0.00 0.00] 0.00 992.76,

n-CoH20 2,047.64 1,381.83  1,391.83 0.00 0.00 0.00 655.80}

n-C10H22 1,270.09 863.31 863.31 0.00 o.ﬂ 0.00 406.86

n-C11H24 603.96] 410.53 410.53 0.00 0.00] 0.00) 203.41]

MCCS 638.67| 434.12 434.12] 0.00 0.00) 0.00 206.91|

cce 30.38 20.65) 20.65) 0.00] 0.00) 0.00 0.07]

MCC6 111.61 75.86 75.86 0.00 0.00 0.00 0.13
[ ETMERC 0.00] 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 2.70

MEETSUL. 0.00) 0.00 0.00 0.00) 0.00 0.00 1.63]

DETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00) 0.00 :12_5]

TIOFENO 0.02 o.g'l 0.02 0.00) 0.00 0.00 1.90}

BENCENO 30.34 20.62 20.62 0.00] 0.00 0.00 19.59)

TOLUENO 137.15 93.23 93.22f 0.00) 0.00 0.00 79.87,
[Fruso TOTAL

LBMOL/HR 10,204.00] _ 6.93562]  6.935.65 133.57 133.57] 13357 483584

LB/HR 1.17E+08]  7.92E+05| 7.92E+05| 6,974.47]  6,974.47] 6.97E+03] 3.88E+05
VARIABLES:

TEMP_F 497.28! 49728} 529.82 100.80) 102.30 100.00 343.48]

PRES PS! 255.30 255.30 255.30 250.30] 305.00 296.30) 490.00

FRAC VAP 0.00 0.00 0.85 0.00f 0.00 0.00 0.32]
ENTALPIA: )|

BTURE 641.95 -641.95 -562.98] -1,303.28] -1,10232] -1,103.79) -734.99)
[ BTUHR -T.48E+08[  -5.09E+08] -4.46E+08| -7.69E+06] -7.69E+06| -7.70E+06| -2.B5E+08
IENTROPIA:

BTULBR -1,38] -1.38 -1.30) 1.73] .73 -1.74 -1.49|
[H-ToS 1.14E+08]  7.72E+07{ 1.05E+08] -1.21E+06] -1.20E+06] -1.20E+06] _2.41E+07|
IENS. LBIFT3 22.36 22.36 4.84/ 30.29 30.31 30.42 8.94
PM prom. 14.25 114.25 114.25] 52.22 52.22] 52.22 50.26]
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado

No. Corriente: 40 41 42 43 44 45 48
Fase: LIQUID MIXED VAPOR LIQUID LiQuiD LIQUID LiQuin
Componentes

LBMOL/HR

H2 0.00 0.00 0.00 0.00] 0.00 0.00 .00)

H2s 0.00 0.00 0.0 0.00] 0.00] 0.00 .00

CH4 0.00 0.00] 0.00 0.00, 0.00 0.00 .00

C2H6 0.00 0.00| 0.00 0.00! 0.00 o.aol X

C3HC 0.00 0.00, 0.03] 0.03 0.03 0.03] 0.00)

i-C4H10 0.44 0.44] 3.36 3.36 3.36 2.92I 0.44]

CAH10-1 9.08 5.09 69.51 69.51 69.51 60.42 9.09

2MC4 48.20) 48.20 366.59 366.59 366.59 318.65]  47.83

22DMCI 17.19 17.19 131.37, 131.37, 131.37 114.19 17.18

n-C5H12 115.45 115.45 871.01 871.01 871.01 757.13 113.89)

22DMC4 35.92] 35.92] 250.18 250.18. 250.18] 217.47 32.71

3IMCS 68.19, 68.19) 292.13 202.13 292.13 253.84 38.20

2MCS 136.29 136.29 771.29] 771.29 771.29 670.44 100, 85|

n-CEH14 107.65 107.65 104.51 104.51 104.51 80.84 13.68

n-C7H16 174.54 174.54 0.00 0.00 0.00 0.00] 0.00)

n-C8H18 995.31 995.31 0.00 0.00 0.0 0.00 .00

n-C9H20 655.82 655.82] 0.00 0.00 0.0 0.00 .00

n-C10H22 406.78| 406.78 0.00 0.00, 0.0 0.00 .00)

n-C11H24 183.44 193.44 0.00 0.0 0.0 0.00 .00

MCCS 204.55 204.55) 45.35) 45.3! 45.35, 38.42 03]

ccs 9.73 9.73] 0.03 0.0 0.03 .03 .00,

McCs 35.74 35.74 0.00 0.0 0.00] .00 0.00)

ETMERC 0.00 0.00 0.00 u.un, 0.00] .00 0.00]

MEETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00 ©0.00] .00 0.00
[ DETSUL 0.00] 0.00 0.00] 0.00 0.00 0.00 0.00;

TIOFENO 0.01 0.01 0.00] 0.00! 0.00! 0.00] 0.00]

BENCENO 9.72 9.72 0.89 0.89 0.89 0.77 0.12

TOLUENO 43.93] 43.83 0.00, 0.00 0.00 0.00 0.00!
FLUJO TOTAL:

LEMOL/HR 3.268.00 3.268.00]  2.806.24] 2.906.24 2,908.24 2,526.24 380.00)

LBHR 3.73E+05] 3.73E+05] 2.29E+05] 2.29E+05] 2.20E+05]  1.99E+05]  3.00E+04
VARIABLES:

TEMP_F 497.28 350.00] 187.79] 172.89 172.90 172.80] 172.90

PRES_PS! 255.30] 49.30 44.00 44.00) 45.00 45.00 45.00)

FRAC VAP 0.00 0.54. 1.00! 0.00] 0.00/ 0.00 .00,
ENTALPIA:

BTULB -641.95 -686.67 -835.93| -977.66 -977.65 -977.65 -877.65
[BTUmR -2.40E+08| -2.60E+08] -1.02E+08] -224E+08] -2.24E+08] .1.95E+08| -2.93E+07
FNTROPIN

BTULB-R -1.38] -1.43] -1.47) -1.69 -1.69 -1.69] -1.69)
H-ToS 364E+07| 2.64E+07] .1.08E+07| -1.61E+07] -1.61E+07| -1.40E+07| -2.10E+08|
IDENS. LBFTI 236 1.31 0.55| 32.94 32.84 32.94; 32.94
PM prom. 114.25 114.25 78.83 78.83 78.83 78.83)] 78.83
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado
No. Corriente: 47 48 488 49 5 50 51
Fase: LIGUID LIQUID MIXED MIXED VAPOR LiQuiD Lquip
Componentes
tBMOUHR
H2 0.00. 0.00) 0.00| 000  1.20357 0.00 ©.00]
H2S 0.00 o.ﬁﬂ 0.00 ©.00) 432 0.00] 0.091
CHa 0.00] 0.00 0.00 0.00) 06.46 0.00 0.00
C2H6 0.00] 0.00 0.00) 0.00 28.00 0.00] 0.00]
CaHa 0.00; 0.00) 0.00] 0.00] 17.52) 0.00] w{
I-C4H10 0.00 0.00] 0.00 0.00 20.83] 0.00 0.00)
C4H10-1 0.00] 0.00) 0.00 0.00) 85.38 0.00] 0.00|
2MC4 0.45] 0.19) 0.19) .19 44.76 0.27 0.02
22DMC3 0.02 0.01 0.01 .01 25.27 0.0t 0.00]
n.CEH12 265 1.08 1.08] .08 113.8] 1.57 0.10
220MC4 5.44 2.23) 2.23 2 23] 36.63] 321 0.21
3MCS 50.77] 20.77 20.77] 2077 68.94 30.00 1.95
2MCS 59.99! 2455 24.55) 24.55 138.43) 3545 2.31
n-C6H14 159.07 65.09 65.09) 65.09 102,64 93.98) 6.12
n-C7H18 295.42 120.87] 120.87 120.87) 178.52 174.54 11.36
n-CBH18 1,684.58 689.27 689.27 689.27) 992.76 995,31 64.79)
n-CoH20 1,100.98 454.17) 454.17) 454.1 655.80 655.82] 42.69
n-C10H22 688.49 281.70 281.70| 2817 406.88] 406.78] 5.48]
n-C11H24 327.40) 133.96 133.96, 133.96 203.41 93.44] zsel
| Mccs 336.18 137.55] 137.55 137.55] 206.91 99.62] 12.93
cca 16.46 6.74 674 6.1_4_F 0.07] 9.73 0.63)
MCC8 60.50 24.75 24.75 24.75| 0.13] 35.74 2.33]
ETMERC 0.00] 0.00 0.00) 0.00) 2.70) 0.00] 0.00]
MEETSUL 0.00 0.00] ©0.00) 0,00 1.63 0.00) 0.00)
DETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00] 3.28] 0.00 0.00
TIGFENO 0.01 0.01 0.01 0.0 1.80 0.01 0.00)
BENCENO 16.25) 6.65 6.65] 6.65| 19.59 9.60] 0.62}
TOLUENO 74.35 30.42 30.42 30.42] 79.87) 43.83 2.86
FLUJO TOTAL:
LBMOLHR 4,688.00] 2.000.00] 2.000.00[ . 2.000.00] 4.83584]  2,888.00 188.00
LB/HR SBIE+05| 2.38E+05| 2.3BE+D5| 238E+05| 3.88E+05] 3.43E+05|  2.24E+04
VARIABLES:
TEMP_F 340.20] 340.20 369.58 375.62 589.93) 340.20 340.20
PRES_PSI 45.30 49.30 49.30) 48.20 475.00) 49.30 49.30
FRAC VAP 0.00) 0,00} 0.60) 0.75 1.ool 0.00) 0.00
ENTALPIA:
BTUAE -751.48 -751.48| -665.56) 64454 -495.451 -751.48| .751.48)
BTUHR -4.37E+08[ -1.79E+08] —-1.58E+08] -1.53E+08] -1.92€+08] -258E+08] -1.68E+07,
ENTROPIA:
151 -1.51 -1.41 -1.38) 1.23)
3.56E+07] _ 1.46E+07] 2.19E+07| 2336+07]  6.306+07 .
l@ns. LB/FT3 31,02, 31.02] 1.19, usel 411] X .
[PM prom. 11a,91| 11a.ﬁf 118.91 118.91 80.26] 118.91] 118.91
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado

No. Comiente: 52 53 54 55 56 6 7
Fase: LIQuID LIQUID LIQUID LiQuip LIQUID VAPOR VAPOR
Componentes

LBMOUMR

H2 0.00 0.09] 0.00 0.00 0.00) 1,527.35| 1,351.63)

H2S 0.00 0.00) 0.00 0.00 0.00] 4.31 13.82

CH4 0.00 0.00] 0.00 0.00] 0.00 122.02 123.65]

C2H6 0.00 0.00) 0.00 0.00 0.00] 49.49 60.68]

C3HB 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 31.12) 38.44]

1-CAHT0 0.00 0.00 0.00] 0.00 0.00! za.m 29.36)

CAH10-1 0.00; 0.00) ©.00] 0.00 0.00, 86.94;

2MCA 0.02 002 0.25! 0.25 0.25] 45.76

220MC3 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01 2581

n-CSH12 0.0 0.10 1.46 1.48] 1.46 114.68

22DMCA 0.21 0.2 3.00) 3.00 3.00 36.96

3MCS 1.95) 1.95 28.04 28.04 28.04 60.27

2MC5 231 2.3 33.14) 33.14 33.14 138.75

n-CEH14 6.12 6.12 87.87 a7.87 87.87] 103.04

nCTH16 11.36] 11.36 163.18) 163.18] 163.18] 178.82

n-C8H18 64.79] 64.79 930.52 930.52 930.52 992.96

n-COH20 42.69 42.69) 613.12 613.12 613.12 655.89

n-C10HZ2 26.48 26.48 380.30 380.30 380.30 406.86

n-C11H24 12.59] 12.59 180.84 180.84 180.84 203.41

McCCS 12.93 12.93 185.69) 185.69| 185.68| 208.91

ccs 0.63 0.63] 9.09| 9.09 8.00} 6.7165-02

Mccs 2.33 233 33.42) 33.42 33.42 0.13

ETMERC 0.00 .00 0.00] 0.00] 0.00 2.70

MEETSUL 0.00 0.00) 0.00] .00 0.00 1.63

[ DETSUL 0.00 0.00] 0.00 .00 0.00] 3.28

TIOFENO 0.00 0.00, 0.01 (] 0.01 1.90

BENCENO 0.62 0.62] 8.98) .98 8.93 19.59 .

TOLUENO 2.86 286! 41.07 41.07, 41.07 79.87 44.12]
[FLUJO TOTAL:

LBMOUHR 188.00] 188.00] 2.700.00] 2.700.00]  2,700.00 5.140.85 4.998.67

LBHR 2.24E+04]  224E+04] 3.21E+05] 3.21E+05] 3.21€+05] 3.01E+05]  3.91E+05]
[VARIABLES:

:TEMP F 34074 100.00] 340.20 343.13 250.26] 664.96 682.14)
| PRES PSt 81.30) 40.00 49.30 326.30 315.00 425.00 388.30)

FRAC VAP 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00] 1.00)
iENTALPIk

aTure ~751.11 -892.46 -751.48 -749.38) -808.15 437.45 -437.44

BTUHR -1.68E+07| -2.00E+07] -2.41E+08] -2.41E+08] .2 59E+08] -1.71E+08] -1.71E+08
ENTROPIA

BTULB-R -1.51 -1.72] -1.51 -1.51 -1.59 -1.17 -1.16]
H-ToS 1.38E406] 7.12E+05] 1.87E+07|  2.03E+07] 1.48E+07]  7.38E+07|  7.2BE+07
DENS. LB/FT3 31.06 37.43 31.02 31.46] 3422 2.96 2.72
PM prom. 118.91] 118.91 118.91 118.91 76.05 78.21
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Tabla 7.2 Resuttados del proceso modificado

[No, Comisnte: 8 2
Fase: MIXED MIXED
Componentes

LEBMOUHR
H2 1,351.63] 1,351.63
H25 3.82) 13.62
CHA 123,65, 123.65)
C2H8 0.66 .66,
caHa 8.44 6.44)
I-C4H10 9,36 25.36
CAH10-1 94.42) 94.42
2MC4 1.30 51,30)
220MC3 25.81 25.61

n-C5H12 12064 120.64
220MC4 36.96 36,96

IMCS 65.27 9.27

2MC5 138.75] 13875

n-CBH14 108.01 309.01

n-C7H16 175.23) 175.23

n-CBH18 996.68 §96.68

n-C8H20 656.15

n-C10H22 406.86

n-C11H24 193.48

MCC! 206.51

cC8 .

MCC8 35,

ETMERC

MEETSUL X
| DETSUL 0.

TIOFENO 0.01 0.01
| BENCEND 9.84 9.84

TOLUENO 44,12 44.12
FL.UJO TOTAL:

LBMOLMR 499867 4,99867

LB/HR 3.91E+05]  3.01E+05
VARIABLES:

TEMP_F 420.00 351.96

FPRES_PSI 386.34 370.00

FRAC VAP 0.50 0.39
ENTALPIA:

BTULB 675.23 -737.24

BTUHR 2.64E+08| -2.88E+08|
ENTROPIA:

BTULBR -1.40 .47
{H-Tes 3.02E+07| 2.12E+07
PENS. LBFT3 577 6.85)
PM prom. 78.21 78.21
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F. ANALISIS DE LAS PROPUESTAS

Enla tabla 7.3 se presentan los resultados del ciiculo de trabajo perdido del proceso
modificado, éstos, al igual que los anteiares, se realizaron utilizando e simutador Aspen Plus

siguiendo la misma metodalogia.

Como se puede observar en la tabla, el efecto de fas modificaciones causd un aumento en el
trabajo perdido de algunos equipos asi como fa disminucién en otros, pero ef efecto global en
el proceso fue una disminucién importante de trabajo perdido de alrededor de 20 millones de

BTU/Mr. Estos resultados se pueden comparar con los obtenidos en la tabla 7.1.

La disminucién del trabajo perdido se manifiesta como una reduccién en el consumo de
servicios auxiliares de la planta, como son: vapor, agua de enfriamiento, combustble y

energia eléctrica.

En esta seccion no se pretende hacer un estudio econémico a fondo de las mejoras
propuestas, pero si proporcionar un esfimado del ahorro en servicios auxiliares que
representan. Para llevar a cabo este estimado se tiene la siguiente informacién de costos de

los wervicios auxiliares:

1) Agua de enfriamiento; el costo del agua en la zona de Tula era en 1992 de 2.54 pesos/it®
el cual actualizado a Mayo de 1993 resulta de 0.103 nuevos pesos por metro cubico. La

capacidad calorifica del agua se consicgerara de 1 Btunb°F

2) Electricidad: también en 1992 el costo de la energia eléctrica era de 140 $/KWh, el cuai

actualizado a 1993 resulta de 165 centavos de nuevo peso por KWh,
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TRABAJO PERDIDO EN PROCESOQ MODIFICADO

AEﬁulpu Comentes | Comentes | Cambioda | Cambio de Calor Tm Trabajo ntropla rabajo
de de Entalpla Entropia Equivalente Eq.Min. Generada Perdido
entrada salida {BTUMHR! BTUHR-R BTUHR (BTUMR) | (BTUMR)
1 2 1,124,40¢ 1,124,300 394 317,
235 3 0 7521
3§ 410
47 58
5 8
817 9,18
10,11 1
2 1 -1 o77ﬁ 2737258
3 14,18 0]
4 1
18,55 17,58
8 16,23 __ D
[] 20 541,135 95 532,020
20 21,25
21,30 22 45,665 45722]
23 24 526,47 349,703 76,864
2428 27, T 227,361 227,640
25 26 30,815) 13.587 3 1 1
27,3338 2834 39)] [} -5,870.50: 11,139 £.977,800]
28 29 ~8,440,000] 1363 ~8,440,000| 380,400) 1,133,781 1,395] 744,020
29 30,31 0
32,37 Q 0
3. 2297 31 4 31
3540 ) [}
35 38 62,578,000 54,245 62,578,000! 35,824,000 28,140,880 14,579 0
37 38 8,566/ ] 0] 8,567 2,520 ] 4,051
] 39 -10,244] -18 10,244 -338 -897 1 457
1A 41,4548 | 24247 0 15,913 -8.000,000 -405,640 -8,629,368. 15,913, 8,134,700
43 -32,470,000 8¢ ~32,470,000] -1,463,5001 5,303,376/ 7,093 3,806,400
44 1,698 0. 1,654] 1,349 345
4 45,45 ] 0] 0] 7 7
48,50 0 0 0 0. 0
488 49 4,807,300 5,698 4,807,300 2,212,200( 1,747,044 88
50 5154 [] 0 0 0] 0.
51 52 8,185 5 0 8184 5,559
52 53 -3,159,800 4,651 -3,159 800! 104,360 666,810 1,04
54 55 672,670 182 0 672,650] 575,087, 182
40,48 41,488 0l 5,433, [} 0I 2811874 5, 336 0|
T I [}

Tabla 7.3 Trabajo perdido en proceso modificado



3) Vapor de media: el costo del vapor de media en 1992 era de aproximadamente 22 pesos
por libra, por lo que actualizado a 1993 se tiene un costo de aproximadamente 50.6 nuevos
pesos por tonelada de vapor. Ademas se sabe que el vapor a fas condiciones en que es

suministrado tiene un poder calorifico de 818 BTU/b,

4) Combustdleo: el precio del combustdleo en 1989 era de 163 pesos/itro, el cual actualizado

a 1993 y convertido a kil

resulta de aproxil ite 341 centavos de nuevo peso

por kilogramo. E! poder calorifico del combustéleo se tomard de 18,700 Btw/lb

En Ia tabla 7.4 se hace un andlisis comparativo en el consumo de estos cuatro servicios entre

la planta actual y la planta con las modificaciones propuestas.
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EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS

Proceso actual Proceso modificado

Trabajo Consumo Costo Trabajo Consuma Costo Aharro

Btumr | (kWhiaho | Nsiafo ] Biuy {XWh) Ns/afio NS/afio
GA-40 1.11E+06[ 2.54E+06] 418,511] 1.12E+06] 2.56E+06| 422,760 ,249)
GB-40 13E+08] 2.57E +0i 423,362) B.13E+05] 1.85E+06| 305,617  117.845]
GA-40! .26E +05] 1.20E + O 197.964] 6.26€+05] 1.20E+0| 97,964 0
GA-409 .09E +04] 7.05E+ 04 11,626] 3.09E+ .05E+0 11,625 1
GA-403 .57E +03] 1.50E + 04 2,469] 6.57E+ .50E+Q4 ,469 [+]
GA-407 .6T1E+03| 1.96E + 04 3,237 1.69E+0 86E+03 637 600
GA-408 A0E+ .51E+04 4,144 8.18E+03] 1.87E+0 3,077 067
GA-405 .77E+ 05| 1.54E+06| 254,656| 6.73E+05| 1.53E+06] 252,930, ,726
TOTAL 3.50E+06] 7.18E+06] 1,315,968} 3.18E+0 .63E+06[1,196,979] 118,990

Cambustéleo

Equipo Cator Consuma Costo Calar Consuma Costo Ahorro
Btu/hr Kg/afio Ns/afio Btufhr Kglafio N$/afic N$/afio
BA-401 4.39E+07[ 8.296 + 06] 2,827.381] 2.40E+07( 4.53E+06) 1,.545,530| 1,281,851

[Agua de enf.
Equipo Calor Consumo Casto Calor Cansumo Costo Ahorre
Bturhr ma3fafio NS/afio |  Btufhr m3fafio NS$/afio N$/afio
EA-404 A40E+ 07| 3.42E + 0 3525 17] 2.39E+0 30E+06] _ 350,7 ) 1,864
EA-406 .21E + 06| 4.56E + 0! 47,087} 3.21E+06] 4.56E+0 47,0 .3
EA-407 L 44E + 06/ 1.20E + 0 123,810] 8.44E+0 .20E+0 123.8 -54
EA410 03E+04} 1,466+ 0 1] 71.02E+04] 1.46E+0 150 )
EA-408 .97E+07| 8.49E+0 876.,529) 3.25E+07! 4.62E+0 476,525 400,005
EA-411 . 40E + 06| 4.84E + 0! 49, Bl_ .16E+06| 4.43E+0! 46,373 3,546
TOTAL .BBE +07{ 1.26E+07] 1,450,083] 7.12E+07{ 9.11E+06] 1.044,718 405,365
Vapor de media
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo Costo Ahotro
Btuthr Ton/afio Ng/afio Btuhr Tanlafio N$/afo NS/afia
EA-109 2.59€+07] 1.14E+0S| 5,747.870] 4.81E+06! 2.15E+04] 1.087,837} 4,660,033,
GRAN TOTAL . 12,601,446 4,875,064} 6,466,238

Fig. 7.4 Andlisis de |as propuestas
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CAPITULO 8

CONCLUSIONES

8.1



A. SIMULACION DE LA PLANTA HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS

Los resultados de la simulacién presentados en la tabla 6.1, asi como su andlisis (tabla 6.2),
demuestran que e! simulador Aspen Plus resulta ser una heramienta confiable en en el

diseio de procesas quimicos.

Respecto a las variacionas encontradas entre los flujos de disefio, par componente, y los
flujos obtenidos mediante |a simulacién, en [a mayoria de los casos no se sobrepasa el 10%
de error. En el caso del etano, y el acido sulfhidrico, se tiene un eror promedio mayor al 10%
ya que en algunas corrientes se tienen flujos muy pequerios en comparacién al fijo global, lo

que conduce a tener un error elevado aunque la diferencia sea solamente de 2 a 3 lbmol.

En lo referente a los isopentanos e ischexanos el error encontrada es mayor al 10% debido a
que no se tiene una mezcla totalmente caracterizada, 1o cual ocasiona un mayor error en las
corrientes de salida de la torre desischexanizadora, sin {legar a ser importante, ya que se

cumple con el peso molecular, temperatura, flujo total y presién de las mezclas.

Es importante también recalcar, que aunque en el presente trabajo no se reportan
directamente las cargas de los intercambiadores de calor obtenidas mediante 1a simulacién
{pueden encontrarse en las tablas de trabajo perdido, 7.1 y 7.2), éstas se encuentran dentro

del rango de diserio, lo cual confirma la confiabilidad del simutador.

Es debido a esta gran confiabilidad, que el simulador Aspen Plus pudo ser utilizado para Ia
simulacién de las mejoras propuestas en el presente trabajo, las cuales se analizan en la

siguiente seccién.

82



Por dltimo, vale la pena mencionar que el simutador Aspen Plus demostrd ser mds rapido y
versatil que otros simutadares, en especial Chem-Cad, debido a la gran fiexibilidad en su

manejo y a la facil introduccién de nuevas subrutinas en Fortran,
B. PROPUESTA DE MEJORAS

Como se puede observar en la tabla 7.2 las mejoras propuestas no alteran la funcionalidad
del procaso, tinicamente disminuyen el trabajo perdido del proceso global en

aproximadamente el 31% (tablas 7.1y 7.3).
La reduccién en el trabajo perdido se debe principalmente a los siguientes aspectos:

1) Una reduccién del LMTD del tren de intercambladores EA-401 al 403 asi como en el

calentador BA-401, debida al precalentamiento de la alimentacién de naftas.

. 2) E! preenfriami de la ali i6n a la torre desisohexanizadora con la coriente que va

al reboiler de la misma, provoca un mejor aprovechamiento del calor de esta corriente, ya que

se utiliza mas eficientemente e! calor en el fondo de la torre que en la parte media.

. &

3) La introducci6n de un enfriador i io en la torre desisah ap una

disminucién en el trabajo perdide del condensador de la misma torre, ya que disminuyé el flujo

de vapor en el domo. Por su parte, en el interenfriador se mantuvo un LMTD pequeiio gracias

a la utilizacién de la corriente de alimentacion de la planta como medio de enfriamiento,
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En lo que respecta a los servicios auxiliares, su consumo se vio disminuido significativamente,
logréndose una reduccién en el costo del 50%, sin considerar los costos del calentador

BA-402.

Como puede observarse en la tabla 7.4, todas las mejoras propuestas causaron una
disminucién en el consume de servicios, asi por ejemplo, se tiene que 1a reconexion de la
reposicion de hidrégeno causo una reduccion en el consumo de agua de enfriamiento de!
cambiador EA-404, mientras que el precalentamiento de |a afimentacién de naftas mediante e!
interenfriador de Ia desischexanizadora provocsd una reduccién en el consumo tanto de

combustéleo de! calentador BA-401, como de agua de enf; i enel d di

EA-408.

Las modificaciones propuestas provocan la introduccién de nuevos equipos, como son
Intercambiadores (debido a la reduccion del LMTD aumenta el 4rea de transferencia) por lo
que es necesaro hacer un estudio econémico mas a fando, asi como de viabilidad, antes de

su implementacion fisica.

Para concluir, cabe seiialar, que el simulador Aspen Plus resuité ser una herramienta de gran

utilidad en la tacién de la prop de mej ya que permitié hacer sencillo y

rapido &l calculo del trabajo perdido mediante la subrutina en Fortran.

Asl quedd do que los si

y sobre todo Aspen Plus, deben de

ser utilizados por el ingeniero de p como h jenta fu enla i6

y disefio de plantas quimicas.
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C. TRABAJOS FUTUROS

Esta tesis puede ser utilizada como fundamento para jos futuros i0s o para

/|

el desarrolio mas completo de alguno de sus temas como son:

1) Optimizacién de cada una de las operacicnes unitarias, mediante una minimizacién del

trabajo perdido, utilizando las variables obtenidas a partir de la subrutina en Fortran.

2) Optimizacion del reactor de la hidrodesulfuradora mediante la elaboracion de un modelo

mas completo.

3) Impl idn de una para la reduccion del trabajo perdido, alterando no

sélo las condiciones del proceso, sino también su estructura.
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