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INTRODUCCION



Debido a que en los Gltimos afios ¢l costo de la energia se ha clevado, fa tendencia aciual
es plantear la construccion de plantas de proceso que tengan un bajo consumo o que utilicen mas
eficientemente la energia. Como veremos esta actividad recae en la ingenieria de procesos,

(mediante la sintesis, el analisis y |a optimizacion de procesos).

En este punto cabe mencionar que cn la  los

de simulacion de procesos
son una herramienta cficaz que puede scr utilizada para realizar el anilisis de plantas existentes
con el fin de implementar modificaciones en sus condiciones de operacion o en su estructura que
pucdan llevarlas a una operacion mas eficiente.

En el capitulo dos de este trabajo se plantean alguno factores basicos concernientes a la
ingenieria de procesos, asentando ademas los diferentes enfoques de 12 simulacion de procesos v
su importancia, en especial dentro del analisis de procesos.

Dado que una parte importante de este trabajo cs realizada en el simulador de procesos
ASPEN PLUS, el capitulo tres se refiere a las diferentes partes que componen a un simulador de
proceso enfocando los comentarios a la estructura y capacidades de ASPEN PLUS.

El capitulo cuatro trata de dar un panorama general de los diferentes procesos existentes,
definiendo en el caso de la seccion de tratamiento con dietanol amina algunos factores
operacionales de importancia. Finalmente en este capitulo se presenta la descripcion del proceso
acompaiiada de los diagramas de flujo considerados en este trabajo.

El capitulo cinco muestra los pasos seguidos en la simulacion del proceso poniendo
especial atencion en la seleccion de los modelos de cilculo de propiedades, la panticion del
proceso y la seleccion de los métodos de convergencia. Ademas se muestra una comparacién

entre los valores obtenidos en la simulacion del proceso y los valores de disefio de la planta.



Ya que el proposito de este trabajo es ¢l planteamiento de mejoras al proceso, se debe de

plantear alguna forma de evaluacion de las condiciones actuales de la planta; es por ello que en el
capitulo seis se realiza el anilisis termodinamico del proceso, presentando los resultados del
trabajo perdido en cada una de las secciones de la planta

El capitulo sicte expone las modificaciones propuestas a partir de la consideracion de los
resultados vertidos en ¢! capitulo anterior, finalizando con la evaluacion de las mejoras
diante su simul

propuesta y su analisis termodinamico.

En ¢l capitulo ocho s plantea el andlisis cconomico de las mejoras considerando
{(inicamente los costos de operacion, esto con el objetivo de dar un panorama general del ahorro

en servicios que representan las mejoras propuestas. Fi

se p las lusioties en

términos de las modificaci prop ylasi i6n de la planta.



CAPITULO DOS

GENERALIDADES



INGENIERIA DE PROCESOS:

La ingenieria de procesos puede ser definida como la creacion, cuantificacion y andlisis
de esquemas de flujo de proceso, que formardn parte de una planta de proceso econémica,
segur;\-y de facil aperacion y control.

La creacion de esquemas de flujo de proceso implica la concepeidn y el desarrolio de la
configuracion del sistema que permita llevar a cabo todas las transformaciones requeridas. En
este sentido, esta acliyidad, ha sido practicada por muchos afios,

Hasta antes de 1950 el desarrollo y concepeidn de plantas de proceso quimico se hacia

como base imi proveni de la experiencia de los discfadores, esto como
resultado de que la produccion de las plantas de proceso tenian como vnico objetivo satisfacer la
demanda creciente de las diferentes cconomias en desarrollo.

L.a concepcion modema de la ingenieria de procesos surge a partir de 1950, como
resultado de la necesidad de aplicar en forma ordenada la informacién existente y fijar las
directrices para el disefio de procesos utilizando para ello los nuevos procedimientos y técr.licas
que han permitido abandonar ¢t enfoque empirico, para dar lugar al cientifico. -

En el sentido actual, la ingenieria de procesos implica la consideracién de todos los
posibles arreglos de los diferentes pasos del proceso, con el objelivo de identificar la estruclura
y condiciones de operacion dptimas. Por lo que el avance de 1a ingenicria de procesos se ha visto
sujeto al desarrollo de nuevas metodologia de cilculo y al de sistemas de computo para
implementarias.

Actualmente, tomando en cuenta que la creacidn de un nuevo proceso implica la

determinacién de su estructura y condiciones éptimas, podemos casi asegurar que ninguna
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. planta de proceso quimico es construida sin que para su'andlisis s¢ hnya‘uiilizado unsistema de
cdmputo especializado.

En un principio los sistemas de computo se constituyeron como herramientas para la

lucién de operaci imples dentro de procesos complejos, mis tarde junto con ¢l estudio

profundo de las operaciones unitarias los si de puto fueron aplicados a

B

pequedios y sencillos.

11.-S{NTESIS, ANALIS!S Y OPTIMIZACION DE PROCESOS.

Si tomamos en cuenta que cualquier proceso esta compuesto por un nimero de
operaciones unitarias definido y que ademis el ndmero de operaciones existente es pequeiio en
comparacion con la cantidad de procesos o combinaciones posibles, es evidente que para que
un proceso pueda ser aplicada con el fin de satisfacer las necesidades del hombre cumplicndo
ademnds con las leyes fundamentales que lo gobiernan, s necesaria la sintesis, el andlisis y fa
optimizacion de la secuencia de proceso que sea mds adecuada téenica y econdimicamente para
satisfacer estas necesidades,

Estas tre partes la sintesis, ¢l andlisis y la optimizacién son las que conforman el disefio
de pracesos, que es una de las partes fundamentales en el desarrollo de un proyecto para la
construccidn de una planta quimnica. A continuacion se definen las tres pates que conforman al

disefio de procesos:



SINTESIS:

Tomando en cuenta quc todo proceso nace de una idad y/o una oportunidad
econamica a partir Jde las cuales se plantean las diferentes ideas para su desarrollo. La sintesis es
la etapa inventiva de! disciio de procesos, donde usualmente las variables o requerimientos del
proceso son especificados (dictados por las necesidades), mientras que las variables de entrada
pueden estar especificadas o formar parte de un gran conjunto de posibilidades.

E!l sistema a ser sintetizado podra ser determinado si la naturaleza de las unidades que lo
componen, sus especificaciones y parametros (a lo largo de sus interacciones estructurales) son
completamente definidas, es decir, en la ctapa de sintesis se decide la secuencia de operaciones
(estructura del proceso) y las diferentes interconexiones entre ellas , que dan lugar a los flujos de

matcria y energia necesarios para obtener los productos descados.

La etapa de sintesis engloba decisiones referentes a las operaciones unitarias que pueden
conformar ¢l sistema , a las diversas estructuras del proceso y 1a naturaleza de las interaceiones
entre las operaciones a llevarse a cabo,

La apropiada formulacién de la sintesis es crucial, debe de ser tan acertada que incluya
todas las opciones factibles y tan objetiva que excluya todas las soluciones obsoletas o no

atractivas.
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ANALISIS:

Una vez que la etapa de sintesis ha dejado definidos los diferentes esquemas del proceso,

s necesario verificar si son factibles técnica y ec i Para ello se realiza ¢! andlisis

del sistema.

La primera actividad del andlisis es asignar los valores a las diferentes variables del
proceso y definir fos modelos que representaran a cada operacién y el cilculo d'c propiedades del
sistema.

Con la informacion anterior es posible establecer los balances de materia y energia, los
valores de todas las corrientes de proceso, los pardmetros de los diferentes equipos, los
requerimientos de servicios auxiliares y ademas es posible comprobar la factibilidad
termodindmica del proceso.

En términos muy generales se puede decir que en el anilisis del proceso los valores de las
variables de entrada y las caracteristicas de! proceso son conocidas y son utilizadas para
determinar los valores de las variables de salida.

1.05 tipos de analisis usados en el desarrollo de un proceso, diseiio y/u operacion incluyen
aquellos usad.os rutinariamente tales como balances de materia y energia , dimensionamiento de
equipo, estimacién de costos y evaluacion econdmica del proyecto. Otros tipos de andlisis que
tendrdn mayor importancia en el futuro incluyen:

a).- Simulacién dindmica, evocada a estudios del sistema de control, bajo condiciones de
operacidn de arranque y paro.

q

b).- Andlisis de eficiencia de energia, basado en la seg ley de la termodinamica,

utilizando el concepto de trabajo perdido.

(&)
n



OPTIMIZACION:

Tomando en cuenta que las necesidades del hombre en la actualidad son variadas y en la

mayorfa de los caso: poco flexibles, la tendencia actual en el disefio de procesos, es enfocar los

1

esfuerzos en la ion de los

p posibles.
A partir de la informacién generada durante la sintesis y el andlisis del praceso, et
primer paso a dar por parte de la oplimizacidn, es el planteamiento de una funcién objetivo,
(dado que se requiere que el sistema satisfaga ciertos requerimientos, estos pueden ser de indole
econdmico o té¢nico) adecuada para ¢l mejoramiento del proceso.
La optimizacién del proceso, puede ser llevada a cabo en dos niveles:
a).- A nivel de las variables de operacion de las diferentes unidades
b).- A nivel de la estructura del proceso.

La optimizacion de los niveles de las variables de of idn, puede ser vislumbrad

desde el momento en que se realiza el andlisis del proceso, puesto que al estar realizando el
cdleulo de las diferentes unidades se puede descubrir que alteraciones en los niveles de las
variables pueden causar disminucion en las dimensiones de los equipos, logrando asi conseguir
mejoras en el proceso , conservando la estructura propuesta por {a etapa de sintesis, misma que
fue utilizada en el desarrollo del anilisis. N

Por otro lado, la optimizacién de la estructura del proceso tendria como consecuencia la

modificacion del tipo de operaci unitarias empleadas o del nimero de equipos de proceso o

sus interconexiones.
La optimizacion del proceso puede ser implementada de dos formas: La primera consiste

en la resolucion de dos ciclos iterativos anudados, uno referido a la optimizacién de los
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pardmetros de operacin y otro a la estructura del proceso; y la segunda forma consiste en la

p de los pard y de la estructura.

Es claro que en ambas formas de llegar a la optimizacion del proceso, s necesario
disponer de metodologias de cilculo adecuadas . En los dltimos afios los sistemas de cémputo se
han constituido como una ayuda en el desarrollo de esta actividad, y gracias a su apresurado

cr i el diseiio de pi a cobrado gran importancia.




NL-SIMULACION DE PROCESOS:

La simulacién de procesos se puede definir como la representacion de un sistema

q: <

maodelos emiticos. En el caso de un proceso quimico los modelos se basan en los

fendmenos fundamzntales que describen a cada operacién . Por lo que entre mejor sea ¢l
modelo, mas eficiente v confiable serd la simulacidn y por lo tanto la interpretacion del sistema,
en la actualidad la simulacion forma parte importante del anélisis de procesos.

Existen dos modalidadcs para implementar la simulacion de un proceso quimico. La
primera ha sido llamada simulacion dindmica, 1a cual trata de reprasentar sistemas que presentan
régimen transitorio en su operacion , caso comin en ¢l arranque o paro de una planta, en los
¢as0s en que esta opera bajo condiciones no contempladas en su disefo ¥y cuando se requiere
conocer la respuesta del proceso bajo condiciones de operacién anormales, esto con el fin de
formular los sistemas de control.

La otra forma se refiere a la simulacidn de procesos en estado estacionario, es decir, se
considera que las condiciones de operacion y los flujos de las corrientes de proceso son
constantes, esta situacion incluye a las condiciones de disefio y de operacidn normal del
proceso.

) Debido a que la representacion de un proceso usando modelos matemiticos implica la
resolucién de un gran numero de cileulos, la simulacion de procesos ha tomado como
herramienta la existencia de sisternas de computo capaces de realizarlos, dade que el avance en
materia de computacion permite el manejo de procesos completos por parte de sistemas

especializados (sistemas de simulacion de procesos o simuladores de procesos ).
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Un sistema de simulacion de procesos se define como un sistema que acepta informacion
acerca de un proceso a nivel del diagrama de flujo del mismo y es capaz de implementar en
detalle los andlisis utilizados en el desarrollo, disciio y operacion del procese ( Lawrence B.
Evans. 1981).

La entrada de un sistemade simulacion de procesos usualmente es la informacion
contenida en ¢l diagrama de flujo, mientras que las salidas son todas las caracteristicas de las
corrientes de proceso, los pardmetros y dimensiones de todos los equipos y una evaluacién
ccondmica del mismo, Por lo que un sistema de simulacion ayuda a tomar decisiones
concemientes al desarrollo, disefio y operacién de procesos quimicos.

Los elementos principales de un sistema de simulacion de procesos son los cuatro

siguientes:
a).- Modelos.
b).- Algoritmos.
¢).- Soporte computacional { Sofware. )
L d).- Interfase con el usuario.
a).- Los Modelos son el fund; de cualquier si: de simul estos son la

q
base del andlisis. Los modelos utilizados en la representacion de un proceso quimico son todas
aquellas relaciones matemdticas derivadas apartir de la leyes de la conservacion, ecuaciones de

lacidad A

v der N i de cileulo de propicdades fisicoquimicas, relaciones de

conexidn y restricciones de diseiio y control.
Los modelos matemiticos que describen un proceso, toman la forma de ecuaciones

algebraicas o diferenciales, estos tienen que ser apropiados en términos de rigurosidad, nivel de



datalle, prec 'v

#, validéz y generalidad; es” décir‘ ijéner{ que ser aplicables a cualquier tipo de

Sprogesa; o s

Ya hemos’ ionado’que los modelos de las diferentes operaciones unitarias son el
fundamento de los sistemas de simulacian, (la estructura del modelo de una operacién unitaria

es mostrada en al figura 1), estos estin formados por conjuntos de ecuaciones de la forma :
Variables de salida = f ( Variables de entrada )

Las variables de entrada son los valores de las corrientes de alimentacion al proceso y los
parametros de los diferentes modelos utilizados { tos pardmetros son tos valores requeridos para
especificar la operacion de las diversas unidades de proceso ). Las variables de salida son los
valores de todas las corrientes de salida de proceso y los resultados de las variables de operacién
no especificadas ( tales como la potencia requerida por una bomba o 1a carga térmica de un

cambiador de calor).

Pardmetros del modelo

I

Variables de la Modelo de Variables de la
comiente——® Operacion unitaria [

corriente de
de entrada salida

I L Resultados de

Variables internas operacion y
dimensionamiento

Figura 1.- Modelo de una operacion unitaria.
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b).- El siguiente bloque lo P las Algoritmos, estos trabajan utilizando los

modelos para producir los resultados requeridos.Los algoritmos resuctven los problemas

A4 q

or los modelos. Ei  tipo de problema matemitico que debe resolverse
B p p P

depende en gran medida del tipo de analisis de interés, aunque casi siempre es necesario
resolver conjuntos de ecuaciones diferenciales v algebraicas (lincales ¥ no lincales), por 1o que el
algoritmo a ser wtilizado debe cumplir con ciertos requerimientos.

Los algoritmos utilizados dcben de ser robustos, ser tan generales como sea posible,
eficientes en su cjecucion, almacenamiento y manejo de informacidn, limpios y elegantes.
Continuamente todos estos requerimientos s¢ contraponen unos con otros, por lo que se debe
hacer un andlisis con el objetivo de encontrar la mejor combinacion de ellos.

c).- ¢l Soporte computacional incluye todos aquellos implementos que se requieran
para ejecutar los algoritmos en una computadora y un sistema operativo en especial, esta
conformade prin}:ipnlmcnlc por los fenguajes de programacion, el sistema de documentacién,
estructura de datos, interfase con el sisterna de archivos, todo lo relativo a los programas yala
arquitectura del sistema. El soporte computacionat debe ser en o posible de facil entendimiente,
mantenimiento, sencillo de ser modificado y ser tan transportable como sea posible.

d).- El domo de la estructura es ocupadoe por la Interfase con el usuario la cual incluye
el leguaje de entrada por medio del cual se describe ¢l problema, reportes que contienen los
resultados, 11 documentacion que explica el funcionamiento y como usar el sistema y los

protocolos de interaccion ¢on olros programas y sistemas, La interfase con el usuario debe de

permitir la introduccidn de informacién tan natural como sea posible y verter los resultados de la

forma mis il posible.
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El esq ideal estaria por un sistema de simulacién en el que el soporte
computacional y las algoritmos fuesen entendibles al usuario como fuera posible, de tal forma
que este pudiera interaccionar directamente con los modelos a través dela interfase,

{De esta forma mensajes generados durante la cjecucion de los algoritmos, tales como, "el
algoritmo no convergis” o " {a capacidad de almacenamicnto ha sido excedida” llegaran hasta e _

usuario para ser corregidos).

Problema 1 R

Interfase

esultados

Sofware

Algoritmos

Modelos

FIGURA 2 .- Elementos de un sistema de
Simulacion.
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IV.-ORIENTACIONES DE LA SIMULACION DE PROCESOS:

Debido a que el problema inicial dentro de la simulacién de procesos en estado
estacionario ¢s la resolucion de los sisternas de ecuaciones algebraicas no lincales, cs preciso
plantear estrategias adecuadas, que nos permitan resolver en forma eficiente los diferentes
modelos.

El punto de partida de la simuiacion en todos los casos es el diagrama de blogues de los

del.

de las dife operaciones que conforman el sistema. Este se caracteriza por incluir
todas las ecuaciones que tiene que ser resueltas,
Existen dos orientaciones bisicas para implementar Ja resolucién de los diferentes

modelos que conforman ¢l sistema:

Orientacion Enfoque
Orientacién Modular a).- Modular Secuencial
b).- Madular simultinee

Orientado a ecuaciones

a).- ORIENTACION MODULAR:
Esta orientacion considera la particién del proceso en médulos. Cada modulo estid
conformadés por los distintos modelos que describen una operacion unitaria, de tal forma que ¢!

proceso puede ser representado por la unién de los diferentes madulos.



Enf dul ol .

En este enfoque cada moduio es implementado dentro de una rutina de cdlculo, que se
encargara de obtener los valores de las variables de satida como una funcién de los valores de las
variables de entrada y los pardmetros de cada unidad. Las rutinas correspondientes a cada
mddulo son manejadas por un programa central.

Por lo que este enfoque implica la ejecucion progresiva de los diferentes médulos,

(en el sentido de flujo normal de materia y energia ), particndo de las corrientes de alimentacién
al proceso hasta que los productos son obtenidos.

La estrategia anterior resulta muy clara si hablamos de procesos totalmente secuenciales,

como ¢l mostrado por la figura -

Alimentacion Productos
.__4 Calentador H Reactor H Sepamdcrl—P

Residuos

Fugura3 .- Esquema de un proceso secuencial.

Es facil imaginar, que en la industria quimica la mayoria de las plantas tienen una
configuracion compleja, que envuelve comrientes de recirculacion dentro del proceso, por lo que
el caleulo se complica notablemente debido a que la existencia de una recirculacion introduce
cdleulos iterativos, puesto que la informacion concernicnte a una corriente esta asociada a la

entrada y salida de un médulo simultineamente.



Con el fin de realizar ¢l célculo del proceso en forma totalmente secuencial, se tienen que

identificar los ciclos de recirculacion y asignar valores estimados a las corrientes de corte, {estas

d

son las corrientes que al ser convierten al si en aciclico ).

Una vez determinados los ciclos y asignadas las corrientes de corte , es necesario
especificar la secuencia de cilculo del sistema, ( la sccuencia de calculo re presenta ol orden con
el que los difcrentes modulos serdn ejecutados durante la simulacion ).De esta forma los
diferentes médulos son resueltos progresivamente, hasta encontrar {os nuevos valores de las
corrientes de corte. El cilculo se continua hasta Negar a la convergencia de estas.

El control de los flujos de informacién es realizado por el programa central, este
transfiere los valores de las corrientes de salida de un médulo a los valores de entrada del

siguiente en la secuencia de cdlculo, ademas de asignar a cada modulo sus parimetros asociados

q,

f Ya hemos que la implen de este enfoque hace necesaria la

m

representacion de cada operacién un de ecuaci que constituyen un

)

modulo. Para la resolucion de las ecuaciones que describen a los diferentes fendomenos es
necesaria la evaluacidn de las propiedades termofisicas del sistema, lo que conforma un primer
ciclo iterativo dentro de la simulacion, Por otro Jado la resolucion simultinea de las ecuaciones
que cumpone.n cada mddulo puede representar un segundo ciclo iterativo, el cual tiene que ser
tratado una vez que el primero sea resuelto.

Un tercer ciclo iterativo, { superior a los dos ya mencionados ), es establecido para la
convergencia de las corrientes de corte presentes en los ciclos de recirculacién.

Cuando fa simulacion se encuentra sujeta a restricciones en las paritetros o

alguno de los valores de las corrientes, { esto implica la busqueda de las condiciones de

operacion que permitan satisfacer estas restricciones ), se genera un cuarto ciclo iterativo, debido
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a que el sistema global tiene que ser simulado repetitivamente hasta que se cumplan las

especificaciones de discio, es decir, es necesario resolver un probl de simulacid lada.

( este cuarto ciclo es el mas externo dentro det cdlculo del proceso ).
El camino a seguir para la resolucion de los cuatro ciclos iterativos mencionados esta

esquematizada en la siguiente figura.

Solucién de & .
nvergenci
Célcl}lu de los modelos . Convergencia
propiedades que describen de los ciclos delas
termofisicas o de recirculacién cspeclﬁcaflones
alos de disefio

FIGURA 4 .- Ciclos miltiples de cilculo en el enfoque
modular secuencial

ip jas de los si que utilizan el enfoque modular simultineo son:

Las pril
1).- Los modelos que componen cada modulo son lo suficientemente rigurosos para
asegurar su eficiencia, ademas de que existe una gran diversidad de operaciones ya

representadas.

2).- Es posible impl algoritmos especializados de cilculo para cada modulo
deacuerdo a caracteristicas propias.
) 3).- Permite analizar el comportamiento de puntos muy especificos del proceso aun
cuando la secuencia de cilculo no se ha completado o no se haya llegado ala convergencia , con

lo que la visualizacion y diagnostico de errores durante ¢l clculo se facilita.
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4).- Es una modalidad ficil de entender para el usuario, ya que exisie gran semejanza
entre el diagrama de flujo de proceso y la estructura generada por la interconexion de los
médulos.

Las mayores desventajas de este enfoque s deben a la presencia de demasiados ciclos :
iterativos anudados, generados por ¢l cilculo de ciclos de recirculacion y el manejo de.
especificaciones de diseiio simultineamente, lo que provoca, que aunque se lcngaﬁ métodos de

convergencia adecuados, estos sean muy lentos.

Enfoque Modular Simultineo:
El esquema bisico de operacidn de este enfoque es mostrado es mostrado en la siguiente
figura--:

Variables de 1as corrientes

Modelos Modelos
simplificados rigurosos

Coeficientes

Figura S .- Concepto basico del enfoque
modular simultineo

Se observa que dos tipos de modelos son empleados , modelos rigurosos y simplificados.
Los tmodelos rigutrosos son 1os conjuntos de ecuaciones que conforman los diferentes médulos en

el enfoque modular ial , simultd ite, para cada unidad, un modulo adicional es




planteado mediante modelos simplificados , que resultan de la combinacion lineal de todas las
variables de entrada. De tal forma que para un conjunto de variables de entrada Xif aun
modulo i con pardmetros U, :

El modelo riguroso tenga la forma:

v, =r(X,, U)
Mientras que los modelos simplificados :
) YV, =X B, X,
Donde : & es ¢l numero de la corriente de entrada al mddulo 7.

By, es ¢l coeficiente de la ccnacién simplificada que relaciona la salida
j con las entradas k.

Los cocficientes de los modelos simplificados son determinados a partir de valores
generados por los rigurosos, ( por ejemplo utilizando los métodos de minimos cuadrados ).

Esta estrategia tiene Ja ventaja de permitir afadir las especificaciones de diseiio al sistema en
forma de ecuaciones lineales sin que esto represente complejidad adicional.

La solucion de los madelos simplificados proporciona valores aproximados de las
corrientes de proceso, si al verificar la convergencia esta no se alcanza, se puede proceder a
modificar los coeficientes de los modelos simplificados o a utilizar los rigurosos para generar
valores mis precisos . El problerna llega a la convergencia si los cambios encontrados en los
pardmetros de los modelos simplificados son inferiores a la tolerancia asignada.

La caracteristica mis importante que tiene el enfogue modular simultdneo, es que los
modelos simplificados contienen menor nimero de variables que les rigurosos y por lo tanto es
mis sencilla su resolucién, Desde este punto de vista su resolucién puede ser planteada como un

problema reducido,(evitando uso excesivo de tiempo en el célculo de pardmetros y propiedades).
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Los medelos simplificados , también pueden ser imp! dos usando modelos no
lineales, como los modelos aproximados de ingenieria, que tienen la ventaja de representar en
forma més precisa los comportamientos itregulares de los procesos.

Este enfoque ha sido llamado modular simultineo debido a que utiliza los diferentes
médulos formados por las ccuaciones que describen una operacién y porque resuelve
simultdncamente ¢stos modelos para encontrar los valores de todas las variables de las corrientes
del proceso. Su estructura es muy natural para un ingeniero quimico, ya que, este acostumbra
utilizar modelos aproximados para hacer andlisis preliminares y después verificar con modelos
rigurosos.

Las principales ventajas de este enfoque son:

1).- Contrariamente al enfoque modular sccuencial nos permite manejar las

especifi

de disefio parale! a todo el proceso, 1o que elimina los ciclos de control.
2).- Es capaz de utilizar los médules desarrollados por sistemas modulares
secuenciales, Particularmente para proveerse de buenos estimados y para el
manejo de casos especiales de simulacion.
3).- Si ocurren errores o los cdlculos no convergen, el usuario puede referirse a
los resultados de la parte modular para aclarar o diagnosticar los errores.
Sin embargo el éxito del enfoque adn sigue dependiendo de {a eficiencia de los métodos
empleados pa}a tesolver los sistemas de ecuaciones . Que en principio pueden ser simples
pueden llegar a ser muy grandes, dependiendo de la magnitud del proceso, lo que hace evidente

la necesidad de un buen método de convergencia.
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Para el caso en que |os procesos a simular sean muy grandes, se ha sugerido
descomponer el praceso ¢n uno o mas bloques de médulos ( Lin 1979 }. Cada bloque contendrd
uno o mas médulos, los cuales seran resucltos simultineamente, mientras que ¢l proceso global
es resuelto utilizando ¢ enfoque modular secuencial considerando cada bloque como si fuese un

médulo.

b)‘-METODQS ORIENTADOS A ECUACIONES:
El abjetivo principal de estos métodos es plantear todas las ecuaciones que describen a
un proceso y resolverias como un sistema de ccuaciones algebraicas no lineales. El problema ha

resolver puede ser planteado matemiticamente como:

F(X,Y)=0
G(X,Y)=0
Donde F (X .Y )=0 son las ccuaciones que describen al proceso.

G ( X, Y )= 0 son las especificaciones de disefio del sistema.
X es el vector que reane a las variables independientes.
Y es el vector que retine a las variables dependientes.
Dentro de las variables independientes quedan incluidos los valores de los pardmetros de
fas diferentes operaciones y los de las corrientes de alimentacion al proceso. Mientras que el

vector de variables dependientes estd p > por {os valores de todas las corrientes de

proceso ( intermedias y productos ), las variables internas de las diversas unidades y los
resultados de {a operacion de estas ( estos valores corresponden a los pardmetros no

especificados ).
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E1 punto de partida de los métodos orientados a ecuaciones es tainbién el diagrama de

bloques de praceso, { recordando que contiene toda la informacidn necesaria para el

el
p de los

) solo que en lugar de plantear subrutinas que calculen las
variables de salida como funcion de las variables de entrada y los pardmetros de los equipos , s¢
requicre de procedimientos que generen y organicen las ecuaciones de todo el proceso, para
poder implementar su resolucion.

Cuando ¢l método se aplica en un sistema computarizado orientade a ecuaciones, el

probl puede ser pl do como un problema de optimizacion;
Maximizar:
P(X.U)
Con:
F(X,u)=0 .
G(X.U)=0

Las funciones F y G son los mismos conjuntos de ecuaciones que ya habiamos planteado,
adicionando a ellos algunas restricciones inherentes al problema de optimizacién, solo que ahora
los valores que toman las variables independientes no pueden ser asignados arbitrariamente, sino
gue son seleccionados para maximizar o minimizar la funcién objetivo P( X, U) .

En los ultimos afios ( a partir de 1980 ) se ha dado a notar que el problema de disciio
puede ser plaﬁlcado de forma mas natural como un problema de optimizacién. El inconveniente
principal es que en la actualidad no existen algoritmos lo suficientemente efectivos para trabajar
con tantas retricciones de igualdad.

Los métodos orientados a ecuaciones han sido muy usados cn la resolucion de los

modelos de operaciones unitarias individuales, un ejemplo de esto es ¢l algoritmo de



Naphmli—Sandholm para ¢l cilculo de columnas de destilacion, la utilizacion dell programa
QUASILIN ( desarrolladoe por Hutchison y Swechuk ), para el manejo de columnas de
destilacién acopladas en forma compleja y el uso del sistema EROS (Westerberg y Shah ) para
la sintesis de redes de intercambio de calor.

Las principales ventajas de los métodos orientados a ecuaciones son las siguicntes:

1).- Es claro que al resolver todas las ecuaciones simultd , no hay idad de

ciclos iterativos asociados a las corrientes de recirculacion y a las especificaciones de disefio,
debido a que 1as ecuaciones asociadas a ¢stas se convierten en una ecuacion mas.

2).- El método nos proporciona mayor rapidez y flexibilidad, ademas de presentar gran
utilidad en la optimizacion.

A nivel comercial los métodos orientados a ecuaciones no han sido aan muy utilizados
debido a que existen varias desventajas:

1).- No utiliza la gran cantidad de informacidn y estructura desarrollada para los sistemas
con ¢l enfoque modular,

2).- Ha sido dificil cncontrar algoritmos capaces de resolver en forma generatizada los
grandes sistemas de ecuaciones presentes en un proceso quimico.

3).- Requicre de buenos estimados iniciales los cuales no es posible obtener sin hacer un
recorrido secuencial del proceso.

4).- Cuando se genera un error o cuando los cilculos no convergen es muy dificil detectar
y diagnosticar el problema, adernds ¢s imposible obtener resuitados parciales ya que todo el

proceso se maneja simultinearnente.
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CAPITULO TRES
SIMULADOR DE PROCESOS
' ASPEN PLUS



1-INTRODUCCION:

Por muchos afios la solucion de problemas complejos que implicaban la realizacién de un
gran nimero de calculos era evitada , dado que significaba la utilizacién de una cantidad de
tiempo excesiva , ( estimada en dias o incluso meses - hombre ). Por lo que hubo necesidad de la
implementacién de métodos aproximados de cdleulo, algunas veces con un factor de riesgo
incuantificable.

La década de 1950 puede ser considerada como el periodo de transicién de los cilculos

hacia lo.s alculos r izados , esto debido al desarrollo de las computadoras
digitales de alta velocidad y al extensivo uso de las computadoras analégicas.

En un principio solo fueron disefiados sisternas capaces de simular operaciones
individuales dentro de un proceso, En este punto la participacion de fas diversas compaiiias en ¢l
desarrollo de programas que pudiesen ser utilizados fue de vital importancia.

A partir de 1960 se enfatizo ia necesidad de construir sistemas capaces de simular
procesos completos. En este dmbito alrededor de 1963 se dicron a conocer dos simuladores de
proceso, ¢! primero desarrollado por 1a compaiiia M W Kellogg y uno mis llamado CHEOPS
(chemical engineering optimization system), cada uno de los cuales requeria a especialistas para
su manejo ¢n términos de los requerimientos de entrada v salida del sistema ( esto como
consecuencia del disefio y estructura de dichos sistemas), Por lo que para llevar a cabo la

simulacién de procesos de cualquier grado de

4

plejidad los i jeros de p requerfan la

ayuda en todo momento de los especialistas.
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En 1966 la compaiia Monsanto logra la integracion de diversos modelos de operaciones

unitarias , modelos de cileulo de propiedades y transferencia de datos , para dar origen a uno de
“fos primeros simuladores de procesos orientado a los usuarios,

El sistema que podia ser operado por ingenieros de proceso fue llamado FLOWTRAN y
fue comercializado durante 1969 - 1973 ,esto incluyo la licencia a compaiifas externas. En 1974
¢l sistema se puso a disposicion de instituciones educativas y alrededor de 1975 mas de 25
departamentos de ingenieria quimica lo usaban.

En 1976 ¢l Instituto Tecnoldgico de Massachusetts (MIT) selecciona FLOWTRAN come
base de la estructura de un nuevo sistema, ASPEN "advanced system for process engineering”,
que ademas de aplicarse a todas las operaciones liquido - vapor conocidas y tener todas las
capacidades de un sistema moderno, es capaz de manejar corrientes y operaciones én presencia
de solidos.

Por todo lo anterior ¢s posible reconocer tres generaciones de simuladores de procesos,
La primera generacion esta compuesta por todos los sistemas que en un principio se utilizaron
para simular operaciones individuales y aquellos operados por especialistas.La segunda marca la
transicion hacia el desarrollo de sistemas orientados hacia el usuario, ademas de manejarse

procesos cada vez mas complejos y por ultimo la tercera generacion marca su inicio con

ASPEN, que se caracteriza por incluir algoritmos capaces de jar procesos en p ia de
solidos,

En 3983 la creacién de mas de 600 subrutinas de edlculo y modificaciones ¢n 300 ya
existentes dan como resultado el simulador de pracesos ASPEN PLUS version comercial

soportada por ASPEN Technology Inc.
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La Facultad de Quimica cuenta actualmente con la version 8.5-3 y 8.5-4 con las cuales se
desarvollo ¢l presente trabajo, por lo que las secciones siguientes serdn dedicadas a ASPEN
PLUS.

En cl desarrolio de ASPEN PLUS se observaron cinco etapas, con [as que se pucde
resumir el ciclo de vida de cualquier sistema de computo en gran escala:

a).- Definicién.

b).- Disefio.

¢).- Implementacion.
d).- Pruebas.

e).- Comercializacién,

La primera etapa consiste en la definicion de las especificaciones funcionales o criterios
de diseio , que dirdn lo que el sistema sera capaz de hacer, pero no dirin como. Las criterios de
disefio contestan a preguntas tales como: ;qué modelos serin incluidos?, ,qué tipos de andlisis
se podrin realizar?, ;, qué caracteristicas de la interfase con el usuario son importantes? y jqué
requerimientos en términos de soporte computacicnal serin necesarios?. En este punto es
necesario considerar si las caracteristicas que se intenta implementar en un nuevo sistema ya lo
han sido en un sistema prototipo o alguno ya existente. También es importante establecer una
relacién cercana con los usuarios finales con el objeto de conocer Ja importancia que tienen

ciertas capacidades para elfos .
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A continuacién se mencionan algunos de los criterios de disefio iniciales cn el proyccio
ASPEN: '
- No deberd haber limite en el niimero de componentes o corrientes en una simulacién.
- Las corrientes deberdn de ser capaces de representar una o mas fases, {vapor, liquido
ylo sélido. cualquier combinacién de fases serd permitida con la limitante de debe
existir al menos una fase vapor.

- Las corrientes deberin representar a materiales no caracterizables mediante

camp puros o pseud p { como carbén, madera y otros solidos ).
- El sistema debera incluir corrientes de informacion.
- EL sistema debera ser manejado mediante tablas de informacién, es decir, toda fa
informacién requerida para la especificacion del proceso deberi de ser
introducida a ASPEN mediante tablas, de forma que sea pasible hacer cambios al
sistema sin tener que modificar el programa de simulacién.

- Todos los modelos de operaciones unitarias no deberin tener limites con respecto al

numero de corrientes de entrada,

Una vez que las especificaciones funcionales han sido definidas, el siguiente paso es el
diseiio del sistema. En esta etapa se especifica en detalle la forma en que las especificaciones
funcionales serin alcanzadas. Es en este punto donde se tienen que tomar decisiones referentes a
la arquitectura del sistema’, estructuras de datos y la eleccién de un lenguaje de programacidn.
En resumen, el diseiio det sistema implica un proceso de sintesis en el que las diferentes
alternativas requicren ser consideradas y evaluadas. Una metedologia para el disceiio de sistemas
conocida como "disefio estructurado” fue utilizada en el desarrollo de! proyecto ASPEN siendo

esta la primera vez que se aplico en un sistema de ingenieria.

s
n



Cuando la etapa de disciio se ha pletado, 1a impl ién comi esta consiste
en 1a traduccion de todos los aspectos funcionales del sistema a un cédigo de computadora. La
eleccion de un lenguaje de programacion tiene que hacerse en este punto si es que no se definid
en la fase de diseiio {Para ASPEN FORTRAN fue elegido).

La etapa de prucbas es una de las mds costosas y donde sc gasta una mayor cantidad de
tiempo, en ella se realiza 1a prueba de cada programa y subsisterna por separado utilizando
problemas conocidos , para mds tarde permitir la utilizacidn del sistema por diversas compaiias
bajo un ambiente controlado ( este periodo durd aproximadamente dos afios, en el que
participaron cerca de 45 compaiiias con intervencion directa de los diseniadores).

La fase final en ¢l desarvollo de un sistema es 1a comercializacién, en la que el programa
¢s utilizade rutinariamente para resolver problemas reales sin 1a supecvision de los disefiadores,

Como ya hemos dicho, cualquier sisterna de simulacidn de procesos estd compuesto por
cuatro elementos principales: modelos, algoritmos, soporte computacional e interfase con el

usuario. A conti i6n se analizard el contenido de cada uno asociandolos a ASPEN PLUS.

11.-MODELOS:

En ASPEN como en casi todos los sistemas, tienen gran importancia dos tipos de

modeclos :
a).- Modelos de operaciones unitarias.

b).- Modelos de cdlculo de propiedades termofiscas.

36



a).-Los modelos de cileulo de propicdades adquicren gran importancia debido a la
influencia que tienen sobre los resultados de la simulacién.
ASPEN cuenta con un gran nimero de modelos de cilculo { tabla 2.1), El sistema

calcula todas las propiedades termofisicas y de transporte requeridas para lievar a cabo la

simulacion {resolucién de las operacii unitarias, dir ionamiento de equipo y reporte de
resultados y tablas). Para la resolucion de estos modelos, ASPEN cuenta con la informacién
contenida en cuatro bancos de datos que incluyen los valores de los diversos datos fisicos de fos
componentes presentes en el sistemna.

Ademids cuenta con las capacidades de poder recmplazar o introducir ¢n una simulacion
datos que no se encuentren registrados, a de¢ poder Gefinir cualquier medela de
propiedades,utilizando para ello rutinas programadas en FORTRAN y la de tener todo un
sistema capaz de generar valores estimados para los parimetros no contenidos en los bancos de

datos.



Ecuaciones dc estado

= Redlich - kong

- Redlich - Kong - Soave

- Redlich - Kong - ASPEN

- Peng - Robinson

- Cadena dura perturbada {(polar}
- Cadena dura perturbada (no polary
- Lee - Kesler

-BWR

- Hayden - O Connell

« Nothnagel

Cocficientes de fugacidad

- Grayson - Streed

- Chao’- Seader

- Chao - Seader / Prausnitz - Shair

Cocficientes de actividad

» Scatchard - Hildebrand extendido
- Ecuacidn de Van Laar

- Ecuacidn de Wilson

- Ecuacidn de NTRL

- UNIFAC

- UNIQUAC

Valumen Molar

- Electrolito de composicion Jocal

= Liquido saturado Cavelt

- Liquido comprimido Chueh- Prausnitz
» Liquido saturado Rackett

- Liq. molar parcial Brelvi - O' Conell

- Solido Polinomal

- Polinomial modificada

« Vol. electrolitos Debye - Huckel

Entalpia/ Eng. libre/Entropia

- lig-viap Yen-Alexander

- liquido saturado Cavert

- Sélido. polinomial

- E¢. de Watson modificada

- Fusidn salida polinomial

- Sublimacion solida polinomial
Sublimacis 4

Presldn de vapor

« Eguacitn de Anloine

- Ecuacidin de Cavelt

- ecwacion de Antoine {sélidos)
- Palinomial modificada

Constantes de Equilibelo lig-vap
- Datos de entrada
- polinomial modificada

Conatantes de Henry
« Datos de enirada
« Polinemiul madificada

Deasidad de sélidos complcjos

- Correlacién de Boie

« Correlacidn de Dulong

- Correlacidn J¢ Grummel y Davis

« Correlacion de calor de combustion

- Corr. de Chang-Jimpongphan- Doston
- Correlacion de Kirov

- Ecuacidn cubicy de emperatura

- Modelo generalizado de entalpia

Conductividad termica

- Presion de vapor baja WMS

- Presi6n de vapor ala Sticl-Thodos
- Liquido de Sato-Riedel

- Sélides palinomial

Tensidn superNcial
- Hakim-Sticnberg-Stiel (lig. puro}
- Hakim-Steinberg-Stiel {mezcta lig.)

Vliscosidad

- Chapman.Enskog-Brokaw

- Dean-Suiel

- Liguido modilicade de Andrade
- Letsou-Stied {Jiquido)

Cocliciente de fisiin
« Chapman.Enskop/Wilke-Lee

solida i
- Entalpia de electrolitos Criss - Cobbie

- D Khoury-Kobayashi
- Wilke-Chang

Tabla 3.1.- Modelos de cilculo de Propiedades.
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b).- En términos de los modclos de operaciones unitarias se cuenta con un conjunto
generalizado de médulos para simular cualquier tipo de proceso, incluyendo el manejo de
sdlidos, electrolitos y sustancias complejas. Existiendo la posibilidad de definir operaciones que
no estén incluidas mediante ¢l uso de rutinas de computo.  Los modeles disponibles contenidos
en latabla 2.2, tienen la caracteristica de no tener limitantes a nivel dimensional ya que en todos

ellos se pueden especificar cualquier nimero de componentes, alimentaciones, etapas y

reacciones aunando a esto que |a mayoria puede mancjar solidos.

Mezcladores y Seperadores

- Mezclador de cormientes MIXER
- Divisar de corrientes FSPLIT

« Separador de componenies SEP
- Scparador de componentes SEP2

Separadures Nash
« Flash de dos fases FLASH2
- Flash de wres fases FLASH3

Caleniadores y Cambladorcs de calor

- Calentador de servicio HEATER

- Cambiador de calor HEATX (2 corr. de proc.)
- Cambiador ¢ Calor MUEATX

Separaclones Multi-ctapy

* Metodos cortos

- Destilacién (disedo) DSTWU

- Destilacion con jas SCFRAC
- Destilacion sumulacidn DISTI.

* Metodos ripurnsos

- Destilacidn RADFRAC

= Neslitacién columnas complejas MULTIFRAC
- Absorcién ABSDR

- Firaceidn lig-lig EXTRACT

Ractores

- Reactor estequiometrico RSTOIC

- Reactor en equilibrio REQUIL.

- Tyuilibria de fases y quimico RGBS
- Reactor de rendimicnto RYIELD

* Reactares cineticos

- Continuu agitade CSTR

- Reactor wbular RPLUG

- Reactor bateh RBATCH

Bombas y Compresores

- Bomba hidraulica PUMP

- Cumpreso o turbine COMPR

- Comp. o turbina multictapa MCOMPR

Manipuladores de corrlente
- Multipiicador MULT
- Duplicadar DUPL

M

cjo de silidos

. n CYCLONE

- Precipitador electrustaticn ESI
- Filtra de tela FABF

- Venturi VSCRUB

‘Aturador CRUSIL
Hidrociclén HYCYC

iiro ratstorio FILTER

- Filtiro centrifuge CFUGE

- Decantador decarricnte CCTY

Tabla 3.2.- Modelos de operaciones unitarias en ASPEN PLUS.



1L-ALGORITMOS:
En cste punto ASPEN se encuentra clasificado como un simulador modular secuencial,
en donde a partir de la especificacion de las corrientes de entrada a proceso y los parimetros de

los modulos se calcalan las diferentes operaci en forma s ial. (en el sentido de flujo

normal de materia y energia).

ASPEN cuenta con algoritmos para determinar los ciclos de recirculacion, las corrientes
de corte, generar blogques de convergencia ( de acuerdo al nimero de subsisternas presentes en el
proceso global) y por Gltimo definir la secuencia de calculo,

En la determinacion de ciclos de recirculacion se implenienta el algoritmo desarrollado
por Sargent y Westerberg , para la seleccion de las corrientes de corte el de Motard y
‘Westerberg, mientras que para la creacién de bloques de convergencia ASPEN plantea la
convergencia de todas las corrientes de corte simultincamente a menos que especifiquemos lo

contrario.

Como ya habiamos visto, ¢l enfoque modul ial implica la resolucidn de cuatro
ciclos de cdlculo anidades. Con respecto a los dos mis externos ( la convergencia de las
corrientes de corte y las especificaciones de disefio) ,cuenta con varios métodos para su
resolucion.

La convergencia de todas las corrientes de corte se puede implementar simultineamente
o por separado utilizando cualquiera de los métodos disponibles, rientras que para el manejo de
las especificaciones de disefio el sistemna tiene 1a capacidad de generar la secuencia de calculo
para su resolucion, utilizando para ello los métedos de Broyden o Newton enfocados a

problemas multivariables y ¢l método de la secante a problemas de una sola variable.
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En la aplicacidn de ASPEN sc ha encontrado que la utilizacion del método de Broyden
para la convergencia de las corrientes de corte y las especificaciones de diseiio simultancamente

tiene buenos resultados.

LV.-SOPORTE COMPUTACIONAL:

Como ya habiamos mencionado cl soporte computacional incluye todo lo requerido para
implementar los diferentes algoritmos. Esta compuesto por los lenguajes de programacién, el
sisterna de documentacion, estructuras de datos , interfase con ¢l sisterna de archivos y todo lo
relativo a los programas y a la arquitectura del sistema.

ASPEN utiliza un preprocesador (cuya estructura esta ilustrada en fa figura 2.1), en ¢l
cual el sistema genera un programa de simulacion especial para el proceso en cuestion. Sin
embargo, 1a secuencia de cilculo no esta incluida en el programa de simulacién, como lo estd en
FLOWTRAN o cn sistemas donde el usuario determina y escribe el programa de simulacién por
si mismo. La organizacion y llamade de las operaciones unitarias o bloques de convergencia
conforme son requeridas es realizada por un programa menitor Jlamado SEQMON.

Existen tres ventajas principales en la estructura del programa monitor:

1}.- El médulo que represcnta a una operacién unitaria solo es llamado una sola vez, sin
importar ¢! niimero de veces que esc médule aparezea en ¢l diagrama de bloques.

2).- Los mddulos que son utilizados son un argumento que forma parte del programa
monitor y por lo tanto pueden ser cambiados.

3).- La secuencia de cdleulo puede ser cambiada sin necesidad de generar un nuevo

programa de simulacién.



Razones por las que la secuencia de cédlculo se encuentra separada del programa de

simulacién.
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Figura 3.3,- Flujo de informacién en ASPEN PLUS.
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Para el mancjo y almacenamiento de los datos en el transcurso de una simulacién
ASPEN utiliza estructuras PLEX, en las que todos los datos de la simulacién son almacenados
en un solo arreglo, por medio de blogues de datos situados en sitios contiguos. La dimension del
arreglo es asignada por el sistema ( de forma que sea lo suficientemente grande para ¢l manejo

det proceso a ser simulado, lo que implica que variara de acuerdo a la magnitud del sistema).

Como ia no existen limi en términos del nimero de componentes, corrientes o
bloques en un asimulacion. La tnica limitanic se encuentra marcada por la magnitud del espacio
para almacenar los datos .

Por Gitimo al ser ASPEN un sistena otientado a archivos, Algunos de ellos como el
Archivo de tos datos del problema y el archivo con la historia de la simulacion pueden servir
coma interfase entre el sistema y el usuario.

V.-INTERFASE CON EL USUARIO:

Es la ventana por medio de la cual el usuario interacciona con el sistema . En ella estin
incluidos el lenguaje de entrada ( en otras palabras, la forma en que el usuario describe su
problema } y las formas en que ¢l sistema presenta los resultados .

El lenguaje de entrada en ASPEN se caracteriza por ser un instrumento flexible y
poderoso, consiste bisicamente de un sistema formado por claves primarias, secundarias y
terciarias. Su estructura estd compuesta por parrafos, lineas y palabras, cada pdrrafo comienza
con una clave primaria que sirve para especificar funciones principales ( como el tipo de
modelos y modulos a utilizar o la especificacién de la matriz de proceso ), Cada linea con una
clave secundaria { que define el tipo de pardmetros a especificar para cada médulo ) , mientras
que las claves terciarias son utilizadas para introducir valores a las diferentes variables y

pardmetros.



Las cnrgclcn’sticns sobresalientes del lenguaje de entrada utilizado por ASPEN se
=nunrc‘ian a;conlinuacién:

a).- Tiene un formato libre, es decir, no se requicre seguir una secuencia definida en la
introduccion de datos, mddulos o especificaciones.

b).- Se encuentra organizado en pirrafos, lineas y palabras.

¢).- Es pasible impl las entradas medi claves o pasicional

d).- La utilizacién de valores "default” es activada automaticamente, ¢s decir, su uso es

lo i 12 no existencia de un valor dado.

¢).- E] usuario puede especificar sistemia de unidades de entrada y salida en forma global
para un modula individual o para una variable en especifico.

().~ Es posible suministrar identificaciones ¢xternas para componentes, madulos y
corrientes.

h).- Es posible la utilizacion de ciertas librerias y subrutinas ajenas al sistema con solo
declarar su uso en el formato de entrada.

i}.- es permitido integrar comentarios sobre la especificacion y operacion de los
diferentes madulos.

En el caso del reporte de resuliados el sistema cuenta con dos archivos gencrados

la ¢jecucion de una simulacién. El primero generado directamente por ¢l programa de
simulacion , el cual contiene la historia de la simulacion { incluyendo los mensajes de error y

diagndstico ), ¢! segundo contiene todos los resultados de la simulacion.
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Ademas de todas las ventajas que ofrece el lenguaje de entrada utilizado por ASPEN, la
introduccion de los datos y el mancjo de resultados también puede ser manejada utilizando un
sistema Ilamado "Model Manager". Este cuenta con la capacidad del manejo de graficos
ademis de un sistema experio que guia al usuario a través de los pasos necesarios para
completar a simulacion.

Las fuentes de informacidn acerca del uso del sistema sc encuentran organizadas en
diferentes manuales { incluyendo todos los niveles de usuarios). A continuacién se citan los
principales manuales con una desctipeion corta de su contenido.

= Model Manager and ASPEN PLUS, Installation and Reference explica la configuracion
del sistema y la instalacién del simulador ¢n una PC 6 estacidn de trabajo.

- ASPEN PLUS Introductory Manual, y ASPEN PL.US User Guide, contiencn toda la
informacién necesaria para la utilizacion de ASPEN PLUS cn el modelado de procesos que
contienen operaciones liquido - vapor tipicas de !a Industria Quimica y del Petrdleo.

- ASPEN PLUS interactive Simulation, contiene una guia completa de las habilidades de
la simulacién interactiva cn ASPEN PLUS.

- ASPEN PLUS Electrolytes Manual, deseribe el uso de ASPEN PLUS para la
representacion de sisternas que contienen electrolitos en solucién acuosa y no acuosa.

- ASPEN PLUS Solids Manual, ¢s cl complemento de Ja guia del usuario, dcscn.'ibe el uso
de corrientes y operaciones cuando en el proceso estdn presentes sélidos o componentes no
convencionales.

- ASPEN PLUS Guide to Physical Properties, estd dirigido a usuarios avanzados, ¢s una

guia completa acerca del uso de las habilidades del sistema de cileulo de propiedades.
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- A_SPEN PLUS Streams Libraries and Insert Libraries, explica como utilizar librerias
: para almacenar informacidn entre distintas corridas.
- ASPEN PLUS Notes on intetfaces and User Models, es una guia que explica como
construir y utilizar modelos y subrutinas creados por el usuario,
- ASPEN PLUS Column Design and Rating, explica ¢! uso y el mancjo de la habilidades -
en el disefio y andlisis de columnas empacadas y de platos.
- ASPEN PLUS Data Regressién Manual, es una guia completa del manejo del sistema

bl de regresién comunes.

de regresion de datos, incluye pard 08 T dados para p
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V CAPITULO CUATRO

DESCRIPCION DEL PROCESO



L- INTRODUCCION:

La planta Tratadora y fraccionadora de hidrocarburos ( unidad U-600 ) se encuentra
incluida dentro de a refineria Miguel Hidalgo. La refinetia Miguel Hidalgo, tiene una capacidad
nominal de proceso de 315 mil barriles por dia de petréleo crudo, siendo su funcién obtener
productos comerciales de gran demanda, coma {o son: gas licuado, gasolina, turbosina, didfano, -~
diesel especial y nacional, combustoleo, azufre y productos especiales como son ; gas solvente,
gas nafta, hexano, heptano y aceite decantado, también se utilizan algunos subproductos para
uso interno como son; hidrdgeno, gas combustible, propileno, butano - butilene, isobutano ¢
isopentano.

Para la elaboracién de sus productos la refineria cuenta actualmente con diez plantas de
proceso:

1.- Planta de Destilacién combinada.
2.- Planta Reductora de viscosidad.
3,- Planta de Desintegracidn catalitica,

4.- Planta de Hidrodesulfuracion de gasolina.

13
Kl

Planta Reformadora de gasolinas.

6.- Planta Tratadoray (raccionadora de hidrocarburos .
7.- Planta Hidrodesulfuradora de destilados intermedios.

8.- Planta de Destilacion atmosférica nimero dos.

9.- Planta de Destilacion al vacio nimero dos.

10.- Plantas Estabilizadoras de gasolina uno y dos.
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La refineria esta dividida en siete sectores, lus sectores que agrupan las plantas de
praceso son el I, I, 11Ty Vil

Por su relacion con la planta Tratadora y fraccionadora de hidrocarburos ligeros y
pesados los sectores 11 y 11 tienen gran impontancia. En ¢l sector [ se encuentran incluidas la
planta de Desintegracion catalitica, la planta de Azufre y las plantas de Aguas amargas uno y
des. Elscctor [ll esta compuesto por la planta Hidrodesulfuradora de Naftas (unidad U-400),
Reformadora de Naftas(U-500), planta Tratadora y fracccionadora de hidrocarburos ligeros y
pesados y las plantas Hidrodesulfuradora de destilados intermedios ( U-700 y U-800).

Las plantas incluidas en ei sector 111 tienen como objetivo principal la eliminacion de
compuestos de azufre, nitrégeno y oxigeno de diversas corrientes de proceso :

Individualmente la planta Hidrodesulforadora de naftas U-400, tiene como objetivo
preparar la carga a la planta de reformacion catalitica mediante la eliminacion de azufre,
nitrégeno y oxigeno de las nafas provenicntes de fas plantas de destilacion primaria. Las
plantas Hidrodesulfuradoras de destilados intermedios U-700 y U-800 eliminan por medio de
una hidrogenacidn catalitica fos compuestos de azufre, oxigeno, nitrdgeno, claro, metales y
olefinas contenidos en turbosinas, kerosinas y diesel.

Por ultimo la planta Tratadera y fraceionadora de hidrocarburos ligeros y pesadus
divide sus objetivos en dos sccciones: Para la seccion de fraccionamiento se busca separar por
destilacidn fraccionada los hidrocarburos procedentes de la torre desbutanizadora de la pianta
Hidrodesulfuradora de naftas y los hidrocarburos de Ja torre estabilizadora de la planta
reformadora de naftas. Para la seccion de tratamiento ¢s eliminar el dcido sulthidrico de jos

hidrocarburos procedentes de las tres plantas Hidrodesfulfuradoras.
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11.- PROCESOS EXISTENTES

Debido a que las secciones de recuperacion de hidrocarburos ( ligeros y pesados )
consisten solamente de etapas de separacion sucesivas, los procesos existentes se limitan a
considerar inicamente diferentes secuencias de separacion, manteniendo todas las operaciones
unitarias basicas ( destilacion, separacion, condensacién y evaporacién ), por lo que tnicamente  ~
s¢ mencionaran los principales procesos de endulzamiento de hidrocarburos.

Procesos de endulzamiento:

Los procesos de endulzamiento de gases y liquidos son aquellos que se aplican con el
propdsito de eliminar o disminuir el contenido de compucstos dcidos de una corriente de
proceso, con ¢! fin de evitar o minimizar problemas come:

a).- Corrosidn en equipos de proceso o almacenamiento y en lineas de transporte,
b).- Envenenamiento y/o desactivacidn de catalizadores.
c).- Baja calidad del producto o especificaciones fuera de normas.

Los procesos para eliminar gases dcidos de una corriente de hidrocarburos son muy
numerosos, en términos generales pueden ser clasificados de acuerdo a la forma en que efectian
la eliminacién y a el medio que utilizan como adsorbente o absorbente. Casi todas operanen la
misma forma : mediante absorcidén fisica y/o quimica de dichos gases por medio de productos
quimicos o sélidos.

El primer gran grupo estd compuesto por procesos que utilizan como absorbente un
solvente orginico, en este prupo tienen gran importancia las alcanolaminas (MEA, DEA, TEAy
DGA). Otro grupo también importante lo forman los procesos que operan con sales inorgdnicas.

Y finaimente el (ltimo grupo de pracesos lo forman aquelios que eliminan los gases dcidos

mediante adsorcidn fisica.
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Los procesos que componen a cada grupo son mencionados a continuacion:

a).-Absorcidn con solventes orgdnicos

Adip Estasolvan
Fluor Purisol
Sclexol Strettford
Sulfinol

- Absoreidn con alcanalaminas
DGA  (diglicol amina)
MEA  (mono etanol amina)
DEA { di ctanol amina)
TEA { tri etanol amina )
SNPA- DEA

b).- Absorcién con sales inorgénicas

Amoniaco Benficld
Carbonato de potasio caliente Catarcarb
Gianmarco Vetrocoke (CO, yH,S)

¢).- Adsorcion fisica
Mallas moleculares
Carbén activado
El primer grupo se caracteriza por absorber los gases dcidos fisica o quimicamente
utifizando disolventes orginicos, que mis tarde son regenerados y reutilizados, la regeneracion
de disolventes puede ser mediante destilacion o mediante etapas sucesivas de expansion, esto con
el fin de eliminar el. gas dcido absorbido.
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Los procesos que mancjan sales inorganicas realizan la absorcién de Tos gases dcidos via

mds

€5 I

reaccion quimica de estos con soluciones de las sales inorganicas, la £
tarde en una columna de destilacidn donde los gases deidos son desorbidos.

Los factores principales que intcrvienen cn la seleccién y operacidn de cualquicra de los
procesas mencionades son los siguientes:

a).- Naturaleza del medio absorbente

El medio absorbente debe tener en mayor o menor grado las siguientes caracteristicas:

- Alta solubilidad de los gases dcidos.

- Baja solubilidad de los otros p gascoso y liquid
- Reversibilidad cn la reaccion disolvente - gas. ya sea per reduccidn de presiones
o por calentamiento.
- Selectividad para la remocién,
- Baja presion de vapor.
- Bajo punto de congelacion.
- Estabilidad quimica.
- Bajo grado de corrosion.
b).- Naturaleza del gas a tratar:
En términos de composicion, presion y temperatura.
¢).- Requerimientos de los productos a obtener,
En términos de composicién, presion y temperatura.
La scccion de endulzamicento de gas de la planta tratadora y fraccionadora de
hidrocarburos utiliza como medio absorbente una solucion de dictanol amina ( DEA ) con una

concentracién de 20 % en peso.
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En general los procesos de endulzamiento de hidrocarbures con soluciones de etanol
aminas se utilizan cuando se requiere una remocion de gases dcidos elevada ( de
aproximadamente 50 ppm. de H, S y 300 ppm. de CO, en los hidrocarburos dulces ).

La remocién de los gases dcidos se realiza mediante una reaccion reversible de los gases
dcidos { dcido débil ) conla DEA ( base débil ) para formar una sal soluble en agua. La
naturaleza reversible de estas reacciones permite la regeneracion de la solucion de la etanol
amina.

Las reacciones principales que sc llevan a cabo en el endulzamiento de hidrocarburos

con soluciones de DEA son:

2RaNH+ Hy8S — (RNH») 2§

(RaNHz); + H2S — 2 Ro;NHHS

A temperaturas bajas las reacciones se desplazan hacia la derecha, y a
temperaturas altas a la izquierda, por lo que si la solucion de DEA se pone en contacto con el gas
amargo a una temperatura que va de 27 °C a 38 °C los gases dcidos se absorberdn. Si a ésta

sele inistra calor y la

p se de 115°Ca 121 °C Ia reaccion s¢

hace reversible.

La utilizacion de soluciones de DEA tiene [a ventaja de que es posible eliminar H,S y
CO, simultincamente, ademis de que la DEA tiene una presion de vapor menor que otras etanol
aminas lo que reduce la pérdida de solucion por evaporacién. ( DEA p° S mmHg, MEA p°6

mmHg)

4.7



HI.- D.ESCKIPCION DEL PROCESO:
L;z plan}a muadurur v fraccionadora de hidrocarburos ligeros v pasadopsesti dividida en
' tres ;cééiun:; : ’
- Seccidn de recuperacion de hidrocarburos ligeros.
- Seccidn de recuperacidn de hidrocarburos pesadis.
- Seccion de endulzamiento de hidrocarburos.

a).-Seccion d¢ recuperacidn de hidrocarburos ligeros:

El objetivo principal de esta seccidn, es obtener propano, n-butano e isobutano, a partir
de una carga combinada de hidrocarburos provenicntes de la seccion de cndulzamiento y de los
domos de la columna preestabilizadora de la planta reformadora de naftas.

L.a carpa combinada se alimenta a la torre fraccionadora DA-604, donde se obtiene como
productos una mezcla de butanos ¢ isobutanos por el fondo y ya que la torre cuenta con
condensador parcial ¢l producto del domo es una mezcla de inctano, etano, propane ¢ hidrégeno

dividida en un porcién de vapor y otra de liquido.

El producto del fondo del separador DA-604 es alim: {0 a ]a torre fraccionadora
DA-606 donde se obtienen como productos isobutano y n-butano por parte del domo y fondo de
la torre respectivamente. Los productos de este separador son enfriados en intcrcambiadores de
calor que utilizan agua de enfriamiento antes de ser enviados al limite de baterias.

La poreién liquida del producto del domo de DA-604 se introduce ¢n la torre DA-605,
en la que se obticnen como productos propana por el fondo y una mezcla de hidrégeno, metano,
etano ¢n forma de vapor por ¢l domo, la que es mezclada con la fraccién de vapor del domo de
DA-604 v mandada al limite de baterias como gas combustible. EI propano obtenido porel

fondo del separador es enfriado utilizando agua de enfriamiento y mandado al limite de baterias.
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b).-Seccidn de recuperaciin de hidrocarburas pesados:

Esta secci6n esta compucsta de tres separadores. Ei primer separador DA-G07 es
alimentado con ¢l producto de domos de Ja torre deisohexanizadora DA-402 de la planta
hidrodesu! furadora de nafias, la alimentacidn consiste de una mezcla de butano, isobutano,
pentano, isopentane, hexano ¢ isohexano, ¢f objetivo de este separador es obtener una mezela de
butano, isobutano e isopentano por la parte supcrior de la torre, mientras que por ¢l fondo se

140

la mezcla de

p hexano e ischexano. Ambos productos son enfriados
utilizando agua de enfriamiento antes de ser mandados al limite de baterias,

Los dos ultimos fraccionadores DA-608 y DA-609 son alimentados con corrientes
provenientes de las dos plantas hidrodesulfuradoras de destilados intermedios, la corriente de
alimentacion consiste de turbosina { proveniente de U-700) o de gasaleo ( proveniente de U-800)
provenientes de los separadores principales de dichas plantas, su objetivo es agotar la corriente
de alimentacidn, de ta} forma que se obtenga como producto de fondos turbosina o gaséleo
agotados y pas nafta por los domos. De igual forma los productos de estos separadores son
enfriados antes de ser mandados al limite de baterias.

e).-Secciin de endulzamiento de hidrocarburos:

Esta seccion consiste fundamentalmente de tres operaciones bisicas:

a).-El endulzamicnto d¢ gas dcido proveniente de la planta hidrodesul furadora de naftas y
de las dos plantas hidrodesul furadoras de destilados intermedios.

b).- La remocion del gas dcido disuelto en los hidrocarburos liquidos provenientes del
domo de la torre DA-401 de la planta hidrodesulfuradora de naftas.

¢).- Por Oltimo 1a regencracidn de la solucion de absorbente, eliminando con esto ¢l gas

dcido removido de las corrientes de hidrocarburos.
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La seccidn de endulzamiento utiliza una solucion de dictanol amina (DEA) al 20% en
peso como absorbente { como ya hemos mencionado el mecanismo de abscreién incluye una
reaccion quimica entre €] medio absorbente y ¢l gas dcido).

De esta forna las tres operaciones antes mencionadas pueden ser resumidas en dos
ctapas, la primera implica la reaccidn y consecuente absorcion de los gases dcidos con el medio
absorbente, ¥ finalmente ¢l agotamiento de la solucion para eliminar los gases dcidos absorbidos.

En ¢l esquema de proceso el gas dcido proveniente de las plantas hidrodesulfuradoras es
pasado en sentido ascendente a través del absorbedor DA-601, en contacto a contracarriente con
la solucion de DEA. El gas abandona el equipo por ¢! domo y es mandado al limite de baterias,

Por otra lado los hidrocarburos liquidos de parte de la planta hidrodesulfuradora de
naftas son puestos en contacto a contracorriente con la solucion de DEA en el extractor DA-602
abandonando el equipo por ¢l domo, esta corriente es enviada directamente a la seccién de
fraccionamiento de hidrocarburos ligeros,

Las porciones de solucién de DEA rica en gases dcidos que abandonan los equipos
DA-601 y PA-602 son mezcladas y mas tarde se calientan por intercambio de calor con la

solucién de DEA pobre en gases icidos. La sol rica asf calentada es ali daala

columna de desorcion DA-603 en donde se regenera y sale por el fondo.

La solucién de DEA regencrada d ésdei biar calor con la solucién rica es

P

enfriada utilizando agua de enfriamicnto y s mandada nuevamente al absorbedor y al extractor

completando el ciclo.
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El vapor de agua y los gases dcidos desorbidos es lo que sale por la parte superior de la
torre, esta corriente se enfria para condensar el agua , que se separa asi de la comriente gaseosa.
los gases cidos se envian hacia la planta recuperadora de azufre, mientras que ¢l agua se regresa
a la torre como reflujo para evitar la concentracidn progresiva de la solucién de DEA, El calor
requerido para la desorcidn se proporciona mediante un rehervidor de vapor.

Los diagramas de flujo de las tres secciones de la planta tratadora y fraccionadora de

hidrocarburos aparecen a continuacién:
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CAPITULO CINCO

SIMULACION DE .4 PLANTA
TRATADORA Y FRACCIONADORA
DE HIDROCARBURQOS



I.- PASOS SEGUIDOS EN LA SIMULACION DEL PROCESO:

Los pasos requeridos para Il.evar a cabo la simulacion de un proceso pueden ser
resumidos en la siguiente lista, y aunque probablemente corresponde a el orden lgico en que
estas actividades deben ser realizadas, no es necesario llevarlas a cabo secuencialmente. Esto
debido a la estructura del lenguaje de entrada mancjado por ASPEN PLUS.

a).- Seleccion de unidades de trabajo.

b).- Especificacion y caracterizacion de los componentes presentes en cl
sistema,

c).- Definicion def modelo de cilculo de propiedades termofisicas del sistema

d).- Particion del praceso en bleques unitarios y asignacion de un modelo
para cada operacién,

¢).- Especificacion de las condiciones de operacion

f).- Definir las caracteristicas de las corrientes de alimentacion al proceso.

g).- Definicion y asignacion de valores a [as corrientes de corte del sistema.

1 ).~ Definicion de los métodos de convergencia.

i ).- Especificacion de la secuencia de cdleulo.

j ).~ Plantear andlisis de scnsibilida&.

Adicionalmente y dependicndo de la necesidades de la simulaci6n, es posible 1a

modificacion del tiempo disponible para la simuiacidn, el nimero de iteraciones de cada
mddula o del procesa glabal, ¢l namero y tipo de mensajes que se generan, crear graficas de los
patrones de convergencia de las corrientes de corte y las especificaciones de disefio, escalar el

balance de materia y cnergia a una base dada y pl casos de optimizacion
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#).-La seleccidn del sistera de unidades:

Consiste en elegir ¢l sistema que se utilizard para especificar Jas variables de entrada y
el sisterna en el que se desea obtener los resultados : En nuestro caso ASPEN cuenta con varias
alternativas, que pueden ser especificadas por separado 0 conjuntamente:

- Es posible seleccionar diferente sistena de unidades para las variables de entrada ¥

el reporte de resultados.

- Es permitido elegir un conjunto o sistema de unidades global y simultaneamente

redefinir una o mas variables dentro de otro sistema.

- Se pueden especificar diferentes unidades en cada operacion unitaria.

- Es posible definir paquctes de unidades propios.

En el caso de la simulacién de la se eligi6 tener un sistema de unidades global, que
incluyera las variables de entrada y salida del proceso sin permitir cambios en una o mas
variables,

El sistema elegido fue ¢l ingles, ya que toda la informacion disponible se encuentra en
estas unidades lo que facilitd la contrastacidn directa de los valores reales y los resultados de la

simulacidn.

b).- Especificacitn y caracterizacion de los componentes:

En esta parte se tiene que revisar que todos los componentes que participan en la
simulacién estén contenidos en el banco de datos del sistema, de lo contrario se requiere
introducir todos los parimetros necesarios para su caracterizacion o utilizar los métodos ya
existentes en el sistema para el cilculo de estos ( esto para el cilculo de las propiedades de

comp no conve o pseudocomponentes).
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Como la planta esta compuesta por tres secciones diferentes, la éspeciﬁcacién de los
componentes fue hecha en tres partes:

- Para las secciones de recuperacion de hidrocarburos ligeros y tratamiento con dictanol
amina. en las que estin presentes solamente hidracarburos desde metano hasta octano,
hidrogeno, deido sulfhidrico , agua y dietanol amina no s¢ encontré gran problema, dado que
las propiedades de todos estos componentes estin contenidas en los bancos de datos
ASPENPCD y DIPPRPCD, quedando clasificados todos ellos como componentes
convencionales.

Los comp convencionales son los que tipi estin iderados en todos los

simuladores comerciales, ellos son utilizades para representar a compuestos puros o
pscudocompenentes que pueden ser caracterizados ¢n términos de propiedades de compuestos
puros.

« En la seccion de recuperacion de hidrocarburos pesados , no fue posible caracterizar a
las cotrientes de alimentacién al proceso con componentes convencionales, ya que Ja carga a los
dos Gltimos separadores estd reportada come turbosina proveniente de las plantas
hidrodesulfuradoras de destilados intermedios.

La caracterizacién se hizo mediante una curva de destilacion TBP ( ASTM D86}

utilizando €] método de estimacion de propiedades de pseud iponentes, ademds fue necesario

ajustar varias veces las condiciones de [a curva de destilacién, hasta que se consiguid tener una

mezela que repr lo i bien a la turbosina presente en ¢l proceso.
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€).- Definicién de los modelos de cdleulo de propiedades termofisicas:
Como ya mencionamos, [os modelos de cilculo de propiedades adquieren gran
importancia debido a la influencia que tienen sobre los resultados de la simulacién. Su seleccién

es fundamental ya que durante la utilizacién de un si de simulacio i no se

tienen indicadores dc la sensibilidad det proceso a los dife defos de propiedades o
parimetros utilizados. Como consecuencia algunas veces no es posible reconocer cuales
operaciones presentaran dificultades en su simulacion.

En la simulacién de la planta, la seleccién de los modelos de cilculo de propiedades se

hizo en términos de:

- El tipo de componentes y mezclas presentes en cl sistema.

- El tipo de operaci unitarias pr

Para las i de tecuperacion donde se jan mezclas de hidrocarburos

J

(componentes no polares ), s¢ encontré que las ecuaciones de Peng - Robinson y Redlich -
Kwong - Soave son las mas apropiadas para el cilculo de las propicdades. Se realizaron varias
simulaciones y s¢ obtuvo que la ecuacién de Peng - Robinson es la que representa mejor al
sisterna, obteniendose resultados mas apegados a los datos reales.

En la seccion de tratamiento s¢ encuentra presente una mezcla de hidrocarburos
(liquidos' y gaseosos ), dcido sulfhidrico y una solucion acuosa de dietanol amina, ademis de
tener mayor variedad en el tipo de operaciones unitarias ( absorcidn, extraccion liquido - liquido,
destilacién y separaciones flash de tres fases ).

Al hacer la simulacién de esta seccién fue necesario utilizar varias ecuaciones de estado

para lograr representar a cada operacién, de esta forma, para la operacion de endulzamiento de
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gas se utilizd una ecuacién especialmente disefiada para estos sistemas (denominada AMINES),
10 que llevo a obtener resultados muy cercanos a los reales en esta operacion,

En 1a seccion de endulzamiento de hidrocarburos liquidos, después de probar varios
modelos se eligio ta ecuacion de Redlich - Kwong utilizando ademais ¢! método modificado de
UNIFAC para el cilculo de los coeficientes de actividad y el equilibrio liguido-liquido.

Para la recuperacion de la DEA realizada en una columna de destilacin, se encontraron
varios problemas, ya que las concentraciones de dietancl amina a lo largo de la columna son ’
extremas; en ¢} domo son pequeiias, mientras que en el fondo son muy grandes.

Después de probar varios modelos se eligis la ecuacién de Redlich - Kwong, utilizando

el modelo de NTRL para el calculo de los coeficientes de actividad en la fase liquida.

Por ultimo en las operaci en las que la ién de dietano) amina es muy baja

y s0lo sc encuentra presente dcido sulfhidrico y agua se utilizd 1a ecuacion de Peng - Robinson.

d).- Particién del proceso en bloques y asignacion de modelos para cada operacién:

Esta actividad se lleva a cabo tomando como base ¢} diagrama de flujo de proceso, con ¢l
fin de transformarlo en un diagrama de simulacidn. Es en este diagrama donde sc reconocen las
operaciones a realizarse y se asignan los modelos que se utilizardn para la simulacion.

- En la primera ctapa se considero a el proceso compuesto por equipos globales,
es decir, al construir el diagrama de simulacion varios equipos fucron simulados utitizando un
solo mddulo. Este fuc el caso de las torres de destilacion, en donde se consideré que los

condensadores, rehervidores,divisores y bombas de alimentacién son una sola entidad.
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E! considerar equipos globales tiene como consccuencia que el diagrama de simulacion
sea pequefio , lo que en nucstro caso elimind algunos ciclos de recirculacién, per lo que, la
convergencia del proceso se alcanza rdpidamente.

« Posteriormente utilizando los resultados obtenidos en ta primera etapa se procedio a
generar un nuevo diagrama de simulacidn, esta vez considerando al proceso compuesto por
aperaciones unitarias individuales, con el objetivo de representar ¢l proceso apropiadamente.

La convergencia de las corrientes de recirculacion s¢ lievo a cabo utilizando como

i adac o ioial Tead eenid,

losT

en la primera etapa, lo que provocé que el tiempo
requerido fuera menor al que se hubdicra utilizado sin haber tenido buenos estimados.
Los médulos utilizados para la simulacidn y las operaciones que representan aparecen a

continuacion: :

MODULO OPERACION

HEATER Calentadores, enfriadores, condensadores,
rehervidores y valvulas.

HEATX Cambiadores de calor de proceso.

MIXER Mezcladores estiticos de corrientes.

FSPLIT Divisor de corrientes.

PUMP Bombas centrifugas.

FLASH2 Tanques flash de dos fases

FLASH3 Tanques flash de tres fases

RADFRAC Torres de destilacid lticomp t

ABSBR Absorbedores.

EXTRAC Extraccion liquido - liguido.
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e).- Especificar las condiciones de operacion.

En esta parte se debe definir cuales grupos de variables se van a especificar en las -

diferentes operaciones unitarias. El ndmero de variables ( grados de libertad ) que se tienen que

especificar dependen del tipo de operacion de que se trate .

Los grados de libertad de una cierta operacién pueden ser satisfechos mediante varias

combinaciones de variables, lo que introduce el problema de encontrar la combinacion que leve

a la mejor representacion de la operacion.

En la simulacion de la planta la asignacion de grados de libertad se hizo tomando como

base las siguientes combinaciones :

MODULO OPERACION
- HEATER -Calentamiento
y enfriamiento
-Condensacion
evaporacién
- HEATX -Intercambio de
cafor
- MIXER -Mezclado
- FSPLIT -Division de
- PUMP -Bombeo
- FLAS2, FLASH3 - Separacion
- RADFRAC - Destilacion
-RADFRAC, ABSBR
EXTRAC.

VARIABLES ESPECIFICADAS
Temperatura y presion de salida

Presién y fraccién de vapor de la salida
o presion y temperatura de salida.
Presiones y temperaturas de salida o
presiones y fracciones de vapor.

Presion de mezclado.

Presion de salida.

Presion de descarga.

Presion y fraccion de vapor de salida

- Perfil de presiones y temperaturas,
relacidn de reflujo v flujo de fondo,

(para ¢l caso de operaciones globales).

- Perfil de presiones y temperaturas v
carga térmica del domo y del fondo.
( considerando un solo equipo).
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f).- Definir las caracteristicas de las corrientes de alimentacion al proceso:

<~ 'En general una corriente puede estar compuesta por una o mads fases (vapor, liguido y/o

v‘ séliﬂp.), y-sus condi iones pueden ser establecidas a partir de la operacién que da origen a dicha
corriente. ( presién y temperatura o presion y entalpia)

Para la caracterizacion de una corriente ASPEN PLUS cuenta con dos tipos de
;:umpuncmcs. convencionales y no convencionales, con los que es posible caracterizar todo el
amplio rango de componentes presentes en los procesos quimicos.

En ASPEN PLUS las corrientes son subdivididas en una o mas subcorrientes, cada una
dc las cuales representa a una porcion de la corriente que debe ser tratada en forma especial por
los diferentes modulos. ( por cjemplo, una corriente en la que esta presente un material inerte,
este debe ser tratado separadamente con respecto a los componentes que estin en equilibrio ).

Existen tres tipos de subcorrientes; cada uno de los cuales debe de ser tratado en forma
diferente por los mddulos y/o representar el flujo de materia en formas diferentes.

E! primer tipo es denominado MIXED, y sirve para represcntar €l flujo de vapor, liquido,
sélido o cualquier nimero de fases en equilibrio, lo que ticne como consecuencia que solo sea

utilizada para definir a corrientes con comp tes convencionales, dado que no dispone de

fugacidades de componentes no convencionales,

El segundo tipo es llamado NC y representa ¢l flujo de componentes no convencionales,
estos son considerados inertes con respecto de los cileulos del equilibrio, pero son incluidos en
el balance de energia.

El tercer tipo es CISOLID, Su propésito es representar el flujo de componentes solidos
convencionales, En esta modalidad, tos s6lidos son considerados inertes en ¢l calculo del

equilibrio de fases, no siendo asi en los calculos de equitibrio quimico,



La especificacién de las corrientes de alimentacion y de corte del proceso fue realizada
asignando valores a unade las siguientes combinaciones :
- Temperatura, presion, composicion y flujo total de 1a corriente.

- Presion, fraccion de vapor, composicién y flujo total de la carriente.

£).- Definicién y asignacion de valores a las corrientes de corte.

Como ya mencionamos las cortjentes de corte son aquellas que al ser especificadas
convierten al sistema en aciclico.

En ASPEN la asignacion de valores a las corrientes de conte se realiza de la misma forma
que la especificacion de valeres a las corrientes de alimentacian a proceso, Su seleccion puede
hacerse de dos formas. La primera consiste en dejar que el simulador determine cuales corrientes
son la mejor altemativa, y la segunda en especificarlas de acuerdo a preferencias propias (que
pueden estar dictadas por la informacién disponible).

Las corrientes de corte de los ciclos de recirculacion generados at subdividir las torres de
destilacién en los diferentes modulos que las componen fueron seleccionadas de forma que todas
las alimentaciones a la torre estuvicran caracterizadas, es decir, se seleccionaron como corrientes
de corte &l reflujo de liquido por patte del condensador y el reflujo de vapor por parte del
rehervidor.

La razén principal de esto es que se observo que los al goritmos de resolucion de las

torres de destilacion son muy sensibles a los valores iniciales de dichas corrientes.




h).- Definicion de los métodos de convergencia:

Como ya mencionamos ASPEN cuenta con varios métodos para implementar la
convergencia de las corrientes de corte y las especificaciones de discfio por separado o
simultineamente,

La eleccion de: los métodos de convergencia se hizo tomando en cuenta el nimero de
componentes presentes en el proceso y la interelacion entre las corrientes de corte. los métodos
que se consideraron fueron el método de Wegstein y el método de Broyden,

En nuestro caso la seleccidn final se hizo tomando en cuenta también la secuencia de
céleulo, ya que no solo es importante que un método sea capaz de converger un nimero
determinado de corrientes de corte con un nimero de componentes dado, sino que ademds se

pretende que el tiempo requerido para llegar a la convergencia sea lo menos posible.

i).« Especificacion de la ia de cilculo:

Una vez que han sido asignadas las corrientes de conte ¢l siguiente paso es la
especificacion de la secuencia de cdlculo ( Esta incluye el orden de resolucién de los diferentes
mddutos y los ciclos de recirculacién y de disefio ). Como ya dijimos es determinante en el
ticmpo necesario para Hegar a la convergencia.

Para determinar la secuencia de calculo adecuada en conjuncién con los métodos de
convergencia seleccionados se generaron bloques de convergencia ( un bloque de convergencia
se genera a partir de una o varias corrientes de corte ¢ incluye a todos los madulos que pertecen

a ese o ¢sos ciclos de recireulacion) dejando al simulador completar la secuencia global.
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Las alternativas que se plantearon son las siguientes:

1}.- Primero sc generaron bloques que manejaran ( en el caso de las corrientes de
recirculacién de las torres de destilacion ) las dos corrientes de corte simultineamente,

2).- La segunda consistié en generar un bloque de convergencia para cada corriente de
corte, 1o que implica que también es necesario especificar el orden en el que se gjecuta cada
bloque.

En el caso de una torre de destilacion encontramos que existen dos bloques de
convergencia ( uno para ¢l condensador y otro para la seccién del rehervidor). Si consideramos
aLl como el bloque de convergencia generado por la corriente de corte del fondo, y a L2 al
generado por 1a corriente de conte del domo, ¢n la primera ctapa se especificé la convergencia
de L1 anterior a L2 y mis tarde se asignd la convergencia de L2 anteriora L1 .

Se decidid utilizar el separador DA-606 de la seccion de recuperacion de hidrocarburos
ligeros y realizar su simulacién considerando las dos alternativas. Se generaron graficas

mostrando los perfiles de convergencia de cada uno de los siguientes casos.

- Considerando bloques globales:
- Método de Wegstein.
- Método de Broyden.

- Considerando bloques separados:
- L1, L2 método de Broyden.
- L2, L1 método de Broyden.
- L1, L2 método de Wegstein.

-L2, Lt método de Wegstein.



Como podemos observar en {a figura 5.1, el asignar un solo bloque de convergencia para
1as dos corrientes de corte no funciono adecuadamente ya que al utilizar el método de Broyden o
el de Wegstein no se alcanzd la convergencia, es mds, se puede observar que en ambos casos los
valores se alejan de la convergencia.

A partir de las graficas de las figuras 5.2 a 5.5 , se puede abscrvar que la convergencia
del proceso se puede lograr ripidamente asignando tn bloque de convergencia para cada
corriente de corte. Como ya lo mencionamos en este caso adquicre importancia la secuencia con

que estos bloques son ¢j dos. Cabe i que ind di de la ia se

P

tendrdn dos ciclos de caleulo iterativos, uno para L1 y otro para L2,

Por gjemplo, en la figura 5.2 se eligié la secuencia L1 L2 lo que quiere decir que se
comenzara ¢l cilculo con L1 y en el momento en que este llegue a la convergencia se procederd
a hacer la primera iteracion de L2, en este punto como los nuevos valores dados por L2 afectan a
L1 se tiene que calcular este nuevamente hasta que se llegue a la convergencia para calcular L2
otra vez. El cileulo se continua hasta que se logre la convergencia simultinea de L1 y L2.

De acuerdo a las grificas se obtuvo que la secuencia y el método de convergencia
adecuados para ¢ sistema, consiste ¢n generar bloques de convergencia individuales para cada
corriente de corte y utilizar el método de Broyden para converger el bloque correspondiente al
fondo anterior al del domo (L1,L2).

Si recordamos, el lenguaje de entrada utilizado por ASPEN PLUS consiste de parrafos,

diand.

lineas y datos individuales. Correspc a estas j;

p

quias existen tres niveles de claves:
primarias, secundarias v terciarias.
La codificacion de! proceso con la que se llevo a cabo la simulacidn aparece en el

apendice A de este trabajo.
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“.-RESULTADOS DE LA SIMULACION:
En esta secc{dn se presentan los resultados obtenidos en la simulaciéon de la planta

Tratadora y fraccionadora de Hidrocarburos ligeros y pesados. Los nombres de las corrientes,

los modulos y sus inter i son los que cortesponden al diagrama de bloques del inciso g
de 1a seccion anterior, a su vez, ¢l diagrama de bloques utilizado representa todas las operaciones -
unitarias presentes en ¢l diagrama de flujo de proceso que aparece en e} capitulo cuatro.

En las tablas que aparecen a continuacion se encuentran los valores de las corrientes

reportadas en ¢l diag) de flujo de p , los valores calculados en la simulacién y una

comparacién entre estos mostrando el error que se tiene.
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Tabla 5.1.- Anilisis de resultados de la simulacidn de la seccion
de recuperacién de hidrocarburos ligeros

CORRIENTE P4 CORRIENTE 'S CORRIENTE P
REAL SIMU_|% ERROR] REAL [ SIMU [% ERROR| REAL SIMU_[% ERROR
FLUIOS ; ;
H2 3.73]  5.7293 - 0.6 0004, - 0.65; _ I.0004] -
METANO. 35.54]  37.8499] 6.499437 6.35]  6.6089] 4.077165| __ 635 _ 6.6086; 4.07244
ETANO 3354.83{ 3583611} 0995153 6234] 62.5749] 0376805) 3532 53.0594; 44319
PROPANO 887.24] 877.1737] 1.134563|  155.01] 153.1673, 1.1885633 4391 45547737533
| LBUTAND 22.59] 27.2347] 20.56087 3.94] 3.7552] 20.69036 038 _ 0.5386 -
BUTANO 6.72 7.804!_16.13095! 1.18] 1.3627) 15.48308 006 01037 -
[ TPENTANG - |482304 N - |s426.05 - - 1.630-06 -
’_PENT NO - __]3.016:05 . - 15.272-06 - - '6.650-08 o
[ FHEXANG - 0 N :
HEXANO - 0 -
TOTAL 1310.65] 1314.153] 0.267302
N I —— —
TEMP 106] 108.5638, 2.418679 104] 110.2794]_6.03788%
PRES 350, 4503 0 5003 501.3] 0,
PM 39.701] 39.6544] 0.117377]_ 39.701] 39.6544] 0.117377
CORRIENTE P7 CORRIENTE P8 CORRIENTE P9
R
REAL | SIMU [%ERROR| REAL | SIMU [% ERROR| REAL | SIMU % ERROR
FLUJOS
| 12 - 1460712 - .02] 6.555-02 B 261 2.6 -
METANO - [3.018-08 - .78]__0.9788 - 0.6] 106 -
ETANO - 221363 N 19.17]__19.393 - 66.66] 659 I
PROPANO 41 5.654)_ 19.2827 33.86]  32.2347] 1902921 57.37]_359.9574] 4.510033
1-BUTANG 105.9] 105.1226 0.731089 0.49]_ 0.6161| 25.73469 0.66 0392 20,
BUTANG 305.5] 305.3904] 0.035376 0.11[ _ 0.1406] 27.81818 0.18]__0.1629 9.3
I-PENTANO 12.88 12.8604] 0.152174 - 3.636:0 - - 3.659-06 -
PENTANG 4.24] 42401 0.002358[ - 1.704-0 - N 1.739-07 |
ISOHEXANO} - | — - - o - n N
HEXANO - - L
TOTAL 433267 433.27] 0002308 “0.001872)
TEMP Tasgl 57048 1979675 117 “’Ts’ 155726 ¢
PRES T R T 3
PM 58521 5849341 0.045454 0.395185
i

5.23



CORRIENTE P10 CORRIENTE Pi2 CORRIENTE P13
REAL | SIMU 1% ERROR| REAL | SIMU [% ERROR| REAL | SIMU [% ERROR|
FLUJOS i
0 ; 6071z - - o -
METANO ] - 019-08 - - 0 -
FErano ' 221303 - T Ty -
PROPANO | CAT4 565810 19.30891] . 298807 -
-BUTANG 9162, 937184 2.29033 14.25] 11.4026' 19.98175
BUTANO | 544, 24232, - 299.7] 302.6298{ 0.977578
LPENTANO - B6Y0s - KT O i2.88] 12.8332] 0.285713
PENTANO - 1520606 - - 16.714-18 | N 4.240 42343 0.134434
ISOHEXANO ! 0 - - o - - 0 -
HEXANO - o - - [} -
TOTAL 101.8] " 1918; 0l 331.67]__ 33011} 0.012082
TEMP 160 [ I 100 [ )
PRES 26 1213 12137 0 101.3 101.3 0
FM 43845 436348] 0.479416|  57.467] 57.3441] 0.213862|  58.844] 58.8474| 0.005778
] !
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Tabla 5.2.- Andlisis de resultados de la simulacion de la seccion
de recuperacién de hidrocarburos pesados

CORRIENTE PPIS CORRIENTE PP16 CORRIENTE PPL7
REAL | SIMU_|%ERROR| REAL | SIMU [* ERROR| REAL | SIMU_]%ERROR
FLUIOS ]
PROPANO 8449275 0,05 - -
[ -BUTANG 6.171727 134 - oo
BUTANO 0.20803 15 B T
1.PENTANO 0.021041| __189.18] 189.5754 14.27] " 13.8945] 2631395
PENTANO 0.49993 326 143671 T40.54. 243423, 0.037287
-HEXANO - B - 111.83] 1118358 -«
HEXANG - - - - 63.16]__63.1576] -
HEPTANO+ - B - . . B B
TOTAL 9613203|  220.74] 21.2438] 0228332 338811 438.31]_0.113943
TEMP N 896641) 1000 100
FRES [ 33
EM “Fios] 705w agEml on
3 i i

CORRIENTE PPI9 CORRIENTE PP20 CORRIENTE PP22

REAL [ SIMU T% ERROR!_ REAL SIMU__[% ERROR| REAL | SIMU %ERRO_RJ
FLUJOS ]
| PROPANG
I-BUTANG
[ BUTANO
.PENTAND
PENTANO
ISOHEXANG
HEXANO
HEPTANO*
TOTAL

|
+
’i
I

- - - i -
0,601299 70.35] 70.3499] 0.060142
0.000639) 7035 _ 7035’ []

001] 0.000649) 320

b}
0370 3439935, 7028676,

 TEMP
PRES
PM
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CORRIENTE PP23 CORRIENTE CORRIENTE |
REAL | SIMU [%ERROR| REAL ; SIMU [% ERROR| REAL | SIMU %ER&q
FLUJOS ! T ! i
PROPANO B | -
1.BUTANO ST - o -
| BUTANO | b R
TPENTANO - i
PENTANO - - - :
ISOHEXANO . - '
HEXANO - - -
HEPTANO+ 109 10.89574] 0.002385| R
TOTAL 10.5¢ 10.9 [ T
TEMP Cige T TToo, 9 -1 L
PRES 613 61.3 0 i !
"M 152 1533281, 0.87375 ! j
- ! |
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Tabla 5.3.- Anilisis de resultados de la simulacion de Ia seccion
de tratamiento con DEA

84 0|

CORRIENTE PA4 CORRIENTE PAS CORRIENTE P'A6

REAL | SIMU |% ERROR| REAL | SIMU |% CRROR| REAL | SIMU [% ERROR
FLUJOS
Hidrocarburos|__ 631.21!_641.2309] 0.003259] _ 645.1] _642.293] 0.435126] - - -
H2S 311.25] 311.2077]__0.01359 - TI8E-03] - 311.25] 311.2065 0.013976)
H20 1248 12.8609| 3.052083|  10.89|  83333] 23 4775| 2.08E+04] 2.09E+04; 0452423
DEA B . - P : 890.4762_884.95 619601
[TOTAL 96491) 9653| 0.037308|  655.99] 650.628] 0.§17391| 21978.731 22067.17] 0402385,
TEMP 00 0| __ 110} 101.3306 7.799455

79.7 797

36.2362] 0052228

0
28431 28.4581] 0.095318|

=

CORRIENTE PAS

CORRIENTE PA7
REAL | SIMU [% ERROR| REAL | SIMU |% ERROR
i

CORRIENTE PA9
REAL | SIMU % ERROR|
1

FLUJOS
Hidrocarburos| __389.58;,_389.535] 0.011551|  380.58, 38536 I1.083218| _ - ENE TN
H2S 43317 753306) 0013857 -7 7 237E02i T T |T” a3 556582
H20 T - T oaen] - 891 367679
DEA B T 209

TOTAL 39301 30391

TEMP A T IS 1) A | K

FRES PR £ ) IO = % SN | M7 X | 0.138365}

PM  53879] T53.8823] 0.00631| " &4 093% 53.2874] 0359381
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CORRIENTE PA10 CORRIENTE PASt CORRIENTE PAIZ
REAL | SIMU_[% ERROR| REAL | SIMU [% ERROR| REAL | SIMU |%ERROR|
FLUIOS T
Hidrocarburos| 389,58 385.3507| 1.083295 - 41629 - - 390014 -
H2S S 002]" . 17 315.58[ 3155124 0.021421] ~ 315.58| 317.0433] 0463686
120 - | To3ew| - 21266.9] _ 21362] 0.447173| 1126,72| 1146.509| 1.576051
DEA - . 002 911.44] 905.7763 0.621401 - 3.798-08 - -
TOTAL 38 _iqi_:_ss.slzT.' 0.96717| 22493.93)_ _ 22587] 0.413801| 1344 3] 1466.666] 1.548356
}
TEMP Tz, 2 0 125/ 115.1325 7.894 223)_230.542| 3.382063
PRES 2797, 289.7] 3.5752%9 75.3 76.71  1.85923 26.7 26,7 0
PM 53.093] . 54.2874] 0.355381 - 21.7361 - 21.527] 21.5352| 0.038092]
! 3
CORRIENTE PAI3 CORRIENTE FA14 CORRIENTE PAIS
REAL | SIMU_ % ERROR| REAL | SIMU [% ERROR|] REAL | SIMU % ERROR
FLUIOS 1
Hidrocarburos SR NI - - - - 1.0429 -
H2S 315,581 315.5124] 0.021421 N 1.5309 N - 5
H20 200 222322] 1161|_ 1109.61[ 1124.277| 1.321816] 21350.37] _ 21358] 0.035737
DEA - - - - - - 911.43] 905.7957] 0.619273
TOTAL 335.58] 3408578 1.57274| 110961 1125.808] 1.459783| 22261.81]  22265| 0.014329
TEMP 110]_121,8787| 10.79882 110] 1218889 10.80809 250]  253.57 1.428
PRES X N 267 26.71 0| 30.7 30.7 0
PM 3l 0.030211)_ 18.018] 18.0368] 0.10434} - 21.5593] -
!
CORRIENTE PAIG CORRIENTE PAI7 CORRIENTE
REAL | SIMU [% ERROR] REAL | SIMU [% ERROR| REAL |_SIMU % ERROR]
FLUIOS
Hidrocarburos| - - - - 1.019 -
HIS N - - - |6.4740:07 -
H20 49115} 491.3124] 0.033065|  20862)  20866| 0.019174 T
DEA 20.96] 20.8368] 0.587786] _ 890.47| 884.9589! 0.618898|
TOTAL —_si2.11] 512.1743]_0.012556|_21752.47] __ 21752] 0.002161
TEMP. 110; 112.0563] 1.869364 _ "110]  11041] 0372727
PRES 2947 294 [] 807 80.7; [}
PM - 21.559 - - 21,5593 -
| i
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CAPITULO SEIS

ANALISIS TERMODINAMICO DEL PROCESO



L-INTRODUCCION
En los tltimos afios se ha observado que el costo de la energia ha aumentado

sdaroty : 1

por ejemplo el costo de 1a energia en 1980 fue de diez veces el registrado en

1972 , adicionalmente el porcentaje de! total de los costos de operacién atribuido a la energia
fue superior al 50 % mientras que en 1972 fue menor al 20 %. A partir de lo cual es bastante

claro que la energia representa la mayor parte de los costos de operacidn en la industria quimica.

{if

La tendencia ?clunl es dessarrollar nuevos p [} alosya
con bajo consumo de energia o que por otro lada incrementen su produccion.

Corno ya mencionamos, ¢l costo de la energfa repercute en cualquier operacién, y el
primer paso de toda tentativa para reducir los requerimientos de energia consiste en determinar
dénde y cual es la magnitud con que se desperdicia ésta debido a las irreversibilidades del
proceso.

En este sentido el anilisis termodinimico del proceso permite resolver una gran variedad
de problemas que pucden quedar incluidos dentro de los siguicntes puntos gencrales:

a).- Cilculo de los balances de cnergia y requerimicntos energéticos de un proceso.

b).- Cdlculo de los requerimientos minimos de energia para llevar a cabo una
transformacidn y formulacion de las caracteristicas que debe reunir el proceso para efectuar
dicha transformacién.

¢).- Determinacion de las condiciones de equilibrio en procesos con transferencia de
masa o en sistemas con reaccion quimica.

d).- Cilculo de las propiedades termodinamicas necesarias para la resolucién de los

problemas anteriores a partir de datos experimentales.
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TL-ANALISIS TERMODINAMICO DE PROCESOS Y TRABAJO PERDIDO:
En términos generales, cualquier proceso puede ser representado por la siguiente figura,
en clla s¢ observan las corrientes de materia de entrada y salida y los diferentes intercambios de

energia entre ¢l proceso y los alrederores ( manifestados en forma de calor y trabajo ).

Corrientes de
salida

Corrientes de
entrada

Trabajo (W) Calor (Q)

Como podemos ver, para que ¢l proceso pucda ser llevado a cabo ¢s necesaria una cierta
cantidad de energia, sin embargo, en todos los casos la encrgia introducida al sistema es mayor *
que la cantidad minima necesaria para que ¢l proceso se realice, lo que representa la pérdida del
excedente ( trabajo perdido).

El andlisis termodinimice de un proceso tiene la finalidad de cuantificar el trabajo
perdido por el sistema para poder asi comparar dos o mas procesos equivalentes y seleccionar el
que utilice ta energia mds cficientemente. Para un sistena en particular este andlisis puede
hacerse para cada opetacion por separade o para una seccion del proceso, identificando asi los
puntos donde seticne la mayor cantidad de trabajo perdido. ‘

Una vez que sc han identificado los puntos det proceso con mds trabajo perdido es
posible plantear modificaciones a cada operacion individual o al proceso globai (mediante

modifiaciones en su estructura o condiciones de operacion). esto con la finalidad de disminuir ja

hiad

idad de energia i por el pi con los alrededores.
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HIL-FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS;

El balance de energia para un sistema como el de 1a figura 5.1 puede ser escrito como:
W+ Q=X hym; - Zhem,

Como podemos ver la energia puede ser suministrada al proceso de dos formas: trabaja y

calor. El calor y el trabajo no son energias de la misma calidad ya que el calor solo puede ser

parcialmente convertido a trabajo. E el calor suministrado al proceso debe ser
transformado en trabajo equivalente.

Si utilizamos la ecuacidn que define la eficiencia de camot:

L

W _
n_a.—]—Tl

Observamos que el receptor de calor a T, debe ser un cuerpo con capacidad ilimitada

para absorber energia sin biar apreciabl sus

e

( temperatura ). Por lo que ¢l

medio ambiente es el tnico que cumple con tales requisitos, de tal forma que el trabajo

equivalente al calor transferide al sisterna se encuentra dado por la relacién:

Weq :Q(l - %)

Donde T, es la temperatura de la fuente de energia termica que proporciona ef calor Q al

sistemna,
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La energia suministrada al sistema W, ( trabajo equivalente), es la suma del trabajo

proporcionado mis ¢l trabajo equivalente al calor transferido.

Weg =W+Q(1-22)

Ademis se puede demostrar que conjuntando la primera y segunda leyes de fa

termodinamica el trabajo equivalente puede ser escrito como:
Wy = Zmy(hs— ToSy) =Zme(he —=ToSe) + ToSgen

Donde ¢l termino de S, s ¢l términa de gencracidn de entropia debido a la

pen
irreversibilidades que vcurren en el interior del sistema, por la que si ¢l proceso es reversible el
término de generacin de entropia serd igual a cero.

La energia ideal { trabajo minimo equivalente ) requerida para que el proceso se realice

se calcula aplicando la ecuacidn anterior a un proceso reversible, para ¢l cual las condiciones de

m

las corrientes de entrada y de salida del sistema son iguales a las que se an

en el proceso real.

Wez] min = ZMg(hg = ToS;) —=Zme(h, ~ToS.)
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Si el proceso libera encrgia ¢l trabajo cquivalente minimo cs la méxi) idad de

energia que se puede obtener. Por el contrario, si ¢l proceso necesita encrgia ¢! trabajo minimo
equivalente es la cantidad minima requerida. ’
Para cilcular el W, solo son necesarias las propiedades y condiciones de las corrientes
de entrada y salida, por lo que ¢l cdleulo esdirecto. -
Como ya mencionamos el trabajo perdido es ia diferencia entre la criﬁrgia sﬁrﬁiﬁismda al

sistema en ¢} proceso real (W,,) y el trabajo equivalente minimo (W .. ), dando cbh!o

resultado la siguiente ccuacién:
W, =To(Zm,s,~Zm.S.~2)

El 1érmino que se encucntra entre parentesis se define como la generacion de entropfa en
el sistema:

sgun =AS _%

Como conclusidn pademos decir que las irreversibilidades del proceso son las causantes
de que sea necesaria una cantidad de energia mayor que la minima para que dicho proceso se
realice, y que esta pérdida de energia es proporcional a la generacion total de entropia.

Con las ccuaciones anteriores se pueden efectuar los cilculos con los que es posible hacer
el anlisis termodindmico del proceso en cuestién. Este anilisis puede hacerse tomando en
cuenta un equipo individual, una parte del proceso o el proceso global, con solo especificar

apropiadamante las fronteras del sistema.
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Para reducir el consumo de energia de un proceso es necesario disminuir W, y por
consiguiente se deben reducir las irreversibilidades del proceso. En este aspecto, las principales

- causas de irreversibilidades en un proceso se enuncian a continuacion:

1.- Mezclado de corrientes que tengan alguna propiedad diferente, ya sca temperatura,
presion o composicion.
2.- Transferencia de calor a través de un gradiente grande de temperatura en cualquier
equipo.
3.- Expansiones subitas de una corriente sin recuperacion de trabajo.
4.- Transformacion de trabajo en calor por friccién:
a).- Por rozamiento de partes méviles en equipos rotatorios.
b).- Flujo de gases y liquidos.
5.- Transformacién de energia eléctrica en calor, ya sea en resistencias electricas o en
motares.
6.- Reacciones quimicas que se lleven a cabo en condiciones alcjadas del equilibrio

termodindmico o con velocidadi

de reaccion altas,

7.- Transferencia de masa a través de gradi grandes de
Dentro de las acciones a tomar con el objetivo de reducir el trabajo perdido en un proceso

podemos mencionar las siguicntes:
1.~ Eliminar vilvulas de expansién y poner en su lugar turbinas que recuperen trabajo.

2.- Operacion dei equipo motriz cerca de su punto de mayor eficiencia.

3.- Tomar en cucnta pi de sey 1on a Tiente para acercar en composicion
a las corrientes que sc deben mezclar.
4.- Alimentar a las torres de destilacion en el plato adecuado.
S.- Vislumbrar la integracion térmica de los procesos, ésto con ¢l fin de reducir los
gradientes de transferencia de calor,

6. Instalar equipos recuperadores de calor,
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1V.- METODOLOGIA UTILIZADA:
Para llevar a cabo el anilisis del trabajo perdido de la planta los pasos que se siguieron

" “son los sigientes;

1.- Establ las dici de operacién del p
2.- Efe los medici de p 2, presion, flujo y composicion.

3.- Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las
corrientes de entrada y salida de cada seccién en cuestion.

4.- Efectuar los balances de materia y energia en cada seccién, obteniendo el cambio de

entalpia total de 1a seccidn (Ah, ).

AH, = Zhym, ~Zh,m.

5.- Célcular el cambio de entropia, ¢l trabajo equivalente, el trabajo equivalente minimo

de cada seccién.

Cambio de entropia total : AS, =XS,m, ~ZS.m,
Trabajo equivalente: Wee =W +Q(1 - %

Trabaja equivalente minimo: W cqmin = Zmy(hs — ToSs) ~Zme(h. — ToS,)
6.- Calcular 1a generaci6n de entropia y ef trabajo perdido en cada seccién.
Generacidn de entropia total: Sgen = AS, —.%

Trabajo perdido : Wp =Wy ~W egmin =T 0Sgen
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En nuestro caso todes los pasos anteriores fueron implementados dentro de una subrutina
en fortran dentro del simulador de procesos (si recordamos ASPEN PLUS tiene esta capacidad).

La planta fue subdividida de forma que el célculo del trabajo perdido se realizara para
cada equipo, considerando unicamente las corrientes de proceso involucradas, es decir, no s¢
consideré para el calculo a las corrientes de servicios, en su lugar se utilizo para ¢l cileulo ci

calor o ¢l trabajo transferido con los alrdedores. Por ¢jemplo, para un i biador s¢

considerd al sistema como se muestra en la siguiente figura:

Entrada Salida

Figura 6.2.- sistema que considera un intercambio de calor con los
alrededores

Las funciones principales de la subrutina introducida al simulador son las siguientes:

1.- extraer de la simulacién Jos valores de las entalpias, entropias y flujos totales de todas
las corrientes de proceso.

2.- Extraer de Ia simulacidn el calor y el trabajo intercambiado por cada uno de los
equipos de proceso.

3.- Cilculo del cambio de entalpia y entropia para cada una de las operaciones y la

determinacién de trabajo equivalente minimo como funcidn de estos cambios.



4.- Cilculo del trabajo equivalente de cada operacién como funcién del trabajo y el calor
intercambiado.

5.- Cileulo de la generacién de entropia y el trabajo perdido en cada equipo.

De esta forma, al realizar modificaciones al proceso, es posible obtener automdticamente
los nuevos valores de trabajo perdido para cada uno de los equipos.

Los resultados para las tres i de la planta, la seccién de recuperacién

de hidrocarburos ligeros, la seccidn de recuperacion de hidrocarburos pesados y la seccién de
tratamiento con DEA se muestran en las siguientes tablas. En ellas se encuentran los valores de
trabajo perdido en el proceso que actualmente se encucntra operando, se resumen los resultados
del cdlculo tanto parciales como globales, indicdndose en cada caso el equipo y las corrientes

que entran y salen de cada uno de ellos.



TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL

Carentes | Cornentes Cambrode | Cambio de Calor Tabajo Irabajo Entropla Jrabajo
Equipo de de Entalpia Entropla Equivalenta Eq. Min, Generada Perdido
entrada salida BTUMHR! {BTUHR-R BTUMR BTUMR BTUHR! BTUMHRR! {BTUHR)
—_____[Seccion de recuperacion de hirocarburds ligeros I {
torres
DA60Y [ PIPIEPY " T TpiT PIg T.23FA 0T} 343E+03]  DO0EIG0] Ol “T.29E+06 34IER0I] 1.2BERDG
D,

i P25, P22 TRE0] F 036401 0.00K789

B B TN Y1 TO2E03] _ G.ODEG
T PSV.PIS | IA4ES0R -I.26EF03]  JAAE06]  -4.33E+05 D s
P6, P8B St -3.66E+02 -L_I_S‘Eiﬁ -1.0SE+04%: 2 lﬁHoOl 1.13E+(4|

P31B - ~146E+07] -248E+04] -1.46E+407, BOSEHOS[ -1 52!'0031 1.18E+03 6.24E|_05
] |2L'07| 1.SIE+D4, L12E+07] 5.5AE+06] E 106, AASER03] | 2.35E+06
; TAIERD)| 9126105 2.13E405 1 M\EmJ THE2  1IIEHS
1.93E+M} I.20E007L 3.60E+06| 1.89E+06] 3.26E+03| 1.72E+06

-J.éSIiL()S’ SLIRE ] -5.25&004' 7‘7775001 B 4 TEHR

K 04 -9. 549400 +03)
<4.50E+03; AL lUl ‘ 09E+00] Z " 24BED)|

FIEHH]  7.03EHL, 3T1E+04
-5.39E+05] T.02E+03] 5.30E+05

0.60E+00

2.86E4(3]

LIUETO]

8.46E-! OH 0,001’?0(70
3. 0.

PSLB, PAB
P15, P7R
P23, PioC
PLAC,PIIB |
T Pas PIIC. ]| I

T30 T SGGEN0Z]_ O.00E100___ G.00E+00)

4.USE+402] . 2.14E+D05

4975407
6.S3E+00)

_ 1 10E+0Y 4.92E+2
l 6.SEE+H [X nurmm

i
9.60E-09,
~TH00EY00)

T T T Tl

Tabla 6.1.- Resultados del andlisis dinimico para la seccion de hidrocarburos ligeros.



TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL
Comentes Cornentes Cambiade | Cambiode Catar Trabajo Entropla
Equipo de de Entalpia Entropfa Equivalente Eq. Generada
entrada salida BTUWHR! BTU/HR-R BTUHR) | {BTUMR) BTUMR BTUMHR-R; BYUMHR
- l '((Iﬂll erecupulcwn ¢ hidrocarburos [K‘S?ii R i 1
~ 7E" T PISC, MIC TO.O0F a0 3 TAEOAT S8R 0Y]
I'I‘l‘ﬂ‘ﬂiﬂ‘!‘)ﬂn‘ ]'I]g(j pzu" T THO0E muL TOTEW RIE
9 | Pi"‘z PM]'I‘PZJF | —rcraa 9 00T 00, 0 Mr.no,
PIST T PRIST 7GR 0737 SIRERDC CYRIEFOGT T IIRERDY T SBEVDA
PRICTT T PPI9B TTIE06, T TESEEAOY; TEE05 " TATEROY 67305
T reRe L rpam |-' TEG ~TROEI0Y SSTOROS] T TROTEWOI d.26E+05
tebervidores’ - R
3 I‘N7D—”‘TT__mg_:jr:_lT7ur«07 TTIASER0S YWEHT” T ETIER0 "7 200004 TRASEROSTT T AREG
EA. — PIC_ "I ) FP20D 57[01‘!6l 360, 1 S7E306] TR T GROENIS|T T ANIETOL  T2IEWDS
TEAG22 | PPISR 1 PP24C I 0.32&05( P LE T A Pd TN N X 3:4 _5 T 3ES] T TTTIEI02 T GO0REN
TEABR ] TMGA 13 TAZE ST
17 6506 wbF iy
20 _—.SID‘U)\ TS - - 3
23 ST2E T2 1sF s THGENH, = Rﬁrm-i TET IBIETR
24 SLOERDY] T TLNTRING) G eIE ] TS AZEHDY T IRREVAS
7 TROREHD3, | TIATEs6 TIBTER0] X TOEDY
TPIGR 835E.03 B T0L+00; ONC 00 RTOETO0[ " J28F+03)
PPITH TSGE0I 453]:«00 T U()F'llﬂ TR AZIETDY| ZIEND
TPISH TGOV STOEFON —~ ITIEDY
PP220 7.53E+07,  63E¥D0] 2TTED}|
4 TPAD 25 A1) 4 T TEER] LITEDS,
divisores
DIV- PPISD 2779 08! IOIETI] 7 000Ee0] " O.MOEI0NT T T453E-08T IIIE-TT T.5JE-GR]
DIV- PPT7C T 40BN f_ E0L T OIEF0 TI0E+00 TR7C-08] TO0EF00 T.00E00)
DIV- TPIOA™ ™" 6.335E-TT] TRE13 0.00EFIB G OfFT~ [ETITBET
DIV P00 T1GE- OWEG] oo : " OR0ET)
DIV-10, PPIIK 1321, P SASE-12| B,00E+00] 00+ 00!
VAT ) 1948, FP2AD OGOF+ 9] UO0ER00[ ~0.00E0)
valvulas
EA-l | PPIST T PPIO I I3EO1 T4 IR0 0.00F F00] T OOOERDA] 3T TI2BERO 2 BEADY
EAZ | TP i PP [ 2FIEI] zsn'mj_ 08 +00] 00E#00{ —T4BE03 2BIE ~TBES
| T T T = T T FTolar T TUTEIUT|

Tabla 6.2.

del anilisis

Ty

para la seccidn de hidrocarburos pesados.



TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL
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CAPITULO SIETE

PROPUESTA DE MEJORAS



L-INTRODUCCION.-

P .

- Como ya habi: 1a optimizacién de un proceso puede ser ilevada a cabo

"~ considerando principalmente dos nivclcs:A : =
a).- A nivel de las variables de operacién de las diferentes unidades.
b).- A nivel de la estructura del proceso.
En la mayoria de los casos la variacion de las condiciones de operacion no implica 1a
modificacion de la secuencia de praceso, la iinica limitante estriba en que las modificaciones

deben ser tales que se plan los requerimi ini de funci i de cada

operacion ya establecida, Mientras que 1a modificacion de la estructura del proceso implica ¢l

T do de las op i ya exi o fa adicién de nuevas operaciones dentro de la
secuencia de proceso.
Independientemente del nivel de las modificaciones que se quieran imponer a un proceso,

¢l objetivo a cumplir siempre serd los requerimi de lo productos de la planta

consumiendo 1a menor cantidad posible de energia.

a).- La op de las condici de operacion de un proceso puede ser atacada
mediante la variacion de los pardmetros de los diferentes médulos o los valores de las variables
de algunas corrientes. Logrando asi obtener disminuciones en los requerimientos de energia y
servicios del proceso.

b).- Por otro lado las posibilidades de ahorrar energia sin plantear modificaciones a fa
estructura del proceso son minimas, el modificar las condiciones de oper-.cion a lo mas provoeca

una disminucidn maxima de un 10 %6 en el consumo de energia. sojamente mediante

modificaciones en la estructura del proceso es posible 1a mixima recuperacion de encrgia.
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IL.-ALTERNATIVAS CONSIDERADAS.-

- En nuestro caso se considerd la jntegracién térmica de las diferentes secciones de;: la
planta, donde el calor disponible de parte de algunas corrientes de proceso se utiliza como medio
de calentamiento en otras, como la principal altemnativa para disminuir los requerimientos de

encrgia del proceso.

En este caso es posible incluir los esquemas de sep i6n con col de destilacién
acopladas, donde ¢} calor disponible en el domo de una columna se utiliza como medio de
calentamiento en otra. La energia total de entrada al proceso ¢s inversamente propotcional al

mimero de col tadas; por ejemplo, con dos, P <n serie es posible

ahorrar hasta un 50 % del consumo de energia y cn algunas ocasiones en sistemas de destilacién
a altas temperaturas es posible utilizar el calor disponible para generar vapor.

Este tipo de sistemas tiene el inconvenicnte de que el funcic iento de una coll

depende de otras, por lo que cuando una tiene que parar las otras se ven obligadas a hacerlo,
ademas de existir restricciones de temperatura entre unas corrientes y otras.

- La otra forma con la que se planteo disminuir ¢l trabajo perdido en algunas operaciones
del proceso, fue el tratar de disminuijr Ias irreversibilidades . prestando atencidn a las

dici de ali ién de las col de destilacio
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IEL-MODIFICACIONES PROPUESTAS AL PROCESO
a).-Seccién de recuperacién de hidrocarburos tigeros:
A partir de la tabla 6.1 se puede observar que en esta secci6n del proceso la mayor

cantidad de trabajo perdido se en la torre de destilacion DA-604 y su condensador y

rehervidor, los equipos FA-605 y EA-606, y ¢l rehervidor de la torre de destilacion DA-609, ¢l

equipo EA-610.

" . . 1
P de estos equipos s¢ que la

Al revisar la

de la torre
DA-604 1la corriente P3 tienc una temperatura 131 °F menor que la temperatura del plato de
alimentacion, lo que afecta la operacion de los tres equipos mencionados,

Mientras que 1a corriente P7B antes de ser introducida a la torre DA-605 es pasada a
través de una vilvula de expansion con el fin de reducir su presion hasta la del plato de

1 PR d $7d

yendo su temperatura.

dificaci
Las modif quesep

pusi al respecto son las siguientes:

1).- El precalentamiento de la corriente de alimentacion a la torre DA604: desde un
rango de 100 °F hasta 225 °F observando las variaciones en los requerimientos de los servicios
de calentamiento y enfriamiento ademds del trabajo perdido.

2).- La sustitucién de ia vilvula de expansién HETV en la corriente de alimentacién a {a

torre DA-606: se propone la introduccién de un biador de calor que s¢ utilice para

precalentar la alimentacién al rehervidor EA-610, lo que representa una disminucion en el vapor
de calentamicnto requerido y en el trabajo perdido del equipo.
Los valores de trabajo perdido y de servicios de calentamiento y enfriamiento para el

proceso original y las modificaciones propuesta aparecen en las tablas 7.1 y 7.2 .
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Comparacién del Trabajo perdido para las modificaciones propuestas

Procesa original [ Proceso modificadn
equipo | T-100 T T=125 [ T=150 T=175 | T=200 | T=225
Trabaje perdido ( BYUHR)
1 DARO4 1.29E+06]  1.29E+06] 1.07E+06] 1.06E+06]  9.74E405] 001E+0S]  7.91E+0S
2 FA605 3.48E10S] 34BE+05) 3.50E40S{ 3.51E+0S| 3.54E+0S| 3.60E+05| _ 3.B4E+05
3 DiV-2 2.885-09]  9.608-10] 0.00E+00|  $.76E-09! 1.25E-08 2.88E-09 9.60E-10)
4 GASO4 141E+03]  B4aE+02) .1.38E002]  2.3SE403| {.17E+03) .1.59E+03| -1.19E+03
s GA60S |' 4.64E+03) 3.641403) d4.paEe03] 4.64E+03| 4.64E+03| a4.64E+03]  4.64E+03
6 DIV 2.69E-08)  3.46E-08[ 3.84E.09  1.15E.08] 3.84E-09] 1.54E-08]  .3.B4E-09)
7 HETV BASE-01| 472E+04] 4.73E+04]  4.74E408] 4.7SE+04)  4.76i+04] _ 4.82E+04
8 EA605 2.35E+06|  235E+06| 2.23E+06]  2.10E+06] 1.076+U6| 1BIEIO6|  1.43E+06
9 DA60S TTIES04] 3.73E+04) 37SE+04{ 37RE+O4| 3.8IE+04]  390E404
10 TA606 1.14E404)  114E+04) " 1.ysEs0al 11SEe04) " 1.06E+04]  1.18E+04
1l GA606 . 17117402]  U74E02|  189E+02|  173E+02] 140E+02{  1.89E+02
12 DIV-3 9.60E-10| -1.92E-09) 9 60L-10) _-1.92E-09] -9.60E-10] 0.00E+00] _ 0.00E+00
13 EASI3 JATLI04]  3AT404(  J4OE404f  ISIEX08|  I.S4E+04]  3.S8EA04]  3.ISEAS
14 EA608 LI3E+05| 1.1AL+0S} 1.13E+05} 1.13E+03| 1.12640s] i.11E+0S| _ 1.09E+08
is DA606 7.99E+08| 4.59E+05| 4.GSE+0S| 9.70E+05)  3.78E+05| J.91E+05|  5.3BE+05,
16 DIV-5 -2,59E-08] -9.60E-00{ 1.15E-08]  3.B4E-09] -B.64E-09] 1.06E-08]  -1.92E-09)
17 HETV-1 | 5.86E+03| 2.24E+03] 2.23E+03|  221E+04] 21BE+04) 1.59E+02|  2.20E+03
18 DIV 3.84E-09] -1.1SE-08[ -1.54E-0R| .1.15C-08) -i.ISE-08{ -1.IS[-08 3.07E-08]
T EA610 172E+06 140E+06] T30E+08) 140E+06] 130R+08| 1 43E+06]  142E+06)
20 EA609 | 624F»08| $A31:4087  S.37H0S|  5.201+05) SA9E+GS| S.06E108{ 4.SIE+0S
21 GA6D7 256E+03) 233E¢03]  233F+03  2.33F+03( 2.33E+03] 2.34E+03)  2.34E+03
2 EA612 4T1E+03] $08F+0s] 4.08T+04] 4.08E+04| a.0BE+n3| 4.08E+04]  4.09E+ud!
P} EA6IL 268E+03] 2.78E+03( 270E+03]  2.60E+03] 2.48E+03]  2.32E+03 1726403
24 MZ-1 2.14E+08] 2.04E+0s]” 214E105) 2.14E+08[ 2.14E+05] 2.14E+05]  2.15E+08|
28 HREC L8IE«0S| 1 835105{ 1.8IF(0S| 182E405] I.BIE+0S|  1.78E+08)
Total i 1 7.60E+0s]__7.10E+06] _6.86E+06] _6.63E+06]_ 6 41E+06]__6.18E+06] __5.70E+06]
Di i [ 6.61683513] 9.7195%052] 12.7786371] 15.7027733] 18.7168024] 2307541553

Tabla 7.1.- Trabajo perdido para el proceso original y varias modificaciones
en la temperatura de alimentacién a DA-604
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Comparacién del Calor para las modificaciones propuestas

Proceso modificado

Praceso original

5‘"& T=100 | T=128 | T-150 | T=178 ! T=00 ! T=228 |
Calar { BTUMR)

1 DAG0Y |~ 0.00E+00] _0.00E+00]  0.00E+00] 0.005+00] 0.00%+00]  0.00E+00] _ 0,00E+00

2 FAGOS | -7.44E106] -744E+06] -744E+06] -TAIEH06| -1.43E+06| -7.47E+06|  -7.55C+06

3 Div-2_|_0.00i:+00| 0.60E+00 0.00E+00| _ 0.00E+00| __0,00E+09)

4 GA604_| 0.00E+00] 0.00E+00! 04 G.00G+00{ _0.00E+00| __0.00 100)

3 GAG0S_ | 0.00E+00] O00E+00] 0.00E+00, 0.00E+00| 0.00F+00| _ 0.00F +00,

6 DIvV-1 0.00E+00] 0.00E+00) 0.00E +00| 0.00F+00! 0.00E+00! 0.61E.+00]

7 HETV 0.00E+00| 0.00E +00; 0.00E+00, | 0.00E+00, 0.001 +04) 0.00L +00|

[] EAGDS | 1.12E+07[  1.12E+07 9.05E+0a|  RSIE06| 7 20E+06
[] DAG0S_ | 0.00%+00) _0.008+00, 0 0,000 00f_0.00Kv00{ ___0.001400)
10 FAB0G | -2.15E+05] -2.15E+03] -2.15E143 “2.15E103| -2.16E403| _ -2.17K+08
1 GAB06 0.00E+00 G.00E+00 0.00E +00] 0.00E+00] 0.00E400] 0.00E +00]
12 DIv-1 | _0.00E+00] _0.00E+00| 0.00E+00[ 0. 0.00E+00| _ 0.00E+00|  0.005+00
13 EAGI3 | -3.6SE/05| -3.65E+05| -3.66E+05| -3.68E+0S| -3.68E+03| -3.73E+05|  -3.82E+03
14 EAG08 | 0.12E403| 0.12E+05| 9.13E+08] 9.13E+05| O.1SE+03|  9.19E+05| _ 9.35E+08
13 DAG06 | _0.00E+00] _0.00E+00| 0.00E+00| 0.00E+00| 0.00E+00| G.00E+00| _ 0.00E+00
16 DIV-5_| 0.00E+00] O0.00E+00] 0.00E+00| 0.00E+00] 0.00E+00| 0.00E+00| _ 0.06E+00)
17 HETV-1 | 0.00E+00| 0.00E+00] 0.00E+00] 0.00C+00| 0.00E+00] 0.00E+00|  0.00E+00
18 DIV | 0.00Ew0| n00E+00] 00GE+00| 0.00K+00) 0.00E+00| G.00F+00]  G.00E+0Y)
19 EA610 | 1.20E+07] 9.R5E+06| 9.85E+08| 9.86E+06] 9.86E:06| 9.87E+06|  9.00E+04
20 EAG09 | -1.46E407| -1.24E+07} -1.24E+07| -1.24E+07 S1.24E007]  -1.25E+07
21 GAG607 0.00E+400] 0.00E+00 0.00E+00] 0.00E+00 0.00E+00, 0.00F +00|
22 EA612 | -8.10E+05| -B.08E+05; -B.OBE+0S| -8.08E+05| -8.08E+05{ -8.08E+0S| -8.08E+05
23 EAGII | -0.26E+04| -9.45E+04| -9.30E+04] -9.12E+03] -9.12E+03] BaTEI03(  7SAE+04
24 MZ.1 0.00E+00) 0.00E+00; 0.00E+100) 0.00E +00) 0.00E+00| 0.00E +00| 0.00E+090|
23 HREC 2 000E+00] 0.00E+00] 0.00E+00] 6.00E+00| 0.00E+00]  0.00E+00)
Calentamiento [ zaEsar]_219E+07]_2.13Ev07] 207E+07] 2.076+07] 1.93E+07]  1.80E+07
Enfriamiento 1 -2.35E 07 -2.14E407] -2.14E+07] -204Ev07] 2.14E07] 2.14E+07] 215E+07

Tabla 7.1.- Servicios de calentamiento y enfriamicnto para el proceso original y varias modificaciones
en la temperatura de alimentacién a DA-604
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A partir de las tablas se eligio la iemperatura de 200 °F dado que la carga térmica

di P

necesaria para acondicionar 1a alimentacion hasta esta temp se

en
dos equipos de [a seccin de recuperacion de hidrocarburos pesados , ademas de que se obtiene

una reduccién en e calor requerido por el rehervidor de Ia torre de destilacién DA-604.

b).- Seccién de recuperacion de hidrocarburos pesados:

De la tabla d¢ trabajo perdido en la seccion de recuperacion de hidrocarburos pesados
(tabla 6.2) se observa que la torre DA-607 junto con el condensador EA-614 y el rehervidor
EA-616 representan los mayores problemas dentro de ¢sta seccion, dado que ¢l trabajo perdido
por estos tres equipos representa el 80°% del total de !a planza.

El trabajo perdido en el rehervidor y condensador gue se observa se debe principalmente
a los gradientes de temperatura que existen entre las corrientes de proceso y el agua de
enfriamicnto y el vapor de calentamiento, por lo que una reduccién en estos gradientes o una
disminucion en las cargas térmicas de estos equipos también representaria una reduccidn en el

trabajo perdido.

b, d 4

en los ¢s de las torres

3}).- Se propuso a utilizacién del calor d

DA-608 y DA-609 para precalentar la alimentacién al rehervidor de la torre DA-607:

Hisciond,

s asila idad de vapor de cal iento; dsto se hizo bajo la base de que una

fuente de energia como en este caso fos domos de una torre de destilacion solo puede

intercambiar energia con corrientes mas volitiles, en este caso el fondo de la torre DA-607.
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4).- Aumento en la preslén de operacién de la torre DA-607: al aumentar la presion de

la torre en 7 psia se provaca una disminucién en la carga del condensador EA-614, provocando

una disminucién cn e} de agua de enfriami El > en ¢l consumo de vapor es
insignificante debido a la modificacidn anterior.

5).- Introduccién de un enfriador en la corriente de alimentacion a las torres DA-608 y
DA-609: Al recuperar calor de esta corriente de proceso, se propone utilizarla en ¢l
precalentamiento de la alimentacion a la torre DA-604, ademis de propiciar un mejor
funcionamiento de estas torres ya que la temperatura era 166 °F mayor para el caso de la torre

DA-608 y 100 " F para la DA-609. Al enfriar estas corrientes los requerimiento de vapor de

1

pero este ) no ¢s signiticativo,

6).- Modificar 1a temperatura de salida dcl cambiador EA-617 a 115 °F y wiilizar ¢l

calor di para P el cal i de la ali ion de la torre DA-604: Con

.

esto se logra una disminucion en el LMTD del equipo disminuyendose el trabajo
perdido, ademis de eliminarse el uso de agua de enfriamiento.
La comparcion del trabajo perdido y de los servicios de calentamiento y de enfriamiento

para el proceso modificado y el original aparecen en la tabla 7.3.

¢).- Seccidn de tratamicnto con DEA:
De la tabla 6.3 se obtuvo que la mayor cantidad de trabajo perdido en esta seccion se
encuentra en la torre de regeneracion de la solucion de DEA, el rehervidor de esta torre, ¢l

equipo EA-603 y el condensador FA-604.
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Al hacer el anélisis de las condici de operacidn se que las idades de
trabajo perqidu que se tienen se deben principaimente a las grandes cantidades de calor que se
. retiran y suministran en cl condensador y el rehervidor respectivamente y al acercamiento de
tenperatutra que se iiene.
También se encontré que la cantidad de solucidn de DEA utilizada en ¢l absorbedor de -
-gas &cido DA-601 se encuentra en la parte superior de los limites normales recomendados, (que
son de 2 a 3 moles de, DEA por mol de H, S}, por lo que la cantidad excedente no mejora en

foma significativa la absorcion de H, S.

7).- Se pl Ia reduccién de la idad de solucion de DEA que se alimenta al
absorbedor DA-601: eliminando asi la cantidad excedente, reduciendose en consecuencia los
costos de bombeo, la cantidad de vapor de calentamiento en el rehervidor EA-603 y la cantidad
de agua de enfriamicnto en ¢l enfriador EA-002.

La reduccion de la idad de solucién de DEA a ali se a DA-601 se decidio

modificando esta alimetacién varias veces y registrando la composicién de la corriente de
hidrocarburos de salida del absorbedor para verificar la cantidad de H,S removida en cada caso
{ tabla 7.5). A partir de esta tabla se eligid alimentar una cantidad de solucion de DEA en una
relacién entre la DEA y et dcido sulfidrico de 2.2, es decir se fijo el flujo de alimentacion en
16833 Ibmol/hr sustituyendo al flujo original de 21752 Ibmwol/hr, conservandose la capacidad de
remocion de dcido sulfhidrico, y ademds manteniendo un exceso de solucién de DEA por lo que
de suceder un aumento en la cantidad de dcido sulfhidrico que se alimenta, esta pueda ser

absorbida.

79




Comparacién del Trabajo perdido y Calor
para las modificaciones propuestas

equipo

Seccidn de recuperacion de hidrocarburos pesados
Proceso original Proceso modificada

0BV

0.00E 100 |

GAGIT 4285103 0.00F.400 0.00E+08
EAG28 337E403 1426403 BBIEWD3 263E408
Div-7 3.84E-09 0.00E 100 5.38E-08 | 0.006+00
4326008 3795407 3386406 | 33907
2.39E+03 0.00F+00 1.58E 103 0.00E360
LO6E0E_ | _ dROE104 0.00E+00
_00oR00

0.00E+00__|
00L +00

-3.31E 05 6.0SE404
0.004 400 4 BOE-10 0.00E+400
1.23E+05 1.57E+06 1.73E+05 2.21E406
6.8BE+04 0.00E+00 S11E+04 0.00E+00
4.26E+05 <1.47E406 24RE+40S 0.00E+00
2974103 0.00E 160 2.97E+03 0.00E400
-1.50E-1 0.00E +00 -2.25E-11 0.00E+00
T48E+0) 0.00E+00__ [ 1.48E+03 0.00E+00
IRIENS | - -2.14E+05
-6.00-11 0.00E+i0 0.00E+00
9OBE+U4 9.32E 408 L L33E406
2135003 0.00E +00 " U.00E+00
2.8BE+05 -137E406 2896105 -1.37E+06
1.53L4 05

[ Total ]
Reduccion Yo

Tabla 7.3.- Comparacién del Trabajo perdido y los servicies de calentamiento y enfriamiento

para la seccién de recuperacion de hidrocarbures pesados.
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Comparacién del Trabajo perdido y Calor
para las modificaciones propuestas

Seccién de (ratamiento con DEA

Proceso original Proceso madificado
equipe,
wp Q wp

1 MZ-2 1.30E+05 0.00E+00, 1.30E+05

F . DA-661 4.89E+06 0.00E+00 597E+06

3 FA-602 153E+05 0.00E+0 1.58E+05

3 FA-602 -3.84E-09 0.00E+ 3 .84E-09

s MZ-3 0,00E+00, 0.00E+ 0.00E+00,

3 FD.601 6.02E+04 0.00EH

7 | EA%OI__ 2.82E+06)

K DA-603 | 1.82E+06|

v | TFA6B4 JASE+06
T GA-602 0.00E+00 0.00E+00

T} DIV-16 231E-08 0.00E+00

[ EA-603 1.54E+06 5.09E+07

B MZ—3 0,00E+00) 0.00E+00)

2] EA-602 T93E¥06]  -2.81E407

[ GA-601 0.00E+00 0.00EH

16 DiV-17 -5.57E-08 0.00E+

17 FD-605 8.GIE+D4| __ 0.00E+0 0.00E+00)

[ GA-6l6 1.39E+04, 0.00E+00 0.00E+00)

19 FD-604 1.66E+03 0.00E+00 0.00E+00

0 | HETV-2 7.86E+03 0.00E+00| 0.00E+00
Total 1.69E+07) 1 66E+07)
Calentamiento — 5.09E+07 4.52E+07
Ell‘riamiemu | I [ -s09E+07] T 4.50E+07,

Tabla 7.4.- Comparacién del Trabaje perdido y los servicios de calentamiento y enftiamiento
para la seccibn de tratamiento con DEA



Resultados de la variacién del fiujo de solucién de DEA en DA-601

| Retacién DEA / acido sulthidrico
i 22 24 Oniginal

Componenics
2 162.0522 1620857 162.0871 162,0884) 162,093
H2S 2.005-02 1 3SE-02] 9.49E-03 6.82E-03 2.59E-03
Metano 138.3534 138.3799 1383799 138.3799 138.3799|
Etano 133.4821 133.5072 133.5072 133.5072 1335072
I'PW‘;GM 89.1618 89,1784 89.1784 89.1785 49.1788
Ilmbul.lnn 23.6005 23.6056 23.6067| 252384 23.6091
n-Butano 304263 30439 30.496| 30,453 30.477)
llsch_mgu__ ] 257785 25781 257839 257857 25,7834
ne Pentano 32,1097 321162 52,1167 32,1172 32,1189
Isohexano | 24066 2407 2.407 240m) " T3a0m
- Hexano 3.966 3.9667 39668] " 3.9668] 3.9669
1120 114148 11.3359] 112769 11.2567] 1118
DFEA 2.56E-05 2.51E-08 2.49E-05 2.47E-05 2.41E-05
Towl lbmoihe__| 6527723 7611 6 3! 6472
_TEMP I I YERATT | 1118345 111.6761% 111.3082
PRES PSI 79.3] 79.7| 79.7} 79.7]
9 de 1128 [__o.003038404] 0.002072851] 0.001453229]  0.001042932] 0000396324

Tabla 7.5.- Resultados de la de hidrocarb de salida de DA-601
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IV SI_MULACION DEL PROCESO MODIFICADO

La simulacién de las mejoras al proceso se hizo tomando como punto de partida la

lacién del p original, uni se incluyeron los mddulos necesarios o se cambio el
vmodclo de la operacién unitaria en caso necesario

Seccién de recuperacién de hidrocarburos ligeros.~

- En esta scceion se incluyeron los equipos correspondientes al enfriador EA-617 de la
seccion de hidrocarbyros pesados y al enfriador HER-1 también de la seccidn de
hidroacrburospesados, utilizando el modelo HEATER para ellos.

- Se adiciond también un equipo de recuperacion de calor en la alimentacién de la torre
DA-606 asignandole ¢l modelo de HEATX con el fin de que intercambiara calor con la
alimentacion del rehervidor de esta torre.

Seccién de recuperacidén de hidrocarburos pesados.~

- En esta seccidn se cambio el modelo de los condesadores EA-618 y EA-621 de
HEATER a HEATX con el fin de que se utilizara el calor disponible en precalentar la
alimentacion al rehervidor EA-616.

- Se cambio el modelo del enfriador EA-617 de HEATER a HEATX variando su
temperatura de salida de 100 °F a 115°F, con el fin de utilizar el calor disponible en precalentar
la alimentacion a la torre DA-604 de Laseccion de recuperacion de hidrocarburos ligeros.

Seccién de tratamiento con DEA.-

- Se modificé el flujo de la alimentacién al absorbedor de gas dcido DA-601,
modificando para esta las espacificaciones de algunos divisores de flujo.

Los resultados del trabajo perdido, los diagrama de bloques utilizados y los diagramas de

flujo del proceso modificado se muestran a continuacion :
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TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADO
Cornentes l Comentes Cambiode | Cambio de Calor ‘Trabajo rabajo E(mpla “Irabajo
Equipo de de Entalpla Entropla Equivalente Eq. Min. Generada Perdido
entrada satida {BTUMR-R) | (BTUMR! BTWHR) | (BTUMR) | (BTUMHR-R) { (BTUMR)
cmn e recuperacitn de hidrocarburos figeros e
-604 J Pig.Pd PI7.P14 36101 T.TIE03] 000 oo 160 oooea T LGOIEWDS]  1.7TE+D)) 9.01E+03,
) _605 sl. PB'P pzs P22 J; 723E+01 oousmu CTaRE TIER 3 8IE+03)
A-606 p;o P27 | -LOIEHT 9.30E+02] 0 T ODBEA00] DOOER0D)  ASIENS, 9.30E+02 3 51E+08
P5V. P19 ZTATE106 -1 26EH4! -7 A7 04T 4 STEA0§ “RITE0S] 6 8IE402! 3 60E+0S
F;\ (;oﬁ B ‘PZ Po, P8B I 216E+05|  -3.67EH02 ) CTOSEF0S|  -221E+04]  2.19E+01 T16EF0%
_EA-609 I P3IB L2307 -2.NER] LSk T.6IEHS { “TZTE05) 958E+02 $.06E+ 05,
N reh:mdar:s;
TR R E] T PIG 53906 LI6EI04]  BSIEIGR] 424E+06] M6 TI4IEAI] T 8IE+06
FA-608 4] I [3%) 919EY05]  TAIEM03]  O.A9Er0S| " 375LH0S|  I.6IEMS  Z1TEN2| 111408
EA-610 B | P39 VOIEI06] _ IS8EA(04]  GBREYT06]  ZUSES06] _ 1.53E+06) THE3] T42E400
.!Lfned_o res _ —
EA-613 CPloC T P10 G0SEVD2] TRIE CIFEI0 " 3SBEI0Y
EA6I2 PICTT PI3 ~1.36E+03] 493E1[ 1aaE00 Es4]
_EASGII | Pl2C T P12 SBAGE03]  -T.AREMZ] -8, ok W T ATIER] T
bombas
T P4 3.02E+00) 7 83E+03] 302E00 T.59E+03
) PSL B6OEF03, “RI9EA00] 4.63E10)
PRBT 8 2716402 o TatEw
T RNBTT T P31 X i)f};" T 2RE)
divisores .
P19 PSLB, P4B _UDOEWO0]_-ZBBE. TSHRENZ]
P15, P78 0.00E00; 5 2HET| " T39E08
P23, PI0C __0.00E+00] f‘ 0.00E 100 0.00F+00 quooo
Pi2CPUB__ | UOE+ 00 N 2.00E-11 TUGE-0R
P28A, P13C i nnosoun} 0.00E+00] 000100
) F3SETA]_ 4.065v02  O.0ME00] G0AEW00]  214Cv05;  dD6EI]  ZI13E08
P T 171 m(ﬂ_ 9.02EH]] 0] TUOBEA00] 4 7RE0N] T Y.0ZE0] 4.TREST
e JOIE01] um 400 00EW0| 23 T 30EDS T39ETD)
HREC PIBPUA T P7BA P28 TIAERd] | 0.60E0 ATET02] i BEADS
R L S i T T T T GISE,

Tabla 7.6.- Resultados del trabajo perdido para Ia seccién de Hidrocarburos ligeros.



TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADD

Cornentes Cornientes Cambiode | Carnbio de Calor Trabajo Trabajo Entropla |  Trabajo
Equipo de de Entalpla Entropla Eqguivalente Eq. Min, Generada Perdido
entrada salida BTUMHR BTUMHR- R) (BTUIHR! {BTUMHR) | _{BTUMR) | {BTUHR-R) | ({BTUHR)

_ISection de recuperation de hidrocarfuiros g L

torres

PPISIPIAPPITE “TPISCL T nnnr.un; TTOO0ERR] 3BT
PPiy PRI PPIOD [ ploc Pk “hbaEin 0 00ETS 75EW
PR PR IRC T 2C 24A 0 00k o]~ GTOETEY Tmz:.mv -

condensadores

SRR T [JIE —f]}}'lﬂ-t] “VASETTCLISEIDE]  FAGE ]
PPISCPPITD PP1YB,PPITDI " 7180E+02 u008 00 “m
jPIZCPPIml _PP23B,PPITDZ J(QE_'(HE THaOT 00T COBET00 248

R TIVEOT TS HEIN] T \wruw_TBTE‘a TAETOR] 64[!’0}[‘_’}'“[00’6
TR B NREERD3] T2k -.m.‘ “9IREi0S] 177!-“02[_7 7zm<
$#24C . TSIE01 AUT05 ™ T ZHERY,

e T 3T TS| T ETDI] -2 IGEd] TETEST] BRIETY,
PP|7 PI-1A Xruls r [ uurmu — 0.03ET0) -4 ADF LT 3OIE+OT FB0E
PP20_

V2REFOST I BOEHH| ST6SER04] TISER0[  SOSEH)
A L ) I 58 T % LA P | ITIE4!
_W\Fm “TLATRRT S ETETR| 5 T S48Ev0Z  2RIEVD

Il

mm

BP23
PP24

GA- PPIS ] 0B ’—‘ﬂomn ~ OO0  TGEH OIEF03[ J80EY LISEY
“GA- J 7 2!Eml ﬂ\rooo 0 nnrmuf* 7. 23'!:'*1“ CYGIEN] T EAIERD J6IEY
I G ] o i Li03 YWBE; OuETTD; Hlhs TOUET SEEID),
3 P ~TT uor.m SO0EI0N O MAEIN0] T —FRoFen
_GA-615 TPLH A “, L L) SEIE‘W THEI0 " T2 2103
_GA-614 TTUD P2E TS0 AMERI) T WAGE 6] 5.1_0&9} - TR0 _AHE
divisores - - -
DIV BT PPISATPIRE 1 -LRGEAY, [ N T X
D ) TFITC P78, PRI ["'- 3 T TR.00E 0D
D i S ¥ 0F 0] ooobmoL_
D _} TP TATETD T 0OOTI0;  GAEN) i
I L 22 N =7 0.00E} ouopmu 0.0V 0] " CODERDO 0000 OI0ERDD
DIVl TPHA ~ ODOETO0] OU0EY” Oﬂal‘n‘lﬂl immrour‘—‘s TIVEFOD DWTE00
vulas
EA:L PPIOT FPIT QABEDT 42 mmr EZ00T _ O.00E- TTE0Y 25!3%@ N %ZS‘EW:
EA-2 TIRT { PP22 J‘: TSR0 TRUERT: *n.ﬂolz?rnn 20 TAREDY
HER-1 i PPTATHTA PPTB.P3 m]'" “ “O.00F 0 E+0: TI0EDY
DIV-12 1 PPTE PPIRPE2N =+ ﬂﬂr'ﬂg gggg% : ;%t T T3IED . mnn
4 il I Trowy 1 YETETUE]

Tabla 7.6.- Resultados del trabajo perdido para fa seccidn de Hidrocarburos pesados.



TRABAJO PERDIDQ EN PROCESO MODIFICADO

Comentes Comentes Cambiade | Cambio de Calor “Trabajo Trabajo Entropla Trabajo
Equipo de de Entaipla Entropia Equivaiente Eq. Min. Generada Perdido
entrada salida _{BTU/MHR) BTUMR-R {BTUMR {BTUMR! (BTUMR-R] | {BTUMR}
. Seccion de irafamicndo con [
absorbedar _ —_
“DAGOI | PAITPAL CTTPASTAS LA T INER F [ S K] TV SATEH
eAlfaciar
DA-602 PABFAT TPARFAY T ISR 2AREMY 00T 0] GORER R TIFIEY T T ORER TR

Torm
D .gomﬂmm"vxzr ST VRIZPATS YT TRRERON T ASEROY OB S ODETO0] T RRErDR T SISED)] I,BGFJM‘
._...condensador,

T "“mrmr"‘r"nnmzrja ATEE] -1 BRI T A IOERE] ARSERR] CX4EY] TASE6,
Tehervidor
PR

31 o TR 22 S -5 Y ¥ 1T O L 11:53 7/ S ) -1/ S X1 -1 I 450
o friadores b
EATOE T o PATIN T T PADEY TR e SRR T eE e e ~Z0E R e
cambiadort
~6m P:\IIIH’AISC T TPATICFAISE [ SN IR FWERI D [T OROETOO] __ -22ZEle] _ _4.O09EAD] T LIBEY
TAl{ 3 73EMIT T OM0ER [0 ﬂznf"‘mm;, T DE OUET
TR LAIETUS D 00ERDg oooroou TTTRIE| }:{Rﬂms " TTUO0ER00] T 0DBE)
“TATER T 2 2ATMT T2 63ROl B00E! na il ‘m'nu T T I8SER TA0ETD

PATSCIPA
ATTB AT

RO, TR0 STy ST TSI,
o oaf—mm YR0EGT T O00E 00, 0.00ER0,

K TTUTPAY T TEATEAON T T 247602 OWMETOD] T T6WOES __-TIETOST T FATER0N T TI0ET03

A6 PATA TAIC ODOEVOD] ™ TUO0Eu] T (.00F 0D 000 400 GOOET00; " TO.00EI00; T O.ONEI);

PATSCIIH TAIST ~ OOE 00— OO0V G00Esd0; " O.00E DOE60] " D IDERD; OTIBE00,
ey

"HETV: fT PR3 PASR T AR TTUSAEWTT 0007 0N T HOGETO0] 8 HFOOJ, YRR T TTEIE0

aradore:
B sr’- "—‘ma——T— THEGT "nxthz**ﬁmo

[0y

TIBIERUI] O 60E 00 W:{vsam‘ — irm"ml 4775
126w G.O0F 4 YOE (4] V.2BE702 T HERETS
YIOEHO] 0 A0F 01 ET_@[ <1.72F003] T 36N 00“‘*1'721"61
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Tabla 7.6.- Resultados de! trabajo perdido para la seccion de Tratamiento con DEA .
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CAPITULO OCHO
ANALISIS DE LA PROPUESTA
Y CONCLUSIONES



1.- ANALISIS DE LA PROPUESTA:

En la tabla 7.6 se muestran los resultados del andlisis de trabajo perdido del proceso
modificado, éstos valores, al igual que los anteriores, se obtuvieron a partir de los resultados
generados por ¢l simulador siguiendo {os pasos descritos en el capitulo siete.

Como se puede observar en la tabla, el efecto global de las modificaciones significd una
disminucién en el trabajo perdido total en cada una de las secciones de la planta, ademas de una
reduccion en ¢l consumo de servicios auxiliares de la planta; en este caso se obtuvieron

reducciones en ¢l consumo de energia eléctrica, vapor de calentamiento y agua de enfriamiento.

a).- ASPECTOS ECONOMICOS:
En esta seccién se hace una comparacién cconomica entre el proceso original y el

con las modificaci pr esta comparaci6n toma en cuenta unicamente los

P P

costos de operacion derivados del uso de los servicios auxiliares, ya que no se pretende hacer un
estudio econdmico profundo de las mejoras, pero si proporcionar un estimado del ahorro en
servicios auxiliares que representan. De cualquicr forma, los costos de operacidn son un factor
muy importante en [a eleccién de un proceso.

Los servicios auxiliares que se utilizan en la planta y que fueron considerados en este

trabajo son; agua de enfriamiento, vapor de cal i y energia cléctrica, Por otra parte los

costos considerados para estos servicios son los siguientes:

- Agus de enfriamiento: su costo en la zona de Tula en 1992 era de 2.54 pesos/ft’ el cual
actualizado a Mayo de 1993 resulta de 0.103 nuevos pesos por metro ciibico. Se considerd una
capacidad calorifica de 1 Btu/1b°F.

8.2



- Electricidad: 5;1 1992 su costo era de 140 $/KWh, actualizado a 1993 resulta de 165
centavos de nu;vo peso por KWh.

- Yapor de media: el costo del vapor de media en 1992 era aproximadamente 22 pesos
por Tibra; por lo que actualizado a 1993 se ticne un coste aproximado de 50.6 nuevos pesos por
tonelada . Ademis el calor latente de condensacicn del vapor a las condiciones en que es
suministrado ¢s de 818 BTU/b.

Con la informacion anterior, se construyd la tablas 8.1, 8.2 y 8.3 donde se muestra ¢l
consumo de los servicios mencionados para el proceso original y ¢l modificade y el costo de

'
cada uno de estos servicios tomando en cuenta un afio de operacién de 330 dias.
Como se puede a preciar, la principal diferencia entre el proceso original y ¢l modificado

es el consuma de vapor de calentamiento.



EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS
Proceso actual L Proceso modificado
Energia eléctrica Seccidn da ligeros
Equipo Trabajo Consumo | Costo Traba;o Consumo Costo Ahorro
Bturhr (kWhyafo ;. Nsfato Btuthr | (kWh) N$/afg Ns/afio

GA-604 | 2.86E+03 7.24E+03 1195 2.85E+03 7.23E+03 1192 3
__GA-605 .S9E+03 2.18E+04 3589) B.60E+03 2.18E+04 3594 -

GA-606 2.71E+02 6.86E+02 113] 271E+02 6.86E+02 [{E]

GA-607 9.36E+03 2.37E+04 3911} 8.07E+03 2.04E+04 3370 54
Total 2. 1E+4 | 5.34E+04] 880B{_ 198E+04 | S.01E¥04) 8263 539
Agua de enf.

Equlpo Calor Censumo ' Costo Cator | Consume ! Costo Ahorro
- Btuwhr mYafio Ns/afia Btu/hr m3i/ata N$rafa N$/atie |
FA-605 7.44E+06 .07E+06] 110432 747E+06]__1.OTE+06] 110918 4
FA-606 ISE+05 T3E+04 7978} 2.16E+0S) 1.77E+04 8014 -
EA-613 65E+05 31EHS 13544 I3E+0S|  1.34E405 13853 -3

A-609 46E+07 10E+06' 216707 .24E+07;  1.79E+06: 184750 319
A-612 10E+05 A7E+05 12023 L.08E+0S 1.16E+05 11989 4,
A-611 26E+04 JIEH04 3436 ATE+Q4{  J.0SE+04 3143 293
Total 235E407] 3.53E+06]  _ 364120) 2.14E+07] 3.22E+06] 332668 31452
Vapor de cal o
Equipo Calor Consumo Caosto Calor Consumo I Costo Ahorro
Bluhr Ton/afio Ns/afio Blushr Ton/afio N$/afio NS/afo
__EA-606 L12E+07] 4.93E+03. 2494122 8.53E+06) 3.76E+04f 1900120 594002

EA-608 9.12E+05 4.01E+03 203093 9.19E+05{ 4.04E+03} 204594 <1501

EA-610 1.20E+07| S.28E+04|  2672274] 9.87TE+06[ 434E+04] 2197945 474329
Total 241E+07] _ L.OGE+05] 5369489 1.93E+07]  8.S0E+(4] 4302659 1066830
TOTAL 1098821

| T 1 [
Tabla 8.1.- Resultados del anilisis 0
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EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS
I Proceso actual [ Proceso modificado
Energia eléctrica Seccién de
Equipo Trabajo | Consumo ; Costo Trabajo Consumo Costo Ahorro
Btuhr kwhi/afio | NS/afio Btuthr {kWh) Ns/afto N&/afio
9.03E-03 __ 2.10E+04 3457] 5.16E+03 213E+04 3507 -50} -
V.94E+04; 3198] 7.23E+03 1.68E+04 277 427
1.52E+04 2511] 4.42E+403 1.02E+04 169 820
2.10E+04; 3459|_ 9.00E+03 2.09E+C4 344 1
75E+04] 2882 749E+03 1.74E+04 287 3
GA-614 23E+04] 2026] 530E+03 | 1.23E+04 202 -2,
Towml | 43BE+09 | TO6E+05 _  17534] 436E+03 | 9.B9E+04] 16315 1219
Apua de enl.
Equipo Caior i Consumo Costo Calor I Consumo | Costo Ahorro
Btu/nr m3/ata Nsfafo Bturhr m3faho_ | NSfafio NS/afo
376E+07_. _S40EY06 557621 - 5.29E+06] 546251 11370
SO9Ev03] T 5254 | 947E+04] 9171 4517
S598E+05 617131 1 | 0.00E+00 0 61713}
7.65E+05 78983 I__0.00E+00 789
J9E+05, 12300 [ L.IBE+0S 1217. 1
2T1E+0S; 21755 |__0.00E+00 2175
i 83E+04] 3082 7.70E+04 795 131
L37E+06 | 491E+05] 50707 | _4.94E+05! 5093 223
Toal Ta49E+07 i 7.726+06[ 79631s) IG0E+07 | 6.08E+06] 627076 169339
Vapor de calentami
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo ] Coslo Ahorro
Biuhr . Tonfafo N$/afio Bturhe Tonfafs | N$laho N$/afio |
EA-616 | 3.79E+07 | _1.67E+05| _ 8439932 339E+07 T49E+05| 7548283 891649,
EA-619 1.STE+06_  691E+03 350669) 2.21E+06 | 9.74E+03 492901 -142232
A-622 9.32E+05 | 4.10E+03 207484} 1.33E+06 5.85E+03 295821 -88316
Total 374E+07 | 1.65E+0S] 8337008 661080
TOTAL } = e e 831639
T ; T T T

Tabla 8.2.- Resuitados del andlisis econdmico
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EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS
Proceso actual 1 Proceso modificado
Energia eléctrica Seccién de Tratamiento con DEA
Equipo Trabajo Consums Costo Trabafo Consumo | Costo Aharro
Btums (kWhyaho | N$/aho B (KWh) NS/afio N$/afa
[Ga-602 331E+02] 7.69E+402 127)  3.32E+02|  7.70E+02, 127 -1
GA-601 2J6E+05]  5.47E+0S 90308) _1.B9E+DS] 4.3BE+0S) 72346 17962
GA-616 217E+04]_ S.05E+03] __ _8326| 2.21E+04]__5.14E404 8478) “152
| 25REv05 | S99Ev0s | : 780
Apua de eal.
Equipo Calor Consumo | Costo Caier | Consumo Costo Ahorio
Bturhr m3/afic . NSfafia Btuih m3lafo NS/afio N$/afio
FA-603 328E+07|__B.2IEV06) _ BA7719) 818610 -89]
EA-602 28IE+07]  1.01E+07| 1040863 823043 217821
Total S.09E+07 | 183E+07 | 1888582 | 3.50E+ 216930
Vapor de calentamiento
Equipo Calar Consumao Costo Calor  Consumo Costo Aharro
Biluhr Ton/afio Ns/afio Btwhr | Tonfatc | NSiamo NS/afia
‘ﬁ~603 S.09E+07]  2.24E+05 11343134] 4.52E+07]  1.99E+05] 10056212 1286923
Tota] [ S00E+07, 224E+05| 11333134 4.526+07]  1,99E+05] _ 10056212| 1286923
TOTAL 1521662
| T I T 1
Tabla 8.3.~ ltados del andlisis dmico
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II.- CONCLUSIONES.

a).- SIMULACION DE LA PLANTA:

En lo que respecta a la simulacion de ia planta, los primeros resultados que se mostraron
son los correspondientes a los valores de todas las corrientes de proceso calculados por ASPEN
PLUS (tablas 5.1 a 5 3).

- En la seccian de Hidrocarbiiros ligeros las desviaciones mis grandes con respecto a los
valores de disefio rcpopados en los diagramas de flujo de proceso se encuentran principalmente
en componentes que por mucha representan el 2 % del flujo de esas corrientes, por lo demds la

. simulacidn repredujo muy bien los valores de flujo total, temperatura y presidn de las corrientes
de esta seccion.

- En la seccién de Hidrocarburos pesados las diferencias encontradas se deben a que en
esta seccion de la planta la caracterizacion de los componentes se hizo con una curva de
destilacién TBP D86, lo que provocd diferencias en ¢l peso molecular y las temperaturas de las
corrientes,

- La seccion de Tratamiento con DEA se caracterizd por ser la que menor porcentaje de
efTor tuvo en su simulacidn, cabe mencionar que esta seccicn fue la que requirié de mayor
trabajo en su simulacion debido a que fue necesario utilizar una combinacion de cinco
ecuaciones de estado aplicadas a las diferentes operaciones unitarias presentes en el proceso para
representar las propiedades termodinimicas de las corrientes,

Es debido a Ja confiabilidad que mostré el simulador que fue posible utilizarlo para el
cilculo del trabajo perdido en el proceso y para la simulacion de las mejoras propuestas que son

discutidas en la seccidn b de este capitulo.
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Desde el punto de vista de la simulacion de procesos es importante mencionar que
cuando se realiza fa simulacion de una planta se deben definir muy bien las estrategias a seguir,
de tal forma que factores como: la seleccién de los modelos de cileulo de propiedades, la
asignacion de mddulos de cdlculo a cada operacion y la seleccion de los métodos de
convergencia sean perfectamente definidos .

Con respecto a los modelos de cdlculo de propiedades, la conclusién que pucde tenerse,
es que toda la simulacion esta en funcién de su correcta seleccion y que ésta depende de fas
condiciones de operacion y los componentes y el tipo de operaciones presentes en el proceso.

En ¢l caso de fa simulacién de la planta, en especial de algunas secciones como las torres
de destilacion , la particion del proceso considerd a todos los equipos que componen a dicha
operacion como un méodulo de caleulo, lo que tuvo como consecuencia fa generacion de ciclos
de recirculacién. En este caso se observo que los estimados adquiricron gran importancia pues
al parecer el algoritmo de solucion de las torres de destilacidn es muy dependiente de los

estimados iniciales, razén por la que es recomendable levar a cabo ptimero la simulacién

do médulos que rep a un conjunto de operaci (y de esta forma obtener buenos

estimados), para mis tarde implementar la simulacion de todas las operaciones por separado.

R a la seleceidn de los métodos de convergencia de los ciclos de recireulacion y
la forma en que estos se aplican, s¢ observé que para ciclos de recirculacién en donde unas
corrientes de corte dependen mucho de otras (como sucede con los ciclos asociados al
condensador y rehervidor de una torre de destilacian) el método de Broyden da buenos

resultados al converger cada corriente de corte por separado,



b).- ANALISIS DE LA PROPUESTA DE MEJORAS:

Como se puede comprobar en las tablas que aparecen en el capitulo siete y en la seccion

111 del apéndice A las modificaci impl das no afectan la funcionalidad del proceso,
alterando unicamen:e las cantidades de trabajo perdido y de servicios auxiliares utilizados.

Cabe mencionar que en el proceso las mayores cantidades de trabajo perdido se
detectaron en equipos de transferencia de calor y transferencia de masa ( como lo son
absorbedores y extractores ), esto a causa de los gradientes de temperatura o concentracion
prevalecientes en este tipo de equipos.

Para solucionar este problemas se decidid utillzar en lo posible todas las fuentes de
calor disponibles dentro del proceso reduciendo simultineamente el trabajo perdido y el

consumo de servicios de enfriamiento y calentamiento.

Es impuortante menci que en el pl i de mejoras de este tipo se deben
cumplir restriceiones como la a la t indmi imite practi
acercamiento de temperaturas en ¢l disefio de equipe de intercambio térmico

Asi 1a reduccion en el trabajo perdido de Ja torre de destilacién DA-604 se debe a el
mejor aprovechamiento de la energia al calentar 1a alimentacion, reduciendose también los
requerimientos de vapor y ¢l trabajo perdido en el rehervidor EA-606.

Lo misma sucede con la introduccion del equipo recuperader de calor HREC, pues al
enfriar la alimentacién de la torre DA-606 se logran condiciones mds adecuadas para su mejor
funcionamiento, reduciendo con esto el trabajo perdido, ademas de reducir la carga térmica del

rehervidor EA-610 y su trabajo perdido.
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El acoplami de los cond dores de las torres DA-608 y DA-609 y la utilizacion

d?l enfriador EA-617 promovieron {a recuperacion del calor disponible, disminuyendo también
los gradientes de temperatura de estos equipos.

Otro punto de atencion son las condiciones de alimentacién a las torres de destilacion
del procese, esto con el objetivo de minimizar las ireversibilidades prosocadas por condiciones
de alimentacién inadecuadas. lo que justifica la adicién del los equipos EA-617 y HER-1

Desde ¢l punto de vista del equipo requerido las mejoras propuestas requieren la adicién

&ifi

de alg quipos y la en la operacién de algunos otros, por lo que su aplicacion
queda sujeta a un anilisis econdmico y de factibilidad mas profundo.

¢).- ALCANCE DE ESTE TRABAJO:

1).- De los datos mostrados en el capitulo siete y ocho y a pantir de las modificaciones
propuestas se puede concluir que es posible ahorrar cantidades significativas de ia_sin 1
necesidad de aplicar criterios o tecnologias sofisticados, Ya que en este caso todas las mejoras
son el resultados de aplicar criterios simples como:

- La integracion de fuentes y receptores de calor con un gradiente de temperaturas
pequeiio,

- Plante;ar condi.cioncs de alimentacidn a las torres de destilacion adecuadas.

- Que una fuente de calor { como una corriente de domos de una columna) solo puede
intercambiar calor con un receptor ( como la corriente de fondos de una columna) mas volitil, o
viceversa.

- Evitar las expansion¢s de corrientes a partir de Jas cuales se¢ pueda recuperar energia.

- Evitar las corrientes con un flujo en exceso, en el caso de reactores o equipos de

extraccién o absorcion esto significa trabajar cerca del equilibrio.



2).- A partir de este trabajo han quedado sentadas las bases para ¢l desarrollo de estudios
posteriores utilizando para cllo el simulador ASPEN PLUS, ya que este demostré tener la
capacidad, versatilidad y flexibilidad que se requieren para llevar a cabo la simulacién e incluso

1a optimizacién de cualquier proceso. Algunos de estos estudios pueden incluir:

1).- Impt ién de gias para la reduccidn del trabajo perdide, modificando no

s6lo las condiciones de operacion del proceso , sino también su estructura. Ya que ha quedado

N idad.

ado que ignificati altas de energia pueden ser ahorradas alterando la

secuencia de proceso en lugar de dar paso a la optimizacién de las condici de operacidn, en
este aspecto cabe sciialar que las mejores alternativas son ¢l rearreglo de reactores, separadores ¢
intercambiadores de calor.

2).- Plantear la optimizacion de las diferentes operaciones unitarias, mediante una
minimizacion del trabajo perdido, utilizando para esto los rutinas de cdlculo dentro del

simulador.
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APENDICE A



1.- CODIFICACION DE LA SIMULACION:

8).- Seccién de recuperacién de hidrocarburos ligeros.-

TITLE 'SECCION DE RECUPERACION DE LIGEROS'
IN-UNITS ENG

DEF-STREAMS CONVEN ALL

SIMULATE INTERACTIVE=YES

DATABANKS ASPENPCD

PROP-SOURCES ASPENPCD

COMPONENTS

H2H2H2/ CICH4CI/ C2C2H6C2/ C3C3HRC3/ C42C4HI02Ca2/

C4-1 C4H10-1 C4-1/ C5-2 C5H12-2C5-2/  C5-1 C5H12-1 C5-1

FLOWSHEET Si
BLOCK DAG604 IN=P3 P16 P4 QOUT=P17 P14
BLOCK FA605 IN=P17 QUT=P5V P19
BLOCK DIV2 IN=P19 QUT=P5LB P4B
BLOCK GA604 IN=P4B OUT=P4
BLOCK GA605 IN=P5LB QUT=P5L
BLOCK DIV1 IN=P14 QUT=P15 P7B
BLOCK HETV IN=P7B QUT=P7
BLOCK EA606 IN=P15 OUT=P16
BLOCK DAG605 IN=P5L P8 P24 OUT=P25 P22
BLOCK FA606 IN=P25 OUT=P6 P8B
BLOCK GAG606 IN=P8B OUT=P8
BLOCK D1V3 IN=P22 QUT=P23 P10C
BLOCK EA613 IN=P10C QUT=P10
BLOCK EA608 IN=P23 OUT=P24
BLOCK DAG606 IN=P7 P11 P29 OUT=P30 P27
BLOCK DIVs IN=P31 OUT=P12CPI1B
BLOCK HETV1 IN=P11B QUT=P11
BLOCK DIV4 IN=P27 OUT=P28 P13C
BLOCK EA610 IN=P28 OUT=P29
BLOCK EA609 IN=P30 OUT=P31B
BLOCK GA607 IN=P31B OUT=P31
BLOCK EA612 IN=P13C OUT=P13
BLOCK EAG611 IN=P12C OUT=P12
BLOCK MZI IN=P5V P6 OUT=P%
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PROPERTIES SYSOP4

STREAM P3~ TEMP=100 PRES=453.30 MOLE-FLOW=695.96
MOLE-FLOW H2 2.61 /C1 10.6003 /C2 75.4821 / C3 173.2249/ C4-2 110.1331/
C4-1306.8088 / C5-2 12,86030 / C5-1 4.2401

STREAM P4 TEMP=108.5645 PRES=450.30
MOLE-FLOW H2 57295/ C! 378515/C2 3583652/C3 8721799 /
C4-2  27.2441/C4-1 7.8093 CS-2 4.8289E-04 /C5-1 3.0211E-05

STREAM P16 TEMP=281.05710 PRES=457.30
MOLE-FLOW H2  3.6620E-11/C1 23996E-07/C2 1.7592E-02/ C3 44.9530 /
C4-2 836.2313/C4-1 2429.3212/C5-2 102.3012/Cs-1  33.7293

STREAM P8 TEMI;=120.6927 PRES=500.30
MOLE-FLOW H2 6.5559E-02/Cl1 0.9788/C2 19.3933/C3 32.2345/
C4-2  0.6163/C4-1 0.1407/C5-2 3.6381E-06 /C5-1 1.7054E-07

STREAM P24 TEMP=182.9766 PRES=503.30
MOLE-FLOW H2  3.2834E-08/Cl 7.4892E-04 /C2 22,5495/ C3 255.0628 /
Cd4-2 99994 / C4-1 29865 /CS-2 1.9605E-04 /C5-1 1.2349E-05

STREAM Pt1 TEMP=125.3160 PRES=]21.30
MOLE-FLOWH2 84597E-11 / Cl 55552E-07/C2 4,1066E-02/C3 104.2352 /
C4-2 1716.7262 / C4-1 43.9662/C5-2 7.0881E-13/C5-1 8.2165E-16
STREAM P29 TEMP=168.2131 PRES=127.30
MOLE-FLOW C2  5.7585E-19/C3 1.4147E-06/C4-2 53.7758 /C4-1 14259121 /
C5-2  60.5080 /C5-1 19.9490

BLOCK DA604 RADFRAC
PARAM NSTAGE=34 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE &
ILMETH=WEGSTEIN

FEEDS P3 16/P4 1 /P16 34 ON-STAGE

PRODUCTSPI171 V/PI434L

P-SPEC 1 45030 /34 45730

COL-SPECS Q1=.0 QN=.0 MOLE-RDV=1.0

T-EST 1 146.36 /34 279.40

L-EST 1 1524, /2 1589. /14 152). /15 1519./16 3027./17 3184./32 3877. /
33 3881. /34 3880.

V-EST 1 1577./2 1786./14 1784. /15 1783./16 1782./17 2594./32 3434. /
33 3444, /34 3448.

** Para el mejor funcionamiento del algoritmo hacen falta estimados de las
composiciones del liquido y vapor en la torre

Al



BLOCK FA605 FLASH2

PARAM PRES=445.30 VFRAC=.021076
BLOCK DIV2 FSPLIT

MOLE-FLOW P5LB 229.470

BLOCK GA604 PUMP
PARAM PRES=450.30

BLOCK GAG05 PUMP
PARAM PRES=501.30

BLOCK DIV! FSPLIT G
MOLE-FLOW P7B 433.270 '
BLOCK HETV HEATER
PARAM PRES=121.3 DUTY=0

BLOCK EA606 HEATER
PARAM PRES=457.30 VFRAC=1.0

BLOCK DA605 RADFRAC
PARAM NSTAGE=1S INIT-OPTION=CRUDE ILMETH=WEGSTEIN
FEEDS P5L 3/ P8 1 ON-STAGE / P24 15 ON-STAGE
PRODUCTS P25 1 V/P22 I5L
P-SPEC 1500.30/ 15 503.30
COL-SPECS Q1=.0 QN=0 MOLE-RDV=1.0 .
T-EST 1 130.79 /2 133.115/ 3 13385 /4 138.78 /14 173.14 / 15 178.13

BLOCK FA606 FLASH2 .
PARAM PRES=495.30 VFRAC=.6666660 - e e T
BLOCK GAGO6 PUMP
PARAM PRES=500.30

BLOCK DIV3 FSPLIT
MOLE-FLOW P10C 122.610

BLOCK EA608 HEATER
PARAM PRES=503.30 VFRAC=1.0

BLOCK EA613 HEATER
PARAM TEMP=100.0 PRES=261.30
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BLOCK DA606 RADFRAC

PARAM NSTAGE=6] INIT-OPTION=CRUDE ILMETH=WEGSTEIN

FEEDS P740/P11 1/P29 61 ON-STAGE

PRODUCTS P30 1 V/P2761L

P-SPEC 1 115,30/ 61 127.30

COL-SPECS QI=.0 QN=.0 MOLE-RDV=1.0

T-EST 1 133.24 / 2 13506 /3 136.23 /4 137.10 /38 157.64 /39 158.13 /
40 158.64/41 15898/53162.68 /54163.03 /55 163.38 /.60 16590/
61 167.36

BLOCK HETVI HEATER
PARAM DUTY=0 PRES=115.3

BLOCK GA607 PUMP
PARAM PRES=121.7

BLOCK DIV4 FSPLIT
MOLE-FLOW PI13C 331.110

BLOCK DIVS FSPLIT
MOLE-FLOW P12C 101.80

BLOCK EA609 HEATER
PARAM PRES=111.30 VFRAC=.0

BLOCK EA610 HEATER
PARAM PRES=127.30 VFRAC=1.0

BLOCK EA611 HEATER
PARAM TEMP=E00 PRES=1213 7 - el el

BLOCK EA612 HEATER
PARAM TEMP=100 PRES=101.3

BLOCK MZI MIXER
PARAM PRES=81.3 NPHASE=2

TEAR
TEARPI6/DP4/P24/ P8/ P29 /P11

CONVERGENCE LI BROYDEN
TEAR P16 1.00E-Q4
PARAM WAIT=2



CONVERGENCE L2 BROYDEN
‘TEAR P4 1,000E-04
PARAM WAIT=2
CONVERGENCE L3 BROYDEN
TEAR P24 1E-4
PARAM WAIT=2
CONVERGENCE L4 BROYDEN
TEAR P8 1E-4
PARAM WAIT=2
CONVERGENCE L5 BROYDEN
TEAR P11 1.000E-04
PARAM WAIT=2
CONVERGENCE L6 BROYDEN
TEAR P29 3.000E-04
PARAM WAIT=2
CONV-ORDERLi L2L5L6L] L4
CONV-OPTIONS
PARAM TEAR-METHOD=BROYDEN UPDATE=YES
b).- Seccién de recuperacién de hidrocarburos pesados

TITLE ' SECCION DE RECUPERACION DE PESADOS CARGA CON TURBOSINA '
IN-UNITS ENG

DEF-STREAMS CONVEN ALL

SIMULATE INTERACTIVE=YES

RUN-CONT}iOL MAX-TIME=1500.0

DATABANKS ASPENPCD

PROP-SOURCES ASPENPCD

ASSAY C7

ASSAY-DATA API=47.57 MW=168
DIST-CURVE D86 0 350.6 /10 363.2 /50 381.2 /90 442.4 /100 482
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COMPONENTS : :
H2 H2H2/Cl CH4Cl/C2 C2H6C2/C3 C3H8C3/C4-2 C4H10-2 C4-2/
C4-1 C4H10-t C4-1/C5-2 CSH12-2C5-2/C5-1 - CSHI2-1 C5-1°/ 2 - oo+ :
C6-2 C6H14-2 C6-2/C6-1 C6HI4-1 C6-1

FLOWSHEET S1
BLOCK DAG607 IN=PP15 PP14 PPI7E OUT=PP15C PP17C
BLOCK EA614 IN=PP15C OUT=PP|5B
BLOCK DIV6 IN=PP15B OUT=PPI5A PP16B
BLOCK GAG610 IN=PP15A OUT=PPI5
BLOCK GA617 IN=PP16B OUT=PP16A
BLOCK EA628 IN=PP16A OUT=PP16
BLOCK DIV7 IN=PP17C OUT=PP17B PP17D
BLOCK EA616 IN=PP17D OUT=PP17E
BLOCK GAG611 IN=PP17B QUT=PP17A
BLOCK EA617 IN=PP17A QUT=PP!7
BLOCK DA608 IN=PP19 PP{8 PP20D OUT=PP19C PP20B
BLOCK EA618 IN=PP19C OUT=PP19B
BLOCK GA613 IN=PP19B QUT=PP19A
BLOCK DIV8 IN=PP19A QUT=PP19-1 PP20A
BLOCK EA! IN=PP|9-1 OUT=PPI9
BLOCK EA620 IN=PP20A OUT=PP20
BLOCK DIVY IN=PP20B OUT=PP20C PP20E
BLOCK EA619 IN=PP20C OUT=PP20D
BLOCK DA609 IN=PP22 PP21 PP24C QUT=PP22C PP24A
BLOCK EA621 IN=PP22C OUT=PP22B
BLOCK GAG615 IN=PP22B OUT=PP22A
BLOCK DIVI0 IN=PP22A QUT=PP22-1 PP23A
BLOCK EA2 IN=PP22-1 QUT=PP22
BLOCK EA624 IN=PP23A QUT=PP23
BLOCK DIVI11 IN=PP24A OUT=PP24B PP24D
BLOCK EA622 IN=PP24B OUT=PP24C
BLOCK GA614 IN=PP24D QUT=PP24E
BLOCK EA623 IN=PP24E OUT=PP24

PROPERTIES SYSOP4

STREAM PPI4 TEMP=15] PRES=71.3
MOLE-FLOW C3.05/C4-2 1.34/C4-1 1591/ C5-2 203.45/ C5-1 263.80 /
C6-2111.84/C6-1 63.16

STREAM PP15 TEMP=115.3315 PRES=35.3
MOLE-FLOW C3 0.7483 /C4-2  20.0560 /C4-1 238.1292 /C5-2 2837.2619 /
C5-1 214.9044 /C6-2 2.5242E-05/ Cé6-1 7.8401E-08
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STREAM PPI7E TEMP=191.0511 PRES=46.3
MOLE-FLOW C3  4,2426E-32 /C4-2 1.0091E-18 /C4-1 . 3.0562E-)3 /= < "%
C5-2 110.8416/C5-1 1985.5340/ C6-2 BBY.7752-/C6-1  502.4875

STREAM PP18 TEMP=482 PRES=96.3
MOLE-FLOW C7 91.7

STREAM PP21 TEMP=482 PRES=96.3
MOLE-FLOW C7 576

STREAM PP19 TEMP=363.0862 PRES=20.3
MOLE-FLOW PC321F  12.1613/PC34iF 563663 /PC364F  39.5534 /
PC386F 0.6175 /PC412F  1.2794E-03/PC437F  3.1501E-06 /
PCAG2F 1.7330E-08 /PC488F 7.6172E-08 / PC502F 1.1823E-09

STREAM PP20D TEMP=459.2944 PRES=273
MOLE-FLOW PC321F  0.1849 /PC341F  4.8117 /PC364F 25.8894 /
PCI86F 21.6769 /PC412F 11.8986 / PC437F  8.1860 /
PC462F  5.5181 /PC488F  4.8038 / PC502F  0.9291

STREAM PP22 TEMP=343.9923 PRES=13.3
MOLE-FLOW PC321F 7.0366 /PC34IF  29.0523 /PC364F  27.6765 /
PCIB6F 5.7818 / PCA12F 0.6891 / PC437F 9.8801E-02 /
PC462F  1,26076-02 /PC488F 1.8833E-03 / PCSO2F 1.2647E-04

STREAM Pp24C TEMP=431.0277 PRES=19.3
MOLE-FLOW  PC321IF 9.9964E-02/ PC341F  3.3392 /PC364F 143454 /
PC386F 11.8095 / PC412F  6.8450 / PC437F 4.7688 /
PC462F  3.2233 / PC488F 28074 / PCSO2F  0.5430

BLOCK DA60T RADFRAC

PARAM NSTAGE=58 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-QPTION=CRUDE

FEEDS PP1420/PP15 1 ON-STAGE / PP17E 58 ON-STAGE

PRODUCTS PPISC 1 V/PPI7C58L

P-SPEC 1 35.3/58 46.3

COL-SPECS MOLE-RDV=1 Q1=0 QN=0

T-EST 1 131/58 165

COMP-EFF 1C5.2 .96/ 2 C5-2 .96/3 C5-2.96 /4 C5-2 .96/5 C5-2 .96/
6C5-2.96/7 C5-2 .96 /8 C5-2.96/9 C5-2 .96/10 C5-2 .96/
11 C5-2 .96/12 C5-2 .96/13 C5-2 .96/14 C5-2 .96/15 C5-2 .96/
16 C5-2 .96/17 C5-2 .96/18 C5-2 .96/19 C5-2 .96/20 C5-2 .96/
21 C5-2 .96/22 C5-2 ,96/123 C5-2 .96/24 C35-2 06/25 C5-2 .96/
26 C5-2 .96/27 C5-2 .96/28 C5-2 .96/29 C5-2 .96/30 C5-2 .96/
31 C5-2.96/32 C5-2 .96/33 C5-2 .96/34 C5-2 96/35.......
56 C5-2 .96/57 C5-2 .96/58 C5-2.96
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BLOCK EA614 HEATER
PARAM PRES=29.3 VFRAC=0

BLOCK GAG610 PUMP
PARAM PRES=35.3

BLOCK GAG17 PUMP
PARAM PRES=78.3

BLOCK EA628 HEATER
PARAM PRES=73.3 TEMP=100

BLOCK DIV6 FSPLIT
MOLE-FLOW PPR15A 3311.1

BLOCK DIV7FSPLIT
MOLE-FLOW PP17B 438.31

BLOCK EAGI6 HEATER
PARAM PRES=46.3 VFRAC=1
BLOCK GA611 PUMP
PARAM PRES=67.3

BLOCK EA617 HEATER
PARAM PRES=62.3 TEMP=100

BLOCK DA608 RADFRAC
PARAM NSTAGE=34 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE
FEEDS PP191ON-STAGE/PPI8 18/ PP20D 34 ON-STAGE
PRODUCTS PP19C 1 V/PP20B 34 L
P.SPEC 1203/34 27.3
COL-SPECS MOLE-RDV=1 QI=0 QN=0
T-EST 1 196/34 314

BLOCK EA618 HEATER
PARAM PRES=18.3 VFRAC=0

BLOCK GA613 PUMP
PARAM PRES=66.3

BLOCK DIV8 FSPLIT
MOLE-FLOW PP19-1 108.7

BLOCK EAl HEATER
PARAM PRES=20.3 DUTY=0
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BLOCK EA620 HEATER
PARAM PRES=61.3 TEMP=100

BLOCK DIVS FSPLIT
MOLE-FLOW PP20E 76.3

BLOCK EA619 HEATER
PARAM PRES=27.3 VFRAC=1

BLOCK DA609 RADFRAC

PARAM NSTAGE=28 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE
FEEDS PP22 1 ON-STAGE/ PP21 5/ PP24C 28 ON-STAGE

PRODUCTS PP22C 1 V/PP24A 28L
P-SPEC 1 15.3/28 193

COL-SPECS MOLE-RDV=1 Q1=0 QN=0-
T-EST 1 200 /28 331

BLOCK EA621 HEATER
PARAM PRES=13.3 VFRAC=0

BLOCK GAG615 PUMP
PARAM PRES=66.3

BLOCK DIVI0 FSPLIT
MOLE-FLOW PP22-1 70.35

BLOCK EAZ HEATER
PARAM PRES=20.3 DUTY=0

BLOCK EA624 HEATER
PARAM PRES=61.3 TEMP=100

BLOCK DIV11 FSPLIT
MOLE-FLOW PP24D 46.7

BLOCK EA622 HEATER
PARAM PRES=19.3 VFRAC=1

BLOCK GA614 PUMP
PARAM PRES=66.3

BLOCK EA623 HEATER
PARAM PRES=61.3 TEMP=100

TEARPPI7E/PP15/PP19/PP20D / PP22 / PP24C
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CONVERGENCE L1 BROYDEN
TEAR PP17E
PARAM MAXIT=10

CONVERGENCE L2 BROYDEN
TEAR PP15
PARAM MAXIT=10
CONVERGENCE L.3 BROYDEN
TEAR PP24C
PARAM MAXIT=10
CONVERGENCE L4 BROYDEN
TEAR PP22 .
PARAM MAXIT=I5
CONVERGENCE L5 BROYDEN
TEAR PP20D
PARAM MAXIT=10
CONVERGENCE L6 BROYDEN
TEAR PP19
PARAM MAXIT=15

CONV-ORDERLIL2L3IL4L5L6

a). Seccion de tratamiento con DEA

TITLE' SECCION DE TRATAMIENTO CON DEA’
IN-UNITS ENG
DEF-STREAMS CONVEN ALL
SIMULATE INTERACTIVE=YES
DATABANKS ASPENPCD/ DIPPRPCD
PROP-SOURCES ASPENPCD / DIPPRPCD
COMPONENTS

H2 H2/H2S H28 /C) CH4 7 C2 C2H6 / C3 C3H8/ C4-2 C4H10-2/C4-1 C4H10-1/

C5-2 C5H12-2/C5-1 CSHI12-1/C6-2 C6H14-2/ C6-1 C6HI4-1/ H20 H20 /
DEA C4HIINO2-1



FLOWSHEET Sl
BLOCK MZ2 IN=PA1 PA2 OUT=PA3
BLOCK FA601 IN=PA3 OUT=PA4 PA4-2
BLOCK DAG601 IN=PA17 PA4 OUT=PAS PA6
BLOCK DAG602 IN=PA16 PAT QUT=PA8 PA9
BLOCK FA602 IN=PA8 OUT=PA10 PA10-1 PA10-2
BLOCK MZ3 IN=PA6 PA9 PA10-2 OUT=PAI1l
BLOCK FD601 IN=PA11 OUT=PAIIB
BLOCK EA601 IN=PA11B PAISC QUT=PAIIC PAISB
BLOCK DA603 IN=PA14 PAIIC PA21 QUT=PAI12 PAI9
BLOCK FA604 IN=PA12 OUT=PA13 PAI4B
BLOCK GA602 IN=PA14B OUT=PA14
BLOCK DIV16 IN=PAL9 QUT=PA15C-2 PA20
BLOCK EA603 IN=PA20 OUT=PA21
BLOCK MZ4 [N=PA15C-2 PH OUT=PAI15C
BLOCK EA602 IN=PA15B OUT=PAI15B-2
BLOCK GA601 IN=PA15B-2 QUT=PALS
BLOCK DIV17 IN=PA15 QUT=PA17B PA16C
BLOCK FD60S IN=PA17B OLT=PA17
BLOCK GA616 IN=PA16C OUT=PA16B
BLOCK FD604 IN=PA16B OUT=PAI6

PROPERTIES SYSOP4 / AMINES /SYSOPISM/SYSOPIL/ S\.'SOP7

PROP-DATA D1
PROP-LIST UFGRP
PVAL H2S 1001
PROP-LIST GMUFQ 2 / GMUFR 2
PVAL GB8 4/4 - R
PROP-LIST GMUFQ / GMUFR
PVAL G8 4/4

PROP-DATA D2
PROP-LIST UFGRP
PVALH2 1011
PROP-LIST GMUFQ 2/ GMUFR 2
PVAL G9- 2/.2
PROP-LIST GMUFQ / GMUFR
PVAL G9 2/2

STREAM PA1 TEMP=100 PRES=84.7 MOLE-FLOW=204.3
MOLE-FRAC H2 .454252 /H2S .0255 /C1 .192314 /C2 .11922 /C3 .06178 /
C4-2 022831 /C4-1 05715 /C5-2 .01586/C5-1 .0199 /
C6-2 01178 /C6-1 .019413
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STREAM PA2 TEMP=100 PRES=84.7 MOLE-FLOW=761
MOLE-FRAC H2 .09100/H2S .4021/C! .1302105/ C2 .1434305 /C3
C4-2 .02487/C4-1 .024444/C5-2 .02960/C5-1 .036845/H20 .0169

STREAM PA7 TEMP=110 PRES=334.7 MOLE-FLOW=393.9]
MOLE-FRAC H2 .00402833/H2S 011/Cl 0164500 /C2 07107657/
C3 .141544/C4-2 15390 /C4-1 537542/ C5-2 0449407 /
C5-1 .019607/C6-2 .0001117 /C6-1 .000346

STREAM PH TEMP=250 PRES=30.7
MOLE-FLOW H20 18.055

STREAM PAtl TEMP=115.1876 PRES=76.7

MOLE-FLOW H2 [1.9121E-03 /H2S 3155292 /Cl 04162 / C2 0.9946 /

.1006 /

c3 0.6995 /C4-2 0.268B4 /C4-1 0.9380 /C5-2 2.7670E-02/

Cs-1  1.2083E-02/C6-2 2.4416E-05/C6-1 7.5610E-05/
H20 2.1354E+04 /DEA 905.5388

STREAM PAT1C TEMP=200 PRES=76.7

MOLE-FLOW H2 1.9185E-03 /H2S 315.5292/C1 04163 / C2 0.9946 /
Cc3 0.6995/C4-2  0.2684 /C4-1 0.9380 /C5-2 2.7671E-02 /

C5-1  1.2084E-02 /C6-2 2.4511E-05 /C6-1 7.5767E-05 /
H20 2.1354E+04 / DEA  905.5493

STREAM PA14 TEMP=121.8798 PRES=26.7

MOLE-FLOW H2S 1.5309 / CI 4.1311E-06 /C2 1.3667E-05 /C3 .5537E-06 /

C3-2 3.1066E-08 /C4-1 2.3730E-07 /C5-2 1.9534E-10 /
C5-1 7.2436E-11 /H20 11243029 / DEA 8.910%E-10

STREAM PA2] TEMP=250  PRES=30.7

MOLE-FLOW H2 2,7098E-04/H2S 9.5188E-08/C1 6.6365E-12/C2 2.7197E-09/

C3  3.8521E-05/C4-2 2.6291E-03/C4-1 28623E-02/CS-2 2.7376E-03/
129.5699

C5-1 1.307E-03/C6-2 3.119E-06 /C6-1 9.9569E-06 / H20 3050.63 / DEA

BLOCK FA601 FLASH2
PARAM TEMP=100 PRES=84.7

BLOCK MZ2 MIXER

BLOCK DA601 ABSBR
PROPERTIES AMINES
PARAM NSTAGE=2  QMAX-MB=.5 QMIN-MB=3
FEEDS PAI172/PAd41
PRODUCTS PAS2 /PAG |
P-SPEC2 79.7%/1 83.7
T-EST 2110/ 125
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BLOCK DA602 EXTRACT
PROPERTIES SYSOP7L
PARAM NSTAGE=8
FEEDS PAl161/PA78
PRODUCTS PA81L2 / PA9 8 L1
P-SPEC 1 289.7/ 8 319.7
T-SPEC1112/8 122
Li-COMPS DEA H20
L2.COMPS C) C2 C3 C4-2 C4-1 C5-2 C5-1. C6-2. C6-1

BLOCK FA602 FLASH3
PROPERTIES SYSOP7L .
PARAM TEMP=112 PRES=289.7 LZ-COMP—DEA

BLOCK MZ3 MIXER
PROPERTIES SYSOP?
PARAM PRES=76.7

BLOCK FD601 HEATER
PROPERTIES SYSOP7
PARAM DUTY=0 PRES=31.7

BLOCK EA601 HEATX
PROPERTIES SYSOP7
PARAM T-COLD=200 PRES-HOT=30.7 PRES-COLD=76.7
FEEDS HOT=PA15C COLD=PA1IB
PRODUCTS HOT=PAISB COLD=PAI1IC

BLOCK EA602 HEATER
PROPERTIES SYSOP7
PARAM TEMP=110 PRES=30.7

BLOCK DA603 RADFRAC
PROPERTIES SYSOP15M
PARAM NSTAGE=20
FEEDS PA14 1 ON-STAGE /PAIIC 3/ PA2! 20 ON-STAGE
PRODUCTS PAI2 1 V/PAI920L
COL-SPECS MCLE-RDV=1 Q1=0 QN=0
P-SPEC 1 26.7/ 20 30.7
T-EST 1 223/ 20 250

BLOCK FA604 FLASH2
PARAM PRES=24.70 VFRAC=.2324032403

BLOCK GA602 PUMP
PARAM PRES=26.7
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BLOCK DIVI6 FSPLIT
PROPERTIES SYSOP?
MOLE-FLOW PA15C-2 22246.59556

BLOCK MZ4 MIXER
PROPERTIES SYSOP7

BLOCK EA603 HEATER
PARAM PRES=30.7 TEMP=250

BLOCK DIV17 FSPLIT
PROPERTIES SYSQP?
MOLE-FLOW PAI7B 2175247619

BLOCK GA601 PUMP
PROPERTIES SYSOP?
PARAM PRES={49.7

BLOCK GA616 PUMP
PROPERTIES SYSOP7
PARAM PRES=349.7

BLOCK FD605 HEATER
PROPERTIES SYSOP7
PARAM DUTY=0 PRES=80.7

BLOCK FD&04 HEATER
PROPERTIES SYSOP7
PARAM DUTY=0 PRES=294.7
TEAR PA21/ PA14/ PALIC/ PAIL
CONVERGENCE L3 BROYDEN
TEAR PA21 1.000E-04
PARAM MAXIT=10

CONVERGENCE L4 BROYDEN
TEAR PAl4 1.000E-04

CONVERGENCE L1 BROYDEN
TEAR PAll 1E4

CONVERGENCE L2 BROYDEN
TEAR PA11C 1.000E-04

CONV-ORDER L1 L2 L3114



11.- RESULTADOS DE LA SIMULACION

[No. Comiente: 7] P17 Pid P5V P19 PSLB PAB
Sale DAGDS__| DA604 FAG0S FA60S DIv2 DIV2
Entra DAGOY FA605 DIVI MZ1 DIV2 GA60S GAGO4
Fase: LiQUID | VAPOR | LIQUID | VAPGR | LIQUID | LIQUID ] LIQUID
Componentes
| LBMOL/HR
H 261 3393] 4.3E-M1 16097 6.7296, 1.0003 5.7253]
C 10.6003) _ 48.4502] 2.70E.07 3.9925] 41,4576 6.6089]  37.8486
C 75.4821( 4338411 1.98E-02] _ 12.9089] 420.9331]  62.3749] 3583571
< 73.325] 1043.7445 0.629] _ 14.4096] 1030.3348]  153.1675] 877.1672
C4- 110.1331]  32.2414] 9413202 .3534] _ 31.9879 4.75
C+ 3068089 0236] 2733.6183 592E- 1668, 1.36
Cs- 2.8603] S.69E04] 115.1589] 2.03E- SG6TE-0Y] 8.3E
C5- 4.2101] 3.56E-05]  37.9686] 1.07E- 355E-05] _ 5.27E-
FLUJO TOTAL
LEMOL/HR 695.96] 1576.8433] 3879.7151] _ 332335] 1543.6097] _229.47] 1314.1397,
LB/HR 3. SGE+04]  6.20E+04] 2.27E+05| 1109.0657] 6.12E+04] 9099.5124) 5.21E+04
CUFTHR 1045.1703] TAOE+03| T.13E¥04|  317.6217| 3333.3679) 346.8739] 1986494
VARIABLES
TEMP_F 100] _ 146.3597]  279.3978] _108.4323| 1084323} 108.4323| _ 1084323
PRES_PSI 4533 450, 457. 445, 335. 435, 435,
VERAC o]
LFRAC 1
SFRAC, of
ENTALPIA:
BTU/LBMOL -57453 42396 55712 -38530) 47299 47259 17299
BTULB -1124.6961{ -1072.7188] -952.0304( -1134.5582] -119279]  -1192.79] -1192.79
BTUMR -39985000] -66852000{-216150000] _-1280500] -73012000( -10854000f -62158000)
[ENTROPIA:
| BTOLBMOL-RI -603212] -61.82&t -92.5264]  -52.1387] -70.1811] Jzum{ 70,1811
BTULBR S1.7681] 15644 -1.5818] -1.5623]  -1.7698]  -1.7698] -1.7698
DENSIDAD:
| LEMOL/CUFT 6658 0.1124 342 . 10:46] 0.6615 0.6515 0.66151
LB/CUFT - 340153 3.4455) _ 20.1382 4917] 262329 _ 26.2329] 260329
PM promedio 51.0832 39.532]  sB4043]  33.3718]  39.6544]  39.65%4]  39.65H
H-T0S -6795188.6] -15375481] -2661 1891] -365637.91] ~15813112] -2350930.6] -13461712,

Tabla A.I.-Seccidn de recuperacion de hidrocarburos ligeros
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No. Corriente: [ P5L P15 PIB [2] F16 P25
Sale GA604 GA605 DIVI DIVI HETV EA06 DA605
’_Eni'.\ DAL DAG0S EA606 HETV DA606 DAG0S FA606
'F‘nsc: 1.IQUID | LIQUID | LIQUID | LIQUIP_| MIXED | VAPOR | VAPOR
Componentes.
I LBMOL/HR
5.7293 1.0004]  3.66E-11] 4.61E-12] 4.61E-12] 3.66E-11 1,6659
C 37.8499) 6.6089] 240E-07]  3.02E-08] 3.02E-08] 240E-07 7.5874)
c2 358.3611]  62.5749] _176E. 2.21E-03| 2.21E-03] 1.76E-02]  72.4528
a3 877.1737] _153.1675 449 5.654) 5653 449749 777826
C4-. 37.3347 4.7552] 83619 105.1226] _ 105.1226] _ 836.1937 1547
CA- 7.804 1.3627| 2429.22 305.3904]  305.3904] 2429.2314 2444
Cs- 482E-04] B43E05| 102,29 8604 2.8604) 102.2987] 5.27E-0|
[ 3.02E.05] 5.27E-06] _ 33.7284 4.2301 3.2401] __ 33.7285| _ 2.37E-07]
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 1314.1534 22947] 34364351 433.27 133.37]_3446.4449]__ 160.2881
LB/HR 5.21E+(4] 9099.5124] 202E+05] 2.53E+04] 2.5)6+04| 2.02E+05| 5813.8423
CUFT/HR 1985.7557] 346.0237| 1.00E+04| 1258.496] 1.556+04| 3.95E+04] 1230.8325
VARIABLES
TEMP_F 108.5638] _ 110.2799] _ 279.3978] _ 279.3978] 157.0487] _281.0566] 130.157
PRES_PSI 4503 501.3 457. 457, 121 4573 500
VERAC 0 0 0.78 1
LFRAC 1 1 0.213 0
SFRAC 0 [ 0
ENTALPIA:
BTU/LBMOL 37257 47263 55712 35712 55712 52477 10809
BTU/LB 1192.7357( -1191.8456] 9524404 -952.4404| -952.3361 -897.129( -1125,1164
BTU/HR -62156000] -10845000]-192010000] -24139000| -23138000{ -180860000] -6541200}
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R| _ -70.1797] _ -70.1428]  -92:5264] -92.5264] -01.3899] -88.1536]  -57.2202
BTU/LB-R -1.7697]  -1.7688] -1.5818]  -1.5818| _ -1.5623| -1.507] -1.5775
DENSIDAD:
[ LBMOL/CUFT 0.6617 0.6631 3442 0.3343] 2.7959.02 0.117 1302
LBICUFT 26.2429] _ 26.2973] _ 20.1382] __20.1382] 1.6354 68445, 47235
PM promedio 39.654] _ 39.6544] 584944 584944  58.4944]  ssdvad|  36.271
H-T0S -13462464] -2346725.1] -23635615] -2971934.5] -3231876.3] -20447686] -1698734.5

Tabla A.1.-Seccidn de recuperacién de hidrocarburos ligeros
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P22 PS P8B Pg P23 P10C Plo
DA60S FA606 FAG06 GA606 DIV3 DIV3 EAG13
DIV3 MZI GAG606 DA60S EA608 EA613 —
3 LIQUID | VAPOR | LIQUID ] LIQUID | LIQUID | LIQUID ] LIQUID
Componentes
LBMOL/HR [ 1 ]

H2 1.67E-08 0004] ” 6.36E02] 6.56E-02] 3.28E-08] 130E-08] 1.39E-08]

Cl 1.06E-03 6086 0.9788 0.0788) __7.49E.04] _ 3.16E- T6E-04]

c2 3.067]__ 53.0594[ 19.39341" 103831 2375519 5. 3151

C3 362.6848 _ 45.5477] _ 32.2348] _ 32.347| _ 255.0662| 107 S

A 4211 86 X 6161 .9942 4. 8

C4-; 4.2431 11037 14 1406 2,984 1. 59|

C5-. 2.79E-04] _ 1.63E-06] 3 GIE- 3.64E-06] 1.96E-03|  8.26E-05 S|

C5- 1.75E-05]  6.65E-08] 170E-07] 1.J0E-G7| 1.23E-05 S2IE-08 6
FLUIO TOTAL

LBMOL/HR 413.2075]_106.8586] 534295 s1.a29]  296.5973 122,61 12261

LB/HR 1.80E+04]_3749.3959] 2064.+463] 206343 14| 1.27E+03] 5350.0675] 53500673

CUFI/HR 867.398) 835.7606]  86.5362] 865475 610.0172] 257.3807] I78.6203
VARIABLES

TEMP_F 177.5273] __120.4546] _ 120.4546] _1206922] 177.5273] 177527 10

PRES_PSI 503 495. 495, 500.3 503. 503 261..

VERAC

LFRAC

SFRAC 0
ENTALPIA:

rU/LBMOL 4.7735 0.0 0606 06064 -07735] 07735 -1.071

3 TU/LB -1093.9627| -1145.4381] -1192.3092] -1192.178) -1093.9627] -1093.9627] -1162.2012

BTU/HR -19724000] 42047 2461500] _-2361200( -13872000] _-5852800] 6217900}
ENTROPIA:

BTU/LBMOL-R[_-73.7482] -554287] .67.6458] -67.6397]  -73.7482] -73.7482] -78.5773
| BTU/LB-R -1.6901]  -1.5797  -1.7507{ __ -1.7505|  -1.6901] _ -1.6901]  -1.8007,
DENSIDAD:

LBMOL/CUFT 04763 1278 0.6172 6173 476 .4763 6864

LB/CUFT 20.7865 44861] 23.8509]  23.8531]  20.786 20,7865 9952
[ FM promedio - 436338 35.0874]  38.6387|  38.6387] 43.634 43.6348] 43.6348
IH-TOS -3634518.4] -1167397.9] -553188.6] -553120.38] -2556712.9] -1078545.3] -1131218.5,

Tabla A.1.-Seccidn de recuperacién de hidrocarburos ligeros
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24 30 27 12C 118 P11 P28
EAG08 DAGUG DA606 DIVS DIVS HETV1 DIV
DAG0S EAGGY DIV4 EAGLL HETVI | DA606 EA610
[Fase VAPOR | VAPOR | LIQUID [ LIQUID | LiguiD | LIQUID | LIQUID
Componentes
LBMOL/HR
H2 328E-08]  8.90E-11 0] 4.61E-12] 844E-11]| B4IE-11 0
Cl 749E-04|_ 5.83E-07 o 3.02E-08] 553E-07] 5.53E-07 [}
C2 22.5518] 4.28E-02] 6.86E-19] 2.21E-03] 4.06£-02] 4.06E-02 9
C3 255.0651] _ 109.283|  1.71E-06 6551]_ 103.6279] __103.629] _1.41E-06
) 9.9944] 1811.0744] 65,154 93.7184| 1717.3559] 1717.3416] __ 53.7522|
Ca- 29842|  46.8475] 1729.2366 424 33,4 444359] 1426.6067
Cs-. 196E-04]  7.56E-13]  73.3864] 3IOIE-I4|  7.17E- 717E-13] 60,5432
Cs- 1.23E-05] 1.30E-16] _ 24.1952] 6 7IE-18] 123E- 1.23E-16]__19.9608
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 290.5966] 1967.2477]_1891.9731 10T 8] 186534771 1865.4471] 1560.8631]
LB/HR V27E+04] 1I3E+0S| I.1IE+05| 5837.6367] 107E+05[_1.07E+05[ 9.19E+04]
CUFT/HR 2063.8517] 8.OSE+04| 3301.0465] 175.3999| 3214.139] 3215.5824| 2805.8369)
VARIABLES
TEMP F 183.9734]  130.583 165.435] 12535 125358 125344 165435
PRES_PSI 503. 115, 127. 131. 1217 115. 1273
VFRAC 0| 0
LFRAC 1 1
SFRAC 0 ol
ENTALPIA:
BTU/LBMOL 04595 -1.6333] 21023 -2.3762] -638E+04] _ -2.376 -2.1023
BTULB S1022.0136] -982.3591] -1036.964] -1111.9125] -1111.9123] -1111,9123] -1036.964
BTU/HR -12959000] -110820000] -115450006] _-6390900] -1.19E+08[-11 95248000
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R| — -68.8434]  -913278] -101.3197] -103.9418] .103.9318] -103.9383] .101.3197
BTU/LB-R 1.5777]  -1.5926] 1.7217( 18126}  -1,8126] _ -L.BI2S|  -1.7217
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 0.1308] 2.1991-02 5562 5803 0.5803 580 5562
LB/CUFT 6.1439 1261 32:7363| __33.2818]  33.2818] _ 33.266 32.736
P di 43.6348] 573441 s8.8474|  57.341| 573441 57344 58.8474
H-T0S -2396235.4] -15958883] -14235527] -903973.45] -16564062] -16569710] -11748332]

Tabla A.1.-Seccidn de recuperacion de hidrocarburos ligeros
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No. Comiente: 13C P29 P38 P31 P13 Pi2 P9
Sale DIV4 EA6LO EA609 GAG07 EA612 EAG1 MZ1
Entra EA6I2 DAG06__|_GAG607 DIVS —
l?a?e: LIOUID | VAPOR | LIQUID | LIQUID | LIQUID | LIQUID | VAPOR
Componentes

LBMOL/HR

H2 S0E-11] BI0E-1

C1 .83E-07]__ 5.83E-0

C2 1.20E19| _ 5.68E-19] 4.28E-02] 4.28E-02] 1.20E-1

c3 2.99E-07| 1.41E-06]  109.283]  109.283| 2.99E-07

[ 11.4026) 7649] 1811.0744] 18110744 3026

C4- 3026208 1326.2576] __ 16.8475] _ 36.8475] 302.698

C5-: 12,8432 5259 7.56E-13]  7.56E-13 28432

Cs- 42333 95550 13CE-16] 130E-16 4213
JFLUIO TOTAL

LBMOL/HR I3111]_1560.5037] 1967.2477] 1967 2477 33101 101.8] 1400922
LB/HR T9SE+04] O.1BE+04] 113E+05| 1.13E+03] 1.95E+04] 5837.6367| 48581616
CUFT/HR 5953005 6.76E+04| 3391.0973] 3389 5389] _531.8875] _ 167.0829] 8588.2213
VARIABLES

TEMP_F 165.435]  168.2141] 125.2084] 125358 100 10 43021
PRES_PSI 1213 127.3 1113 1217 101.3 121. 8l.

VERAC 0 o 0

LFRAC 1 | 1 1 0
SFRAC 0 f) 0 0 0|
ENTALPIA;

BTU/LBMOL. -2.1023 133 23766] | 2.3763]  -2.3469]  -2.4672] 0.0203

[ULB -1036.964] -905.9086] -3111.9955] -1111.9125] -1078.5335] -1127.7813| -1147.5207
| BTU/HR -20205000] -83191000] -125310000] -125340000] -21015000] -6583600] _-5575200
ENTROPIA:

BTWLBMOL-R] -101.3197] -89.0042] -103.9443] -163.9418] 1054345 -1055314]  -51.7527

BTU/LB-R -17217] -is12d]” -1.8126]  -1.8126] 17316 S1.8403] T 14927
BENSIDAD:

LBMOL/CUFT 0.5562] 2.3070-02 0.580 0.5503 0.6225 0.6093] 1.6312-02
LB/CUFT 32.7363 1.3576]  33.266: 33.2818]  36.6336]  34.938 0.5657)
PM promedio 588374 58.8474) 57344 573441] _ 58.8474] 5734 34.6804
H-T0S -2452012.7] -9858813.5] -17474874] -17474874] -2582875.9] -911294.51] -1747307.5]

Tabla A.1.-Seccion de recuperacién de hidrocarburos ligeros

A20



No. Comiente: | PPIA PPIS BPISA PPI5B FPI5C PPI6 PPI6A
Sale GAG10_ | DIVE EA614 DAG07 EA628 GA617
Entra DA60T DAG07 | GAG6I0 | -DIV6 EAGIY — EA628
Fase: LIQUID_| LIQUID | LIQUID | LIQUID APOR_{ LIQUID_]| LIQUID
[Componentes ~
c3 5.00E- 7483 07483 0.7983 0.7983] _ 5.00E-02] _5.00E-02]
Ci-2 V.34 .0555] 200554 139, 1.3955 1.34 1.34)
[ 5 238.1236] _ 238.1225] _254.03 254.0316) 15911 15.911]
Cs- 203.45] 2837.1720] 2837157 3026.7325] 30267325 189.5754] 189.5754
Cs-1 63.8] 214.9995] 215.0165] 2203837| 229.3837]  14.3671 14,3671
C6-2 11184 2.56E-05| 2.56E-0 T3E-05] _ 2.73E 1.71E-06] _ 1.71E-06}
Cé-1 3.06]  7.89E-08] _7.89E-O 42E-08]  8.42E- 5.27E-09]  5.27E-0
| PC32IF
C34TF
T
PCIBEF
CA12F
CI3TF 0 0 [} 0
C463F [ 0 0 [
[_PCa8eF [ o [ 0
PC502F 0 0 [} 0
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 659.5 3111 3311.1] 3532.3438] 353234 221.2438] 3212438
LB/HR J98E+04| 2.35E+05[  23SE+05[ 2.51E+05] 231E+ T.57E+04[__1.57E+04
[ CUFT/HR 1324.5342) 6090.0424] 6090.8364] 63497.8185] S5.90E+ 399.6439|  406.7307)
VARIABLES
TEMP_F 151 115333]  1152817] 115.2817] 133,300 100] 116,078
PRES_PSI 71 33, 29. 293 35. 73. 78.
VFRAC 0
LFRAC 1
SFRAC [} [
ENTALPIA:
TU/LBMOL -75185 74519 74522 74522 6388 75124 74384
TU/LB -995.7728| -1048 8152] -1048.8533] -1048.8533] -899.1643) -1057.3293| -1048.3221
[ BTUMHR —49588000] -246740000] -246750000] -263240000] -225670000] -16621000] -16479
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R]_ -129.2909] -126.0549] -126.0561] -126.0561] -107.9904] -127.1
BTU/LB-R 17123 U774l 177} 177ad] -1S099] -1.7894
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 0.497 5336 .5436] .5436] 5.9900-03 .553 5439
LB/CUFT 37.59 38.6797|  33.6247] 386247 0.4256] 39333 38.6486]
PM promedio 75.503 71.0509] 710509 _ 71.0505] 710509  71.0509) _ 71.0509
H-ToS -4565003) -26366124] -26376124] -28140810] -24256743) -1768693.7) -1757836.2

Tabla A.2.-Seccién de recuperacion de hidrocarburos pesados

A2l



PPI6B PPL7 PPI7A PP17B PPI7C PPI7D PPI7E
DIV6 EA617 GA6I1 DIV7 DA607 DIV7 EA616
GA617 — EA617 GAG1! DIV7 EA616 DA607
: LIQUID | LIQUID | LIQUID [ MIXED fIXED | MIXED | VAPOR
Componentes
C3 SO0E-G2]  5.33E331 533633 S33E-33[ 4.77E- 424E-32] ~ 4.24E32
(X T34]  127E-19) T 27E.09]  [27E-19] P.13E- TOIE- 1.01E-18]
C4+ 15911]  3.82E-14) 3.82E-14] 3 83E-14] 3.42E- 3.04E- 304E-13]
Cs- 189.5754] _ 13.8945)  13.8045) _13.8943] 134.4843] 110589 110.594
Cs- 1436711 249423]  249.422] 349.422] 2233.6303] 1985.2083] 19852145
C6- T71E-06] 1118358) 1118358) 1118358 1001963} 890.1272]  890.123)
[ 5.27E-G9| _ 63.157 63.1576] _ 63.1576] 565.8439] 502.6863] 302.683
PCI2IF [}
PCIAIF 0
PCIGIF 0
PC3I86F []
PC412F 0 [ 0 o o
PCA3TF 0 0 [ 0 [
C362F ) o 0)
C488F 0 0 []
C502F 0} 0 [
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 220.24 43831 4383 438.31] 3926.9217] 3488.6117] 3488.6153|
LB/HR 1.57E+04] 3.41E+0d] 3J1E+04] 3.41E+04] 3.05E+05| 2.71E+05] 2.7{E+05]
CUFT/HR 30698 85655991 0363067 977.0863} 87530447] 7776,8584] 4.7BE+05|
VARIABLES
TEMP _F 115.2817 100] 183.6901]_ 183 2614]  183.2614] 183.2614] 193.0603
PRES_PSI 293 623 67, 463 453 363 363
VFRAC [} 0, 692E-04] 692E-04] 6.92E-04 |
LFRAC 1 1 0.5993 0.9993 0.9993 0
SFRAC 0 0 0 [} [} [}
ENTALPIA:
[ BTULBMOL 74 -78521 73721 74742, 14742 74742 -63878
LB -1048.8533] -1009.9027] -961.1003| -961.2927] -961.2927] -961.2927| -821.5664
/HR -16488 -34417060] -32753000] -32760000]-29 -260740000] -222840000]
ENTROPIA:
| BTULBMOL-R| -1260561] -137.4421] _-131.136] -131.1463] -131.1463] -131.1463] 1143712
| BTULB-R 17741 -1.7671  -16866]  -1.6867  -1.6867]  -1.6867]  -1.4709,
| DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 0.5436] 0.5117) 0.468 0.44 0.4385 0.4485]  7.29E.0:
LB/CUFT 38 41{ 39.7&{ 36,3939 3487 34.8783] _ 34.8783 567
rgw promedio 71.6509]  77.7512) 77.7512] _ 77.75 77.3512] 773512 _ 77751
oS -1762686.1] -2609515.3) -2404805.3] -2310006] -21588847] -19179732] -12185468

Tabla A.2.-Seccion de recuperacion de hidrocarburos pesados



No. Comente: FPI8 PP1 PPI9-1 PPI9A PPI9B PPISC PP20
Sale — EAl DIVE GA613 EA618 DAS0B EA620
Entra DAG08 DAG608 EAT DIVS GAGI3 EA6I8 —
Fase: LIQUID_| LIQUID | LIQUID | LIQUID | LIQUID | VAPOR | LiQUID
Componentes
c3 [ 0 0 0 [ 0] _o}
a2 0 0 [ 0 0 0 0
C4- 0 0 0 0 [) [] [)
C3-
C5-
C6-
C6- 0
PCIZIF 1.891 12.1614] __12.1615 13.8845] _ 13.884 1.7225]
PCIAIF -12363]  56.3669] _ 56.3671 633539 64.1529 7.9858
[ PCI6IF "29.1981] _ 39.5528] __ 39.5525 35.0561] _ 45.1561 56036,
| PCIB6F 19.8012 06174 0.6173 0.7049 0.7049] _ 8.75E-02
PC412F 10.8207) 1,28E-03]  1.28E-03 TAGE-03|_ 1.46E-03]  1.81E-04]
PCIITF T44H]_ 3.19E-06] _ 3.14E-06) TSEEG| 3 S8E-06] 4.44E.07]
PCA62F S.0184] 5.4SE-09]  5.66E-09 6JGE-09] _6.46E-09 2E-10]
PCIBSE 33687 0 32612 YOlE-12]  9.GIE-12] I.19E-12
PC302F 08149 0] J4ISE-13 473E-[4] _3.73E-18] _S.B7E-1S
FILUIO TOTAL
[ LBMOLAR 91.7 108.7 108.7]  124.1001]__123.1001] _124.1001 15.4001
LB/HR 1.59E+04]  1.64E+04] 1.64E+03] [B8EF04] L BRE+04] 1.88E+04] 2330.2124
CUFI/HR 423.4213] _312.6223] 311.7723] 4701106] _470.8024] S.11E+04] __ 50.1005
RIABLES
TEMP_F. 482] _ 363.086] _ 362.989] 362089 3623151]  372.9282 10
PRES PS! 96.3 20.3 66.3 66,1 183 203 6i..
VFRAC 0 0] i B 0 i
LFRAC T i ] ] 1 [
SFRAC [ 0 [1] [} 0, 0
ENTALPIA:
BTU/LBMOL 1.60E+04] 2706.5747] 2706.5714] 2706.5714] 2633.7836] 1.08E+04 -18817)
BTU/LB 95.0814] 17.8874]  17.8874|  17.8874] _ 17.4063] _ 130.7566] -124.3579
BTU/HR 1.46E+06] 2.94E+05] 2.04E+05| 3.36E+05| 3.27E+03| 24GE+06] _ -289780)
ENTROPIA:
TU/LBMOL-R 28.3014] 6.9435] 9.9042] 9.9042] 9.8567]_ 30.4917] -21.3248|
| BTU/LB-R 0.16841  6.57E-02] 655E-02] 6.55E-02] 651E-02] 0.2015] _ -0.1409
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 0.217] 02634 0.2639) 0.2639 0.3635]  2.43E-03 0.3073
LE/CUFT 364697 39.861] 39.9432] 39.9432] _ 39.884S 03677] _ 46.5107
PM promedio 168]  151.3114] 151.3103) 151.3113] is13113] 151.3113) 1513413
H-TaS 93972 4788] 276503 81| 374255.51] 3130921 -315018.86] 457471 03A| 116323.38]

Tabla A.2.-Seccién de recuperacién de hidrocarburos pesados

A23



No_ Corriente: P20A P20B PP20C PP20D PP2OE PP21 PP22
DIVS DAGOS DIvV9 EA619 Div9 EA2
EAG20 DIVS EA6IO DAG0B - DA609 DA609
s LIQUID_ | LIQUID_ | LIQUID | VAPOR | LIQUID | LIQUID | LIQUID
Companentes
[5] ] 0] 0 0 0
Ca-2 [} 0 0 0 0
[ 0 0 0 0 [}
Cs- ] 0 [ [] [
Cs-
C6-:
6
| PC32IF 1,722 0.333 0.183; 0.184 168, 1.187 7.033
| PC34IF 7.9858 9.187 4811 48117 375 7.765] _ 29.054
[ PC36IF 5.6036] 49334 25889 25.8893[ _ 23.5448 18,3089  27.677.
C386F 8.7480-02 41,390 21.676 71,6768] __19.7137] __ 12.4378 5.782
[ pCa1zF 1.812403 22.7188)  11.8981]  11.8982] _ [0.8208 6.7969 0.6891
PCA3TF 444E-07] 156303 (1858 81858 73335 46761] _9.88E-02
PCH62F 8.02E-10] 10,5365 55181 55181 S0184 30523 1.26E-02
PCBSF T.19E-12 9.1724 18037 1.8037 33687 T7340]_ 1.88E-0]
PC302F S8IE-15 17741 0.939] 0.9391 08449 05307 1.36E-0¢
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 153001 160.1978]  83.8978]  83.8979 76.3 57.6 7035
LB/HR. 23302124] 2.75E+04] I ME+04] ME+04] IIIE+04 96768 1.08E+04
CUFJ/HR 58.338]  7189896] 3765498] 278E+04] 3424448] 2653378] _ 265.7009
VARTABLES -
TEMP_F 362.989] 410.5585] 130.5585]  459.394] 440.5585 383]343.9939]
PRES_PSI 66,3 273 273 27. 27. 96. 20.
VFRAC 0 [i) 0
LFRAC 1 1 1
SFRAC [ 0 0
[ ENTALPIA:
[ BTU/LBMOL | 27065714] 1.ISE+04]  1.I5E+04] 3I.03E+04] I 15E+04] [60E+03] 9487586
[ BTULB 17,8874, 67.177 67.177] 1767018 67.177] _ 95.0814 6.1877)
| BTUHR JJ7E+03] T.BIE+06] 9.66L+05| 2.54E+06| 8.78E+05|  9.30E+03| 6.67E+04)
| ENTRORIA:
BTU/L 9.9042 23.7459]  23.7459]  44.4019]  23.7459(  28.3014] 8.4599)
BTU/LB-R 6.55E-02 0.1385] 01385] 0.3591] 0.1385]  0.1683[ 552E-02
| DENSIDAD:
L BMOL/CUFT 2639 2228 .222 3.02E-03 .222_§L 0.217] 0.2647
LB/CUFT 3994321 381825 38182 0.518] _ 38.1825)  36.4697] 105969
| PM promedio TS13113] 1713684 171.3684]  171.3684]  171.3684 168] 1533282
H-ToS -38851.93] -163382.98] _85531.256] 573657.39] -77778.6) 59665.3926] -247506.2

Tabla A.2.-Seccion de recuperacién de hidrocarburos pesados



No. Corriente: | PPa2-1 PP32A PP22B PP32C PP23 PP23A PE24
Sale DIVi0 GA61S EA62! DAG0Y EAG24 DIV10 EA623
Entra EA2 DIVID GA615S EA621 - EAG24 —
Fase: * LIQUID | LIQUID_ | LIOUID [ VAPOR | LIOUID | LIQUID | LIQUID
Componentes

C3 0, [ [ 0

C4.2 0.

ca- [}

C5- 0 0

C5-1 0 0

C6-2 0 0 0

Cé-) 0 [

C321F 7.0336 1234 8123 81234 1.0 1.0897] _9.77E
[PCIdIF -29.054] _ 33.5556] _ 33.555 33.555 4.5016 35016 336
[ PCIsIF 276774 319657} 31.965 31965 3.2883 4.2883] 14,02
[ FC386F 5.7823 6782 6782 6.6782 8959 0,8939 1.542)

CA12F 0.689 7959 7959 0.7959 1067 01067, 6901

PCI3TF 9.8BE- 1141 114 0.1141]  153E-02] 1.53E-02 4.6608

PCI62F 1.26E-02] 1 46E-02]  146E- T36E-02] 195E-03] _ 1.95E-03 3.1502)

C4B8F 1.88E-03] 2.18E-03]  2.18E. 2.18E-03] _292E-04] 2.92E.04 37438

C302F 126E-03]  T46E-04] 146E-04] 1.46E-04] T 06E-05]  I1.96E-05 0.5307)
FLUJO TOTAL

LBMOL/HR 7035 8123 81,25 .25 10.9 109 467

LB/HR T.08E+04] 1.25E+04] 1.25E+04] 1.25E+G4| 1671.277]  1671.277] __ 8003.53

CUFI/HR 765.2261] _3063201] 306.7083] 4.41E+03] 359404 41.094] 1722265
VARIABLES

TEMP_F 393.8694]  343.8694] _ 343.018] _ 357.801 100] _ 333.8694) 100
PRES_PS! 66.3 66 13.3 15.3 613 663 613
VFRAC 0 0 i 0 0 q|

LFRAC T 1 0 T T 1

FRAC 0 0| [} 0, ] 0
ENTALPIA:

BTU/LBMOL 918.7549] 948.7549] _ B56.128] 1.80F+04 -19032] _548.7549, -20942

BTU/LB 6.1877 6.1877) 5.5836] _ 123.237] -124.1263 6.1877] -122.164

BTU/HR 6.67E+04] 7.71E+04] 6.96E+04| 1.34E+G6]  -307450] T.03E+04] _ 977950
| ENTROPIA:

BTU/LBMOL-R] 8.4199] §.1199] 83507] _ 30.490a[ -209694] ~ 841591 -20.9017

BTU/LB-R 5.49E-02] 5.49E-02]_ 5.45E-02] 0.1988] 01367 S49E-02{  -0.1219

2652 0.2652 2649]1.8309-03 0303 0.265 03711

3066951 40.6695] 30618 02832 46,501 40,669 464825

PM promedio 153,328 1533281] 1533281 1533281] 1533281} 1533281] 1714246]
H.ToS -746025.36] _-284135.2| -288688,03] 227628.589] ~86821.237) -38117.877] 16272847

Tabla A.2.-Seccion de recuperacién de hidrocarburos pesados

A25



No. Corriente: P24A PP24B PP24C PP24D PP2E
DA 609 DIVi] EAG22 DIVIL GAGl4
DIVI1 EA622 DAG0S GA614 EA623
LIQUID | LIQUID | VAPOR ] LIQUID | LIQUID
Componentes
c3 0 [} 0]
C42 0 G [}
Ca-1 0 [ 0
0 [ 0
[
0
0
0.1976] TO0E-01| 9.99E-02]  9.776.02] 9.77E-02]
6.602 3.339 33392 32636 3.2636
[ PC364F 2836 143455 143455 14.0207] 140207
PC386F 2335 11.8094]  11.8099 11,542 11.542
PC412F 1353 6.8451 6.845 6.6901 6.69
PCA3TF 9.42 4.7687 4768 46608 4.66
[ ¥CieF 637 3.2232 3.233 3.1502 315
[_PCageF 55512 2.8074 2.8074 27438 274
C502F 1.0737 G543 0.543 0.5307] 053
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 94.4817] __ 47.7817]__ 47.7817 46.7) 36.7
LB/HR 1.6197+04 | 8190.9735| 8190.9742]  8005.53] 800553
CUFT/HR 412.826] 208.7763] 2.21E+04] 204.0496] 203.7587
VARIABLES
TEMP_F 310.6975] 410.6975] 431.0276] _ 410.6975]  A11.6477
PRES_PSI 19. 19. 19. 19. 66.
VFRAC
LFRAC
SFRAC 0 0|
ENTALPIA:
| BTU/LBMOL | 8207.0363] 8207.0363] 2.77E+04] §207.0363] 83203216
TUAL 47.8754] _ 47.8754] _161.6256]  47.8754] 485363
TU/HI 7.75E+05] _3.92E+05| 1.32E+06] 3.83E+05|_ 3.89E+05
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R| _ 20.0783]  20.0783] 42.2498]  20.0783] 1
BTU/LB-R o017t~ o.117i] 0.2464] 0.11711 1
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 223 0.2288]_ 2.16E-03 0.2288 0.2291
LBICUFT 39.233 39.2333 037 39.3332]  39.2892
PM promedio 171.4246]_171.4236] _ 171.4246] 171.3246] 171.4246
‘H—Tos #VALUE! | -114288.06] 258260.809) -111702.31] -108525.77

Tabla A.2.-Seccidn de recuperacién de hidrocarburos pesados

A26



PAZ PAl PA3 A4 PAS PA6 PAT
— — MZ2 FAB0] DAS01 DAG01 —
MZ2 MzZ2 FAG6O1 DA60] — MZ3 DAG0Z
Fase: VAPOR [ VAPOR [ VAPOR | VAPOR | VAPOR | LIQUID [ LIQUID |
Componentes
LBMOL/HR
H2 §9.25 92.8036]  162.056] _162.0546] 162.8761] 1.90E-03 1.5859)
H2S 305,998 5.2096] _311.2077] 31i.2077] 1.18E-03] _311.2065 33306
< 99.090 9.2897| _1383799] _136.3799] 1383793]  7.20E-04 64762
c2 109.1506 313566]  133.5072] 133.5072] 133 507] 1.92E-04| _ 27.9824
C3 76,5566 26216 91783 59.17 1783 05 55.125
C42 8.9 3.6643 15904 3.5904 6083 - 60.589
i1 18.601 11.6757 2776{ 3027 4733 G0E- 211.627
Cs-2 22.525 3.2402 7658 5.765 25784 L02E | &
C5-1 8.039 30655 1096 32.104 32.1 91E- 7191
c62 [] 2.4066 40 2.406€ 24 .06E-08]  4.40E-02]
C61 [ 3.966 39 3.9 9 63E- 7’ 0.1362
H20 12,8605 0] 1286 12,560 3 2.09E+04] [)
DEA 1.28E- 884.9588] 0
FLUIO TOTAL
LBMOLHR 761 2043 965.3 9653 650.628] 2.31E+04) 393.9
LB/HR 49E+04] 4310,0046] 299E+04| _2.926+04] TB5EX04]  4.80E*05]  Zi12E+0d]
CUFT/HR 5.05E+04]  1.42E+04] 6.58E+04] 6.58E+04] 4.78E+04| 8292.4389] _ 645.8405)
VARIABLES
TEMP F 100 10 99.8025 100} __101.4206] 114.3522 110
PRES PSI 847 84 8.7 84, 79, 83.7 334.
VFRAC 1
CFRAC [}
SFRAC 0 0 of [
ENTALPIA:
BTU/LBMOL -260 -22327 -35286 25284 -32644]  -124250] -59155
BTU/LB -797.8095] -1058.332] -836.2804] .836.1999 -1147.0781| -5716.2821] -1097.8553
BTU/HR, -198470 ~4561400] -24409000, -21339000] -2.742E409] -23302000
ENTROPTA:
| BTUABMOL.R -22.2516]  -27.276]  -23.0596] -23.0552] _.30.2405] 42.5135] -93.6881
BTU/LB-R 0.6806] -1.2039( " -0.7626]  -0.7625] _-1.3788]  -1.9559)  -1.7387
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT | T.48E-02] 143E-02]  147E-02] 147E-03] _1.36E-02 .66
LBE/CUFT 0,432 0.3032 0.4436 0.4434) 03875] 5784
PM promedio 32 689 21.0964] 302362 30.2362]  284581] 2173
H-ToS 10907281 -1619170.2] -12656773| -12655314] -7739233.5] -2.246E+09) -33167363'

Tabla A.3.-Seccion de Tratamiento con DEA.

A27



PAR FA9 PA10:1 PAJA PATI PALL PH
DAG0Z DAG02Z FAG02 HVC MZ3 FD60
FAG02 HVC — MZ3J FDGOI EAG0 MZ4
1 LIQUID | LIQUID | LIQUID_| MIXED | LIQUID | LIQUID [ LIQUID
Componentes
LBMOL/HR
H2 07634 0.8408 07641 0.810 8427 0.8427
B 247E-02 43059 247E0 43053 3153124] 315.5124
[o]] 6.0604 4158 6.0604 15 4165 4165
Cc2 26.9872 .9952] 269872 9952 19954 9959
C3 55.0248 .7003] 55024 7003 7003 7003
Ca. 60.321 687] _ 60.3212 2687, 2687 2687
CE 210692 9393 210.69 .9393 9393 9393
Cs- 17.6656]  2.77E-02]  17.6656]  2.77E-02| 277E-02] 277E-02
Cs- 7072] 1.21E-02, 77072 _1.21E-02] _I21E-02] _121E-02
Cé2 4.40E-02| 2.33E-05| 440E-02] 243E-08] 243E-05] 2.43E-05 [
Cel 0.1361(  7.54E-03 0.1361] 7.54E-05] _7.55E-05]  7.55E-05 o)
H20 0.3639] 4909485 0.3639]  490.9485]  2.19E704] 3.14E+0% 18.053]
DEA 1.946-02]  208174] 194Ew2]  20.8174] 9057923] 9057923 0
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 385.8121]  5202722] 385.8121] $20.2722] 2.26E+04]  2.26E+03 18.035|
LBHR 2.09E404] _|.13E+0] 7.00E+03{ I.13E+04] 4.91E405| 491E+05] _325.2608|
CUFT/HR 638.5121] 198.5987] 638.5121] 292.3119] 8494.0845] 8494.5638 5.8229
VARIABLES
TEMP_F 112 |zz[ 112 1219619] _115.1325] _t15.2262 250
FRES_PSI 289.7 319.7 289.7 837 76.7 317 30.7
VFRAC [} o) 0] 2.63E-0. [ 0 0
| LFRAC T | T 0.997 1 T 1
SFRAC [} [ 0 0 ) 0
ENTALPIA:
| BTU/LBMOL -59787] 124070 ~35787]  -13207 124230 -124230] 11975
|_BTULB T101.3117] -5701.2869] -1101.3117] -5701.2858] -57159229] -5715.9241] -6646.0811]
BTU/HR -23067000]_-64551000] -23067000] -64551000] -2.806E+09] -2.806E+09] _-216200
[ENTROFIA:
| BTWLBMOL-R] __94.964] _<2.9309] _ -04.964] 42,0023 _42.8715] -42.8663] _=33.8158|
BTW/LB-R -0.7492] 197270 17492 -1o7id] 19723 19720 -1.8771
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT. 0.6042 2.6197] 0.6042 1.7798 6591 3.659] __ 3.1006
LB/CUFT 32.8024]  57.0103] _ 32.8024] _ 38.7333| _ 57.8007 __ 57.7975] 358588
PM promedio 53,2874 21.762] _ 54.2874 21.762| _ 21.7362] _ 21.7362 18.015
lH-ToS -3722667.2] -52758168( -3722667.2] -52765939| -2.205E+09] -2.295E+09] -1839631.2

Tabla A.3.-Seccitn de Tratamiento con DEA.

A28



No. Corriente: PALIC AlSB A12 PA19 PAI3 PAI4B PALS
|S:|lc EA601 EAGOL DAG603 DAG603 FAG04 FA604 GAG02
Entrn DA603 EA602 FA603 DIV16 — GA602 DA603
Fase: LIQUID | LIQUID | VAPOR | LIQUID | VAPOR | LIQUID | LIQUID
Componentes

LBMOL/HR

H2 8427 08427| _ 4.30E-1 00633 0 0 ﬁl

H2S 315.5124]  663E-07]_ 317.0333 _ 7.5TE-07] 3155125 1.5308, 15309] -
C1 4165 4.62E-11 0.4165]  5.20E-11 04165|  4.13E06 4.1:5-9,
C2 9954] [ 9(E-08 0.9954]  2.17E-08 05954] 1.37E.05] 1.37E-05
C3 7003 2.69E-04 07| __3.07E-04 0.7] 1.56E-06] 1.55E-06]

&%) 2687] 1LB4E.02 0.2504]  2.10E-02 0.2504]  3.11E-08]  3.11E-08

[ .0.93 0.2002 0.7391 0.2288 07391]  2.38E-07] _ 2.37E-07

Cs-2 2.77E- 192E-02)__ 8.54E-03| 2.19E.03] 8.5JE-03] 1.96E-10] [.95E.10

Cs-i 1.1E-02| 9.16E-03] 294E-03] 10SE-02] 294E-03| 7.26E-11] 7.24E-11

C6-2 733E-05] 2.10E-05] 2.47E-06] 2.50E-05] 2.47E-06 0 o]

Ce-1 755E-05] 7.00E-05] 5.58E-06] 8.00E-05| 5.38E-06 0 1]

H20 2T4E+04] 2.14E+04] 1146.5092] 24IE~04]  222323] 1124.277] 1124.3029

DEA 905.7931] _905.7957] 3.80E-08] 1035.3748] 3.7iC-08] RIIE-10] 8.9IE-10
FLUIO TOTAL

LBMOL/HR 2.26E+04]  J.23E+04]_1466.6658] 2.54E+04] 340.8578] 1125.8079 nzsxm'

LE/HR A9TE+DS| 4.80E+05| 3.16E+04] S548E+0S| 1.13E+04] 203E+04]  2.03E+04

CUFT/HR §961.9715] 8591.2662] 4.07E+05| 9247.2341] B51E+04] 390.1751] 390.1849
VARIABLES

TEMP_F 200] 171.5698]  230.342] 254.1368] 1218787 121.8787] 121.8889

PRES_PSI 76.7 30.7 26.7 30.7 237 237 6.7

VFRAC [ 0 0 0 1 0 0

L FRAC - i 1 [ 0 | 1

SFRAC 0 0] 0 [i [ [} 0
ENTALPIA:

BTU/LBMOL .122470] 124650 -82043] _ -122860) -14881]  -122670] 122670

BTU/LB -5634.5158 -5781.7722| -3809.7182] -5697.8642] ~449.7063| -6§01.0978] -6801.091

BTU/HR 2.766E+09] -2.775E+09| -120330000] -3.124E+09] __-5072200] -138100000] - 138110000
ENTROFIA:

BTU/LBMOL-R| 40,0342 416412 4,2357]__-38.9834] 8.5376] 38.3800]  -38.380¢]

BTU/LB-R S1.88]  -1.9314]  -0.1966]  -1.8079] 0258 -2.1279]  -2.1279
DENSIDAD:

LBMOL/CUFT. 2.5203 2.5915] 3.6047-03 2.7499] 4.0039-03 2.885 2.8853
|_LB/CUFT 54.7831 53.872| 7.7629-02 593943 0.3324]_ 52.043 52.0432
PM promedio 217362  21.5593]  21.5352]  21.5622 33.09] _ 18.036 18.0368;
H-ToS -2.280E+09] -2.286E+09] - 117051325] -2.601E+09| -6608670.5) -115285575] -115295575

Tabla A.3.-Seccidn de Tratamiento con DEA.

A29



No. Coriente: PAISC-2 | PA20 PAZL A15C PAI3B-2 | PAIS PAI7B
DIVi6 DIVIG EAG03 2] EA602 GA601 DIV17
MZ4 EAG0Y DAG03 EA601 GAG01 DIVIZ FD605
Fase: LIQUID | LIQUID | MIXED | MIXED ] LIOQUID | LIQUID | LIQUID
IComponentes
LBMOL/HR
H2 0.8427 01208 0.1205 0.8427) 0.8427 0.8427) 0.8234
H2S 663E-07] 0ABE-08| 9.4BE-08] 6.63E-07| 6.63E-07| 6.63E-07] 647E-07
C1 3.62E-11|  6.62E- 61E-12] 462E-11] 462E-11] d62E-11] 4.52E-11
c2 S0E_08] _ 2.71E JIE-G9] [ O0E-0B| 1.90E-08| 1.90E-08] 1.8SE-08)
c3 69E-04|  3.84E- 3.84E-05| 2.69E-04] 2.69E-04] 2.60E-04] 2.62E-04
Cd-2 84E-02) _ 2.63E- (63E-03] 184E-03| 1.84E.02] [.B4E-02 ).7944-E02
ca- 0.20 . 86E- 2 86E-02, 0.2002 0.2002 0.2002 0.1956]
C5- 92E- T4E- 74E-03]  102E-02] 1.92E-02] 1.92E-02|  187E-02]
C5- 16E- 31E- 31E03] 9.16E-03] _9.16E-03 6E-03] 895E-03
Ch- I9E- JI3E- 3.17E-06]  2.19E-05] 2.19E-05|  2.19E-05 B
Cé-1 - 7.00E 1.00E-05| I.01E-05] 7.00E-05] _7.00E-05| 7.00E-05 05|
H20 2.13E+04| 3052763} 3052.7676] 2.14E+04]  2.14E+04] 2 13E+04] X
DEA 90579571 129.579]  129.3816] 9057957  905.7957] 905.7957) 9
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 222E+04]  3182.498] 3182.5082] 2.23E+04] 223E+03] 2.33E+04] 2.18E+04
LB/HR 4.80E+05| 6.86E+04| 6.86E+04| 4.80E+ 4.80E+05] 4.80E+05] 4.69E+05
CUET/HR 8089.92561 1157.3084 7.30E+05] 2.65E+04| B8276.1216] 8277.4058] 8086.993
VARIABLES
TEMP F 254.1368] 2541368 250] 2535718 1 110.26 110.256]
PRES_PSI 30.7 30. 307 307 30. 149. 149.7
VFRAC 0] 0.9389]  3.19E-03 0
LFRAC 1 6.11E-02] 0.9968] i
SFRAC 0 0 af [}
ENTALPIA:
BTU/LBMOL -122860] 122 ~106850] _ -1238 1259 -125500]
| BTULB 5697.8642| -5697.8642| ~4955.5669| -5698.5067| -5840.2076] 58397163
BTU/HR -2.733E+09] -39100 340060000 -2.735E+09] -3.803E+09] -2.803E+09)
ENTROFIA;
[ BTULBMOL-R| 38 9834I -38.9834]  -16.8096] -39.0076] 43.7169]  43.7119]
BTU/LB-R _-1.8079) .1.8079]  -0.7795]  -1.8093]  -2.0277] _ -2.0275] _ -2.0275]
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT. 2.7499)] 2.7499] 43605-03 8393 2.6902] 2.689 2.6898
LB/CUFT 59.20431 __59.2943| 9.4022-03 18.0953]  57.9996]  57.990 57.9906
PM promedio 21.5622]  21.56232] 21.5623] 21.5593  21.5593]  21.559: 21.5593
-2.375E+09| -3254954151 -311816833| -2.277E+09] -2.280E+09| -2.289E+09] -2.237E+09)]

Tabla A.3.-Seccién de Tratamiento con DEA,

A.30



No. Comiente: . | PAI6C PAT7 PAI6B Al6
IS:I: DIvi7 FD605 GA616 FD603
Entra GAbI6 DAG601 FD604 DAG602
[Fase: LIQUID | LIQUID | LIQUID [ LIQUID [
Componentes

LBMOL/HR

H2 194E02 0+234]  1.94E-0 _S4E-]

H2S T.53E-08 _ 6.47E- 52E-0 _S2E-

Cl 1.06E-12]_ 4.52E. O6E- 06E-

c2 4.36E-10]  1.85E- 4.36E- 4.36E-

c3 6.18E-06] 2.67E.04] _ 6.18E- 6.18E-

C4-. 4.2JE-04 79E-i 4.23E-04 4. -04

C+ 4:6IE-03 9.19. 16IE-03]  461E-

C S.41E-01 7E- 341E03|  441E-

Cs- 2.11E04 SE- 032 11E-04

C6-. 5.04E-07 04E-07| 5.04E-07,

Cé- T.61E-06] 6. 61E-06] _1.61E-06
20 451.3123] 200E+04]  4913124)  401.3123

DEA 20.5368] 88495891 20.8368{  20.336§
FLUJO TOTAL

LBMOL/HR ST21743] 2.18E+04]  512.0743] 513.1743

LB/HR T.10E+04] 4.69E+05] 1.10E+04] 1 10E+04

CUFT/HR 190.4128] 8087.6721] _ 190.5988] _190.6119

VARIABLES

TEMP_F 110.266 1o 9366l 1120563

PRES_PSI 149.7 80.7 349.7 2947

VFRAC 0 0

LFRAC 1 1

SFRAC 0 0
ENTALPIA:
| BTU/LBMOL ~1259 -125900] _ -125860] _-125860

IU/L -5839.7163| -5839.7228| -5837.7475 -3837.7474
TU/HR -6-4383000) -2.739E+09] -6+461000] -63461000
ENTROPIA:

BTU/LBMOL-R[ _ —13.7119]  -43.7044]  43.6606] 43 6545
[_BTU/LB-R 20275 -2.027F]  -2.0251] 20248
| DENSIDAD:

LBMOL/CUFT 2.6898 2.6895 2.687 2.687

LB/CUFT 57.9506) _ $7.9857] 57934 57.93
[ PM promedio 21.5593] 20.5593]  21.559 21.5593
H-To§ -52662318| -2.237E+09( -52654311] -52656060

Tabla A.3.-Seccion de Tratamiento con DEA.



{1l.- RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL PROCESO MODIFICADO

En este caso solo aparccen las corrientes reportadas en el diagrama de flujo de proceso.

[ PSL Pe P7 P ) P10
GAGOY | GA60S_| FAGDG HETV GAGD6 MZL EA6I3
DAG04_| DA6OS 1Z1 DAG06 DAG0S e
Fase: LIQUID| LIQUID | VAPOR | MIXED | LIQUID | VAPOR | LIQUID
Componenles.
MOL/HR I
H2 57088 20007 1.0007] 64544-EIY_ 6.54E-02, 6103 1.36E-08]
C 37.6998 6087 6.6084 9769 60 3.05E-04]
[oF) 356.883 62561 532662 9.445 47 2989
c3 859.8804]  150.7329) _35.0901 31,8554 2705]_105.6427]
Ca-2 36.332 6.3694 7263 0.8305 1.065 6927
Caol 12 5148 21935 1681 0.2279 0.263 0231
Cs-2 9 62E-04] | AOE-04] 3 29E-06) 735E-06] _ 7.36E-06) _ 1.66E-04
Cs-1 6.250-05] 1IDE05|  1.40E-W 3S8E-07] _ V63E-07] _ T.ORE-03]
[FLUIO TOTAL
LBMOL/HK 1309.0411 239.47]__ 1068601 433.27] 534312 1309827 22.61
LE/HR 5.21E+04] 9133 9529] 3750.0014) 2. 53E+03]  2068.001] 4856.0357] _ 5383.85
CUFT/HR 1981.215] 3465758 836.9394] 3266.0423]  86.5732| B590.7606]  178.8179
VARIABLES
TEMP_F 109.0828]  110.7926] 120.6519] 153.7485] 1208891]  32.5673 100
PRES_PS! 4503 501 4953 121.3 5003 813 261
VFRAC 0 1 0.134 0 1
LFRAC 1 0 0.8659 1 [
SFRAC 0 0 [ [i 0
ENTALPIA
| BTU/LBMOL | 4.74E+04] 4.74E+04 ~30198] -6.07E+04] 4.61E+03] -3.98E+04] -5.10E+04]
BTULB -1191.5841] -1190.7016] -1145.3691| -1038.9249] -1191.791] -1137.4902] -1160.9647
BTUH -6.21E+07] -1.09E+07| -3295600] -2.63E+07] -2.46E+06] -S.STE+06] -6.25E+06)
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R| _ -70.3655]  -703277] _ -55.4151] -99.3948] -67.7151] -51.7396] -78.9882
BTU/LB-R -1.7677]  -1.7668] L5791 cr7017] 17494] -1.4914] -1.798g)]
| DENSIDAD:
OMOL/CUFT 6607 6621 0.1276) 0.1336) 0.6171]_1.6295-02 6836{
TICUFT 26.3002] 263548 3.4807 77471 238883 0.5652 0. tfx_l
PM promedio 5805] 39.8035]  35.0934) 58406 38.7056]  34.6902]  43.9103

Tabla A.4.-Seccidn de recuperacion de hidrocarburas ligeros

A32




No. Cormiente: P2 P13
Sale EA611 | EA612
Entra o= —=en
Fase: LIQUID [ LIQUID | [ T | i
[Componentes
LBMOL/HR
H2 6.38E-12 [
Ci 4.67E-| [
c2 3.69E- 6.61E-19
c3 8. 8.72E-07
Ca-. 89. 4533
[N 3. 300.5384
C5- 4.55E-14 8431
Cs- 7.06E-18 32341
FLUJC TOTAL
LBMOL'HR 101.8 33111
LB/HR S80I1112] 193E+04
CUFT/HR 1664317 532.0024
VARIABLES
TEMP_F 100 10
PRES_PSI 121.3 101
VFRAC 0
LFRAC - ]
SFRAC 0
ENTALPIA-
TU/LBMOL | -6.43E+04 63487
TU/LB -1127 6143 -1078.8394]
TU/HR -6.54E+06] -21021000|
ENTROPIA:
TU/LBMOL-R| -104.5629] -105.4135] | 1 | [
BTU/LB-R 183390 -1.7913] 1 1 | |
DENSIDAD:
LEMOL/CUFT 0.6116) 6223
LB/CUFT 34.8558]  36.6257
PM promedio 56.9853 58.8474

Tabla A.4.-Seccién de recuperacion de hidrocarburos ligeros

A3



No. Coriente: PPIS PP16 PP17 PPT9 FP20 [ZH PP23
GA610 EA628 EAGIT EAL EAG20- | EA2 EAGZY
DAG07 - — DAG08 - DAG0S —
: LIQUID | LIQUID )| LIQUID | LIQUID | LIQUID | LIQUID | LIGUID
Componentes
3 .7482]_ 5.00E-02] _ 7.03E-32 0 0 [ 0
C4- 20.0544] 133 6.83E-19 [ 0 o
C4- 238.1099 1591 138E-13 0 [ 0
Cs- 2790.0715 _186.4266] _ 17.0351 0
Cs- 262,1156] __ 17.5147|  246.2815 0
C6- 5.50E-05| _3.66E-06] 111.8357
Cé 2.09E-07] _1.39E.0 63157
PCIZIF 12912 829 7.563
C34IF _ 633 834 3343
CI64F 33.079 4.6864]  24.757,
[ PC386F 0.3477]__4.93E.02 413
PC412F 5.83E-04 26E-05 0.4034
| PCa37F 1.24E-06]  175E-07] _ 4.96E-02
C462F ) O] 199E-09] 2.87E-10] _5.55E-03
| _PC488F 0 0] 3I4E-12]  444E-13| 7.91E-04
C502F 0 0] 131E-14] 200E-15| 3.70E-05
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 30114 221241 438.31 108.7] 15.3998 70.35
LB/HR 235E+05]_ 1.57E+04] 3.41E+04] 1.64E+04| 3320.8454] 107E+04
CUFT/HR 6183.4014] 399.6785] 8682853[  410.713| _ 49.8951] 263.8019
VARIABLES
TEMP_F 128.934 10 11s] 361,53 160]_341.716 100
PRES_ 981 43. 7. 623 20. 613 20. 61.3
VFRAC a 0 0
LFRAC 1 1 [ 1
FRAC 0 0 0 0] 0] 0 0
ENTALPIA:
BTU/LBMOL | -7.39E+04] -7.51E+04] -7.79E+04] 2551.0806] -1.88E+04] 729.4885] -1.89E+04|
BTU/LB -1040.1283] -1056.7571] -1001.8609) _ 16.9275] -124.4258 47879 -124.2353
BTU/HR -2.45E+08] -1.66E+07] -3.41E+07| 2.77E+0S| -2.89E+0s| 5.13E+04] -7.06E+05
1362692]  9.6333]  -21.3483]  7.9693] -21.0317
-1.7526]  6.39E-02] -0.1416]  5.23E-03] -0.138
BMOL/CUFT 0.535 0.5535 0.5048 0.2646 0.3086) 2666 0.3052]
LB/CUFT 38.0157]  39.3301] 392487 39.8859{ 465144l 40.6308 46.506]
PM promedio 71.0509f  71.0509] 77.7512] 150.7055] 130.7055] 152.3595] 152.3595

Tabla A.5.-Seccion de recuperacion de hidrocarburos pesados

A.34



PAY PAS PAG PAT PAB PA9 PALD
FAG0L DAGOL DAGOL — DAG02 DAG02 FAG02
DAGOY - MZ3 DAGO2 FA602 HVC —
Fase: VAPOR [ VAPOR | LIQUID [ LiQuiD | LiQuUID | LIQUID LIQUID
Compornentes
LBMOL/HR
H2 162.0546] _162.8983] 1.6306-03 1.5859 0.7422 0.87 7422
H2S 311.2077{ 8015803 {  311.1997 1.3306] 1915942 33114 1.9159C
4 138.3799]__138.3793] 6.2236-04 6.476 6.0451 0. 0
C2 133.5072 33.507| _1.6767-04 27.982 26,9503 X 9503
C3 9 1782 9.1782| 1.4101-05 55.725 53,9984 0.7264 998
T4- 35904 3.5935] 5.4661-08 605891 60.3107 0.27 310
Ca- 0.2776 0.3532] 4428906 | 211.6275] _ 210.6547 0.9752] 210,658
C5-. 25.7658 5.7826| 2.0464-07 17.6929 17.6646] 2,8788-( 6641
C5- 32.1046 32.113] 2.5609-06 7.7191 7.7068| 1.2567-0. . 7068
Cé- 24066 2.4066] 3.0464-09 | 4397602 | 4.3951-02 | 2.5275-05 | 4.395102 §
C6- 3966 30661 | 1.3883-07 0.1362 0.1361] 7.8334.0 .1361)
H20 12,8609, 8.4828] 1.6144404 [U 11,3628 507.8351 .3628)
DEA 0 1.352305 | 692.1921 o] 19586402 21.7762] 1.9586-02
JFLUIO TOTAL
LBMOL/HR 965.3]__650.6702] 1.7147+04 93.91] 3856548 538.2789]  385.6548
LB/HR 29187+H04 | 1.8511+04 | 3.7421405 | 2.1225+03 | 2.0935+04 | 1.1733+04 | 2.0939+04
CUFT/HR 6.5818+04 | 17811404 ] 6I87.8021] 6458405] G3IR.2861] 2058759 _ 638.2861
VARIABLES
TEMP_F 100] 102.0582] 1182394 [ 12 122 112
PRES_PST 817 79.7] 83.7 3337 289.7 319.7 289.7)
VFRAC 1 1 0 [l [} [ 0
LFRAC 0 [ ] 1 1 1 i
SFRAC 0 o 0 o) [} 0 [}
ENTALPIA:
TU/LBMOL 1.3716] -3.2645+03 | -1.2381+05] -5.9155+04] -5.9793+04] -1.2414+05 ] -5.9793+04
ru/LB -836.1999| -1147.5117| -5673.1925] -1097.8553} -1101.261| -5695.2033| -1101.261
TU/HR 455032 1241+07] -2.1230+09]| 2.3302+07] 2 3059+07] 6.6821+07 [ -2.3055+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R[  -23.0552]  -39.205]  32.1148] -93.6881] 949787 33.0058] -94.9787
BTU/LB-R 07625 13781 19297 17387 17493 -1.9731  -1.7493
DENSIDAD: -
| LBMOL/CUFT | 1.4666-02_] 1.3601-02 6420 0.6099 .6043 6135] 6042
LB/CUFT. 0,334 03869(  57.6793] 32.8638] 32.8051]  56.9895]  32.805%
[ PM promedio 30.2362| 784486  21.8236]  53.8824] _ $4,2948] _ 21.7968] 54,3948
1

Tabla A.6.-Seccion de Tratamiento con DEA.

A.35



No. Corriente: PALL PAI12 PAI3 PALY PALSC PAIG FA17
Sale M23 DAGO3 FAGOL GAG02 MZ4 FDG04, FDGOS
Entra FDG01 FAGOL — DAG03 EAGO] DAGO2 DAGOT
Fase: LIQUID | VAPOR | VAPOR | LIQUID | MIXED | LIQUID | LIQUID
Componentes
LBMOL/HR |
H2 0.8719] S563E-19 0 0! 0.8719]_ 2.66E-02 0.8452
H2S' 315.5112] 31704191 315.5112 1.5307]  7.35E-08| 2.24E09] 7.12E-08
Ci 04317 04317 04317 430E06] 5.29E-12] 161E-13] 5.13E-12
C2 1,0323 10323 T42E-05] 221E-09] G.ME-11] 2.14E09
c3 0.7267 0.7266 1.63E0G|  3.57E-05| 1.OSE-06| 3.4GE-03
C42 0.279 03747 3330908 | _423E-03]  LIOED|  4.10E-03
] .975. 0.8971 290E-07] _7.80E-02{ 2 38E-03] _7.57E-02
C5-2 $BE-02]  1.14E-02] 263E-10] 1\, 74E-02] 532604 169E-02]
€51 26E02| _ 3.92E-0) GFE-11]  RGOE-03]  2GIE-04]  BI9EN
Cc62 SSE05| 33IE06] 3. 0f_231E0S] 6. 73ED7|  2.14ED3
Cél 7B8EDS] _743E06] _ 7.43L-06 0] _712E-05| 2 17E-06] 6.90E03
H20 1.67E+04 1148.092 22.3978] 1125.6111 1.66E+04 508.198 1,61 E+04|
DEA 713.971]  3.79E08]  3.70E-08] BRIE-10]  713.988]  21.7938] 692.1921
FLUJO TOTAL
.BMOL/HR 177E+04] 1368 5100 331.7R60] 1127.1310] 1.74E+04]  530.0238] LGREHS
LB/HR IBGE+0S| 3.1GE+04] 1.13E+04] 203E+0J| 3.75E+0S| 1.L4E+03| 3.64E+0S
CUFT/HR 6685.8117] 3.07E+05| 8.SIE+04| 3906722] 2.USE+04] 197.6751] 62718755
VARIABLES
TEMP _F 116.3978] _230.5401]  122.0954] 122.1055] 253.6645] 112.0335] 1104235
PRES PS! 76.7 26.7 24.7 26.7 30.7 294.7 80.7]
VFRAC o 1 1 0] 320E-03 [ [0
LFRAC T 0 0 i 0.9967 1 1
SFRAC 0 0 0 0| 0 ) [
ENTALPIA:
| BTU/LBMOL -123820] -8.2IEH4] -1 A9E+04] -1.23E+05] -1.23E+05] -1.26E+05| -1.2GE+03|
[U/LB -5673.8589] 38102061} ~151.6735] -GB10.9086] -3689.9809] -5829.2793 | -5831,2196,
TU/HR 2. 19E+09] -1.21E08] -5.10E+06] -1.3BE+0R| -2.13E+09] -6.6TE+07| -2.12E+0Y
ENTROPlA:
BTULBMOL-R|  —2.7134]  -4.2503] B.4788)  -383734]  -39.0621]  ~43.7185]  —43.7671
BTU/LB-R 195721 01973 0.2361]  -21275] 18086 -2.0242]  -2.0263
DENSIDAD:
LBMOL/CUFT 2.6452] 3.6047-03 | 3.0023-03 2.8851 0.8353 2.6812 2.6838
LB/CUFT 57.726] 7.7633402 0.1324]  52.0386] _ 18.0404] _ 57.9084] _ 57.9629
PM promedio 218228 21.5367]  33.0963|  180368|  21.5972| _ 21.5972] _ 21.3972

Tabla A.6.-Seccion de Tratamiento con DEA.
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