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NOMENCLATURA 

a, y~: fracciones de compuestos con azufre 
e;.: concentración de compuestos con azufre 
Ef: eficiencia de Camal 
He: entalpía de la corriente de entrada 
Hs; entalpía de la corriente de salida 
H·ToS: entalpfa de la coniente menos temperatura ambiente 

por entropía de la corriente 
k, k 1 y k,: constantes de rapidez de reacción 
f<.: constante de adsorción para aromáticos 
K,.,.: constande de adsorción del ácido sulfhídrico 
K,: constante de adsorción del tiofeno 
me: flujo de la corriente de entrada 
ms: flujo de la corriente de salida 
P.;. presión parcial de aromáticos 
P..,.: presión parcial del ácido sulfhfdrico 
PM prom: peso molecular promedio de la mezcla 
P,: presión parcial del tiofeno 
Q:calor 
R: reflujo 
r,..: rapidez de reacción de la hidrodesulfuración 
Rmin: reflujo mínimo 
Se: entropía de la corriente de entrada 
Ss: entropía de la corriente de salida 
Tf: temperatura de fuente térmica 
To: temperatura ambiente 
W: trabajo mecánico 
We: trabajo equivalente 
Wemin: trabajo equlvalente mínimo 
Wp: trabajo perdido 

Notación para componentes: 

H2: hidrógeno 
CH4:melano 
C3H8: propano 
C4H10-1. !Jutano normal 
22DMC3: 2,2-dimetil propano 
22DMC4: 2,2-dimetil butano 
2MC5: 2-metil peniano 
n-C7H16: heptano normal 
n-C9H20: nonano nonnal 
n-C11H24: undecano normal 
ces: cidohexano 
ETMERC: etil mercaplano 
DETSUL: sulfuro de dietilo 

H2S: ácido sulfhídrico 
C2H6: etano 
l-C4H10: lsobutano 
2MC4: 2-metil butano 
O-C5H12: peniano normal 
3MC5: 3-metil peniano 
n-C6H14: hexano normal 
11-CBH18: octano normal 
n-C10H22: decano normal 
MCCS: metil ciclopenlano 
MCC6: motil cidohexano 
MEETSUL: sulfuro de metil etilo 
HEXANO+: hexano + pesados 
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La Industria qutmica mexicana, como es conocido, atraviesa actualmente una etapa de 

reconversión, en donde los procesos existentes requieren ser modificados para poder lograr 

un nivel de competitividad adecuado a nivel internacional. Esta reconversión de procesos, que 

debe ser planeada y organizada, es Indudablemente tarea del ingeniero quimico y en especial 

del ingeniero de procesos. 

Ante esta perspectiva, el ingeniero de procesos requiere actualmente de herramientas 

modernas que le permitan realizar su trabajo de forma eficiente. Los simuladores de proceso 

comerciales resultan ser una de estas herramientas, ya que mediante su utilización adecuada, 

reducen el tiempo de trabajo y permiten llegar a los resultados deseados fácilmente. 

El presente trabajo constituye un ejemplo de c6mo los simuladores de proceso comerciales, 

especialmente Aspen Plus, representan una herramienta poderosa para el ingeniero de 

procesos en la resolución de problemas de la Industria, no sin antes recalcar los principios y 

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

El capitulo 2 contiene aspectos generales sobre ingeniería de procesos y simulación. En él, se 

explican las etapas del diseño de procesos, se definen algunos conceptos básicos sobre 

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

simulación de procesos en estado estacionario, recateando los fundamentos del enfoque 

modular secuencial. 

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

en el presente trabajo, en el capítulo 3 se hace una descripción del mismo, explicándose cada 
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una de sus partes principales. Este capitulo se puede utilizar, junto con el anterior, como gufa 

general en la utilización del simulador Aspen Plus. 

En el capitulo 4 se presenta una descripción general de los procesos de hidrodesulfuraclón, la 

cual sirve para recalcar la importancia de este tipo de procesos y proporcionarlas bases para 

la realización de la simulación. 

B capitulo 5 es la descripción del proceso de Ja hldrodesulfuradora de naftas de la refinerfa 

Miguel Hidalgo. En él, se describe el proceso actual en su totalidad para lograr un mejor 

entendimiento de éste. 

La simulación del proceso de hidrodesulfuración de naftas de la refinería de Tula se encuentra 

en el capítulo 6, en donde se presentan los pasos a seguir en la realización de una simulación 

tomando como ejemplo el presente trabajo. El capitulo también incluye los resultados de la 

simulación en aspen Plus, asi como una comparación entre éstos y los datos de diseño de Ja 

planta. 

En el capitulo 7 se hace un análisis de trabajo perdido en el proceso actual, para a partir de 

estos resultados proponer las mejoras al proceso y volver a realizar el mismo análisis con el 

proceso modificado. en la parte final del capitulo se hace un estudio económico de las 

mejoras, comparando el consumo de servicios auxiliares entre el proceso actual y el 

modificado. 

Por último, en el capitulo B se analizan los resultados obtenidos tanto en la simulación, como 

en la propuesta de mejoras y se presentan las conclus!ones derivadas de éste análisis. 
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CAPITUL02 

GENERALIDADES 

2.1 



A. ANTECEDENTES 

La ingeniería de procesos surge a partir de la segunda mitad de este siglo como resultado de 

la implementación de nuevas técnicas y procedimientos de cálculo, que pennitieron 

abandonar el enfoque empírico para dar lugar al científico. De esta fonna se reordenaron los 

conocimientos y se fijaron las pautas para el diseño de nuevos procesos. 

En la actualidad, se puede decir, que la ingeniería de procesos se encarga de la planeación, 

dise1'o, operación y control de cualquier operación unitaria o proceso qulmico. 

Asf como nace la ingeniería de procesos, también surgen las computadoras y son aplicadas a 

ésta como herramienta en el desarrollo de nuevas metodologfas de cálculo. En sus inicios la 

computadora era utilizada para la solución de operaciones simples dentro de un proceso, pero 

en la actualidad el gran desarrollo de software hace posible su utilización en procesos 

complejos. 

B. DISEÑO DE PROCESOS 

La transformación de materia prima en producto se da gracias a la adecuada comprensión de 

las operaciones unitarias y de los fenómenos fundamentales que los rigen. Los procesos 

químicos, al estar compuestos por varias operaciones unitarias, requieren de un estudio 

detallado de combinaciones y secuencias que sean factibles tanto técnica como 

económicamente, por lo que es necesario llevar a cabo el diseño del proceso. 
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El diseño de procesos se puede dividir en tres subsistemas: síntesis, análisis y optimización. 

Ver figura 2.1. 

Sfntesls. A partir de una situación existente, estando presentes tanto una necesidad social 

como una oportunidad económica, se conciben una serie de ideas que involucran materias 

primas y una sea.iencia de operaciones que logren su transformación en los productos 

deseados. 

En esta etapa se deciden las unidades de proceso requeridas y su interconexión, es decir, se 

proponen tanto la estructura, como los flujos de materia y energía, necesarios para obtener 

los productos deseados. 

Anilisls. Una vez elegida cierta estructura de proceso, la siguiente etapa es la evaluación 

tanto de su viabilidad técnica como económica. A partir de la estructura de proceso propuesta, 

se establecen sus bases de diseño y la estrategia de diseño, la cual induye la estimación 

Inicial de los valores para las variables de diseño no fijadas. También se procede a elegir los 

métodos de cála.ilo y aiterios de convergencia adecuados para desarrollar el balance de 

mal.aria y energfa. 

Con los resultados de éstos cálculos es posible hacer un estudio económico preliminar. En él 

se deben induir aspectos como el capital requerido, la rentabilidad, los costos de operación, 

etc. 

El análisis del proceso consiste en descomponer el sistema prepuesto en la etapa de slntesis 

en varios subsistemas, definiendo las relaciones entrd cada uno de ellos. Es importante saber 
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descomponer el sistema ya que, al estar fonnado de muchos elementos, se puede llegar a 

generar un número grande de subsistemas, lo cual hace casi Imposible su manejo. 

Optimización. A partir de la infonnación obtenida en las etapas de sfntesis y análisis, se 

establece una estrategia de optimización, aplicada a una función objetivo. 

La optimización se puede llevar a cabo tanto en la estructura del proceso como en los 

parámetros de éste. Cuando se evalúan los datos de la etapa de análisis, usualmente se 

descubre que ciertos niveles en las condiciones de operación pueden influir profundamente en 

el dimensionamiento del equipo, en su operación, etc., por lo tanto. se conserva la estructura 

propuesta en Ja etapa de sfntesis y únicamente se varían los parámetros de diseño y 

operación. 

En algunas ocasiones se puede decidir alterar el número y tipo de equipos, asf como su 

Interconexión, a fin de mejorar el proceso propuesto o porque el anterior arreglo resulta muy 

costoso. 

Slntesls 
Cre1t Inductivo 

T~ubpf'OllMru 

Optimización 

v.-. ------.i 

Dl•gr•m• de Proce•o 
Final 

flg. 2.1 Dlaefto de proce•o• 
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C. s.uLM:ION IE PROCESOS 

La simulación..,.....,,._ es la representación matemática de.., proceso- -.......-.bajo-·----....... .,, .......... La....._de ... prooeso 
.,._ __ oen--...no. L.apmease-ala~de 

situaciones de _y_.,, ylluctuaciones en las conienles de-• y proceso. 

La simulación en-eslaeionario se enfoca al estudio del~ de.., proceso 

~--de los lí-s considerados como nonnales en su diseño y 

operación. Su tarea pi1ápal es el cálc:ula delallado del balance de masa y energla del 

proceso, en - al ami se realimá el d"imensionanñenlo de equipo y la evaluación 

ecan6mica 

Un sistema de....,._ es un programa de computadora que, utilizando infonnaciiin sabfe 

un proceso quínico a.- de detale de <iaglama de flujo, es capaz de iealizar anáisis úlies 

en su operación y_.,_ La ventaja de utilizar sislemaS de simUación en el «iseño de 

procesos es el COl--ahom> de tiempo y recursos de ingenieria, es decir, se po-. 

consicfetar._ allemalivas de_«iseño y el proceso aeado ~ser más --

Un sistema de sinUacilln abonla la solución de dos tipos de.,._,...,., 1) -..a de 

simulación; en esle caso, las - asociadas a las conienlss de-...- y los 

panimelms de fUllCiol1ii1ia11D de dello equipo son espec:ificado5 y los pedies de las 

v-depalllei-y/o la infoonaci6n de las aJRienfes de salida son~- Se 

enfoca al -- dal COll1POl1amllln de lD1 proceso ya conocido. 2) ~de -

conlrDlada o cilelio; al¡JR>S de los parámetros de equipo debefál ser.- con el olJjellJ 
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de satisfacer las especificaciones de diseño, por tanto, el número de variables a ser ajustadas 

será igual al número de especificaciones de diseño Impuestas. 

Para que el sistema de simulación proporcione esta Importante función es necesario que 

disponga de los siguientes elementos: modelos, algoritmos, soporte computacional (software y 

hardware) y una interfase con el usuario. 

Los modelos do un proceso qulmico usados por un sistema de simulación son relaciones 

matemáticas derivadas de las leyes de conservación, correlaciones de propiedades, 

relaciones de conexión y restricciones de diseño y control. Los modelos toman la fonna de 

ecuaciones diferenciales y algebraicas, que describen los fenómenos que ocurren en el 

proceso. 

El más importante requerimiento del modelo es que sea apropiado a su uso en términos de 

rigurosidad, descripción, nivel de detalle, precisión, validez y generalidad, es decir, lo 

realmente importante en un modelo es su capacidad descriptiva de la realidad. El núcleo de 

un sistema de simulación está constituido por los modelos de las operaciones unitarias, cuya 

estructura general es la mosteada en la figura 2.2. 

Las variables de las corrientes de entrada y los parámetros del modelo, es aquella información 

que es necesaria para el funcionamiento del modelo y queda determinada por el número de 

grados de libertad de la operación unitaria. Las variables de las corrientes de salida son 

aquellas características y propiedades de las corrientes, que nos proporciona el modelo a 

partir de la solución de las ecuaciones diferenciales y algebraicas, como son: presión, 

composición, flujo, entalpía, fracción de vapor, etc. 
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PARAMETROS DE MODELO 

MODELO DE VARIABLES DE 

OPERACION -
UNITARIA LA CORRIENTE 

'-~-----.--' DE SALIDA 

VARIABLES 

RESULTANTES 

Flg. 2.2 Modela de Operación unitaria 

Las variables resultantes son también generadas de la solución de ecuaciones, pero éstas se 

refieren a características de la operación unitaria como son: potencia de una bomba, carga 

térmica de Ul'J intercamblador, etc. Por último las variables Internas o de retención son 

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

Los algoritmos operan sobre los modelos para producir los resultados deseados. Estos 

incluyen la solución de ecuaciones algebraicas, ecuaciones diferenciales y programación no 

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

El soporte computacional incluye todos los recursos necesarios para implementar Jos 

algoritmos en una computadora. Se in~uyen dentro de esta categorfa: programas, lenguajes 

de programación, estructuras de datos, interfases con el sistema de archivos y arquitectura 

del sistema. 
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La Interfase con el usuario incluye el protocoJo de acceso al sistema, el lenguaje de entrada 

para el usuario, la documentación para el uso del sistema y los pmtocolos para la interacción 

con otros programas. 

D. ENFOQUE DE LOS SISTEMAS DE SIMULACION 

B problema matemático más importante en la simulación de proceso es la solución de 

grandes sistemas de ecuaciones. Prácücamente, cualquiera que sea la orientación adoptada, 

el número y tipo de ecuaciones que describen el proceso son iguales; la diferencia estriba en 

la fonna de manejar y resolver estos sistemas. 

Es asi como las diferentes fonnas de explotar los rea.usos para Ja solución de ecuaciones, 

conduce a diferentes orientaciones en la slmulación. 

1) Enfoque basado en las ecuaciones. 

2) Enfoque modular. Secuencial y simultánea. 

E. ENFOQUE BASADO EN LAS ECUACIONES 

En el enfoque basado en las ecuaciones un proceso qufmlco es modelado mediante la 

reunión de todas las ecuaciones que lo describen como son: operaciones unitarias, corrientes 

de conexión y especificaciones de diseño; y son resueltas simultáneamente como un gran 

sistema de ecuaciones no lineales. Los simuladores con enfoque hacia las ecuaciones 
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requieren de procedimientos que generen y representen las ecuaciones que desaiben el 

proceso por completo. 

El enfoque orientado a las ecuaciones es bastante flexible ya que toda la infonnación es 

manejada a nivel de proceso en fonna de ecuaciones y variables, por lo que no existen 

problemas de flujo de infonnaci6n. 

A pesar de que los métodos enfocados a las ecuaciones prometen una rápida convergencia y 

una formulación más natural del problema de diseño, aún no han sido aplicados en forma 

eficiente en los simuladores comerciales por presentar varias desventajas: 1) Este enfoque es 

muy rigldo en cuanto a la elección del sistema de ecuaciones que se deben resolver, siendo 

muy frecuente la aparición de inconsistencias termodinámicas, lo cual impide la solución del 

sistema, o bien, conduce a sctuctones inexistentes. 2) Para su operación requiere de 

estimados iniciales razonables, los cuales son prácticamente impasibles de obtener sin 

realizar un recorrido secuencial a través del proceso. 

F. ENFOQUE MODULAR 

En et enfoque modular un proceso qufmico es representado por la unión de un conjunto de 

módulos, cada uno desaibiendo un cierto tipo de operación unitaria. Los cálculos involucrados 

en la solución de los sistemas de ecuaciones no lineales que desaiben el proceso pueden ser 

comprendidos tanto a nivel de diagrama de flujo, como a nivel de cada módulo. 
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En los cálculos a nivel módulo, las ecuaciones son resuellas con el objeto de determinar los 

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

corrientes de entrada y los parámetros de equipo. Por otro lado, a nivel de diagrama de flujo, 

se resuelven las ecuaciones que describen la conexión entre cada módulo y las 

especificaciones de diseño. 

Viliabla de l!flhdl al mOdWo 

Solución del módulo 2 

V~dlertracbl V.-..deNlida 
.r m6clC N del m6cUo N-1 

Solución del módulo N 

Ftg. 2.3 Enfoque modular 

V~delM 
_ .. R-

SotucJón ... , 
Proceso 

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

como vatores de entrada al siguiente. 

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

enfoque modular secuencial. 
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Enfoque modular secuencial 

En este enfoque se resuelven los módulos unitarios siguiendo la secuencia de ftujo del 

proceso, por lo que el esquema de cálculo está fijado por la tcpologla del proceso. 

La solución de los diferentes módulos se lleva a cabo considerándolos como un problema de 

simulación, sin embargo, cuando se llega a una corriente de redrculación sus variables son 

supuestos y se inicia un cido iterativo en el que se emplean diferentes tipos de algoritmos 

para su convergencia. 

Las valores de salida de un módulo se transfieren como valores de entrada al siguiente, 

siguiendo el flujo del proceso. Los datos de las corrientes de entrada y los parámetros de 

equipo se transfieren directamente al módulo que los requiera. 

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

de problemas deben ser resueltos mediante una simulación iterativa, en la cual el proceso es 

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

A pesar de la eficiencia de los cálculos a nivel de módulo unitario, el esquema de cálculo a 

nivel de proceso, puede ser ineficiente debido a la presencia de múltiples recirculaciones. 

La fonna en que un simulador secuencial maneja este tipo de problemas es suponiendo 

valores iniciaJes para las corrientes de recirculación, que se convierten en conientes de corte, 

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

valores calculados, dentro de cierta tolerancia. Cada Iteración implica la ejecución secuencial 
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de todos Jos módulos unitarios comenzando en que tiene como entrada la corriente de corte y 

tennlnando en este mismo. 

Los valores de la corriente de corte son mejorados al terminar cada iteración mediante el uso 

de métodos de convergencia que resuelven ecuaciones de la fonna: 

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

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

comente después de haber realizado una iteración completa y Y(K) la diferencia entre ambas 

que debe alcanzar un valor igual a la tolerancia para dicha corriente. 

De esta forma, los valores de F(K+1) son corregidos por el método de convergencia 

igualando la tolerancia a cero. 

Cuando existen múltiples corrientes de corte, todas ellas se deben de hacer converger en un 

mismo bloque, o por separada. El problema se complica por el hecha de que las 

especificaciones de diseño son tratadas como ciclos _de recircu!ación adicionales. 

Otro factor que afecta la eficiencia de este enfoque es la presencia múltiples ciclos anidados. 

Los ciclos de control, con Jos que se logra la convergencia de las especificaciones de diseño, 

son los que se encuentran en la parte más externa. Inmediatamente, dentro de los ciclos de 

control se encuentran los ciclos necesarios para lograr la convergencia de las corrientes de 

corte y dentro de los cidos de corte están los ciclos propios de cada operación unitaria. 
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Existe aún un tercer problema, que tiene que ver con las actuales perspectivas que existen en 

la simulación de procesos, y se refiere a Implementar la optimización del proceso como otra 

tarea del simulador. Al emplear el enfoque modular secuencial, ta optimización se implementa 

agregando otro cido iterativo externo, lo que acrecenta el problema de convergencia 

A pesar de las anteriores desventajas, los simuladores modulares secuenciales son 

actualmente los más utilizados para aplicaciones comerciales, y puesto que existen 

demasiados recursos invertidos en su desarrolla no se prevé abandonar su uso por lo menos 

al corto plazo. 

Enfoque modular simultáneo 

Baja este enfoque las ecuaciones de las corrientes de conexión y las especificaciones de 

diseño se hacen ccnverger simultáneamente y se utilizan dos tipos de modelos: simples y 

rigurosos. 

Los modelas ñgurosos son usados para determinar parámetros que posteriormente serán 

usados por los modelos simples. Estos últimos san modelos aproximados que requieren una 

menar cantidad de recursos computacionales para su solucl6n. Una vez resuelto el modelo 

simple se obtienen valares aproximados de todas las variables de las comentes, con tos que 

se verifica la convergencia; de no obtenerse, se pueden cambiar los parámetros de los 

modelos aproximados o llamar nuevamente: a los modelos riguroso para obtener valores más 

precisos 
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CAPITULO 3 

SIMULADOR ASPEN PLUS 

3.1 



A. INTRODUCCION 

A principios de la década de los sesenta la compañia Monsanto, reuniendo algunos modelos 

de operaciones unitarias, crea el primer sistema de simulación de procesos capaz dellevar a 

cabo rutinas de simulación y cálculo de propiedades. Es asf, como en 1966 surge 

FLOWTRAN "Flowsheet Translator" (traductor de diagramas de proceso), el cual se ofrece 

como servicio al público tres años más tarde. 

En 1976, FLOWTRAN es seleccionado por el Instituto Tecnológico de Massachusetts y 

licenciado a éste para servir de base en el desarrollo de ASPEN "Advanced System far 

Process Engineering" (Sistema Avanzado para Ingeniería de Procesos}. Su desarrollo fue 

financiado por el departamento de Energfa de Estados Unidos para su utilización en la 

industria de combustibles fósiles y carbón. 

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

corrientes liquldo·vapor, el concepto ASPEN se creó para dar servicio a una gran variedad de 

industrias y pennltir la utilización de sólidos como el carbón natural. El sistema se diseñó para 

tener una gran flexibilidad en su manejo, ya que permite la introducción de nuevos modelos y 

tipos de procesos. 

Después de ser puesta a prueba la primera versión de Aspen, en más de cincuenta 

compañfas, surge en 1983 ASPEN PLUS con más de 600 nuevas subrutinas; ésta es una 

nueva versión 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: Ja versión que se utilizó 

para la realización de este trabajo es fa 8.5-4 adquirida por la Facultad de Química en febrero 

de 1993. 

B. GENERALIDADES 

Aspen Plus es un simulador que utiliza el enfoque modular secuencial, por lo que está 

compuesto por las mismas partes descritas en el capitulo anterior. Lo que hace diferente a 

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

predimensionados para almacenar las variables de un proceso, por lo que aunque resultan 

útiles para algunos problemas específicos, no tienen ninguna versatilidad. 

Por su parte, Aspen utiliza otra fonna de almacenamiento de variables llamada estructura plex 

capaz de almacenar un número Ilimitado de variables. Las estructuras plex son arreglos 

unidimensionales de longitud indefinida en donde no solo se almacenan datos sino también 

los identificadores de estos, de ésta forma se tiene un arreglo en donde el primer elemento es 

un identificador y el que /e sigue un valor, alternados en número ilimitado. 

Este tipo de estructruras hacen que Aspen sea uno de los simuladores más versátiles, ya que 

le permite almacenar gran cantidad de Información, manejar diferentes fases en una misma 

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

En la figura 3.1 se puede observar la forma en que trabaja Aspen Plus, así como el flujo de 

información en el sistema. 
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SISTEMA DE 
OEFINICION 
DE ARCHIVOS 

RUTINA EN 
FORTRAN 
DEL USUARIO 

LIBRERIAS 

DEL USUARIO 

ENTRADA DEL USUARIO 

Fig. 3.1 Flujo de información en Aspen Plus. 
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El usuario proporciona la Información del proceso a simular por medlo de un archivo en ASCII 

(input), el cual se encuentra en un lenguaje y formato especial. Un tradudor crea un programa 

en FORTRAN a partir de esta infonnación para después ser compilado. Es importante resaltar 

que el usuario puede suministrar infonnación 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 cálculo, 

relaciona los modelas de operaciones unitarias, genera las Interconexiones entre operaciones, 

obtiene de las librerias la información necesaria, etc., es decir, genera la metodología de la 

simulación por medio de un programa monitor. 

Creada la metodologla se lleva a cabo la simulación del proceso, para después generar un 

reporte. Tanto la traducción del input, como la ejecución del programa y el reporte se 

Introducen al archivo_ de datos de la simulación, en donde se registran los resultados así como 

los posibles problemas que puedan surgir durante Ja simulación y la traducción del inpul 

A continuación se describirán algunas de las aspectos más importantes del simulador, como 

son modelos de operaciones unitarias, ecuaciones para cálculo de propiedades, algoritmos de 

convergencia y bancos de datos. 
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C. MODELOS 

Aspen Plus cuenta con una gran cantidad de modelos que son capaces de representar casi 

todas las operaciones unitarias que se llevan a cabo en cualquier planta de proceso, 

induyendo procesos en los que se manejan sólidos. Una característica importante de todos 

estos modelos es que admiten la entrada de corrientes en cualquier estado físico, asl como de 

corrientes de trabajo y calor. Cada modelo de operación unitaria tiene su propio lenguaje de 

entrada, pero en general la introducción de un modelo al simulador debe incluir el nombre 

reservado del modelo, el nombre del equipo a modelar, y sus parámetros caracteñsticos. 

El nombre reservado del modelo es aquel con el que Aspen identifica a la operación unitaria 

a ser simulada: et nombre del equipo a modelar puede ser cualquier nombre proporcionado 

por el usuario para identificar dicho bloque con el diaframa de flujo de proceso; y por último, 

los parámetros caracteósticos son aquellos que consumen los grados de libertad del equipo, 

como temperatura y presión de salida en un intercambiador. 

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

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

ninguna limitación dimensional ya que pueden manejar cualquier número de componentes, 

alimentaciones, etapas, reacciones, etc. Es importante recalcar que el usuario puede 

introducir sus propio~ modelos de operaciones unitarias si dentro de los modelos existentes no 

existe ninguno capaz de representar la operación que se está llevando a cabo. 
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TABLA 3.1 MODELOS DE OPERACIONES UNITARIAS 
ASPEN PLUS 

NOMBRE DESCRIPCION NOMBRE DESCRIPCION 

MEZCLADORES Y SEPARADORES REACTORES 

MIXER MEZCLA DE CORRIENTES RSTOIC REACTOR ESTEOUIOMETRICO 

FSPLIT DIVISOR DE CORRIENTES RYIELO REACTOR CON CONVERSION 

SSPLIT DIVISOR DE SUBCORRtENTES RECUll REACTOR Al EQUILIBRIO 

SEP SEPARADOR RGIBBS REACTOR Al EQUIUBRIO(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 BOMBA/TURBINA HJDRAUUCA 

, HEATX CAMBIADOR PROCESO/PROCESO COMPR COMPRESORITURBINA 

MHEATX CAMBIADOR DE MUL TICORRIENTES MCOMPR COMPRESORrrURBINA MUL TIETAPA 

DESTILACION CORTA MANEJO DE SOLIDOS 

osnvu DESTILACION CORTA-DISE~O CRUSHER TRITURADOR 

OISTL 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 HIDRAUUCO 

EXTRACT EXTRACCION LIO·LIO. CFUGE CENTRIFUGA 

ABSBR ABSORBECOR/AGOTADOR FIL TER FILTRO 

MANEJO DE CORRIENTES SWASH LAVADOR DE UNA ETAPA 

DUPL DUPUCADOR ce CORRIENTES eco LAVADOR DE VARIAS ETAPAS 

MULT MULTIPLICADOR CE CORRIENTES 
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La Información más especifica sobra cada uno de estos modelos se encuentra en los 

capitules 10 al 16 de la gula del usuario de Aspen Plus. 

D. ECUACIONES PARA CALCULO DE PROPIEDADES 

Aspen Plus cuenta con varios tipos de modelos tennodinámicos para el cálculo de 

propiedades, los cuales van desde el idear, hasta modelos para substancias especificas como 

las aminas. 

Los modelos termodinámicos son la clave para obtener buenos resultados en una simulación. 

Aspen Plus calcula todas las propiedades termodinámicas y de transporte requeridas para 

simular todos los modelos de operaciones unitarias y dimensionar equipos. 

Es posible utilizar modelos con coeficientes de aetividad calculados por diferentes métodos, 

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

modelos de coeficientes de aetividad. Gracias a esta es posible definir el modelo preciso para 

cada operación unitaria a simular. 

En la tabla 3.2 se pueden observar los modelos existentes para el cálculo de propiedades. En 

el capitulo 5 de la guia del usuario de Aspen Plus se encuentra información más detallada 

sobre cada uno de estos modelos. 

3.8 



TABLA 3.2 MODELOS TERMODINAMICOS 
ASPEN PLUS 

CL\VE MOOELO TERMODINM'ICO CLAVE JCIOELO TERl.IOOINIMCO 

SYSOPO IDEAULEY DE RAOUL T MODELOS ESPEa.&lES 

ESTADOS CORRESPONDIENTES SYSOP12 TABLAS DE VAPOR.ASME. 

AMINES KEINT-EISENBERG 

SYSOP1 CHAO-SEAOER APISOUR METODOAPI 

SYSOP2 GRAYSON·STREED SYSOP15S NRTUCORRELACION ASME 

SYPSOPtS NRTL/REOLICH-KWONG.SOAVEJ 

ECUACMJNES DE ESTADO CORRELACION ASME 

SYSOPISM NRTl/REDUCH-KWONG-SOAVE/ 
SYSOP3 REDUCH-KWONG-SOAVE TABl.ASASME 

SYSOP4 PENG-ROBINSON SYSOP16S PITZER/CORRELACION ASME 

SYSOP5 BWR·LEE·STARUNG SYSOP16 Pll2ERIREOLICH-KWONGI 

SYSOP6 REOLICH-KWONG·ASPEN CORRELAC/ON ASME 

SYSOP14 PERTURBED·HARO-CHAIN SYSOP168 PITZERIREDLICH·KWONGI 

SYSOP17 LEE·KESLER-PLOCKER TABLASASME 

SYSOPIS REDUCH..J<INONG.UNIFAC 

MODELOS CON COERCIENTES DE ACTIVIDAD 

UNIFAC WILSON 

SYSOP7 REDLICH-KWONG SYSOP8 REOUCH-ta/VONG 

SYSOP7A REDLICH-KWONG/LEY DE HENRY SYSOPBA REOL/CH-K\'VONGILEY DE HENRY 

SYSOP78 NOTHNAGEL SYSOPBB NOTHNAGEL 

SYSOP7C NOTHNAGElJLEY DE HENRY SYSOPBC NOTHNAGELJLEY DE HENRY 

SYSOP70 HAYDEN-a·coNNELl SYSOP80 HAYOEN-O'CONNELL 

SYSOP7E HAYDEN-O'CONNELllLEY DE HENRY SYSOPBE HAYOEN-0·coNNEUJt.EY DE HENRY 

SYSOP7L UCUIOOUCUIDOIREDLICH·KVv'ONG 

VANLAAR ... n 
SYSOP9 REDLJCH-KWONG SYSOP10 REDLICH-KWONG 

SYSOP9A REDLJCH KWONGILEY DE HENRY SYSOP10A REOLICH·KWONGILEY DE HENRY 

SYSOP98 NOTHNAGEL SYSOP10B NOTHNAGEL 

SYSOP9C NOTHNAGEULEY DE HENRY SYSOP10C NOTHNAGEutEY DE HENRY 

SYPSOP90 HAYDEN-O'CONNELl SYSOPIOD HAYOEN.Q'CONNELL 

SYSOP9E HAYDEN-O'CONNELlJLEY DE HENRY SYSOPIOE HAYOEN-0·coNNELlJLEY DE HENRY 

UNIQ\JAC 

SYSOP1t REOLJCH·KWONG 

SYSOPITA REDLJCH-KWONGILEY DE HENRY 

SYSOP11B NOTHNAGEL 

SYSOP11C NOTHNAGEL'LEY DE HENRY 

SYSOPttD HAYOEN-O'CONNELL 

SYSOP11E HAYOEN-O'CONNELLJLEY DE HENRY 
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E. BANCOS DE DATOS 

Aspen Plus cuenta con 6 bancos de datos para el cálculo de propiedades de los compuestos 

que se utilicen en la simulación. En ellos se encuentran los parámetros de los diferentes 

modelos tennodinámicos y de transporte de Aspen como presión y temperatura critica, 

constantes de Antaine, parámetros de la UNIFAC, etc. Existen compuestos que no tienen 

reportado en los bancos de datos todos los parámetros, en tales casos el usuario puede 

suministrar1os o inclusive crear su propio banco de datos. 

Los bancos de datos existentes en Aspen Plus son los siguientes: ASPENPCD, DIPPRPCD, 

COMBUST, SOLIOS, BINARY Y AQUEOUS 

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

y no requiere especificarse en la simulación, ya que el sistema lo toma como defaull 

DIPPRPCD es un banco licenciado a Aspen Tech. por "The National Bureau of Standars" y 

desarrollado por Instituto Americano de Ingenieros Quimicos(AICHE). Este banco contiene 

766 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 simulación. 

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

altas temperaturas. Contiene información para 59 compuestos que se encuentran Upicamente 

en los productos de combustión. 
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En BINARV se encuentran las constantes de Henry para 49 compuestos en solución acuosa, 

en caso de no existir valores para algún compuesto el usuario puede proporcionarlos 

fácilmente. 

AQUEOUS contiene los parámetros para el cálculo de propiedades de especies iónicas y 

molecualres en solución acuosa. En el se encuentran 262 componentes. 

SOLIOS es el banco de datos para compuestos sólidos, el cual contiene 121 componentes 

puros. 

Los parámetros que contienen todos estos bancos de datos se encuentran en el apéndice 8 

de la guia del usuario de Aspen Plus. 

F. ALGORITMOS DE CONVERGENCIA 

Aspen·Plus, como ya se mencionó, utiliza algoritmos de simulación modular secuencial, en 

donde a partir de las corrientes de alimentación y los parámetros suministrados se van 

calculando secuencialmente las diferentes operaciones unitarias que conforman el proceso. 

Asf mismo, cuenta con rutinas para detectar los cicios de reclrculación, seleccionar corrientes 

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

Las seaiencias de convergencia para las especificaciones de diseño son generadas 

automáticamente. utilizándose el método de la secante para una sola especificación o el de 
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Broyden para dos o más especificaciones simultáneas. También es posible que el usuario 

introduzca el método de convergencia. 

En lo que se refiere a los cidos internos, necesarios para lograr la convergencia de las 

corrientes de recirculación se pueden utilizar varios métodos aplicabk!s a varias corrientes 

simultáneamente. Entre estos métodos se encuentran: substitución directa, Broyden, 

Wegstein y Newton. 

Para la convergencia de los diferentes modelos de operaciones unitarias es posible también 

utilizar diferentes métodos como Newton, Wegstein y Broyden. 

El tener diferentes opciones de convergencia, hacen de Aspen un simulador muy versátil que 

permite la solución de cualquier tipo de problema iterativo. 

G. SOPORTE COMPUTACIONAL 

El soporte físico (hardware) que requiere et Aspen Plus versión 8.5, debe adqulrtrse por 

cuenta propia y es el siguiente: 

1) Computadora personal con procesador 386 6 486 compatible con IBM; 2) 640 KB de 

memoria base; 3) 8-10 MB de memoria extendida; 4) Un coprncesador matemático 803087 ó 

equivalente; 5) Un puerto paralelo; 6) Un mínimo de 70 MB de espacio en disco duro; y 7) Un 

ratón para utilizar el sistema gráfico. 
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El soporte lógico (software) está formado por dos partes: el sistema _..iivo y los programas 

que constituyen el simulador. El sistema operativo debe ser DOS versión 3.3 o mayor y debe 

configurarse para manejar al menos 50 archivos. Los programas que conforman el simulador 

pueden agruparse en tres paquetes: 

- Aspen Plus para computadoras 386, con todas las rutinas que se requieren para llevar a 

cabo la simulación. 

- Modal Man:Mger, interfase con el usuaño, que es un sistema gráfico que pennlte introducir 

fácilmente todas los datos para la ejecución de la simulación. 

- Programas y compiladores anexos, como NDP-FORTRAN, Phar L.ap 386/ASM / 386/UNK y 

el DOS extender. 

H. INTERFASE CON EL USUARIO 

Como se mencionó en el capitulo anterior la interfase con el usuario induye el lenguaje por 

medio del cual la per.¡ona desaibe su problema, los reportes de resultados, la documentación 

para el uso del sistema y los protocolos para la interacción con otros programas. 

B lenguaje de entrada Incluye la lnfonnación necesaria para llevar a cabo la simulación, la 

cual se encuenlra en el diagrama de ftujo del proceso. En Aspen Plus esta información puede 

ser suministrada en dos fonnas diferentes, la primera es mediante la realización de un 

programa en c:atKmres ASCII Qnput) que puede realizarse en cualquier edttor o procesador 

de palabras. 

J.13 



En la segunda opción se pueden introducir los datos por medio de gráficas y formatos ya 

hechos, en los que se le pide al usuario la información necesaria; esto es posible gracias a la 

utilización de Modal Manager. 

Los reportes de resultados también pueden ser obtenidos de las mismas dos formas, por 

medio del Modal Manager o en archivos de caracteres ASCII. Es posible generar gráficos y 

tablas que pueden ser editados o impresos de manera directa o por medio de casi cualquier 

procesador de palabras, hoja de cálculo o sistema CAD. 

La documentación para el uso del sistema se encuentra agrupada en varios manuales, tos 

cuales van desde los básicos hasta los expertos. A continuación se enlistan los diferentes 

manuales: 

- ModelManager and Aspen Plus, lnstallation and reference for the PC: explica como Instalar 

el simulador y como configurar la PC para su utilización. 

- Aspen Plus Usar Guida: contiene la información necesaria para aprender a utilizar el Aspen 

Plus para proceses liquide-vapor llplccs. 

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

de procesos en donde Intervienen electrolitos en solución acuosa y no acuosa. 

- Aspen Plus Solids Manual: en el se encuentra la descripción de conientes y operaciones 

unitarias en donde se manejan sólidos. 
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- Aspen Plus lnteractive Simulation: describe las propiedades y virtudes de la simulación 

Interactiva y la forma de utilizarta. 

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

regresión lineal de Aspen Plus. 

- Aspen plus Casting Manual: en el se encuentra la descripción del uso de los sistemas de 

costos, asl como su simulación y reporte. 

- ModelManager Getting Slarted and Tutorials far the PC: Inicia al usuario en el uso de Model 

Manager a través de tutoriales. 

- Aspen Plus Gulde to Physical Properties: guía a los usuarios avanzados en el cálculo y uso 

de propiedades. 

- Aspen Plus Notes on Interfaces and U ser Models: desaibe la forma en que el usuario debe 

Introducir sus propios modelos y subrutinas. 

: Aspen Plus Stream Libraries and lnsert Librarles: descrtbe como usar la biblioteca de 

corrientes para almacenar información entre diferentes corridas de una misma simulación. 

Aspen Plus cuenta con protocolos para su interacción con otros programas como son bases 

de datos, hojas de cálculo y sistemas CAD/CAM. 
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CAPITUL04 

PROCESOS DE HIDRODESULFURACION 
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A. INTRODUCCION 

El desarrollo de la tecnologia en refinación del petróleo ha provocada que el 

hldroprocesamiento de las fracciones del petróleo sea tan factible como el cracking y la 

reformación. En este tipo de procesos se hace reaccionar cataliticamente a los hidrocarburos 

con hidrógeno. 

Existen básicamente dos tipos de hidroprocesamiento: el hictmaacking y la 

hidrodesulfuración. En el primero de éstos se hacen reaccionar hidrocarburos pesados con 

hidrógeno, dando como resultado combustibles refinados de menor peso molecular y mayor 

relación H/C. En la hidrodesulfuración, por su parte, se provoca la reacción de compuestos 

azufrados con hidrógeno, dando como resultado la formación del compuesto desulfurado. 

C-H 
HIDROCRACKING - C-C <: I C-H 

HIDROPROCESAMIENTO 

\. C-H 
HIDRODESULFURACION .+ C·S <: 

H-S 

Flg. 4.1 Hidroprocesamiento 

En la reacción de hidrodesulfuración se forma como subproducto ácido sulfhídrico, como 

resultado de la eliminación de azufre del compuesto orgánico. La reacción típica de 

hldrodesulfuración es la siguiente: 
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Compuesto azufrado + H 2 ---+ Compuesto desulfurado + H2s 

El procesamiento catalítico con hidrógeno de fracciones ligeras del petróleo para remover 

azufre se lleva a cabo con diferentes finalidades. Las dos principales son: 1) dar un 

pretratamiento a las carga de las refonnadoras catalíticas para evitar el envenenamiento del 

catalizador de platino por causa del azufre y 2) tratar a las gasolinas producidas mediante el 

aadúng cataHlico dando como resultado productos estabilizados y sin presencia de azufre. 

La hidrodesulfuración de tracciones más pesados da como resultado la obtención de 

productos como diesel, gas avión y aceites para calentamiento. 

Actualmente, aunada a éstas finalidades económicas, se encuentra la protección al medio 

ambiente. Esto se debe a que la causa principal de contaminación del aire por 502 es la 

combustión de hidrocarburos azufrados presentes en gasolina y dlesel. Los procesos de 

hldrodesutfuración penniten disminuir la concentración de azufre en los combustibles por lo 

que resultan de gran Importancia en el combate a la contaminación, sobre todo en paises 

como México en donde el pelróleo Uene una alta concentración de compuestos 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 

condiclones_de operación, asf como consumo de hidrógeno y vida del catalizador. Las cargas 

tfpicas a hidrodesulfurar, asl como sus puntos de ebullición se muestran en la tabla 4.1. 

Carga Rango de ebullición, ºC 
Fracciones ligeras 

Gasolinas ligeras <80 

Naftas 80-160 

Gasavión 150-230 

Gasoleo 170-370 

Fracciones pesadas 

Aceite residual >350 

Tabla 4.1 Cargas a hldrodesulfuradoras 

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

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

reactividad, los compuestos más pesados se encuentran en mayor proporción en las 

fracciones pesadas y viceversa. 

4.4 



Clau de compuesto Estructura 

11ales RSH 
Oisulfuras RSSR' 

Sulfuros RSR" r:/R 
11afena 9 
Benzatlafenos ~ 
Dlbenzatfafenas 0:0 . 
Benzanaftatiafenas OJ)) . 

Flg. 4.2 Compuestos con azufre característicos 

C. REACCIONES 

Existen varías reacciones que se llevan a cabe en les reactores de hidrodesulfuración, la 

principal es la reacción en la que se rompen los enlaces C-S para dar come resultado un 

enlace C-H y al formación de ácido sulfhídrico: 

R-SH + Hz --> RH + Hz (1) 
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Bajo condiciones de reacción industriales se llevan a cabo reacciones de hidrogenólisls 

provocando el rompimiento de enlaces C·C, la más común de éstas reacciones es la de 

hldrocracking: 

RCH2CH2R1 + H, --> RCH3 + R1CH3 (2) 

Otra reacción común de hid.rogenólisls es la hidrodesnitrificación: 

RNH2 + H, --> RH + NH3 · (3) 

Este último tipo de reacciones son útiles ya que remueven el nitrógeno de los combustibles lo 

cual es en ocasiones necesario antes de llevar a cabo la reformación por hldrocraddng ya que 

el nitrógeno envenena al catalizador de este tipo de procesos. 

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

hidradesulfuración y su velocidad de reacción es comparable aunque ligeramente menor. 

BENCENO+ 3H2--> CICLOHEXANO (4) 

Las reacciones (2) y (4) son de gran importancia económica ya que consumen hidrógeno sin 

remover azufre. SI la temperatura es relativamente alta también es posible que se efectúen 

reacciones de aacking ténnico causando la reducción de peso molecular de las mezclas. 

Las fracciones pesadas del petróleo contienen también compuestos organometálicos 

principalmente de Vanadio y Níquel que reaccionan para dar sulfuros sólidos que se acumulan 

en el reactor y terminan por bloquear los poros del catalizador, envenenándolo. 
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Las reacciones de coquificación también se llevan a cabo durante la hldrodesulfuración, sobre 

toda cuando se tratan fracciones pesadas. El coque también bloquea las poros del 

catalizador, pero a diferencia de las sulfuros metálicos éste puede ser quemada, como en el 

cracking catalltico, regenerándose asi el catalizador. 

D. CATALIZADOR 

Los catalizadores que se utilizan en la hidrodesulfuración son aquellos desarrollados antes de 

la segunda guerra mundial en Alemania, utilizados para la hidrogenación de derivados 

líquidos del carbón. Se trata do óxidos de cobalto y molibdeno soportados por una base do 

alúmina. Los catalizadores industriales contienen entre 10 y 20% de Coy Mo, aunque también 

se llega a utilizar NI y W en su lugar. En contraste al platino utilizado en la refonnación, estos 

catalizadores tiene la caracteristica de tener actividad para la hidrogenación en presencia de 

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

aquellos que contienen Pl 

Los catalizadores utilizados generalmente se encuentran en forma de partículas o 

comprimidos porosos de dimensiones entre 1.5 a 3 mm. Tanto la forma como el tamaño de 

partfcula son de gran Importancia, sobre todo en las fracciones pesadas, ya que la difusión al 

Interior de la partícula tiene gran Importancia en las velocidades de reacción. 

En el procesamiento de fracciones ligeras del petróleo el hidrógeno y los hidrocarburos (como 

gas o Uquldo) se ponen en contacto en flujo paralelo a través de un reactor de lecho 
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empacado, por el cual fluyen de arriba hacia abajo. En la figura 4.3 se muestra un diagrama 

simplificado de los procesos de hidrodesulfuración. 

Carga de hldrocaibros 

ftidr6geno 

Recin:ulacfón 
de hidrógeno 

Reactor 

empacada 

Pn:iductas ligeros 

Columna 

agotadora 

Hidrocarbun:is 

desulfuradas 

Fig. 4.3 Proceso típico de hidrodesulfuración 

Los p~udos del reactor pasan a un tanque a alta presión donde el hidrógeno que no 

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

formados durante la reacción del producto desulfurado. 

La temperatura de operación en el reactor aumenta can el tiempo de operación para minimizar 

los efectos de la coquificación. El coque es periódicamente quemado para regenerar el 

catalizador el cual tiene una vida útil que depende de Ja fracción a tratar. El costo del 

calalizadoren el procesamiento de fracciones lig.eras contribuye tan solo a un 10%[a] de los 

costos de operación por lo que existe poco estimulo para el desarrollo de nuevos 
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catalizadores. Por el contrario, en el procesamiento de fracciones pesadas el costo es 

significativo, por lo cual se desarrollan continuamente nuevas tecnologias., aunque esto 

resulta complicado ya que se tienen reactores con tres fases: hidrógeno (gas), hidtoc:arbwos 

(liquido) y catalizador (sólido). 

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

de las fracciones, ligeras o pesadas. 

Condiciones do proceso Fracciones ligeras Fracciones pesadas 

Temperatura reactor (C) 301)-.400 340-<425 

Presión reactor (atm) 35-70 55-170 

LHSH" 2-10 0.2-1 

Reclrculaclón de H, (std ft'lbbl) 300-2000 2000-10000 

Vida del catalizador (ai\os) 10 1/2·1 

'LHSH•(volumen de 11 Umeatad6n)l({Y!lklrnen de cmlzadcir)(honl)) 

Tabla 4.2 Condiciones de operación en la hidrodesulfuración 

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

debido a que contienen compu~stos de azufre menos reactivos y mayor concentración de 

compuestos organometálicos, es por esto que los depósitos de coque y sulfuros metáfteos se 

fonnan rápidamente e impiden la regeneración del catalizador. 

4.9 



E.CINETICA 

Aunque se han realizado gran cantidad de estudios sobre la cinética de la hidrodesulfuración 

en amplios rangos de temperatura y presión, incluyendo los efectos de todos los reactivos y 

productos. todavía no se ha llegado a resultados definrtivos. 

Se han reportado resultados pan:iales de la hidrodesulfUración del tiofeno sin Influencia del 

transporte de masa utilizando Co-Mo Al20 3 como catalizador, con aproximadamente 3% de Co 

y 7% de Mo. La temperatura de éstos experimentos se mantuvo entre 235 y 265 'C y la 

presión cercana a Ja atmosférica; las concentraciones de tiofeno y H25 se variaren, aunque la 

presión parcial del hidrógeno se mantuvo constante. La hidrodesulfuración quedó 

representada por una ecuación del Upo Langmuir-Hinshelwood, con la fonna siguiente 

(Satterfiekl y Roberts [1)): 

rtnts = (1 + KrPr + ~l5P"2s )2 
(5) 

donde k es ta constante de rapidez de reacción, Pres la presión parcial del tiofeno, PH2 la 

pA!sión parcial del hidrógeno, P"" la presión parcial del ácido sulfhldrico y t<,. y K.as son 

constantes de adsorción. 

Como resultado de éstos experimentos se llegó a la conclusión de que el ácido sulfhídrico 

Inhibe las reacciones de hidrodesulfuración y que éstas dependen en gran medida de la 

pA!sión parcial del hidrógeno. 
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A partir de otros experimentos realizados por Frye y Mosby (2] se comprobó que la velocidad 

de reacclón dependla en primer orden con respecto a la presión parcial del hidrógeno y los 

compuestos sulfurados y que además se vela afectada por la adsorción de compuestos 

aromáticos en el catalizador, por lo que se llegó a la siguiente ecuación: 

donde P9 es la presión parcial de los compuestos azufrados y P., la presión parcial de los 

compuestos aromáticos. 

Los valores de las constantes de rapidez y de adsorción dependen de la fracción de petróleo 

que se esté hldrodesulfurando, del catalizador utilizado y del tipo de reactor, por lo que deben 

ser evaluadas bajo condiciones de operación en la industria. 

Se han hecho simplificaciones a éstas ecuaciones considerando a las presiones parciales del 

hidrógeno y del ácido sulfhldrtco como constantes. La presión parcial del hidrógeno se puede 

considerar constante, si tomamos en cuenta que se tiene gran cantidad de hidrógeno en 

comparación con lo que reacciona (reacciona tan solo 10% o menos de la carga total al 

reactor). Por su parte, la presión parcial del ácido sulfhídrico es casi la misma a lo largo del 

reactor, sobretodo en fracciones ligeras, ya que se tiene una concentración muy baja en 

comparación a los otros compuestos (generalmente menor al 1 % en mol). 

De esta forma se puede escribir una ecuación simplificada para la rapidez de reacción de la 

hidrodesulfuración (3): 
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donde a, es la fracción de compuestos azufrados que reaccionan fácilmente, a, la fracción de 

compuestos azufrados que casi no reaccionan, k1 y kz las constantes de velocidad de reacción 

y Cg la concentración total de compuestos con azufre. 

Oe ésta forma se tienen velocidades de reacclón de primer orden con respecto a la 

concentración de compuestos azufrados. Si se conocen los compuestos que contiene la 

fracción es posible establecer un término para cada uno de ellos. Para fracciones ligeras del 

petróleo el ténnino 32 es muy pequeño, mientras que para fracciones pesadas sucede lo 

contrario. Los valores de éstas constantes deben ser evaluados en la práctica a nivel industrial 

ya que, como se mencionó anterionnente, dependen de la carga al reactor, el catalizador y el 

tipo de reactor. 

Se sabe que mientras más pesado sea el compuesto ha hidrodesulfurar su rapidez de 

reacción es menor y que la rapidez de reacción de los compuestos aromáticos es menor a la 

de los no aromáticos. 

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

presente trabajo, en el capitulo 6 se hablará del ajuste de los parámetros. 

[al Gates, Bruce C. et al. •chemistry ofCatalytic Processes." New York: Me. Graw Hill, 1979. 469 pp. 

(11 Satterfield, C. N. and G.W. Rcberts, Am. lnst. Chem. Eng. J., 14, 159 (1968) 

[21 Frye, C.G., and J.F. Mcsby, Chem. Eng. Prog., 63(9), 66(1967) 

{3} Cecil, R.R., F.Z. Mayar and E.N. Cart. Trabaje presentado en la reunión del Am. lnsl Chem. Eng. LA., 1968. 
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CAPITULO 5 

PLANTA HIDRODESULFURADORA 
DE NAFTAS DE TULA , HIDALGO 
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A. GENERALIDADES 

La función de la planta hidrodesulfuradora de naftas de la refineria Miguel Hidalga es la de 

preparar la carga a la reformadora, mediante la eliminación de azufre de las naftas ligeras 

provenientes de la destilación primaria; obteniéndose como subproductos LPG, lsohexanos y 

otros compuestos más ligeros ricos en ácido sulfhídrico. En la figura 5.1 se muestra el 

diagrama simplificado. 

Destilación 

Almosfér1ca 

Nana con 800 ppm 

"'""'"" 

Rerormadora 

de 

naftas 

LPG, ligems y •Ulfhldrico 

Hidroclesulfuradora 

•• 

Flg. 5.1 Diagrama simplificado de 
la posición de la hidrodesulfuradora 
dentro de la refinerfa 

La capacidad de diseño de la planta es de 36,500 BPD con una capacidad mfnima de 60% la 

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

Se tienen únicamente dos alimentaciones a la planta hidrodesulfuradora, una de ellas es la 

reposición de hidrógeno procedente de la planta refonnadora y la otra una mezcla de naftas 

ligeras y de despunte provenientes de la destilación primaria. 

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

composición: 

Componente % en mol 

Hidrógeno 76.74 

Ac. Sulfhldrlco o.o 

Metano 8.35 

Etano 7.04 

Propano 4.32 

!-butano 0.96 

n-butano 1.18 

1-pentanos O.SO 

n-pentano 0.27 

lsohexanos 0.32 

n-hexano+ 0.32 

La naftas procedentes de la destilación atmosférica contienen 800 ppm de azufre, su flujo es 

de 36,500 BPD y su composición es la siguiente: 
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~ "'"""'°' - o.o 

Al:.. Suntfdrk:o o.o 

,,._.. 0.27 

.......... 0.53 

.......... 2.34 

, .......... 1.IHI 

.._,. 3.31 

,......., .. 7.13 

n-hnano+ .. ... 

C.DESCRIPCIONDELPROCESO 

La plantahidrodestllfwadra puede diVidirse en das secciones: sección de reacción y sección 

de eslabilizaci6n y ftaa:ianamlento. El objetiva de la sección de reacción es fa eUmlnación de 

compueslos con azufre, mediante fa reacción de hidrogenación, en un reactor catalitico de 

lecho fijo. En la sección de estabilización y lracclanamlenta se efectüa la separación de las 

butanos e - de los hexanos y más pesadas. La descripción puede seguirse en la fig. 

5.1. 

la alicrw1tati611 de naftas se recibe en un tanque aaJ.mulador para ser bombeada por medio 

de la bomba ele~ GA-401 hacia dos trenes de cambiadores de calar en paralela, 
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Fig. 5.1 Diagrama de flujo de la planta hidrodesulfuradora de naftas de la refineria Miguel Hidalgo 



previa inyección de la corriente de recirculación de hidrógeno proveniente del compresor 

G~01. 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 suministrarte 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 efectúan las 

reacciones de hidrogenación. Dichas reacciones son exotérmicas por lo que el efluente del 

reactor tiene una temperatura de 680 ºF. 

El efluente del reactor Intercambia calor con Ja carga, en los cambiadores EA-402 y EA-401 y 

con el liquido procedente del tanque separador de producto desulfurado FA-402 en el 

cambiador EA-403. A la corriente de salida de los cambiadores EA-401, se le une la corñente 

de reposición de hidrógeno, proveniente de la reformadora para posteriormente enfriar ésta 

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

La mezcla liquido-vapor formada en el cambiador se lleva al tanque separador de producto 

desulfurado FA-402. En éste la mezcla se separa en dos fases, una gaseosa (hidrógeno 

principalmente) que se recircula por medio del compresor GB-401 para mezclarse con fa carga 

de naftas y otra líquida que se envía a la sección de estabilización y fraccionamiento. 

Sección de estabilización y fraccionamiento. 

La fase líquida procedente del tanque separador de produdo desulfurado se precaJienta en 

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

deshlsohexanizadora y con el anuente del reactor respectivamente. Al liquido así 
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precalentado se le reduce la presión y a causa de ésto se efectúa la separación de 

hidrocarburos ligeros e hidrógeno de los pesados en el primer tanque separador de carga a la 

desbutanizadora FA-404. La corriente gaseosa se pasa a través del enfrfador de gas amargo 

EA-406 con el fin de condensar y recuperar los hidrocarburos presentes en la mezcla. 

El efluente del enfriador de gas amargo pasa al segundo tanque separador de carga a la 

desbutanizadora FA-405, donde se efectúa la separación de la fase gaseosa de la liquida. La 

fase gaseosa constituida por gas amargo se envía a la planta de tratamiento con 

dlotanolamlna(DEI\). 

La fase liquida proveniente de los tanques separadores se envían mediante las bombas 

GA-408 y GA-409 hacia la torre desbutanizadora DA-401 alimentándose, después de unirse, 

en el plato 15 de la torre. La torre desbutanizadora tiene por objeto separar los hidrocarburos 

llgeros y butanos de los hexanos y pesados y consta de 28 platos. Por los domos sale el 

destilado en forma de vapor el cual se condensa parcialmente al pasar a través del 

condensador EA-407. La separación se \leva a cabo en el acumulador de reflujo FA-406. 

El vapor formado por gas amargo se une a la corriente que sale del segundo tanque 

separador de carga y se envia a la planta de tratamiento con OEA. El condensado se divide 

en dos corrientes, una es enviada mediante la bomba GA-403 a la planta de tratamiento con 

OEA pasando primero a través del enfriador de domos EA-410. La otra corriente se envla 

como reflujo hacia la torre mediante la bomba GA-402. 

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

hidrocarburos pesados se divide en dos corrientes, una de ellas se envla a la planta 
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reformadora con objeto de llevar a cabo una recuperación 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 la sección 

de convección de la planta reformadora donde se vaporiza parcialmente 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 la hidrodesulfuradora para mezclarse con el efluente 

del calentador de fondos. 

La otra parte de la corriente de fondos se envía a la torre desisohexanlzadora DA-402, previa 

disminución de presión. En ésta torre se efectúa la separación de penianos e isohexanos de 

los hidrocarburos pesados y consta de 32 platos. Los primeros salen por el domo de la torre 

condensándose totalmente al pasar a través del condensador EA-408. 

El condensado pasa a través del acumulador de la torre para posteriormente ser bombeado 

por medio de la bomba GA-407. Una parte de esta corriente se envfa como reflujo a la torre y 

otra se envfa como carga a la planta fraccionadora. 

De la corriente que sale por fondos de la torre desisohexanizadora, constituida por una mezcla 

de hexano y más pesados, parte se recircula a través del rehervidor de fondos EA-409 y parte 

se pasa a un tanque de balance donde su anuente se bifurca: una corriente es enviada 

mediante la bomba GA~OS hacia la planta reformadora, pasando primero por el cambiador 

EA-405(mostrado como EA-4058). La corriente restante se enfrfa mediante el cambiador 

EA-411 y se envía a límites de batería como producto. 
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CAPITULO& 

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

El desarrollo de una simulación implica el seguimiento de un procedimiento básico que, 

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

modular. Este procedimiento básico consta de los siguientes puntos: 

1. Definición del problema 

2. selección de unidades 

3. Selección de componentes 

4. Efección del(fos) modelos lennodlnámlcos 

5. Especificación de la topologla del proceso 

6. Detenninaci6n de las comentes de corte 

7. Deflnldón de las con1entes de alimentación y de corte 

e. Elección del modelo a utilizar para cada operación unitaria 

9. Especificación de los parámetros de cada modelo 

1 D. Selección de los métodos de convergencia para las corrientes de corte 

1. DEFINICION DEL PROBLEMA 

El primer paso para Ja realización de una simulación 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 materia y/o energia interconectados con otros 

procesos, de fonna que al alterar el proceso en cuestión se alteran los demás. 
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La planta a simular en este trabajo se encuentra Interconectada a la planta refonnadora de 

naftas por una sola corriente que recupera calor de la segunda plania, por lo que no se 

propondrán mejoras sobre esta corriente. 

Todos los equipos son simulados Independientemente para poder tener un mejor análisis y 

control de la simulación del proceso. El modelado del reactor no lue realizado para la 

optimización del reador en si, sino para la representación del proceso. 

2. SELECCION DE UNIDADES 

Las unidades a utilizarse en una simulación deben ser, por facilidad de manejo, aquellas en 

las que se dispone la mayor parte de la información del proceso a simular. Aspen plus cuenta 

con tres sistemas de unidades: intemacional, de Ingeniería y métrico. Además es posible 

definir las unidades a utilizar pcira una variable especifica. 

Se pueden especificar unidades distintas para la entrada y salida de información, es decir, 

puede suministrarse como parámetro una temperatura en ºC y obtener el resultado en ºF. Por 

omisión Aspen Plus utiliza unidades de lngenleña tanto para la entrada como para la salida de 

información. Para el presente trabajo, las unidades seleccionadas fueron las de ingeniería ya 

que se dlsponfa de la información en éstas unidades. 
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3. SELECCION DE COMPONENTES 

La selección de los componentes Implica la especificación de todos los compuestos que van a 

estar presentes en la simulación de un proceso. Para esto es necesario considerar tanto los 

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

reacciones. 

Aspen plus permite la introducción de componentes totalmente caracterizados o la creación 

de pseudacomponetes para fracciones del petróleo a partir de una TBP. (Una TBP es una 

curva o tabla en la que se representan datos de por ciento de vaporización de la fracción 

problema contra temperatura de ebullición.) 

En este punto además de la especificación de los componentes, también es necesario 

seleccionar la base de datos en la que se encuentran los parámetros para el cálculo de 

propiedades de dichos componentes. 

En este caso, la selección de componentes fue un tanto complicada. Por tratarse de una 

fracción del petróleo, lo recomendable para caracterizar a la mezcla es utilizar 

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

Por otro lado, Aspen no permite la reacción de pseudocomponentes por lo que su utilización 

resulta Imposible al tener que simular un reactor. Es por ésta razón que se procedió a obtener 

una mezda con componentes totalmente caracterizados que se asemejara lo más posible a lo 

que se tiene on la realidad. 
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Se sabe que las naftas están fonnadas por una gran cantidad de compuestos que van desde 

los C3 hasta los C1 O y C11 y que además en este caso es necesario representar a los 

compuestos con azufre. Dentro de los compuestos no azufrados es necesario identificar 

completamente a los butanos, pentanos e isohexanos ya que se tienen separaciones 

específicas de éstos dentro del proceso. 

Dentro de los compuestos ligeros se ti~nen: hidrógeno, 'cido sulfhfdrico (como producto de 

reacción), metano, etano, propano, lsobutano, n-butano, 2 metll butano, :Z.2 dlmetll 

propano, n-propano, 2,2 dimelll butano, J melll pantano, y 2 metll pantano. 

En el caso del hexano y más pesados no es necesaria la Identificación exacta ya que durante 

todo el proceso se mantienen como una sola fracción. Estos intervienen en las reacciones de 

aaddng dentro del reador, pero no importa lo que son sino lo que forman, que son 

compuestos más ligeros que se encuentran completamente caracterizados. Dentro de ésta 

fracción únicamente es necesario saber que también existen compuestos aromáticos y 

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

Dentro de los componentes pesados no aromáticos y no azufrados se consideraron como 

fracción de la corriente de alimentación al n.flexano, metil clclopentano, n-heptano, 

n-octano, n-nonano, n-decano y n-undecano y como produdo de la reacción de 

hidrogenación de los aromáticos al ciclohexano y metilciclohexano. 

Representando a Jos aromáticos se tomaron al benceno y al tolueno cuyas fracciones dentro 

de la alimentación eran conocidas y correspondlan al 90% de los aromáticos totales. 
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Dentro de los compuestos con azufra era necesario representar tanto a los compuestos 

lineales como a Jos ciclicos, los cuales son más difíciles de reaccionar. Para esto se 

seleccionaron como lineales al etilmercaptano, metil-etil sutfuro y dietil sulfuro y como 

cldico al tiofeno. Estos tueron seleccionados en base a que por tratarse de una nafta ligera, 

ésta sólo contiene compuestos azufrados de bajo peso molecular y de fácil reacción. 

4. ELECCION DE LOS MODELOS TERMODINAMICOS 

Como ya se mencionó anterionnente, la selección del(los) modelo{s) termadinámico(s) a 

utilizarse dentro de la simulación es de gran Importancia para obtener resultados confiab!Bs. 

Los modelos termodinámicos disponibles en Aspen se pueden consultar en el capitulo 2. 

Los modelos termodinámicos seleccionadas para ésta simulación fueron das: GraysorrStreed 

(SYSOP2) y Redlich-Kwong-Aspen (SYSOP6). El primero se seleccionó debido a que se trata 

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

se adapta muy bien a los rangos de funcionalidad da ésta ecuación diseñada especialmente 

para este tipo de sistemas. Esta selección se hizo también mediante una comparación entre 

las diferentes ecuaciones de estado y los datos de diseño. 

Asl por ejemplo, se tiene que la recirculación de hidrógeno de diseño es de 1525 lbmol/hr, y 

se obtuvo para Grayson-Streed un valor de 1539, mientras que para Peng-Robinson y 

Redllc:h-Kwong-Aspen se obtuvieron valores de 1405 y 1467 respectivamente. 

El segundo modelo tue elegido ya que en muchos equipos no se tiene presencia de 

hidrógeno, por lo que la utilización de modelos especlficos no es necesaria. La ecuación de 
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Redllch-Kwong es aplicable a mezclas tanto no polares como ligeramente polares ( incluso 

polares con la utilización parámetros do interacción binaria). En este caso al tener presencia 

de ácido sulfhídrico la utilización de ésta ecuación recomendable. 

5. ESPECIFICACIÓN DE LA TOPOLOGIA DEL PROCESO 

Para especificar la topologfa de un proceso es necesario identificar primero todos los bloques 

a simular, los bloques no son necesariamente los equipos mostrados en un diagrama de 

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

Una vez Identificados y nombrados todos los bloques se procede a la Identificación de 

corrientes, para lo cual es necesario nombrar diferente a cada una, incluyendo todas aunque 

no cambien de composición. A partir de esta Información se puede generar un diagrama de 

bloques como el mostrado en la figura 6.1. 

Posteriormente se procedió a introducir la topología 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=(corrientes que salen) 

En sección B de este capítulo se incluye el listado del input utilizado para la realización de 

este trabajo el cual induye la topología del proceso. 
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: 
Fig. 6.1 Diagrama de bloques de Ja simulación. 



6. DETERMINACION DE LAS CORRIENTES DE CORTE 

Las corrientes de corte, como se mencionó anterionnente, son aquellas que es necesario 

hacer converger debido a que se tienen recirculaciones en el proceso. 

Las corrientes de corte pueden ser suministradas por el usuario de Aspen o pueden ser 

encontradas automáticamente por el simulador (por el método de Motard·Westerberg). Lo más 

recomendable es que el usuario las proporcione ya que al tener el conocimiento del 

comportamiento del proceso puede seleccionar el conjunto de corrientes de corte más 

adecuado para romper todos los ciclos. En caso que el simulador las seleccione, sólo lo hace 

en base a criterios matemáticos, no toma en cuenta al proceso. 

La corrientes seleccionadas para este trabajo son: 4, 6 y 10 para la convergencia de los 

ciclos que producen la recirculación de hidrógeno (cicla de materia) y los ciclos de energía 

fonnados en los intercambladores EA-401 a 403 (Bloque CV1); 33 y 36 para la convergencia 

de los ciclos fonnados por el reflujo y la corriente que va al reboiler de la torre 

debutanizadora(Bloque CV2); y 45 y 49 (Bloque CV3) para los ciclos presentes en la torre 

desisohexanizadora (reflujo y corriente del reboiler). 

7. DEFINICION DE LAS CORRIENTES DE ALIMENTACION Y DE CORTE 

El siguiente paso en la realización de una simulación es la especificación de las corrientes de 

alimentación y de corte, es decir proporcionar flujo, composición y condiciones (presión y 

temperatura o fracción de vapor). 
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Para éste caso se tienen dos corrientes de alimentación, Ja de hidrógeno que tiene la misma 

composición indicada en el capitulo 4 y la de naftas cuya composición de compuestos ligeros 

es la mencionada en el mismo capitulo s6lo que las fracciones de isopentanos e lsohexanos 

tueron obtenidas de los datos de diseño. 

La composición de hexanos a undecanos fue calculada ajustando el peso molecular de la 

corriente proporcionada en el diagrama de flujo de proceso, mientras que la composición de 

compuestos con azufre fue calculada a partir del hecho de que se tienen 800 ppm de azufre 

en la alimentación. Por su parte las concentraciones de metil ciclopentano, benceno y tolueno 

fueron obtenidas de los datos de diseño restándolos del total de n-hexano+pesados. 

8. ELECCION DEL MODELO A UTILIZAR PARA CADA OPERACION UNITARIA 

La elección de los modelos a utilizar 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 operación unitaria. 

Es importante señalar que la mayoña de las operaciones sólo pueden ser simuladas 

adecuadamente con un sólo modelo cerno 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 

destilación o los reactores. 

La columnas de destilación pueden ser simuladas con un condensador y reboiler acoplados al 

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

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

elección del modelo del reactor depende de la información que se disponga y de Ja necesidad 
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de realizar posteriormente una optimización del equipo, ya que existen modelos como el 

estequiométrfco o el de conversión que no permiten realizar una optimización profunda del 

equipo. 

La figura 6.1 muestra cada uno de los modelos de Aspen plus utilizados en la representación 

de las diferentes operaciones unitarias de la planta hidrodesutfuradora. Como se puede 

observar las columnas de desUlaci6n fueron simuladas con el condensador y reboiler no 

integrados y se utilizó el modelo cinético para la simulación del reactor. 

9. ESPECIFICACION DE LOS PARAMETROS PARA CADA MODELO. 

Los parámetros a especificar en cada modelo de operación unitaria están determinados 

p~nclpalmente por los grados de libertad del equipo, asl por ejemplo, para un calentador o 

enfriador es necesario especificar dos parámetros que pueden ser: temperatura y presión de 

salida, carga térmlca, o fracción de vapor. 

Para calentadores o enfriadores se accstumbra introducir como parámetros la presión de 

salida y la temperatura de salida o fracción de vapor, ya que en la mayoría de las veces los 

datos disponibles de cargas ténnicas están sobrados. Cuando se trata de cambiadores que 

utilizan dos corrientes de proceso se pueden especificar las presiones de salida de ambas 

corrientes asl como la temperatura o fracción de vapor de una de ellas. 

En el caso de flashes lo recomendable es slmular1os como adiabáticos {Q=O y P) o 

isotérmicos {T y P), aunque también es útil especificar la fracción vapor en casos en los que 

se desea asegurar un flujo fijo de vapor o liquido. 
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Al especificar bombas y compresores es suficiente especificar la presión de salida del equipo, 

al Igual que en el caso de mezciadores. Para divisores únicamente es necesario especificar la 

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

Las torres de destilación son un equipo más difícil de especificar ya que se requiere 

especificar al menos: número de etapas, presión de operación {al menos en el primer plato), 

plato(s) de alimentación, 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 diámetro, longitud, presión de 

salida, fase de la reacción, tipo (adiabático, isotérmico o con intercambio de calor), constantes 

de rapidez de reacción (energia de acti'lación y factor preexponencial) y orden de las 

reacciones. 

Los parámetros suministrados para la realización de esta simulación, son datos obtenidos a 

partir del diagrama de flujo de proceso y de la descripción del proceso, únicamente fue 

necesario ajustar los valores de la energfa de activación y el factor preexponencial en el caso 

de la simulación del reactor. 

Para ajustar las energtas de activación de las diferentes reacciones se parte del siguiente 

hecho: algunos compuestos de azufre se descomponen a temperaturas tan bajas como 500 

ºF. El grado y la rapidez de la desulfuración se incrementa marcadamente cuando la 

temperatura aumenta. A 650 ºF la rapidez de reacción es muy alta y se Incrementa hasta la 

temperatura de 700 ºF. La saturación de aromáticos se comporta de manera semejante a la 

reacción de hldrodesulfuración, con respecto a la temperatura, con la excepción de que el 
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incremento de la rapidez se mantiene a mayor temperatura. A éstas temperaturas la rapidez 

de las reacciones de hidroaacking es muy baja, pero a temperaturas cercanas a 750 ºF la 

rapidez amenlll signilicalivamenta. 

A esta .,._ de readar, después de haber ajustado los parámetros se le hicieron pruebas 

variando la temperatura de entrada y la longitud del reador dando los siguientes resultados: a 

un aumento da 10 grados en la temperatura de entrada el consumo de hidrógeno aumentó 

ligeramenta debido a un aumento en la rapidez de reacción de las reacciones de 

hidroaacking y saturaci6n; al disminuir la temperatura 10 grados el consumo de hidrógeno 

disminuyó pero ocurñó lo mismo con las reacciones de hidrodesulfuración. Al aumentar la 

longitud del reactor aumentó el consumo de hidrógeno debido al aumento en el tiempo de 

residencia, mientras que al disminuirfo disminuyeron las conversiones de las reacciones tanto 

de hidrodesulfUraci6n como las de hidroaaking y saturación. 

10. SELECCION DE LOS METODOS DE CONVERGENCIA 

La selección de los métodos de convergencia debe hacerse en función de: 1) Valores iniciales 

da tas corrientes de corte; 2) Equipos con problemas de convergencia dentro del clclo(s); y 3) 

Orden y complejidad del cido(s). 

Si se tienen muy buenos estimados para las conientes de corte, lo recomendable es utilizar 

subslituci6n clitecla. como se puede observaren la convergencia del bloque CV3 (fig. 6.6). En 

esta caso se tienen muy buenos estimados de las corrientes de corte, no existen equipos con 

problemas da convergencia y se trata de cidos simples. 
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En el caso del bloque de convergencia CV1, (fig. 6.2 y 6.3) la substitución directa no funciona 

debido a que se tienen ciclos que incluyen un gran número de equipos, incluyendo el flash 

que separa al hidrógeno de los hidrocarburos, el cual resulta ser un equipo aitico. En este 

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

modificando los parámetros de convergencia (Wegstein con=Wegstein con parámatros 

modificados, Wegstein sln=Wegstein sin parámetros modificados). Al hablar de parámetros 

modificados debe entenderse un acotamiento del parámetro del método de Wegstein que 

acelera la convergencia con respecto al de substitución directa. 

En el bloque CV2, la torre desbutanizadora presentó serios problemas de convergencia, por lo 

que la utilización del método de Broyden no resulta adecuada (fig. 6.4 y 6.5). El método que 

mejor funciona es Weg stein con parámetros modificados ya que permite un mejor control de 

los valores de las corrientes de corte. 

Como se observa, ningún método es mejor que los otros, su selección depende de los puntos 

anterionnente señaladas y además del tipo de problema por lo que no se pueden generalizar 

a cualquier proceso. 
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CONVERGENCIA CV2 
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Fig. 6.5 Convergencia del bloque CV2 con el método de Wegstein 
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B. PROGRAMA DE ENTRADA PARA LA SIMULACION 

TITLE "PLANTA HIOROOESULFURADORA u .. oo· 

IN-UNITS ENG 
OUT-UNITS ENG 

CONVERGENCECV1BROYDEN 
TEAR10/6/4 

CONVERGENCE CV2 WEGSTEIN 
TEAR38/33 
PARAM OMIN=--0.05 OMAX=0.05 

CONVERGENCE CV3 DIRECT 
TEAR45/49 

CONV-ORDER CV1 CV2 CV3 

PROPERTIES SYSOP6 / SYSOP2 

DATABANKS ASPENPCO 

PROP-SOURCES ASPENPCD 

COMPONENTS H2 H2 H2 / H2S H2S H2S I CH4 CH4 CH4 / C2H6 C2H6 C2H6 / 
C3H6 C3HB C3H6 / C4H1Q.2 C41i10-2 C4H10-2 / C4H10-1 C4H10-1 C4H10-1 / 
2MC4 C5H12-2 2MC4 / 22DMC3 C5H12-3 220MC3 / C5H12-1 C5H12-1 C5H12-1 / 
22DMC4 C6H1._. 220MC4 / 3MC5 C6H14-3 3MC5 / 2MC5 C6H14-2 2MC5 I 
C6H14-1 C6H14-1 C6H14-1 / C7H16-1 C7H16-1 C7H16-1 / C6H16-1 C8H16-1 C6H16-1 / 
C9H20-6 C9H20-6 C9H20-6 / C9H20-1 C9H20-1 C9H20-1/ C10H22-1 C10H22-1 C10H22-1 / 
C11H24C11H24C11H24/ MCC5C6H12·2MCC5/ CC6C6H12-1 CC6/ 
MCC6 C7H14-6 MCC6 / ETMERC C2H6S·1 ETMERC I MEETSUL C3H6S MEETSUL / 
OETSUL C4H10S OETSUL/ TIOFENO C4H4S TIOFENO I BENCENO C6H6 BENCENO/ 
TOLUENO C7H8 TOLUENO 

FLOWSHEET 
BLOCKGA .. 01 
BLOCKB2 
BLOCKEA .. 01 
BLOCKEA .. 02 
BLOCKBA .. 01 
BLOCK0~01 
BLOCKEA .. 03 
BLOCKB6 
BLOCKEA .. 04 
BLOCKFA .. 02 
BLOCKGS..01 
BLOCKEA .. 05 
BLOCK EA_.05B 
BLOCKFA_.04 
BLOCKEA_.06 
BLOCKFA .. 05 
8LOCK816 

IN=1 
IN=215 
IN=39 
IN=4 7 
IN=5 
IN=6 
IN=B 17 
IN=IO 11 
IN=12 
IN=13 
IN=14 
IN=18 
IN=55 C1 
IN=18 
IN=19 
IN=20 
IN=2130 

OUT=2 
OUT=3 
OUT=410 
OUT=56 
OUT=6 
OUT=7 
OUT=918 
OUT=12 
OUT=13 
OUT=1416 
OUT=15 
OUT=17C1 
OUT=56 
OUT=19 23 
OUT=20 
OUT=21 25 
OUT=22 
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BLOCK GA-408 
BLOCKB18 
BLOCK GA-409 
BLOCK DA-401 
BLOCK EA-407 
BLOCK FA-406 
BLOCKB23 
BLOCK GA-402 
BLOCKB25 
BLOCK BA-402 
BLOCK GA-403 
BLOCK EA-41 O 
BLOCKB29 
BLOCK DA-402 
BLOCK EA-408 
BLOCK GA-407 
BLOCKB33 
BLOCKB34 
BLOCK EA-409 
BLOCKB36 
BLOCK GA-406 
BLOCK EA-411 
BLOCK GA-405 

IN=23 
IN=24 26 
IN=25 
IN=33 27 36 
IN=28 
IN=29 
IN=31 
IN=32 
IN=34 
IN=35 
IN=37 
IN=38 
IN=40 
IN=4541 49 
IN=42 
IN=43 
IN=« 
IN=47 
IN=48 
IN=SO 
IN=51 
IN=52 
IN=54 

TEAR 45/49/10/6/4/36133 

;ALIMENTACIONES 

STREAM 1 TEMP=100 PRES=S1.3 

OUT=24 
OUT=27 
OUT=26 
OUT=28 34 
OUT=29 
OUT=3031 
OUT=32 37 
OUT=33 
OUT=3540 
OUT=36 
OUT=36 
OUT=39 
OUT=41 
OUT=42 47 
OUT=43 
OUT=« 
OUT=4546 
OUT=48 SO 
OUT=49 
OUT=51 54 
OUT=52 
OUT=53 
OUT=SS 

MOLE-FLOW H2 O 1 H2S O 1 CH4 O 1 C2H6 O 1 C3H6 91 H10-2 17.5 1 
C4H10-1 78.34 / 2MC4 43 / 22DMC3 23.41 CSH12-1 110.65 l 22DMC4 35.945 / 
3MCS 68.204 l 2MCS 136.77 / C6H14·1 101.6951 C7H16·1 177.9661 
C8H18-1 991.5261 C9H20-6 5.541 C9H20-1 655.478 / C10H22-1 406.781 
C11H24 203.39 / MCCS 205.24/ceso1 MCCS o I ETMERC 2.6961 
MEETSUL 1.63 / DETSUL 3.278 / TIOFENO 1.9 /BENCENO 19.5 / 
TOLUENO 79.723 

STREAM 11 TEMP=146 PRES=406.3 
MOLE-FLOW H2234.571 H2S O/CH425.62/C2H6 21.51/C3H8 13.21/ 

C4H10-2 2.99 / C4H1D-1 3.56 / 2MC4 1 / 22DMC3 0.54 / CSH12-1 0.82 / 
22DMC4 0.33 / 3MC5 0.33 / 2MCS 0.331 C6H14-1 0.41 C7H16-1 0.3 / 
C8H18-1 0.21C9H20-60/C9H20-10.09/ C10H22-1 O.O /C11H24 O.O/ 
MCCS o.o 1 ces o.o 1 MCCS o.o I ETMERC o.o I MEETSUL o.o I 
DETSUL O.O/ TIOFENO O.O 1 BENCENO O.O I TOLUENO O.O 

; CORRIENTES DE CORTE 

STREAM 10 TEMP=392.9366 PRES=364 
MOLE-FLOW H21362.4701 / H2S 14.62751 CH4116.3412 I C2H6 44.4358 / 

C3H8 26.9912 / C4H10-2 26.9983 I C4H10-1 92.2326 I 2MC4 50.6298 / 
22DMC3 25.6228 / CSH12-1 120.4525 I 22DMC4 36.7558 / 3MCS 69.0775 / 
2MC5 138.7399 / C6H14-1 108.8438 I C7H16-1 175.0044 / C8H16-1 996.7455 / 
C9H20-6 O.O/ C9H20-1656.1202 I C10H22·1 406.8757 IC11H24193.3725/ 
MCC5 207.2224 /ces 9.8840 I MCC6 36.1070/ ETMERC o.o I 
MEETSUL O.O / DETSUL O.O 1 TIOFENO 6.2001E-03 I BENCENO 9.8036 I 
TOLUENO 43.9458 
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STREAM 4 TEMP=278.6 PRES=480 
MOLE·FLOW H2 1539.0376 / H2S 5.1317 /CH4 114.7118 I C2H6 33.2960/ 

C3H8 19.6175 / C4H1Q..2 21.4583 I C4H10..1 8S.7191 1 2MC4 45.0899 / 
22DMC3 25.6228 / C5H12·1 114.4320 / 22DMC4 38.7558 / 3MC5 69.0775 / 
2MC513B.7399 I CSH14·1 102.6233 I C7H16·1 178.6240 I C8H111-1 992.9914 / 
C9H2Q..6 5.5400 / C9H2Q..1 655.8582/ C10H22·1406.8757 / C11H24 203.4091 / 
MCC5 207.2224 I CCS 8.0342E·02 I MCC6 0.1514 1 ETMERC 2.6960 / 
MEETSUL 1.63001 DETSUL 3.2760 I TIOFEN01.9001 / BENCEN019.S0731 
TOLUENO 79.9014 

STREAM 8 TEMP=665 PRES=425 
MOLE-FLOW H21539.0389 1 H2S 5.1317 1 CH4 114.7119 / C2H6 33.29601 

C3H8 19.6175 / C4H1Q..2 21.4583 I C4H10..1 86.7191 / 2MC4 45.0899 / 
22DMC3 25.6228 / C5H12·1 114.4320 I 22DMC4 3S.7558 / 3MC5 69.0775 / 
2MC5 138.7400 I C6H14·1102.8233 I C7H16-1 178.6240 I C8H18·1 992.9914 / 
C9H20·6 5.5400 / C9H2Q..1 655.85821 C10H22·1 406.8757 / C11H24 203.4091 / 
MCC5 207.2224 I ces 8.0342E·02 I MCC6 0.15141 ETMERC 2.6960 I 
MEETSUL 1.63001 DETSUL 3.2760 ITIOFENO 1.9001 /BENCEN019.6073 1 
TOLUENO 79.9014 

STREAM 33 VFRAC=O PRES=250.3 
MOLE-FLOW H2 4.0516 / H2S 28.2867 / CH4 14.5S41 / C2H6 73 2311 / 

C3H8 18.7399 I C4H10..2 126.2805 / C4H10·1 410.54791 2MC4 0.4345 / 
22DMC3 31.8845 / C5H12·1 0.1152/ 22DMC4 3.4826E-04 / 3MC5 1.9607E-05 / 
2MC5 9.0078E-05 / C6H14·1 6.5369E·OS / C7H16-1 1.6121E·09 / C8H18·1 O.O / 
C9H2Q..6 O.O/C9H20·1 O.O I C10H22·1 O.O/C11H24 O.O I MCC5 1.0163E-05/ 
ces 7.6652E·08 I MCC6 4.6001E·10 I ETMERC o.o I MEETSUL o.o I 
DETSUL O.O I TIOFENO 5.5246E·10 / BENCENO 5.1714E·07 / 
TOLUENO 2.2S21E·10 

STREAM 36 VFRAC=.85 PRES=255.3 
MOLE·FLOW H2 1.2576E·12 / H2S 8.1008E·05/ CH41.8535E--09/C2H61.8406E·05 1 

C3H8 6.8710E·03 I C4H10·2 0.9327 / C4H10..119.2633 1 2MC4 102.2998 1 
22DMC3 36.4860 / C5H12·1 245.0920 / 22DMC4 76.2372 / 3MC5144.71611 
2MC5 289.2397 / C6H14·1 228.5363 / C7H16-1 370.3659 / C8H18·1 2112.2694 1 
C9H2Q..6 O.O I C9H20·1 1391.7577 1 C10H22·1 863.2593 1 C11H24 410.3S541 
MCC5 434.0989 I CC6 20.7852 1 MCC6 76.2562 I ETMERC O.O 1 
MEETSUL O.O I DETSUL O.O I TIOFENO 1.2976E--02 I BENCENO 20.5050 I 
TOLUENO 92.8205 

STREAM 45 TEMP=157.6 PRES=40 
MOLE·FLOW H2 O.O I H2S 5.4090E·04 1 CH4 1.2502E·08 1 C2H6 1.097SE·04/ 

C3H8 5.9188E·02 / C4H10..2 6.2334 / C4H10..1128.8937 / 2MC4 682.47S7 / 
22DMC3 243.93011C5H12·11626.85141 22DMC4 472.95871 3MC5 376.45821 
2MC51347.7760 1 C6H14·1 48.6613 1 C7H16·1 2.6312E·07 / C8H18·1 2335E·151 
C9H2Q..6 O.O 1 C9H20·1 4.4725E·23 I C10H22·11.6531E·31 / C11H24 O.O / 
MCC5 20.28571 ces 1.2152E·02 1 MCC6 4.7249E--061 ETMERC o.o 1 
MEETSUL O.O 1 DETSUL O.O 1 TIOFENO 5.0891E--04 I BENCENO 0.41331 
TOLUENO 2.5429E-09 

STREAM 49 VFRAC=.75 PRES=42.3 
MOLE·FLOW H2 O.O 1 H2S 4.3421E-141 CH4 8.4618E·24 / C2H6 5.28S8E·1S / 

C3H8 1.6453E·10/ C4H1Q..2 1.6672E·06 1 C4H10..1 1.7286E·041 
2MC4 8.2879E·02 1 22DMC3 1.9148E-03 1 C5H12·1 0.5980/ 22DMC4 1.78231 
3MC5 28.55681 2MC5 28.33451 C8H14-1 71.43721 C7H16-1119.5793/ 
C8H18-1 681.98481 C9H20.S O.O 1 C9H20·1 449.3543 / C10H22·1 278.7189 / 
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C11H24 132.4939 / MCC5 139.1767 / cce 6.7038 / MCCB 24.6207 / 
ETMERC O.O / MEETSUL O.O / DETSUL O.O/ TIOFENO 4.1649E·03 / 
BENCENO B.6005 / TOLUENO 29.9688 

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·COL0=4ll0 
FEEDS HOT=9 COL0=3 
PROOUCTS HOT=10 COL0=4 

BLOCK EA-402 HEA TX 
PARAM T-COL0=406 PRES·HOT=386.34 PRES-COL0=475 
FEEOS HOT=7 COL0=4 
PROOUCTS HOT=8 COLD=S 

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

BLOCK DC-401 RPLUG 
PARAM TYPE=ADIABATIC LENGTH=19.92 DIAM=10.58 POROP=36.7 NPHASE=1 

PHASE=V 
STOIC 1 MIXEO ETMERC -1 / H2 -1/H2S1/C2H61 
STOIC 2 MIXED MEETSUL ·1 I H2 -2 / CH4 1 / C2H6 1 I H25 1 
STOIC 4 MIXEO OETSUL -1 I H2 -2 / C2H6 2 / H25 1 
STOIC 5 MIXED TIOFENO -1 / H2-4 / C4H10-1 1/H2S1 
STOIC 6 MIXED BENCENO -1 I H2 -3 /ces 1 
STOIC 7 MIXED TOLUENO -1 / H2 -3 / MCC6 1 
STOIC 9MIXEDC11H24-1 /H2-1/C9H20-11/C2H61 
STOIC 10 MIXED C7H16-1 -1 / H2-1 / C4H10-1 1IC3H81 
STOIC 11 MIXEDC11H24·1 /H2-1 /C8H18·11 /C3H81 
STOIC 12 MIXED C11H24-1 / H2-1 / C6H14-11/C5H12-11 
RATE-CON 111013100 
POW1AW-EXP 1 ETMERC 1 I H2 O 
RATE-CON 211014240 
POWU.W-EXP 2 MEETSUL 1 / H2 O 
RATE-CON 4 213 14120 
POWU.W-EXP 4 DETSUL 1 / H2 O 
RATE-CON 5 230.817575 
POW1AW-EXP 5 TIOFENO 1 / H2 O 
RATE-CON 6167.3 21000 
POWU.W-EXP 6 BENCENO 1 / H2 O 
RATE-CON 7180.18221500 
POWU.W-EXP 7 TOLUENO 1 / H2 O 
RATE-CON 9160 35000 
POWU.W-EXP 9 C11H241 / H2 O 
RATE-CON 10 334.5 30500 
POW1AW-EXP 10 C7H16-1 1 / H2 O 
RATE-CON 11247.830000 
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POWLAW·EXP11 C11H241/H20 
RATE·CON 12 254.B 29000 
POWLAW·EXP 12 C11H241 / H2 O 

BLOCK EA_.03 HEATX 
PARAM T·COL0=300 PRES-HOT=370 PRES·COLD=96 
FEEDS HOT=B COLD=17 
PRODUCTS HOT=9 COLD=1B 

BLOCK BB MIXER 
PARAM PRES=349.3 

BLOCK EA_.04 HEA TER 
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 HEA TER 
PARAM TEMP=203 PRES=330.4 

BLOCK EA-405B HEA TER 
PARAM TEMP=103 PRES=315 

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

BLOCK EA_.06 HEA TER 
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 B18 MIXER 
PARAM PRES=285 

BLOCK GA .. 09 PUMP 
PARAM PRES=291.3 

BLOCK DA .. 01 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=28 
FEEDS 33 112715 / 38 28 ON-STAGE 
PRODUCTS 28 1 V 134 28 L 
P·SPEC 1 250.49 / 2 250.88 / 13 252.8 / 14282.67/16 253.38 / 27 255.3 / 28 255.3 
COL·SPECS Q1=0 QN=O MOLE-RDV=1 
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T·EST 1188.5/2204.77/13 251.63 / 14282.67/15 351.67 / 18 359.24 / 
27 466.62 / 28 497.31 

L-EST 11073/21130/13 868.7 / 14 618.1/156437/16 6763 / 27 8821/26 .102E+5 
V-EST 1 971/2123511311821141031 / 15 780.1 / 18 3169 / 27 5280 / 28 5553 

BLOCKEA-407HEATER 
PARAM VFRAC=0.029163 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 B25 FSPLIT 
MOLE-FLOW 40 3266 

BLOCK BA-402 HEA TER 
PARAM VFRAC=0.85 PRES=255.3 

BLOCK GA-403 PUMP 
PARAM PRES=305 

BLOCK EA-410 HEATER 
PARAM TEMP=100 PRES=296.3 

BLOCK B29 HEATER 
PARAM TEMP=343 PRES=42 

BLOCK DA-402 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=32 
FEEDS 45 1/4125/49 32 ON-STAGE 
PRODUCTS 42 1 V/ 47 32 L 
P-SPEC 1 37 I 26 42.3 
COL-SPECS 01=0 ON=O MOLE-RDV=1 
T-EST 1176 / 25 310 / 32 323 

BLOCK EA-408 HEA TER 
PARAM VFRAC=O PRES=37 

BLOCK GA-407 PUMP 
PARAM PRES=40 

BLOCK B33 FSPLIT 
MOLE-FLOW 45 4955 

BLOCK B34 FSPLIT 
MOLE-FLOW 46 2000 

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

BLOCK GA-<106 PUMP 
PARAM PRES=81.3 

BLOCK EA-<111 HEATER 
PARAM TEMP=1DO PRES"40 

BLOCK GA-<405 PUMP 
PARAM PRES=326.3 

RUN-CONffiOL MAX-TIME•SOOO 

Nota: Para correr este programa es necesaria la introducción de estimados de composición para la torre DA-401. 
SI se requiere da esta infonnaclón, tavor de diriginie al Departamento de Ingeniarla Química de la Facultad 
curmrca. 
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C. RESULTADOS SE LA SIMULACION 

En esta sección se presentan los resultados obtenidos en la simulación de la planta 

hidrodesulfuradora de naftas. En la tabla 6.1 se encuentran los valores de las corrientes 

obtenidas por medio de la simulación, la cual corresponde al diagrama de bloques presentado 

en la figura 6.1. 

En la tabla 6.2 se puede encontrar la comparación entre los resultados de la simulación y los 

valores de las corrientes reportadas en el diagrama de flujo de proceso. 

Como puede observarse en esta comparación, /os promedios de los errores obtenidos no 

sobrepasa el 2.5% en variables globales, mientras que en flujos por componente el de mayor 

error es el ácido sulfhfdrico. El error es grande debido a que no se utilizó un valor apropiado 

para los parámetros de interacción binaria entre el H2S y los pesados, los cuales se debieron 

de haber ajustado previamente. Aunque el error es grande, en todas las corrientes se tienen 

flujos relalivamente pequeños en comparación al nujo total, siendo la diferencia entre el valor 

real y el de la simulación, para el H2S, de no más de 2.5 lbmol/hr. 

A partir de estas comparaciones, puede observarse que Jos resultados de la simulación del 

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 simulación 

No. Corriente· 10 ,, 12 13 14 15 
Fase: LIQUIO MIXEO VAPOR MIXED MIXED VAPOR VAPOR 
Comocnentes 

LBMOUHR 
H2 O.DO 1,362.60 234.57 1,597.17 1,597.17 1,539.31 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 
C2HB O.DO 44.44 21.51 65.95 65.95 33.30 33.30 
C3H8 9.00 26 98 13.21 40.19 40.19 10.62 10.62 
1-C4H10 17.50 27.01 2.99 30.00 30.00 3.96 3.96 
C4H10-1 78.34 92.23 3.56 95.79 95.79 B.38 8.38 
2MC4 43.00 50.64 1.00 51.64 51.84 2.09 2.09 
220MC3 23.40 25.62 0.54 26.16 26.18 2.22 2.22 
n-C5H12 110.85 120.44 0.82 121.26 121.26 3.58 3.58 
22DMC4 35.95 36.76 0.33 37.09 37.09 0.81 0.81 
3MC5 68.20 69.08 0.33 69.41 69.41 0.87 0.87 
2MC5 136.77 138.74 0.33 139.07 139.07 1.97 1.97 
n-C6H14 101.70 108.83 0.40 109.23 109.23 1.13 1.13 
n-C7H16 177.97 175.01 0.30 175.31 175.31 0.66 0.66 
n-C8H18 991.53 996.74 0.20 996.94 996.94 1.47 1.47 
n-C9H20 655.48 656.12 0.09 656.21 656.21 0.38 0.38 
n-C10H22 406.78 406.BB O.DO 406.88 406.88 0.10 0.10 
n-C11H24 203.39 193.39 O.DO 193.39 193.39 0.02 0.02 
MCCS 205.24 207.22 O.DO 207.22 207.22 1.98 1.98 
ces 0.00 9.69 O.DO 9.89 9.89 0.08 0.08 
MCC6 o.oc 36.11 0.00 36.11 36.11 0.15 0.15 
ETMERC 2.70 D.DO O.DO D.DO O.DO 0.00 O.DO 
MEETSUL 1.63 0.00 O.DO O.DO 0.00 0.00 O.DO 
DETSUL 3.28 º·ºº 0.00 0.00 000 ODO 000 
TIOFENO 1.90 D.01 O.DO 0.01 0.01 o 00 0.00 
BENCENO 19.50 9.80 0.00 9.80 9.80 0.11 0.11 
TOLUENO 79.72 43.94 0.00 43.94 43.94 0.18 0.18 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 3,379.35 4,969.46 305.8D 5,275.26 5,275.26 1,733.24 1, 733.24 
LBIHR 3.81E+05 3.90E+OS 2,848.47 3.92E+05 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 PSI 51.30 364.00 406.30 349.30 352.00 352.00 515.30 
FRACVAP 0.00 0.31 1.00 0.35 0.33 1.DO 1.00 

ENTALPIA; 
BTU/LB -894.37 -035.74 -949.88 -836.56 -897.00 -783.91 -655.96 
BTUIHR -3.41E+08 -3.26E+OB -2.71E+06 -3.2BE+OB -3.52E+OB -6.90E+06 -5.77E+06 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R 

H-ToS 8.64E+06 1.09E+07 ·2.70E+05 1.05E+07 7.85E+06 1.70E+06 2.55E+06 
DENS. LBJFT3 37.28 9.37 o.se 7.97 e.eo 0.29 o.37 
PM prom. 112.66 70.38 9.31 74.38 74.38 5.08 5.08 
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Tabla 6.1 Resultados de la simulación 

No. Corriente: 16 17 18 19 20 21 
Fase: UQUID LIQUID MIXED VAPOR LIQUID MIXED VAPOR 
Comoonentes 

LBMOUHR 
H2 57.05 57.85 57.85 50.97 0.00 50.97 50.65 
H2S 9.50 9.50 9.50 4.37 0.00 4.37 3.31 
CH< 27.24 27.24 27.24 20.46 0.00 20.46 19.75 
C2H6 32.65 32.65 32.65 17.49 0.00 17.49 14.68 
C3HB 29.58 29.58 29.58 10.83 9.00 10.83 6.66 
l-C4H10 26.04 2604 26.04 6.76 17.50 6.76 2.77 
C4H10-1 87.41 87.41 87.41 19.84 78.34 19.84 6.58 
2MC4 49 55 49.55 49.55 7.45 43.00 7.45 1.27 
22DMC3 23.94 23.94 23.94 4.65 23.40 4.65 1.26 
n-CSH12 117.68 117.68 117.68 15.84 110.85 15.84 2.17 
220MC4 36.27 36.27 36.27 3.75 35.95 3.75 0.35 
3MC5 68.53 68 53 68.53 5.73 68.20 5.73 0.34 
2MC5 137.10 137.10 13710 12.16 136.77 12.16 0.81 
n-C6H14 108.10 108 10 108.10 8.26 101.70 8.26 0.41 
n-C7H16 174.65 174.65 174.65 7.58 177.97 7.58 0.13 
n-C8H18 995.48 995.48 995.48 24.35 991.53 24.35 0.15 
n-C9H20 655.83 655.83 655.83 9.01 655.48 9.01 0.02 
n-C10H22 406.78 406.78 406.78 3.10 406.78 3.10 0.00 
n-C11H24 193 37 193.37 193.37 0.83 203.39 0.83 0.00 
MCCS 205.24 205.24 205 24 14.73 205.24 14.73 0.69 
cea 9.81 9.81 9.81 0.61 0.00 o.a1 0.02 
MCC6 35.96 3596 35.96 1.47 0.00 1.47 0.03 
ETMERC 0.00 0.00 0.00 O.DO 2.70 0.00 O.DO 
MEETSUL 0.00 O.DO o 00 o.ca 1.63 0.00 0.00 
OETSUL O.DO 0.00 0.00 O.DO 3.28 O.DO O.DO 
TIOFENO 0.01 001 0.01 0.00 1.90 º·ºº o.oc 
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 
LBIHR 3.84E+05 3.84E+05 3.84E+05 14.628.00 3.81E-t05 14.628.00 2,414.32 

VARIABLES: 
TEMP F 110.00 203.00 300.00 300.00 102.57 100.00 100.00 
PRES PSI 352.00 330.40 103 88 96 00 515.30 85.30 85.30 
FRACVAP O.DO O 00 0.07 1.00 0.00 0.44 1.00 

ENTALPIA: 
BTUILB -900.41 ·851.22 ·788.80 -733.39 -891.45 -952.73 -1,037.54 
BTU/HR -3.45E+08 -3.27E+08 -3.03E•OB -1.07E+07 -3.39E+08 -1.39E+07 -2.50E+06 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R -1.71 -1.62 -1.53 -1.30 -1.71 -1.63 -1.28 

H-ToS 6.16E+06 7.90E+06 1.34E+07 -5.37E+05 9.53E+06 -1.18E+06 -8.44E+05 
OENS. LB/FT3 41.83 34.62 12.06 0.72 37.46 1.80 0.31 
PM prom. 108.29 108.29 108.29 57.92 112.66 57.92 21.54 
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Tabla 6.1 Resultados de la simulación 

No. Corriente: 22 23 24 25 26 27 28 
Fase: VAPOR LIQUID LIQUID UQUIO UQUIO LICUID VAPOR 
Comoonenles 

LBMOUHR 
H2 57.18 6.BB 6.88 0.31 0.31 7.20 11.25 
H2S 4.83 5.13 5.13 1.06 1.06 8.19 34.48 
CH4 24.84 6.78 6.7B 0.71 0.71 7.49 22.05 
C2H6 20.58 15.16 15.16 2.81 2.81 17.97 91.20 
C3H8 9.99 18.74 18.74 4.17 4.17 22.91 141.66 
l-C4H10 4.45 19.28 19.28 3.99 3.99 23.27 151. 12 
C4H10-1 10.64 67.57 67.57 13.26 13.26 80.82 482.29 
2MC4 1.28 42.10 42.10 6.1B 6.18 48.28 0.52 
220MC3 1.49 19.29 19.29 3.39 3.39 22.68 37.40 
n-C5H12 2.17 101.84 101.84 13.67 13.67 115.51 0.14 
22DMC4 0.35 32.53 32.53 3.39 3.39 35.92 0.00 
3MC5 0.34 62.81 62.81 5.38 5.38 68.19 0.00 
2MC5 0.81 124.94 124.94 11.35 11.35 136.29 0.00 
n-C6H14 0.41 99.84 99.84 7.85 7.85 107.69 0.00 
n-C7H16 0.13 167.07 167.07 7.45 7.45 174.52 0.00 
n-C8H18 0.15 971.13 971.13 24.20 24.20 995.33 0.00 
n-C9H20 0.02 646.82 646.82 B.99 8.99 655.81 0.00 
n-C10H22 o.oc 403.68 403.68 3.10 3.10 406.78 0.00 
n-C11H24 o.oc 192.54 192.54 0.83 0.83 193.37 0.00 
MCC5 0.69 190.51 190.51 14.04 14.04 204.55 o.oc 
cea O.D2 9.20 9.2D D.59 0.59 9.78 O.DO 
MCC6 D.03 34.49 34.49 1.45 1.45 35.93 0.00 
ETMERC 0.00 O.DO 0.00 O.DO O.DO 0.0D 0.00 
MEETSUL O.DO 0.00 0.00 O.DO O.DO 0.00 0.00 
DETSUL O.DO 0.00 O.DO O.DO 0.00 O.DO 0.00 
TIOFENO 0.00 0.01 0.01 O.DO 0.00 0.01 O.DO 
BENCENO 0.03 9.02 9.02 0.65 0.65 9.66 0.00 
TOLUENO 0.02 42.10 42.10 1.64 1.64 43.74 0.00 

FLUJO TOTAL: 

LBMOLlHR 140.46 3,289.48 3.289.48 140.43 140.43 3,429.91 972.11 
LB/HR 3.236.28 3.69E+D5 3.69E+05 12.214.00 12,214.00 3.81E+OS 50, 103.00 

VARIABLES: 
TEMP F 95.86 300.00 301.89 100.00 103.65 295.96 188.42 
PRES PSI 80.00 96.00 291.30 85.30 291.30 285.00 250.49 

"'E~~RA~TALP_c_v~,:-. _ _, __ 1.00 O.DO O.DO o.oc O.DO 0.00 1.00 

BTUILB -1,044.8D -790.19 -788.76 -935.97 -933.44 -793.40 -934.27 
BTU/HR -3.38E+06 -2.92E+OB -2.91E+D8 -1.14E+07 -1.14E+07 -3.02E+OB -4.68E+07 

ENTROPIA: 

BTU/LB-R -1.28 -1.54 -1.54 -1.69 -1.69 -1.55 -1.46 
-1.16E+06 1.40E+07 1.44E+07 -3.31E+D5 -3.17E+D5 1.39E+07 -7.66E+06 

DENS. LBIFT3 0.31 31.80 32.07 36.45 36.50 32.17 2.44 
PM prom. 23.04 112.16 112.16 86.98 86.98 111.13 51.54 
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Tabla 6.1 Resultados de la slmulaclón 

No. Corriente: 29 3 30 31 32 33 34 
Fase: MIXED MIXED VAPOR LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID 
Componentes 

LBMOLIHR 
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 O.DO 
C2H6 91.20 33.30 5.90 85.31 73.23 73.23 0.00 
C3H8 141.66 19.62 3.33 13833 118.75 118.75 0.01 
l-C4H10 151.12 21.46 1.69 149.44 128.29 128.29 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 O.DO O.DO º·ºº 112.16 
3MC5 0.00 69.08 0.00 0.00 0.00 º·ºº 212.91 
2MC5 O.DO 138.74 0.00 O.DO O.DO º·ºº 425.53 
n-C6H14 O.DO 102.82 O.DO O.DO O.DO D.00 336.22 
n-C7H16 0.00 178.62 D.00 0.00 0.00 0.00 544.88 
n-C8H18 O.DO 992.99 O.DO O.DO O.DO o.oc 3,107.55 
n-C9H20 O.DO 655.86 O 00 0.00 O.DO O.OD 2,047.54 
n-C1DH22 0.00 406.88 º·ºº 0.00 O.DO º·ºº 1,270.02 
n-C11H24 O.DO 203.41 O.OC O.DO O.DO º·ºº 603.73 
Mees O.DO 207.22 0.00 0.00 0.00 O.DO 638.64 
CC6 0.00 0.08 0.00 O.DO 0.00 0.00 30.55 
MCC6 O.DO 0.15 0.00 D.00 0.00 O.DO 112.19 
ETMERC 0.00 2.70 0.00 0.00 0.00 O.DO o.oc 
MEETSUL 0.00 1.63 D.00 0.00 0.00 O.DO 0.00 
DETSUL O.DO 3.28 0.00 0.00 O.DO O.DO 0.00 
TIOFENO O.DO 1.90 0.00 O.DO O.DO 0.00 0.02 
BENCENO D.00 19.61 O.OC 0.00 O.DO O.DO 30.17 
TOLUENO 0.00 79.90 0.00 0.00 O.DO O.DO 136.56 

FLUJO TOTAL: 
LBMOLJHR 972.11 5,112.59 28.35 943.76 810.19 810.19 10,203.00 
LBIHR 50, 103.00 3.90E•05 821.94 49,281.00 42,306.00 42,306.00 1.17E•06 

VARIABLES: 
TEMP F 100.81 109.48 100.81 100.81 100.81 100.81 497.28 
PRES PSI 250.30 507.30 250.30 250.30 250.30 250.30 255.30 
FRACVAP 0.03 0.31 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

ENTALPIA: 
BTUILB -1, 102.65 -886.13 -1,066.13 -1, 103.26 -1.103.26 -1, 103.26 -642.01 
BTU/HR -5.52E•07 -3.45E•08 -8.76E•05 -5.44E•07 -4.67E+07 -4.67E•07 -7.4BE+08 

ENTROPIA: 
BTUfLB.R 

H-ToS -8.79E•06 1.1BE•07 -2.71E•05 -8.52E•06 -7.31E•06 -7.31E•06 1.13E+08 
DENS. LBIFT3 22.33 13.16 1.33 30.29 30.29 30.29 22.36 
PM prom. 51.54 76.19 28.99 52.22 52.22 52.22 114.25 
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Tabla 6.1 Resultados de la simulación 

No. Corriente: 35 36 37 38 39 40 
Fase: LIQUIO MIXED UQU/D LIQUID L/QU/D MIXED LIQUID 
Componentes 

LBMOUHR 
H2 O.DO 0.00 0.67 0.67 0.67 1,539.31 O.DO 
H2S o.oc 0.00 4 66 4.66 4.66 5.13 o.oc 
CH4 º·ºº 0.00 2.40 2.40 2.40 114.73 º·ºº 
C2H6 0.00 O.OC 12.07 12.07 12.07 33.30 0.00 
C3H8 0.01 0.01 19.58 19.58 19.58 19.62 O.DO 
l-C4H10 0.93 0.93 21.15 21.15 21.15 21.46 0.44 
C4H10-1 1927 19.27 67.68 67.66 67.68 86.72 

9 ºª 
2MC4 102.29 102.29 0.07 0.07 0.07 45.09 48.20 
22DMC3 36.47 36.47 5.26 5.26 5.26 25.62 17.19 
n-C5H12 245.09 245.09 0.02 0.02 114.43 115.49 
22DMC4 76.24 76.24 º·ºº 0.00 O.DO 36.76 35.92 
3MC5 144.71 144.71 O.DO 0.00 O.DO 69.08 68.19 
2MC5 269.23 289.23 º·ºº 0.00 º·ºº 138.74 136.29 
n-C6H14 228.53 228.53 0.00 0.00 º·ºº 102.82 107.69 
n·C7H16 370.36 370.36 O.DO o.oc O.DO 178.62 174.52 
n-C8H18 2. 112.22 2, 112.22 O.DO 0.00 º·ºº 992.99 995.33 
n-C9H20 1.391.73 1,391.73 O.DO 0.00 0.00 655.86 655.82 
n-C10H22 863.24 863.24 O.DO O.DO 0.00 406.88 406.78 
n-C11H24 410.36 410.36 º·ºº O.DO º·ºº 203.41 193.37 
MCC5 434.09 434.09 º·ºª O.DO o.oc 207.22 204.55 
CC6 20.76 20.76 0.00 0.00 O.DO o.os 9.78 
MCC6 76.25 76.25 O.DO o.oc O.DO 0.15 35.93 
ETMERC º·ºº 0.00 0.00 0.00 0.00 2.70 O.DO 
MEETSUL º·ºº 0.00 º·ºº o.oc O.DO 1.63 0.00 
OETSUL O.DO 0.00 O.DO o.oc O.DO 3.28 º·ºº 
TIOFENO 0.01 0.01 O.DO 0.00 O.DO 1.90 0.01 
BENCENO 20.50 20.50 º·ºº 0.00 º·ºº 19.61 9.66 
TOLUENO 92.82 92.82 º·ºº O.DO O.DO 79.90 43.74 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 6,935.13 6,935.13 133.57 133.57 133.57 5, 112.59 3,268.00 
LB/HR 7.92E+OS 7.92E•05 6,974.72 6.974.72 6,974.72 3.9DE+05 3.73E+OS 

VARIABLES: 
TEMP F 497.28 529.81 100.81 102.30 100.00 249.55 497.28 
PRES PSI 255.30 255.30 250.30 305.00 296.30 480.00 255.30 
FRACVAP 0.00 0.85 0.00 0.00 O.DO 0.33 o.oc 

ENTALPIA: 
BTU/LB --642.01 -563.04 -1, 103.26 -1.102.32 -1.103.79 -800.80 -642.01 
BTU/HR -5.09E+08 -4.46E+08 -7.69E+06 -7.69E+06 -7. 70E+06 -3.12E+OB -2.40E+OB 

ENTROPIA: 
BTUILB-R -1.74 -1.57 -1.38 

H-ToS 7.71E+07 1.05E-t08 -1.21E+06 -1.20E+06 -1.20E+06 1.69E+07 3.63E+07 
DENS. LB/FTJ 22.38 4.84 30.29 30.31 30.42 10.25 22.36 
PMprom. 114.25 114.25 52.22 52.22 52.22 76.19 114.25 
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Tabla 6.1 Resultados de la simulación 

Na. Corrienta: 41 42 43 44 45 46 47 

Fase: MIXEO VAPOR UQUIO UCUIO LJQUIO LIQUIO CJQUID 

Comoonentes 
LSMOL/HR 

H2 O.DO 0.00 o.oc 0.00 O.DO O.DO a.oc 
H2S O.DO o.oc O.DO O.DO 0.00 o.oc o.ca 
CH4 O.DO 0.00 O.DO o.ca O.DO o.oc o:oo 
C2H6 O.DO O.DO a.oc 0.00 0.00 o.oc 000 

C3HB º·ºº 0.06 o.ce 0.06 0.06 o.oc O.DO 
l..c.4H1D 0.44 6.67 6.67 6.67 6.23 Q.44 o.ca 
C4H10..1 9.08 137.98 137.98 137.98 128.90 9.08 O.DO 

2MC4 48.20 730.57 730.57 730.57 682.49 48.08 0.2C 

220MC3 17.19 261.11 261.11 261.11 243.92 17.18 o.oc 
n-CSH12 115.49 1,741.49 1.741."19 1,741A9 1,626.88 114'.62 1.47 

220MC4 35.92 506.29 506.29 506.29 472.97 33.32 4.38 
3MCS 68.19 <402.95 402.95 <402.95 376.43 26.52 70.23 

2MC5 136.29 1,'442.69 1.«2.69 1,442.69 1,347.74 94.95 69.68 
n-C6H14 107.69 52.09 52.09 52.09 '48.66 3.43 17S.70 
n-C7H16 17'4.52 a.ca O.DO O.DO O.DO o.oc 294.10 
n-C8H18 995.33 O.DO O.DO O.DO o.oc O.DO 1,677.34 

n-C9H2D 655.82 0.00 o.oc 0.00 O.DO O.DO' 1.105.17 
n-C1DH22 <406'.78 O.DO a.oc O.DO 0.00 o.oc 685.50 

n..C11H24 193.37 0.00 o.oc o.ca o.oc o.ca 325.86 
MCCS 20-4.55 21.72 21.72 21.72 20.29 1.43 342.3C 
CC6 9.78 0.01 0.01 0.01 0.01 o:oo 16.49 
MCCB 35.93 O.DO O.DO O.DO o.oc o.ca 60.55 
ETMERC º·ºº 0.00 0.00 O.DO 0.00 o.oc o.ca 
MEETSUL 000 o.oc o.oc O.DO o.oc O.DO a.oc 
OETSUL a.oc º·ºº O.DO o.oc O.DO o.oc o.ca 
TIOFENO 0.01 a.oc 0.00 o.oc O.DO o.oc 001 
BENCENO 9.66 0.44 0.44 0.44 0.41 0.03 16.23 
TOLUENO <43.74 o.ca o.oc o.oc O.DO o.oc 73.71 

FLUJO· TOTAL: 
LBMOUHR 3,268.00 5,304.09 5,304.09 5,304.09 4,955.00 349.09 4,918.91 
tBIHR 3.73E+05 4.15E+05 4.15E+D5 4.15E+05 3.87E+05 27,290.00 5:83E+05 

VARIABLES: 
TEMP F 343.00 172.08 157.58 157.60 157.60 157.60 324.53 
PRES PSI 42.00 37.0C 37.00 40.00 40.00 40~00 42.30 
FRACVAP 0.63 1.00 0.00 o.oc 0.00 O.DO o.oc 

ENTALPIA: 
BT\Jlt.B -688.75 ..S50.03 ·994.07 ·994.05 ·994.05 ·994.05 -762.31 
BTUIHR -257E+08 -3.52E+OB -4. t2E+08 -4.12E+OB -3.B5E+08 -2.71E+07 -4.45E+08 

ENTROPIA: 
BTU!t.B-R ·1.<42 ·1.48 ·1.71 -1.71 -1.71 -1.71 -t.53 

H~ToS 2.71E+07 -2.28E+07 -3.12E+07 -3.12E+07 -2.92E+07 ·2.0SE...,06 1 3.34E+07 
DENS tBIFT3 a.96 0.46 33.39 33.39 33.39 33.39 31.55 
PM',prum: 114.25 78.18 78.18 78.18 78.18 78.18 t18.56 

6.33 



T-5..1-*la~ 

'iDl ctoniimtl!! ... ... $ ""' "" 
.., 5ill .... l!JQWID ..,llEII> MIXEI!l> 11.JtllUllI» u.nmmill U.HtlWID IUEU!.1111) 

"""'•an-
UBMCILIHR: 

'"' 1 01oa Cloa 11,53911'1 01an man man m1111 
H•5 ' maa moa ""' moa maa mao mao 
CH4 1 OlOD i moa 11fr472 moa man moa mm 
<t:2H6 ! 0!00 1 "'ªª """" mao maa moo .... 
CJHS· 1 moa. maa "'"'" maa, moa, moa maa 
l..c-4H101 1 mool moa 21\41! moa maa maa moo 
C411i10.-1t 1 0!001 moa! ... ,,, maa1 maa, moa. moo 

""""' mas 1 ª'°ª ""'ªª m12 mmr.' m~ m111 
220MC3 a1aa 1 CllOOb """' moa maa maa 1 moo 
rt+-CSH12: 1 016C 0!60\'. 11f.ft«J', m .. mlLl CllD7.¡ mlLl 
=MC4 1 1T.7a ! 11.11! ! 31<15 21!ll m2a m20 m20 
3MC& 1 28:5!.l 2a551 69108 ...... 31.T:l 311'! "'" 2!\ICS 1 2ft331 2BiJ311 1131t7.4 "'1l35 Ji.TO 3ltn 1 3111 
n..CBH14 1 71' .. ""4 7.'n.44! """"' 11l«2S ""' ""' .... 
n..c7H16 1 t19i58 i 11191581 'llm.ml i 117.«S 113109 113108 ..... 
ft>.CSH18 1 8&1l.99 1 911.99 ! 99299 1 99"3:! 7.41.65 z:.4t65l ..... 
n~H2CI -"" ..... "" 655:SS 6551011 ·4SL18 481.18 """' rn-C.10H27 1 2'1m121 :mlJ?> 

_ .. 
"""''" JlllSiti 3Dl5111 3Dl51t 

ni.C'Ti1H:Z4 1ll2:"8 11JZ¡Q¡ 203IC11 19il3\l 11415" 11415" 1141!!1l 
MCC5' 139!ra \ 1'!91f8 20>'.22 "'"""" 152!. 1"'23 f!>23 
ces 1 e¡70 ""' mas .. ,.. m7i3 01n 0171. 
Ml!:CB 24".1!12 i ""'"' Olf5 """" 259 259 20! 
ET:'MERC 1 moa moa "'"'' man man maa mm 
MEET'SUI:. ! moa man •• &! maa maa moo mm 
l!JETiSl!II:.. "'ªª moa 312' maa 01aa 01181 moo 
lill!llfENO· mao moa 1 uaa 1 CJIJll, 01aa ,,, .. mao 
BENCENOJ s;sa """' 19lM "'"" mm m?.I mm 
lLl!JtLl:JEN01 1 2!1!97 ¡ ,..., ...... <U 3128 3128 312'! 

s;Ji l1IUCJJTOTAt: 1 1 
UBMCtlHR 1 2;00DlDD zaamoo 5i.111CZ<J 2!911'&!111 2'1&9'1 2'18Ullti 21E!l1 
11.B/lfR 1 2!37805 2:37B05t 3:9CE+05 31All!E>05 2"95lñ0U 2"95lñ0D 2"ll!55111 

VAfilABl!.ESi 1 1 
1'EMF F 32«53 382oa ¡ 5lmlO:l 3"lll!IJ _,,,, 

""""' 
,..,.., 

PRES: p5¡1 1 <00301 <0030 .m¡ao <:Z:m 4:>30 &11.30 1 ...... 
i;:RACVAP 1 moa m15 Olllll ., .. mao 01au1 moo 

C1U,'JtAl!.PIAt ¡ 1 
8'lltlll!B• 1 -157.3-~' -65!>9" ........ _,_"' ~ -7&11.8:11 .-.. 
Erntl/MR' 1 -r.a1Et-0e · -11.55Et>aa -2-f~ll .z- -u-' _,,_ -:>=--. 

ENi'JlROPIA; 1 1 
H1'l!llllSR -1\53 -U3D -U21 

_,,., _,,.,, 
-1l5J 

_..,, 
ltfl--ll"Cl5 1 uo~~· :z,,~, 5i~1 n~ u- 11-- 11.-
n~fU."°' tl.SfFTrJl 3'1l55 01&! .... 31l51 ~~ 31UOI 311'.C 

""""""'· """'" .,,. .. """' .... ,. 11111151 1111115'1 _,. 



Tabla 6.1 Resultados de la simulación 

No. Corriente: 54 55 58 
Fase: LIQUID LIOUID LIQUID VAPOR VAPOR VAPOR MIXEO 
Componentes 

LBMOUHR 
H2 0.00 0.00 O.DO 1.539.17 1,362.60 1,362.60 1,362.60 
H2S O.DO O.DO O.DO 5.13 14.63 14.63 14.63 

CH4 O.DO 0.00 O.DO 114.72 116,35 118.35 116.35 
C2H6 0.00 º·ºº O.DO 33.30 44.44 44.44 44.44 
C3H8 0.00 O.DO 0.00 19.62 26.90 26.96 26.98 
J..C.4H1D O.DO O.DO O.DO 21.46 27.01 27.01 27.01 
C4H10-1 O.DO O.DO O.DO 86.72 92.23 92.23 92.23 
2MC4 0.11 0.11 0.11 45.09 50.64 50.84 50.64 
220MC3 o.oc 0.00 0.00 25.62 25.62 25.62 25.62 
n-C5H12 0.81 0.81 0.81 114.43 120.44 120.44 120.44 

22DMC4 2.41 2.41 2.41 36.76 36.76 36.75 36.76 
3MC5 38.55 38.55 38.55 69.08 69.08 69.08 69.08 
2MCS 38.25 38.25 38.25 138.74 138.74 130.74 138.74 
n-CBH14 96.44 96.44 96.44 102.82 108.03 100.83 100.83 
n-C7H1B 161.43 161.43 161.43 178.62 175.01 175.01 175.01 
n-C8H18 920.68 920.68 920.68 992.99 996.74 996.74 996.74 
n-C9H20 606.63 606.63 606.63 655.06 656.12 656.12 656.12 
n-C10H22 376.27 376.27 376.27 406.88 406.88 406.08 406.88 
n-C11H24 178.87 178.87 178.87 203.41 193.39 193.39 193.39 
MCC5 187.89 187.89 187.69 207.22 207.22 207.22 207.22 
CC6 9.05 9.05 9.05 8.0386-02 9.89 9.89 9.89 
MCC6 33.24 33.24 33.24 0.15 36.11 36.11 36.11 
ETMERC 0.00 O.DO 0.00 2.70 0.00 0.00 O.DO 
MEETSUL O.DO 0.00 0.00 1.63 0.00 o.oc O.DO 
OETSUL O.DO O.DO o.oc 3.26 O.DO O.DO º·ºº 
TIOFENO 0.01 0.01 0.01 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 79.90 43.94 43.94 43.94 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 2,700.00 2,700.00 2.700.00 5,112.43 4,969,46 4.969.46 4,969.46 
LBIHR 3.20E+05 3.20E+05 3.20E+05 3.90E+05 3.90E+05 3.90E+o5 3.90E+05 

VARIABLES: 
TEMP F 324.53 327.35 232.58 665.00 682.34 406.00 334,57 
PRES PSI 42.30 326.30 315.00 425.00 368.30 386.34 370.00 
FRACVAP O.DO o.oc o.oc 1.00 1.00 0.47 0.37 

ENTALPIA: 
BTUILB -762.31 -760.20 -819.14 -435.60 -435.80 -688.18 -750.41 
BTU/HR -244E+08 -2.43E+08 -2.62E+DB -1.70E+08 -1.70E+00 -2.66E+08 -2.92E+08 

ENTROPIA: 
BTUILB-R -1.53 -1.53 -1.61 -1.17 -1.16 -1.42 -1.49 

H-ToS 1.83E+07 1.89E+07 1.37E+07 7.43E+07 7.32E+07 2.86E+07 1.99E+07 
OENS. LB/FT3 31.55 31.96 34.67 2.97 2.72 6.12 7.33 
PMprom. 118.56 118.56 116.56 76.19 78.38 78.38 78.38 

6.35 



FLUJOS 

TABLA 6.2. ANALISIS DE RESULTADOS 
OBTENIDOS EN LA SIMULACION 

CORRIENTE3 CORRIENTE 1 CORRIENTE 16 

REAL 5\MU % ERROR REAL SIMU 'Mi ERROR REAL SIMU 

H2 1525.70 1539.30 0.89 1347.70 1362.59 1.10 56.58 57.85 
H2S 7.44 5.13 31.05 17.06 14.63 14.24 9.93 9.49 

PROPANO 19.27 19.61 1.76 26.70 26.97 1.01 31.91 29.57 
!-BUTANO 21.52 21.46 0.28 27.06 27.01 0.18 26.61 26.04 
BUTANO 88.80 86.72 2.34 94.37 92.22 2.28 89.27 87.41 
1-PENTANO 70.24 70.71 0.67 76.76 76.26 0.65 75.22 73.49 
PENTANO 125.42 114.43 8.76 131.44 120.44 8.37 128.18 117.67 
ISOHEXAN 250.36 244.56 2.31 245.72 244.56 0.47 243.14 241.ll9 
HEXANO+ 2903.82 2862.48 1.42 2844.36 2843.91 0.02 2836.43 2838.65 

~P_R_O_M_C_O_M_Pi-~~-t-~~-r~~6.~09ct-~~-r~~-;~~4~.34 

TEMP 107.00 109.00 1.87 680.00 682.00 0.29 110.00 110.00 
PRES 507.30 507.30 0.00 308.30 388.30 0.00 335.30 35200 
PM 77.00 76.18 1.06 79.40 78.30 1.38 109.43 108.29 
VFRAC 0.30 0.31 1.46 1.00 1.00 O.OC 0.00 O.DO 
FLUJO T. 5157.10 5112.59 0.86 4975.00 4969.46 0.11 3557,72 3542,01 

CORRIENTE 14 CORRIENTE 19 CORRIENTE. 24 
REAL SIMU % ERROR REAL S\MU % ERROR REAL SIMU 

FLUJOS 
H2 1525.68 1539.31 0.89 50.27 50.96 1.37 6.22 6.88 
H2S 7.15 5.13 28.25 5.32 4.36 18.05 4.63 5.13 
METANO 118.57 114.73 3.24 22.30 20.45 8.30 7.47 6,78 
ETANO 29.68 33.30 12.20 15.72 17.48 11.20 14.BB 15.16 

%ERROR 

2.24 
4.43 
8.74 
6.70 
7.33 
2.14 
2.08 
2.30 
8.20 
0.51 
o.os 
4.07 
0.00 
4.98 
1.04 
O.OC 
0.44 

%ERROR 

10.61 
10.80 

9.24 
2.02 

PROPANO 10.03 10.61 5.78 11.02 10.83 1.n 20.86 18,74 10.16 
1-BUTANO 3.46 3.06 11.56 6.30 6.75 7.14 20.30 19.28 5.02 
BUTANO 8.65 8.38 3.12 19.11 19.84 3.82 70.16 67.56 3.71 

1-PENTANO 3.08 4.29 39.29 10.16 12.0B 1 B.90 65.04 61,39 5.61 

~.~~~~~M~c-~-~-.+---ª·~84-+---ª~·22'-+---~-~:-~:-1--1_s_.s_a,__1_2._2•-1---~:~:~~~+-2_1_•~0._ss-1--2~166~.3e ~:~ 

TEMP 110.00 110.00 0.00 290.00 300.00 3,45 290.00 300.00 3.45' 
PRES 335.30 352.00 4.98 100.30 96.00 4.29 291.30 291.30 0.00 
PM 5.19 5.08 2.18 57.04 57.92 1.5-4 113.41 112.15 1.11 
VFRAC 1.00 1.00 º·ºº 1.00 1.00 0.00 0.00 o.oc o.oc 
FLUJO T. 1723.00 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 
H2 0.31 0.31 2.88 4.05 0.45 0.66 
H2S 1.10 1.05 4.55 23.00 28.00 21.74 3.56 4.60 29.21 
METANO 0.95 0.71 25.26 14.42 14.56 0.97 2.23 2.40 7.62 
ETANO 2.49 2.80 12.45 62.21 73.23 17.71 9.63 12.07 25.34 
PROPANO 4.16 4.16 O.DO 123.40 118.74 3.78 19.10 19.57 2 .... 
1-BUTANO 3.77 3.99 5.84 134.15 128.29 -4.37 20.77 21.15 1.83 
BUTANO 12.77 13.25 3.76 468.55 410.54 12.38 72.53 67.68 8.69 
1-PENTANO B.40 9.55 13.69 39.17 32.34 17.44 6.06 5.34 11.88 
PENTANO 13.52 13.66 1.04 17.09 16.00 6.38 2.65 2.00 
ISOHEXAN 17.90 20.11 12.35 0.10 0.10 0.02 0.02 
HEXANO+ 73.53 70.71 3.84 D.03 0.03 o.oc a.oc 

PROMCOMP 6.39 13.22 12.15 
TEMP 100.00 103.00 3.00 100.00 100.80 o.so 100.00 100.00 o.oc 
PRES 291.30 291.30 0.00 250.30 250.30 O.DO 331.30 331.30 0.00 
PM 65.70 86.90 1.40 53.59 52.21 2.50 53.59 52.22 2.56 
V FRAC O.DO O.DO O.DO O.DO 0.00 O.DO O.DO 0.00 
FLUJO T. 138.90 140.40 1.08 885.00 810.18 8.45 137.00 133.57 2.50 

CORRIENTE 40 CORRIENTE 55 CORRElNTE 46 
REAL SIMU %ERROR REAL SIMU %ERROR REAL SIMU % ERROR 

FLUJOS 

H2 O.DO O.DO O.DO O.DO 0.00 0.00 
H2S O.DO 0.00 O.DO O.DO O.DO 0.00 
METANO O.DO O.DO 0.00 O.DO 0.00 0.00 
ETANO O.DO 0.00 O.DO 0.00 0.00 0.00 
PROPANO 0.00 O.DO O.DO O.DO 0.00 0.00 
1-SUTANO 0.06 0.06 O.DO O.DO 0.15 0.43 
BUTANO 2.06 3.00 0.03 0.03 2.04 9.08 

~ 
1-PENTANO 67.03 65.38 2 .... 5.29 0.11 61.27 65.0B 6.22 
PENTANO 123.14 115.49 6.21 15.DO o.so 106.96 114.61 ~ 
ISOHEXMI 241.89 240.40 0.62 125.52 79.14 36.95 106.70 154.79 ~ HEXANO+ 2834.30 2837.15 0.10 2584.76 2619.17 1.33 . 53.00 ~ 

PROMCOMP 2.35 19.14 -----:;-Q.4a 
TEMP 464.00 497.00 7.11 200.00 200.00 O.DO 1~~:~~ 157.00 10.29 
PRES 255.30 255.30 O.DO 326.30 326.30 o.oc --n.30 --0.00 

PM 115.71 114.24 1.27 119.64 116.56 1.07 78.64 78.17 -o:as 
VFRAC O.DO O.DO O.DO 0.00 O.DO O.DO 0.00 0.00 0.00 
FLUJO T. 3268.36 3268.00 0.01 2730.00 2700.00 1.10 330.12 349.0B 5.7~ 
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TABLA 6.2. ANALISIS DE RESULTADOS 
OBTENIDOS EN LA SIMULACION 

PROMEDIOS 

DATO %ERROR 

FLUJOS COMPONENTES 
H2 3.71 
H2S 15.15 
METANO 1.21 
ETANO 13.34 
PROPANO 3.77 
1-llUTANO 4.17 
BUTANO U2 
1-"ENTANO 10.41 
PENTANO 6.85 
ISOHEXANO 11.21 
HEXANO+ 4.61 

PROM.COMPONENTES 7.71 

TEMPERATURA 2.52 

PRESION 1.19 

PESO MOLECULAR 1.50 

FRACCION DE VAPOR Ui 

FLUJO TOTAL 1.14 

NOTAS: TODOS LOS FLUJOS COMPARADOS ESTAN LSMOUHR 
TEMPERATURAS EN GRADOS FARENHEIT 
PRESIONES EN PSIA 
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CAPITUL07 

ANALISIS DE TRABAJO PERDIDO 
Y PROPUESTA DE MEJORAS 

DE LA PLANTA HIDRODESULFURADORA 
DE NAFTAS 
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A. TRABAJO PERDIDO 

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

a cabo un análisis termodinámico del proceso, ya que esto pennite detectar los problemas 

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

presentan las bases para poder efectuar este análisis. 

Un proceso se puede definir como un sistema en donde existen entradas y salidas de materia 

y un intercambio de energla a través de sus fronteras, en forma de calor(Q) y/o trabajo(W) 

(fig. 7.1). Para que el proceso se lleve u cabo, se requiere una cierta cantidad de energla, sin 

embargo, el Intercambio de energla a través de las fronteras del sistema es siempre mayor 

que el mfnimo necesario. Al excedente de energia se Je conoce como trabajo perdido. 

w Q 

Entrada Sistema. 
Salida 

de materia ._ _____ T_s_. de materia 

To 

Figura 7.1 

B análisis termodinámico de un proceso tiene como finalidad determinar la cantidad de 

trabajo perdido para posteriormente comparar dos o más procesos equivalentes y seleccionar, 

desde el punto de vista energético, el que haga un uso más eficiente de la energía. En un 

proceso especifico, se hace un análisis termodinámico y se estudian las posibilidades de 

disminuir la energía en exceso mediante modificaciones a la estructura y condiciones del 

proceso. 
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Para realizar el análisis termodinámico del proceso es necesario determinar la cantidad de 

trabajo perdido en cada una de las operaciones unitaria, Incluyendo mezcladores y divisores 

de conientes, 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 modificación son muy amplias, y no son proporcionadas por la 

termodinámica pero se tienen ciertas reglas básicas para la disminución del trabajo perdido, 

las cuate~ se enlistan a continuación. 

t"teactores: 

1. Operar cerca de la curva de equilibrio. 

2. Minimizar el uso de dltuentes y productos de desecho. 

3. Maximizar conversiones. 

Separaciones: 

1. Localizar correctamente el plato de alimentación de columnas. 

2. Considerar el precalentamiento de la alimentación. 

3. Considerar la utilización de reboilers y condensadores intermedios para mezclas con 

amplio rango de ebullición. 

4. Utilizar RJRmin entre 1.05 y 1.10 para separaciones difíciles. 

5. Considerar bombas de calor para mezclas con pequeño rango de ebullición. 

Transferencia de calor: 

1. Minimizar LMTD. 

2. Minimizar el uso de servicios auxiliares. 

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

4. Integración térmica de procesos. 

5. Instalar equipos recuperadores de calor. 
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Flujo de fluidos: 

1. Aumentar factor de potencia en equipos de compresión y bombeo. 

2. Operar equipos de bombeo cerca de su punto de mayor eficiencia. 

3. Remplazar válvulas de expansión con turbinas. 

3. Minimizar calda de presión. 

Mezclado: 

1. Evitar mezdar corrientes a diferentes condiciones. 

B. CALCULO DE TRABAJO PERDIDO 

En esta sección se presentan las relaciones básicas para el cálculo del trabajo perdido, no se 

deducen las ecuaciones y sólo se mencionan los fundamentos principales sobre los que se 

sustentan. 

El balance de energía para un proceso a régimen permanente se puede expresar de la 

siguiente forma: 

W + Q <E Hs ms -l:Hcmc (1) 

en donde sólo se consideran las dos principales manifestaciones de energfa de un proceso 

qutmico: trabajo y calor. Sin embargo, el calor no es una forma de energía comparable con el 

trabajo mecánico ya que la transformación del primero en el segundo no se puede llevar a 

cabo por completo deb\'10 a las restricciones impuestas por la segunda ley de la 

termidinámlca. Una manera adecuada de transformar el calor en trabajo es mediante la 

eficiencia de Camot 

Ef= ( 1 -Tofff) (2) 



en donde To es la temperatura ambiente y Tf la temperatura de fuente ténnica que suministra 

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

contribuyen el trabajo mecánico y el calor, se puede expresar como: 

We=W+Q(EO (3) 

Ademas se puede demostrar, mediante la conjunción de la primera y segunda leyes de la 

termodinámica, que el trabajo mínimo equivalente (Wemin) o trabajo reversible de un proceso, 

está regido por la siguiente ecuación: 

Wcmin = l: ( Hs -To Ss) ms-l: (He-To Se) me (4) 

El trabajo mínimo equivalente es la cantidad mlnima de energía que el proceso requiere o, en 

el caso contrario, la máxima cantidad disponible que un proceso puede proporcionar. 

Como se ha mencionado, todos los procesos intercambian con los alrededores más energía 

que la expresada por Wemin; este exceso de energla es el trabajo perdido Wp. La expresión 

matemática que define al trabajo perdido está en función de la generación de entropía en el 

sistema: 

Wp=To<.\S (5) 

en donde: 

65 = l: Ss ms-l: Semc -Qfff (6) 

que representa la irreversibilidad del proceso. 
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El trabajo equivalente (We) está compuesto entonces por dos ténninos: el trabajo reversible o 

trabajo equivalente minimo (Wemin) y ol trabajo perdido (Wp), de manera que se puede 

establecer que: 

Wc=Wcmin+Wp (7) 

Con estas relaciones es posible determinar el trabajo perdido de un sistema, conociendo las 

propiedades de las conientes. B nivel del análisis termodinámico depende de lo que elijamos 

como sistema, ya que este puede ser tado el proceso o una operación unitaria. 

C. TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL 

En el presente trabajo el cálculo de trabajo perdido se realizó a través del simulador de 

procesos Aspen plus ya que éste penn,te extraer, mediante una subrutina en fortran, las 

variables necesarias para el cálculo a ¡:artir de los resultados obtenidos en la simulación. De 

esta fonna, al realizar modificaciones al proceso, automáticamente se obtienen los nuevos 

valores de trabajo perdido para cada uno de los equipos. 

Las ecuaciones utilizadas son las descritas en la sección anterior, y fueren incluidas dentro de 

la misma subrutina de Fortran. 

En la tabla 7.1 se encuentran los valeros de trabajo perdido en el proceso que actualmente se 

encuentra operando, en ella se resumen los resultados del cálculo tanto parciales como 

globales, indicándose en cada caso el equipo y las corrientes que entran y salen de cada uno 

de ellos. 
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TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL 

quipo 1 Comentes "Cclnentes l Cambio de 1 Cambio de \ Calor \ Trabajo 1 ,, de Enta!pla Entropla Equivalente 
entrada salida fBTUIHRI fBTUfHR-RI IBTUIHR\ fBTU/HRI 

1 1 L 

""""' GA--401 1 2 , 113100 425 
IEZC\-'OOR 82 215 3 o S<l4 
CNoOIAOOll EA-401 39 4,10 258 7154 

°""""'°" EA-402 47 58 -23 15 063 
CALENTADOR BA-401 5 6 43,867,000 42,874 

"""""""' EA-403 817 918 30 5.888 
IEZWllOll 88 10,11 12 -58 346 

""""""" EA-404 12 13 -24025000 -39886! -24 
FlASH FA-"102 13 14,16 o o 

GB-401 14 15 1125900 512 
EA-405 ~6 55 ,, 5'l 1 6449 --Oi 
FA-404 ,. 19.23 5 o 5 
EA-406 ,, 20 -3.208500 -4790 -320B5001 
FA-405 20 21,25 o o óT 
818 2130 22 o 85 º' GA-408 23 24 526480 143 o 
818 2426 27 43 424 o 
GA-409 25 26 30.919 32 o 
DA-401 2733.36 2834 º' 11136\ o 
EA-407 28 29 -8436300 ·13625 -84363001 
FA-406 29 3031 o o º' 823 31 3237 o o o 
GA-402 32 33 201 o o 
825 34 3540 o o º' RViERVIOOR-T BA-402 35 36 62.572.000 64.243 625730001 

""""' GA-403 37 38 65'!7 8 01 
fNFRIAOOR EA-410 38 39 1 -10,260 -18 -102601 

'"""'°°" 829 40 41 -17 451 000 -15368 -17451,000 
TORR! OA-402 414549 42.47 o 17 777 o 

fNFRIAOOR 1 ~08 42 43 -59 726 000 ·95551 -59726000 
GA-4107 43 44 8609 31 o 
833 44 4546 -87 o º' 834 47 1 4850 o o o 
EA-409 " " 25929000 32,248 25,929,0001 
836 so 5154 o o o 
GA-406 51 52 11021 6 o 
EA-411 52 53 -3401400 -5063 -3401400 
GM05 54 55 617 260 188 o 

Tabla 7.1 Trabajo perdido en proceso actual 



D. MODIACACIONES AL PROCESO 

A partir de la tabla 7.1, se puede observar que Jos valores mayores de trabajo perdido se 

encuentran principalmente en dos áreas del 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 la realidad solo suministra el 10% del calor reportado ya que el 

resto se recupera de la planta reformadora de naftas(ver descripción del proceso, pag. 5.4). 

Es por esta razón que no se proponen mejoras sobre este sistema. 

Las modificaciones planteadas se pueden observar en la fig. 7.1 y son las siguientes: 

1) Reconexión de la reposición de hidrógeno: Este cambio se plantea ya que la reposición de 

hidrógeno tiene una temperatura mayor a la de salida del enfriador EA-404, por lo que se está 

enfriando y posteriormente calentando. El nuevo punto de entrada es después del calentador 

de fuego diredo BA-401 ya que en este punto se tiene la presión 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 alimentación de nafta a partir de un enfriador interetapa propuesto 

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

del tren de Intercambio fonnado por los cambiadores EA-401 al 403, con lo cual se reduce el 
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trabajo perdido en este tren. Al mismo tiempo se provoca una disminución del consumo de 

combustóleo en el calentador de fuego directo BA-401. Como resultado de la disminución del 

LMTO el área de intercambio de calor aumenta. 

3) Preenfriamiento de la mezcla de alimentación a la torre DA-402 con los fondos de la misma 

torre: se propone la introducción de un intercambiador en el que se enfría la carga a la torre 

cediendo calor a la corriente que entra al reboiler de la misma torre. De esta forma se reduce 

el consumo de vapor en el reboiler y se permite una mejor operación de la torre, ya que 

anterionnente se alimentaba a una temperatura superior en 30 ºF a la del fonda de la 

columna. 

4) Aumento en la presión de operación de la torre desisohexanizadora: al aumentar la presión 

de la torre desisohexanlzadora en 7 psia se provoca una disminución en la carga del 

condensador EA-408, provocando una disminución en el consumo de agua de enfriamiento. 

El aumento en el consumo de vapor es Insignificante debido a la modificación anterior. 

5) Introducción de un enfriador interetapa en ta torre desisohexanizadora: con la 

implementación de esta modificación se permite recuperar calor de la torre a una temperatura 

mayor a la que se encuentra el condensador, de esta forma se puede utilizar este calor dentro 

del proceso. Se propone precalentar la carga de alimentación y colocar el interenfriador en la 

etapa 15 de la torre debido a que se tienen los niveles adecuados de temperatura pa.ra el 

intercambio de calor. 
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E. SIMULACION DEL PROCESO MODIFICADO 

La simulación del proceso modificado fue realizada a partir de la simulación del proceso 

original, únicamente se añadieron los módulos necesarios para la Implementación de las 

modificaciones. Esto se puede observaren la figura 7.2. 

Se introdujeron los módulos 828 y 8298 para simular el prccalentador de la alimentación y el 

enfriador de la alimentación a Ja torre OA-402 respectivamente. Se elimino el bloque b29 y se 

introdujo la corriente de calor C2, la cual simula el intercambio de calor con el interenfriador de 

la torre. 

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

corrientes que fue necesario añadir para Ja implantación de las mejoras. 
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado 

No. Corriente: 10 11 12 13 14 15 
Fase: LIQUIO MIXED VAPOR VAPOR MIXEO VAPOR VAPOR 
Componenles 

LBMOUHR 
H2 0.00 1,349.68 234.57 1,293.57 1,349.68 1.291.84 1,291.84 
H2S 0.00 13.82 0.00 4.32 13.82 4.31 4.31 
CH4 º·ºº 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 8.91 
1-C4H10 17.50 29.36 2.99 20.83 29.36 3.32 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 
22DMC4 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 O. 73 D. 73 
2MC5 136.77 138.75 0.33 138.43 138.75 1.65 1.65 
n-C6H14 101.70 109.01 0.40 10264 109.01 0.95 0.95 
n-C7H16 177.97 175.22 0.30 178.52 175.22 0.55 0.55 
n-C8H18 991.53 996.68 0.20 992.76 996.68 1.23 1.23 
n-C9H20 655.48 656.15 0.09 655.60 656.15 0.32 0.32 
n-C10H22 406.78 406.86 º·ºº 406.86 406.BG o.ce o.os 
n-C11H24 203.39 193.45 O.DO 203.41 193.45 0.02 0.02 
MCC5 205.24 206.90 O.DO 206.91 206.90 1.66 1.66 
CC6 O.DO 9.82 O.DO 0.07 9.82 0.07 0.07 
MCCB O.DO 35.90 0.00 0.13 35.90 0.13 0.13 
ETMERC 2.70 O.DO O.DO 270 O.DO O.DO O.DO 
MEETSUL 1.63 0.00 0.00 1.63 O.DO O.DO O.DO 

OETSUL 3.28 O.DO O.DO 3.28 O.DO O.DO O.DO 
TIOFENO 1.90 0.01 O.DO 1.90 0.01 º·ºº 0.00 
BENCENO 19.50 9 84 o 00 19.59 9.84 0.09 0.09 

TOLUENO 79 72 44.10 O.DO 79.87 44.10 0.15 0.15 
FLUJO TOTAL: 

LBMOUHR 3.379.35 4.996.64 305.BO 4,835.94 4.996.64 1,454.66 1,454.66 
LB/HR 3.81E+05 3.91E+05 2.848.47 3.88E+05 3.91E+05 7,386.31 7,386.31 

VARIABLES: 
TEMP F 100.00 215.60 146.00 672.00 110.00 110.00 182.59 
PRES PSI 51.30 364.00 425.00 425.00 35200 352.00 490.00 
FRACVAP O.DO 0.31 1.00 1.00 0.29 1.00 1.00 

ENTALPIA: 
BTU!LB -894.37 -837.03 -950.07 -433.67 -898.16 ·784.04 -874.04 
BTU/HR ·3.41E+08 -3.27E+08 ·2.71E+06 ·1.68E+08 -3.51E+OB -5.79E+06 -4.98E+06 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R .1.11 .1.61 ·1.60 -1.11 -1.11 -1.82 -1.n 

H-ToS 8.63E+06 1.03E+07 ·2.56E+05 7.47E+07 7.60E+06 1.42E+06 2.04E+06 
OENS. L81FT3 37.28 9.36 0.60 3.15 11.26 0.29 0.36 
PMprom. 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. Corrienle: 16 17 18 19 1A 20 
Fase: LIQUIO LIQU\D MIXEO VAPOR LIQUID LIOUIO MIXED 
Comoonenles 

LBMOUHR 
H2 57.05 57.65 57.65 50.96 0.00 O.DO 50.96 
H2S 9.50 9.50 9.50 4.37 0.00 0.00 4.37 
CH4 27.25 27.25 27.25 20.47 o.oc 0.00 20.47 
C2H6 32.66 32.66 32.66 17.49 0.00 o.oc 17.49 
C3H6 29.56 29.56 29.56 10.83 9.DO 9.00 10.83 
i-C4H10 26.04 26.04 26 04 6.76 17.50 17.5D 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.DD 7.45 
22DMC3 23.94 23 94 23.94 4.65 23.40 23.40 4.65 
n-C5H12 117.64 117.64 117.64 15.83 110.85 110.85 15.83 
22DMC4 36.27 36.27 36.27 3.75 35.95 35.95 3.75 
3MC5 68.53 68.53 66.53 5.73 68.20 66.20 5.73 
2MC5 137.10 137.10 137. 10 12.16 136.77 136.77 12.16 
n-C6H14 108.06 108.06 108.06 8.26 101.70 101.70 B.26 
n-C7H16 174.67 174.67 174.67 7.58 177.97 177.97 7.58 
n-CBH18 995.45 995.45 995.45 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 205.24 205.24 205.24 14.73 205.24 205.24 14.73 
cce 9.75 9.75 9.75 0.61 0.00 O.DO 0.61 
MCC6 35.77 35.77 35.77 1.47 º·ºº O.DO 1.47 
ETMERC O.DO O.DO O.DO O.DO 2.70 2.70 O.DD 

MEETSUL 0.00 0.00 0.00 0.00 1.63 1.63 O.DO 
OETSUL 0.00 0.00 0.00 O.DO 3.28 3.28 O.DO 

TIOFENO 0.01 001 0.01 O.DO 1.90 1.90 O.DO 
BENCENO 9.75 9.75 9.75 0.68 19.50 19.50 0.68 
TOLUENO 43.95 43.95 43.95 1.67 79.72 79.72 1.67 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 3,541.98 3,541.98 3,541.98 252.53 3,379.35 3,379.35 252.53 
LBIHR 3.84E+05 3.B4E+OS 3.84E+05 14,627.00 3.81E+05 3.81E+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 96.00 96.00 520.00 515.50 85.30 
FRACVAP O.DO 0.00 0.07 1.0D 0.00 O.DO 0.44 

ENTALPIA: 
BTU/LB -900.35 -851.16 -787.97 -733.34 -891.42 -838.60 -952.67 
BTU/HR -3.45E+D8 -3.26E+OB -3.02E+OB -1.07E+07 -3.39E+D8 -3.19E+08 -1.39E+D7 

ENTROP\A: 
BTUILB-R -1.71 -1.62 -1.53 -1.30 -1.71 -1.62 -1.63 

H-ToS 6.18E+06 7.90E+06 1.34E+07 -5.37E+05 9.54E+06 1.20E+07 -1.17E+06 
DENS. LB/FT3 41.84 34.62 12.06 0.72 37.47 35.35 1.80 
PMprom. 108.29 108.29 108.29 57.92 112.66 112.66 57.92 
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Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado 

No. Corriente: 21 22 23 24 25 26 27 
Fase: VAPOR VAPOR LIQUID LIQUID LIQUID UQUID UQUID 
Componentes 

LBMOUHR 
H2 5065 57.18 6.68 6.BB 0.31 0.31 7.20 
H2S 3.31 4.84 5.14 5.14 1.06 1.00 6.19 
CH4 19.76 24.85 6.79 6.79 0.71 0.71 7.49 
C2H6 14.69 20.59 15.17 15.17 2.81 2.81 17.98 
C3H8 6.66 9.99 18.73 18.73 4.16 4.16 2290 
i-C4H10 2.77 4.45 19.28 19.28 3.99 3.99 23.27 
C4H1D-1 6.58 10.64 67.55 67.55 13.25 13.25 80.80 
2MC4 1.27 1.28 42.10 42.10 6.18 6.18 48.27 
220MC3 1.26 1.49 19.29 19.29 3.39 3.39 2268 
n-C5H12 2.17 2.17 101.81 101.81 13.66 13.66 115.47 
220MC4 0.35 0.35 32.53 32.53 3.39 3.39 35.92 
3MCS 0.34 0.34 62.81 62.81 5.38 5.38 68.19 
2MC5 0.81 0.81 124.94 124.94 11.35 11.35 135.29 
n-C6H14 0.41 0.41 99.80 99.80 7.85 7.85 107.65 
n-C7H16 0.13 0.13 167.09 167.09 7.45 7.45 174.5'1 
n-C8H18 0.15 0.15 971.10 971.10 24.20 24.20 995.30 
n-C9H20 0.02 0.02 646.62 646.82 8.99 8.99 655.81 
n-C10H22 O.DO O.DO 403.68 4D3.68 3.1D 3.10 406.78 
n-C11H24 D.00 D.00 192.61 192.61 0.83 0.83 193.44 
MCC5 0.69 D.69 19D.51 190.51 14.04 14.04 204.55 
ces 0.02 0.D2 9.15 9.15 0.59 0.59 9.73 
MCC6 D.03 0.03 34.3D 34.30 1.44 1.44 35.74 
ETMERC º·ºº O.DO O.DO º·ºº o.oc O.DO O.DO 
MEETSUL º·ºº 0.00 O.DO O.DO 0.00 º·ºº O.DO 
DETSUL 0.00 O.DO 0.00 O.DO 0.00 O.DO O.DO 
TIOFENO O.DO 0.00 0.01 O.D1 0.00 O.DO 0.01 
BENCENO 0.03 0.03 9.07 9.07 0.65 0.65 •.n 
TOLUENO 0.02 0.02 42.28 42..28 1.64 1.64 43.93 

FLUJO TOTAL: 
LBMOLJHR 112.12 140.49 3,289.45 3,289.45 140.41 140.41 3,429.86 
LB/HR 2.414.68 3.24E+03 3.69E+05 3.69E+05 12,213.00 1.22E+04 3.81E+05 

VARIABLES: 
TEMP F 100.00 95.86 300.00 301.89 100.00 103.65 295.96 
PRES PSI 85.30 80.00 96.00 291.30 85.30 291.30 285.00 
FRACVAP 1.00 1.00 º·ºº 0.00 O.DO O.DO 0.00 

ENTALPIA: 
BTU/LB -1,037.57 -1.044.83 -790.14 -788.71 -935.89 -933.35 -793.34 
BTUIHR -2.51E+06 -3.3BE+06 -2.92E+08 -2.91E+08 -1.14E+07 -1.14E+07 -3.02E+OB 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R -1.28 -1.28 -1.54 -1.54 -1.69 -1.69 -1.55 

H-ToS ..S.45E+05 -1.16E+06 1.40E+07 1.44E+07 -3.30E+05 -3.16E+05 1.39E+07 
OENS. LB/FT3 0.31 0.31 31.80 32.07 36.45 36.50 3217 
PMprom. 21.54 23.04 112.16 112.16 86.98 86.99 111.13 

1.15 



Tabla 7 .2 Resultados del proceso modificado 

No. Corriente: 28 29 30 31 32 33 

Fase: VAPOR MIXED MIXEO VAPOR LIQUID LIQUIO LIQUIO 

Comoonentes 

LBMOUHR 
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 

CH4 22.07 22.07 96.34 5.09 16.98 14.58 14.58 

C2H6 91.20 91.20 27.96 5.90 85.38 73.30 73.30 

C3H8 141.71 141.71 17.91 3.33 138.38 118.80 118.81 

l-C4H10 151.22 151.22 20.82 1.69 149.53 128.38 128.38 

C4H10-1 482.48 482.48 05.37 4.06 478.42 410.74 410.76 

2MC4 0.52 0.52 44.75 0.00 0.51 0.44 0.44 

22DMC3 37.39 37.39 25.27 0.24 37.16 31.90 31.90 

n-C5H12 0.14 0.14 113.86 O.DO 0.14 0.12 0.12 

220MC4 0.00 o.oc 36.63 O.OC 0.00 O.DO o.oc 
3MC5 0.00 O.DO 68.94 O.DO 0.00 0.00 O.DO 

2MC5 0.00 0.00 138.42 0.00 0.00 0.00 0.00 

n-C6H14 O.DO D.00 102.64 0.00 O.DO O.DO O.DO 

n-C7H16 O.DO O.DO 178.52 0.00 O.DO O.DO 0.00 

n-C8H18 O.DO O.DO 992.76 O.DO O.DO O.DO O.DO 

n-C9H20 O.DO O.DO 655.80 O.DO O.DO O.DO 0.00 

n-C10H22 O.DO 0.00 406.86 0.00 O.DO O.DO O.DO 

n-C11H24 O.DO O.DO 203.41 O.DO 0.00 º·ºº O.DO 

MCCS O.DO O.DO 206.90 0.00 O.DO O.DO O.DO 

CC6 O.DO O.DO 0.07 D.00 0.00 O.DO O.DO 

MCC6 0.00 0.00 0.13 O.DO O.DO º·ºº O.DO 

ETMERC O.OD 0.00 2.70 0.00 0.00 0.00 0.00 

MEETSUL 0.00 O.DO 1.63 0.00 0.00 o.oc O.DO 

OETSUL O.DO O.DO 3.28 0.00 0.00 O.DO O.DO 
TIOFENO O.DO 0.00 1.90 0.00 O.DO O.DO 0.00 
BENCENO O.DO O.DO 19.59 O.DO O.DO O.DO O.DO 
TOLUENO O.DO O.DO 79.87 O.DO O.DO O.DO O.DO 

FLUJO TOTAL; 
LBMOUHR 972.57 972.57 4,834.00 28.36 944.21 810.64 810.68 
LB/HR 50, 125.00 5.01E+04 3.88E+05 822.40 49,303.00 42,320.00 4.23E+04 

VARIABLES: 
TEMP F 188.41 1D0.00 197.32 100.80 100.80 1D0.80 100.80 
PRES PSI 250.49 250.30 480.00 250.30 250.30 250.30 250.30 
FRAC VAP 1.00 0.03 0.28 1.00 O.DO O.DO 0.00 

ENTALPIA: 

BTUILB -934.27 -1,102.65 -835.47 -1,066.13 -1,103.26 -1,103.26 -1,103.26 
BTU/HR -4.68E-t07 -5.53E+07 -3.24E•08 -B.77E•05 -5.44E+D7 -4.67E+07 -4.67E+07 

ENTROPIA: 
BTUILB-R 

H-ToS -7.67E+06 -8.79E+06 1.37E+07 -2.71E•05 -8.52E+06 -7.32E+06 -7.32E•06 
DENS. LB/FT3 244 22.33 12.62 1.33 30.29 30.29 30.29 
PMprom. 51.54 51.54 80.29 29.00 52.22 52.22 52.22 

7.16 



Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado 

No. Corriente: 34 35 36 37 38 39 
Fase; LIQUID LICUID MIXED LIQUJD LIQUID UQUID MIXED 
Componentes 

LBMOUHR 
H2 0.00 0.00 0.00 0.67 0.67 0.67 1,293.57 
H2S 0.00 0.00 O.DO 4.67 4.67 4.67 4.32 
CH4 0.00 0.00 0.00 2.40 2-40 2..40 96.46 
C2H6 0.00 0.00 0.00 12.08 12..08 12.08 28.00 
C3H8 0.01 0.01 0.01 19.58 19.58 19.58 17.92 
l-C4H10 1.37 0.93 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 44.76 
22DMC3 53.66 36.48 36.46 5.26 5.26 5.26 25.27 
n-C5H12 360.48 245.02 245.03 0.02 0.02 0.02 113.86 
22DMC4 112.16 76.24 76.24 O.DO O.DO 0.00 36.63 
3MC5 212.91 144.72 144.72 0.00 0.00 º·ºº 68.94 
2MC5 425.55 289.25 289.25 o.ca O.DO 0.00 138.43 

336.12 228.47 228.47 O.DO 0.00 0.00 102.64 
n-C7H16 544.97 370.43 370.43 0.00 0.00 O.DO 178.52 
n-CBH18 3,107.64 2, 112.33 2.112.34 0.00 0.00 O.DO 992.76 
n-C9H20 2,D47.64 1,391.83 1.391.83 0.00 0.00 O.DO 655.80 
n-C10H22 1,270.09 863.31 863.31 O.DO 0.00 O.DO 406.86 
n-C11H24 603.96 410.53 410.53 O.DO O.DO O.DO 203.41 
MCC5 638.67 434.12 434.12 0.00 0.00 0.00 206.91 
CC6 30.38 20.65 20.65 º·ºº O.DO º·ºº 0.07 
MCC6 111.61 75.86 75.86 o.oc O.DO O.DO 0.13 
ETMERC 0.00 O.DO O.DO O.DO 0.00 O.DO 2..70 
MEETSUL 0.00 O.DO O.DO O.DO O.DO 0.00 1.63 
DETSUL 0.00 O.DO 0.00 O.DO 0.00 O.DO 3.28 
TI O FE NO 0.02 0.02 0.02 O.DO 0.00 O.DO 1.90 
BENCENO 30.34 20.62 20.62 O.DO 0.00 O.DO 19.59 
TOLUENO 137.15 93.23 93.22 O.CD O.DO 0.00 79.87 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 10,204.00 6,935.62 6,935.65 133.57 133.57 133.57 4,835.94 
LB/HR 1.17E+06 7.92E+05 7.92E+05 6,974.47 6,974.47 6.97E+03 3.88E+05 

VARIABLES: 
TEMP F 497.28 497.28 529.82 100.80 102..30 100.00 343.48 
PRES PSI 255.30 255.30 255.30 250.30 305.00 296.30 490.00 
FRACVAP O.DO 0.00 0.85 O.DO 0.00 0.00 0.32 

ENTALPIA: 
BTU/LB ..&41.95 -641.95 -562.98 -1,103.26 -1,102..32 -1,103.79 -734.99 
BTU/HR -7.48E+OB -5.09E+08 -4.46E+08 -7.69E+06 -7.69E+06 -7.70E+06 -2..BSE+OB 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R 

H-ToS 1.14E+08 7.72E+07 1.05E+08 -1.21E+06 -1.20E+06 -1.20E+06 2..41E+07 
DENS. LB/FTJ 22.36 22.38 4.84 30.29 30.31 30.42 9.84 
PMprom. 114.25 114.25 114.25 52.22 52.22 52.22 80.26 

7.17 



Tabla 7 .2 Resultados del proceso modificado 

No. Corrienle: 40 41 42 43 44 45 46 
Fase: LICUID MIXED VAPOR LIOUJD LIQUID UQUlD LIQUID 

ComPOnentes 
LBMOIJHR 

H2 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

H2S 0.00 O.DO 0.00 0.00 0.00 O.DO 0.00 

CH4 0.00 O.DO 0.00 0.00 0.00 0.00 O.DO 
C2H6 0.00 º·ºº O.DO 0.00 O.DO O.DO 0.00 

C3HC O.DO 0.00 0.03 0.03 0.03 0.03 O.DO 
l-C4H10 0.44 o.44 3.36 J.36 J.36 2.92 0.44 
C4H10-1 9.09 9.09 69.51 69.51 69.51 60.42 9.09 

2MC4 48.20 4a.20 366.59 366.59 366.59 318.65 47.93 
220MC3 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 
3MC5 68.19 68.19 292.13 292.13 292.13 253.94 38.20 
2MC5 136.29 136.29 771.29 771.29 771.29 670.44 100.85 
n-C6H14 107.65 107.65 104.51 104.51 104.51 90.84 13.66 
n-C7H16 174.54 174.54 0.00 0.00 0.00 o.oc 0.00 
n-C8H18 995.31 995.31 0.00 0.00 O.DO 0.00 º·ºº 
n-C9H20 655.82 655.82 o 00 º·ºº O.DO 0.00 º·ºº 
n-C1DH22 406.78 406.78 0.00 0.00 O.DO O.DO 0.00 
n-C11H24 193.44 193.44 0.00 0.00 O.DO O.DO º·ºº 
MCCS 204.55 204.55 45.35 -45.35 45.35 39.42 5.93 
cea 9.73 9.73 0.03 0.03 0.03 0.03 º·ºº 
MCCB 35.74 35.74 0.00 O.DO o.oc 0.00 O.DO 
ETMERC 0.00 O.DO O.DO O.DO O.DO º·ºº O.DO 
MEETSUL O.DO 0.00 0.00 o.oc O.DO O.DO º·ºº 
DETSUL 000 0.00 0.00 O.DO 0.00 O.DO O.DO 
TIOFENO 0.01 D.01 0.00 O.DO O.DO o.oc D.00 
BENCENO 9.72 9.72 0.89 0.89 0.89 0.77 0.12 
TOLUENO 43.93 43.93 O.DO O.DO 0.00 0.00 O.DO 

FLWOTOTAL: 
LBMOL..ll-IR 3.268.00 3,268.00 2.906.24 2,906.24 2.906.24 2,526.24 380.00 
LBIHR 3.73E+05 3.73E+OS 2.29E+05 2.29E+05 2.29E+05 1.99E+05 3.00E+04 

VARIABLES: 
TEMP F 497.28 350.00 187.79 172.89 172.90 172.90 172.90 
PRES PSI 255.30 49.30 44.00 44.00 45.00 45.00 45.00 
FRACVAP O.DO 0.54 1.00 0.00 O.DO 0.00 O.DO 

ENTALPIA: 
BTU/lB -641.95 -696.67 ..SJ5.93 -977.66 -977.65 -977.65 -977.65 
BTU/HR -2.40E+08 -2.60E+08 -1.92E+08 -2.24E+08 -2.24E+08 -1.95E+08 -2.93E+07 

ENTROP/A: 
BTU/LB-R ·1.38 -1.43 -1.47 -1.69 -1.69 -1.69 -1.69 

H-ToS 3.64E+07 2.64E+D7 -1.0BE+07 ·1.61E+07 -1.61E+07 -1.4DE+07 ·2.10E+06 
DENS. LBIFT3 22.36 1.31 0.55 32.94 32.94 32.94 32.94 
PM prom. 114.25 114.25 78.83 78.83 78.83 78.83 78.83 

7.18 



Tabla 7.2 Resultados del proceso modificado 

No. Corriente: 47 48 480 49 50 51 
Fase: LICUIO LIQUIO MIXED MIXED VAPOR LIQUID UQUID 

Comoonentes 
LBMOUHR 

H2 O.DO O.DO O.DO O.DO 1.293.57 O.DO O.DO 
H2S 0.00 o.oc o.oc O.DO "4.32 O.DO O.DO 

CH4 o.oc º·ºº O.DO O.DO 96.48 O.DO 0.00 
C2H6 o.oc O.DO O.DO O.DO 28.00 O.DO 0.00 
C3H8 O.DO 0.00 O.DO O.DO 17.92 O.DO 0.00 
l-C4H1D 0.00 0.00 0.00 0.00 20.83 0.00 0.00 
C4H10-1 O.DO 0.00 0.00 0.00 85.38 O.DO O.DO 
2MC4 0.45 0.19 0.19 0.19 44.76 0.27 0.02 
220MC3 0.02 0.01 0.01 0.01 25.27 0.01 O.DO 
n-C5H12 2.65 1.08 1.08 1.08 113.86 1.57 0.10 
220MC4 5.44 2.23 2.23 2.23 36.63 3.21 0.21 
3MC5 50.77 20.77 20.77 20.77 68.94 30.00 1.95 
2MC5 59.99 24.55 24.55 24.55 138.43 35.45 2.31 

n-C6H14 159.07 65.09 65.09 65.09 102.64 93.98 6.12 
n-C7H16 295.42 120.87 120.87 120.87 178.52 174.54 11.36 
n-C8H18 1,684.58 689.27 689.27 689.27 992.76 995.31 64.79 
n-C9H20 1,109.98 454.17 454.17 454.17 655.80 655.82 42.69 
n-C10H22 688.49 281.70 281.70 281.70 406.86 406.78 28.48 
n.C11H24 327.40 133.96 133.96 133.96 203.41 193.44 12.59 
Mees 336.18 137.55 137.55 137.55 206.91 198.62 12.93 
CC6 16.46 6.74 6.74 6.74 0.07 9.73 0.63 
Mece 60.50 24.75 24.75 24.75 0.13 35.74 2.33 
ETMERC º·ºº º·ºº O.DO O.DO 2.70 O.DO O.DO 
MEETSUL 0.00 0.00 O.DO O.DO 1.63 O.DO º·ºº 
DETSUL 0.00 0.00 O.DO O.DO 3.28 O.DO O.DO 
TIOFENO 0.01 0.01 0.01 0.01 1.90 0.01 O.DO 
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 43.93 2.86 

FLUJO TOTAL: 
LBMOUHR 4,888.00 2,000.00 2.,000.00 2.,000.00 4,835.94 2.,688.00 188.00 
LB/HR 5.81E+05 2.38E+05 2.38E+DS 2.38E+05 3.88E+OS 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 49.30 49.30 49.30 49.30 475.00 49.30 49.30 
FRACVAP O.DO O.DO 0.60 0.75 1.DO O.DO O.DO 

ENTALPIA: 
BTU/LB -751.48 -751.48 -665.5" -644.94 -"'95.45 -751.48 -751.48 
BTU/HR -4.37E+OB -1.79E+08 -1.58E+08 -1.53E+08 -1.92E+OB -2.SBE+OB -1.68E+07 

ENTROPIA: 
BTU/LB-R -1.51 -1.51 -1.41 -1.38 -1.23 -1.51 -1.51 

H-ToS 3.56E+07 1.46E+07 2.19E+07 2.33E+07 6.30E+07 2.10E+07 1.37E+06 
OENS. L8/FT3 31.02 31.02 1.19 0.96 4.11 31.02 31.02 
PM prom. 118.91 118.91 118.91 118.91 80.26 118.91 118.91 

7.19 



Tabla 7.2 Resultados del proceso modfflcado 

No, Coniente: 52 53 54 55 56 
Fase: LIQUIO LIQUIO LIQUID LIQUIO LIQUIO VAPOR VAPOR 
Comoonentes 

LBMOUHR 
H2 O.DO 0.00 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 º·ºº o.oc 0.00 49.49 60.66 
ClHB O.DO 0.00 0.00 0.00 0.00 31.12 38.44 
l-C4H10 o.oo o.ca o.oo o.oc o.oo 23.82 29.36 
C4H10-1 O.DO 0.00 O.DO O.DO O.DO 88.94 94.42 
2MC4 0.02 0.02 0.25 0.25 0.25 45.76 51.30 
220MC3 0.00 o 00 0.01 0.01 0.01 25 81 25.81 
n-C5H12 0.10 0.10 1.46 1.46 1.<46 114.68 120.64 
22DMC4 0.21 0.21 3.00 3.00 3.00 36.96 36.96 
3MC5 1.95 1.95 28.04 28.04 28.04 69.27 69.27 
2MC5 2.31 2.31 33.14 33.14 33.14 138. 75 138. 75 
n-C6H14 6.12 6.12 87.87 87.87 87.87 103.04 109.01 
n-C7H16 11.36 11.36 163.18 163.18 163.18 178.82 175.23 
n-CBH18 64.79 64.79 930.52 930.52 930.52 992.96 996.68 
n-C9H20 42.69 42.69 613.12 613.12 613.12 655.89 656.15 
n-C1DH22 26.48 26.48 380.30 380.30 380.30 406.86 406.86 
n-C11H24 12.59 12.59 160.84 180.84 180.84 203.41 193.46 
MCC5 12.93 12.93 185.69 185.69 185.69 206.91 206.91 
cea D.63 0.63 9.09 9.09 9.09 6.7165--02 9.82 
MCCB 2.33 2.33 33.42 33.42 33.42 D.13 35.88 
ETMERC 0.00 0.00 O.DO O.DO O.DO 2.70 0.00 
MEETSUL 0.00 o.oc O.DO o.oc O.DO 1.63 O.DO 
OETSUL O.DO 0.00 0.00 o.oc 0.00 3.28 O.DO 
TIOFENO O.DO 0.00 0.01 ºº' 001 1.90 o 01 
BENCENO 0.62 0.62 6.98 8.98 8.98 19.59 9.84 
TOWENO 2.86 2.86 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 
LB/HR 2.24E•04 2.24E+CM 3.21E•05 3.21E+05 3.21E+05 3.91E+05 3.91E+05 

VARIABLES: 
TEMP F 340.74 100.00 340.20 343.13 250.26 664.96 682.14 
PRES PSI 61.30 40.00 49.30 326.30 315.0D 425.00 386,30 
FRACVAP 0.00 0.00 O.DO 0.00 O.DO 1.00 1.00 

ENTALPIA: 
BTUIUI -751.11 -692.46 -751.48 -749.38 -808.15 -437.45 -437.44 
BTUIHR -1.68E•07 -2.00E+07 -2.41E+OB -2.41E+08 -2.59E-t08 ·1.71E+08 -1.71E+08 

ENTROPIA: 
B1Ull.B-R -1.51 -1.n -1.51 -1.51 -1.59 -1.17 ·1.16 

H-ToS 1.38E•06 7.12E+05 1.97E+07 2.03E•07 1.48E+07 7.38E+07 7.28E+07 
DENS. llllFT3 31.06 37,43 31.02 31.46 34.22 2.96 2.72 

118.91 116.91 118.91 118.91 118.91 76.05 78.21 

7.20 



T•bl• 7.2 Resultadas del proceso modificado 

No. Corrienle: 

Fase: MIXED MIXEO 

Comoonentes 

LBMOL/HR 
H2 1.351.63 1,351.63 

H2S 13.62 13.82 

CH4 123.65 123.65 

C2H6 60.66 60.66 

C3H8 38.44 38.44 

l-C4H10 29.36 29.36 

C4H10-1 94.42 94.42 
2MC4 51.30 51.30 

220MC3 25.81 25.81 
n-C5H12 120.64 120.64 
22DMC4 36.96 36.96 

3MC5 69.27 69.27 

2MC5 138.75 138.75 
n-C6H14 109.01 109.01 
n-C7H16 175.23 175.23 
n-CBH16 996.66 996.68 
n-C9H20 658.15 656.15 
n-C10H22 406.86 406.86 
n-C11H24 193.46 193.46 
MCC5 206.91 206.91 
CC6 9.82 9.82 
MCC6 35.88 35.88 
ETMERC O.DO O.DO 
MEETSUL º·ºº 0.00 
DETSUL o.oc 0.00 
TIOFENO 0.01 0.01 
BENCENO 9.84 9.84 
TOLUENO 44.12 44.12 

FLUJO TOTAL: 

LBMOlJHR 4,998.67 4,998.67 

LBIHR 3.91E+05 3.91E+05 
VARIABLES: 

TEMP F 420.00 351.96 
PRES PSI 386.34 370.00 
FRACVAP 0.50 0.39 

ENTALPIA: 

BTU/LB -675.23 -737.24 
BTU/HR -2.64E+08 -2.88E+06 

ENTROPIA: 

Bn.JILB-R -1..CO -1.47 
H-ToS 3.02E+07 2.12E+07 
OENS. LBIFT3 s.n a.e5 
PMprom. 78.21 78.21 

7.21 



F. ANAUSIS DE LAS PROPUESTAS 

En la tabla 7.3 se presentan los resultados del cálculo de trabajo perdido del proceso 

modificado, éstos, al igual que los ante"iores, se realizaron utilizando el simulador Aspen Plus 

siguiendo la misma metodologfa. 

Coma se puede observar en la tabla, el efecto de fas modificaciones causó un aumento en el 

trabajo perdido de algunos equipos asi como la disminución en otras, pero el efecto global en 

el proceso fue una disminución importante de trabajo perdido de alrededor de 20 millones de 

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

La disminución del trabajo perdido se manifiesta como una reducción en el consumo de 

servicios auxiliares de la planta, como son: vapor, agua de enfriamiento, combustible y 

energía eiéclrica. 

En esta seceión no se pretende hacer un estudio económico a fondo de las mejoras 

propuestas, pero si proporcionar un estimado del ahorro en seNicios auxiliares que 

representan. Para llevar a cabo este estimado se tiene Ja siguiente Información de costos de 

los !.ervicios auxiliares: 

1) Agua de enfriamiento: el costo del agua en la zona de Tula era en 1992 de 2.54 pesos/ft3 

el cual actualizado a Mayo de 1993 resulta de 0.103 nuevos pesos por metro cúbico. La 

capacidad calorifica del agua se considerará de 1 Btu/lbºF 

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

actualizado a 1993 resulta de 165 centavos de nuevo peso por KWh. 
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TOTAL 
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TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADO 
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982 

6.837 
~ 

6.438 

~ 
-39.479 

01 
374 

aTor 

BTUIHR 
_j 
o 

2f979000 
o 
o 

-23.898.0001 

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 

par libra, por Jo que actualizado a 1993 se tiene un costo de aproximadamente 50.6 nuevas 

pesos por tonelada de vapor. Además se sabe que el vapor a tas condiciones en que es 

suministrado tiene un poder calorifico de 818 BTUnb. 

4) Combustóleo: el precio del combustóleo en 1989 era de 163 pesos/litro, el cual actualizado 

a 1993 y convertido a kilogramos resulta de aproximadamente 341 centavos de nuevo peso 

par kilogramo. El poder calorifico del combustóleo se tomará de 18,700 BILinb 

En la tabla 7.4 se hace un análisis 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 
Enerafa elktrica 

Equipo Trabajo Consumo Coi;to Trabajo consumo Coato Ahorro 

Btulh• lkWhVano NS/allo Btu/hr fkWh) NS/ano NS/a/lo 

GA-401 1.11E+06 2.54E+06 418,511 1.12E+06 2.56E +06 422,760 -4.249 
GB--401 1.13E+06 2.57E+06 423,362 8.13E+05 1.85E+06 305,517 117,845 
GA-408 5.26E +05 1.20E+06 197,964 5.26E+05 1.20E+06 197,964 o 
GA-409 3.09E+04 7.0SE+04 11,626 3.09E+04 7.05E+04 11,625 1 
GA~u~ 6.57E +03 1.50E+04 2,469 6.57E+03 1.SOE+04 2,469 o 

~ 
8.61E+03 1.96E+04 3,237 1.69E+03 3.86E+03 637 2,600 
1.10E+04 2.51E+04 4, 144 8.18E+03 1.87E+04 3,077 1,067 
6.77E+05 1.54E+06 254,656 6.73E+05 1.53E+06 252,930 1,726 
3.SOE +06 7.1BE +06 1,315,968 3.18E+06 6.53E+06 1, 196.979 118.990 

Cambustóleo 
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo Costo Morro 

B!u/hr Kolal\o NS/al\o Btu/hr K fallo N$/al\o NS/al\o 
BA-401 4.39E+07 8.29E+ 06 2.827.381 2.40E +07 4.53E+06 1.545,530 1,281,851 

Aaua de enf. 
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo Costo Ahorro 

Btulhr mJ/al\o NS/al\o Blu/hr mJ/allo NSfallo NS/ano 
EA-404 2.40E+07 3.42E+06 352,587 2.39E+07 3.40E+06 350,723 1,864 
EA-406 3.21E+06 4.56E+05 47,087 3.21E+06 4.56E+05 47,083 4 
EA-407 8.44E+06 1.20E+06 123,810 B.44E+06 1.20E+OG 123,864 ·54 
EA-410 1.03E+04 1.46E+03 151 1.02E+04 1.46E+03 150 o 
EA-408 5.97E+07 8.49E +06 876.529 3.25E+07 4.62E+06 476.525 400,005 
EA-411 3.40E+06 4.84E+05 49.918 3.16E+06 4.49E+05 46,373 3,546 
TOTAL 9.88E+07 1.26E+07 1,450,083 7.12E+07 9.11E+06 1.044,718 405,365 

Vaoar de media 
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo Costo Morro 

Blu/hr Ton/al\o NS/al\ o Btu/hr Ton/al\o NS/allo NS/al\o 
EA-409 2.59E+07 1.14E+05 5,747,870 4.91E+06 2.15E+04 1.087,837 4,660,033 

GRAN TOTAL 12,601,446 4,875,064 6,466,238 

Fig. 7.4 Anélisls de las propuestas 
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CAPITULO 8 

CONCLUSIONES 
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A. SIMULACION DE LA PLANTA HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS 

Los resultados de la simulación presentados en la tabla 6.1, asl como su análisis (tabla 6.2), 

demuestran que el simulador Aspen Plus resulta ser una herramienta confiable en en el 

dlse"o de procesos quimicos. 

Respecto a las variaciones encontradas entre los flujos de diseño, por componente, y los 

flujos obtenidos mediante la simulación, en la mayoria de los casos no se sobrepasa el 10% 

de error. En el caso del etano, y el ácido sulfhídrico, se tiene un error promedio mayor al 10% 

ya que en algunas corrientes se tienen flujos muy pequeños en comparación al flujo global, lo 

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

En lo referente a los lsopentanos e isohexanos el error encontrado es mayor al 10% debido a 

que no se tiene una mezcia totalmente caracterizada, lo cual ocasiona un mayor error en las 

corrientes de salida de la torre desisohexanizadora, sin llegar a ser importante, ya que se 

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

Es importante también recalcar, que aunque en el presente trabajo no se reportan 

directamente las cargas de Jos intercambiadores de calor obtenidas mediante la simulación 

(pueden encontrarse en las tablas de trabajo perdido, 7.1 y 7.2), éstas se encuentran dentro 

del rango de diseño, lo cual confirma la confiabilidad del simulador. 

Es debido a esta gran confiabilidad, que el simulador Aspen Plus pudo ser utilizado para la 

simulación de las mejoras propuestas en el presente trabajo, las a.Jales se analizan en Ja 

siguiente sección. 
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Por último, vale la pena mencionar que el simulador Aspen Plus demostró ser más rápido y 

versátil que otros simuladores, en especial Chem-Cad, debido a la gran ftexibilidad en su 

manejo y a la fácil Introducción de nuevas subrutinas en Fortran. 

B. PROPUESTA DE MEJORAS 

Como se puede observar en Ta tabla 7.2 tas mejoras propuestas no alteran la funcionalidad 

del proceso, únicamente disminuyen el trabajo perdido del proceso global en 

aproximadamente el 31% (tablas 7.1 y 7.3). 

La reducción en el trabajo perdido se debe principalmente a los siguientes aspectos: 

1) Una reducción del LMTD del tren de intercambiadores EA-401 al 403 asi como en el 

calentador BA~1. debida al precalentamiento de la alimentación de naftas. 

2) El preenfriamiento de la alimentación a la torre deslsohexanizadora con la corriente que va 

al reboiler de la misma, provocó un mejor aprovechamiento del calor de esta comente, ya que 

se utiliza más eficientemente el calor en el fondo de la torre que en la parte media. 

3) La introducción de un enfriador intermedio en Ja torre desisohexanlzadora provocó una 

disminución en el trabajo perdido del condensador de la misma torre, ya que disminuyó el flujo 

de vapor en el domo. Por su parte, en el lnterenfriador se mantuvo un LMTO pequeño gracias 

a la utilización de la corriente de alimentación de la planta como medio de enfriamiento. 
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En lo que respeda a los servicios auxiliares, su consumo se vio disminuido significativamente, 

lográndose una reducción 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 

disminución en el consumo de servicios, así por ejemplo, se tiene que la reconexi6n de la 

reposición de hidrógeno causó una reducción en el consumo de agua de enfriamiento del 

cambiador EA--404, mientras que el precalentamlento de la alimentación de naftas mediante el 

lnterenfriador de la desisohexanizadora provocó una reducción en el consumo tanto de 

combust61eo del calentador BA--401, como de agua de enfrfamiento en el condensador 

EA-408. 

Las modificaciones propuestas provocan la introducción de nuevos equipos, como son 

lntercambiadores (debido a la reducción del LMTD aumenta el área de transferencia) por lo 

que es necesario hacer un estudio económico más a fondo, así como de viabilidad, antes de 

su implementación física. 

Para concluir, cabe señalar, que el simulador Aspen Plus resultó ser una herramienta de gran 

utilidad en la Implementación de la propuesta de mejoras ya que permitió hacer sencillo y 

rápido el cálculo del trabajo perdido mediante la subrutina en Fortran. 

Asf quedó demostrado que los simuladores comerciales, y sobre todo Aspen Plus, deben de 

ser utilizados por el ingeniero de procesos como herramienta tundamental en la reconversión 

y diseno de plantas químicas. 
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C. TRABAJOS FUTUROS 

Esta tesis puede ser utilizada como fundamento para trabajos Muros complementarios o para 

el desarrollo más completo de alguno de sus temas como son: 

1) Optimización de cada una de las operaciones unitarias, mediante una minimización del 

trabajo perdido, utilizando las variables obtenidas a partir de la subrutina en Fortran. 

2) Optimización del reactor de la hidrodesulfuradora mediante la elaboración de un modelo 

más completo. 

3) Implementación de una metodologla para la reducción del trabajo perdido, alterando no 

sólo las condiciones del proceso, sino también su estructura. 
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