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Introduccion.

Una herramienta poderosa que actualmente dispone el ingeniero de procesos son
los simuladores de proceso. El uso de estos programas es necesario para el analisis de
procesos existentes y nuevos disefios. Los simuladores de procesos es
tan fuertemente orientados a la industria petroquimica, siendo capaces de generar
resultados con alto grado de confiabilidad. Esto nos permite generar nuevas alternativas
en los procesos existentes u optimizar las condiciones de una planta en operacion,

Los simuladores de proceso estan construidos de manera que sea facil y rapido su
mangjo. Sin embargo, para obtener resultados confiabies, se requieren amplios
conocimientos de termodindmica, operaciones unitarias y métodos numéricos. Ya que la
eleccion.no adecauda de alguno de estos factores causa resultados alejados de la realidad
y en consecuencia se pueden llegar a dar conclusiones erroneas. Para evitar este tipo de
problemas siempre es necesario la comparacion con datos experimentales o de operacion
de una planta.

La industria quimica, requiere una constante reconversion, debido a la necesidad
de nuevos y mejores productos, asi como restricciones en fa cantidad de contaminantes
emitidos. Por lo que para mantenerse competitiva dentro del mercado internacional, es
necesario desarrollar procesos mds eficientes, de tal manera de reducir los costos,
aprovechar mejor las materias primas y reducir la contaminacion al medio ambiente.
Siendo el ingeniero quimico el responsable de la solucion de estos problemas.

En el presente trabajo se realiza la simulacion de la planta de desintegracion
catalitica de la refineria de Tula. Se alcanzan las especificaciones de los productos
ajustando condiciones de operacion, en base a la operacion real del reactor de
desintegracion. Ademas se proponen alternativas para el fraccionador, la torre de
destilacion para separar la mezcla propano/propileno y la red de intercambio de calor.
Siendo el objetivo fa simulacidn de un proceso real y complejo dentro de fa industria
petroquimica, al igual que la optimizacion del proceso.

El capitulo 1 presenta generalidades de la ingenieria de procesos y se explican las
diferentes etapas en el disefio de un proceso quimico,
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En el capitulo 2 se exponen los conceptos basicos de la simulacion y se resumen
los diferentes enfoques que existen actualinente para llevarla acabo en estado estacionario.

En el capitulo 3 se hace una descripcion especifica de las caracteristicas y alcances
del simulador de procesos ASPEN PLUS. Se da una vision general de las opciones que
dispone el simulador para el tratamiento de diferentes procesos.

Las reacciones de desintegracion catalitica son fundamentales para entender el
funcionamiento del proceso, esto es tratado en el capitulo 4. Ademas se desarrolla una
descripcion del funcionamiento del reactor, necesaria para el desarrollo posterior de la
simulacion,

El capitulo 5 se presenta el proceso de desintegracion catalitica en la refineria de
Tula, En la cual se describe en su totalidad y algunos procesos secundarios, de manera
que junto con la informacion del anterior capitulo, permiten entender y simular el proceso.

La simulacion del proceso de desintegracion catalitica se presenta en el capitulo 6.
Aqui se encuentran los pasos y consideraciones que se utilizaron para la simulacion, al
igual que los resultados de esta. Después se hace una comparacion entre los resultados
obtenidos y los datos de diseiio de la planta.

En el capitulo 7 se proponen mejoras a la planta y se presenta el analisis de la
fraccionadora y de la torre de destilacidn propano/propileno. Los resultados son
analizados econdmica y operalivamente con respecto a sus ventajas y desventajas.

El capitulo 8 contiene una breve explicacion del funcionamiento del programa
ADVENT, para el analisis y optimizacion de redes de intercambio de calor por medio de
la Tecnologia Pinch, Se presentan los resultados de tres redes de intercambio de calor en
comparacion con la red existente,

Por dltimo en el capitulo 9 se presentan las conclusiones tanto de la simulacion
como de las propuestas de mejoras y la optimizacion.



Capitulo 1.

Ingenieria de Procesos.

La construccion de plantas de procesos quimicos, requiere de la participacion de
una gran variedad de especialidades dentro de la industria. Empezando con ingenieros
quimicos o de procesos, los proyectos derivan a especialidades como ingenieria mecanica,
civil, eléctrica, econdmica, y otras no técnicas como el aprovisionamiento, manejo de
personal, etc.. El desarrollo de nuevos o mejores procesos, esta apoyada actualmente por
una gran cantidad de programas de computadora, éste es uno de los campos de la
ingenieria de procesos. Se puede definir la ingenieria de procesos como la aplicacion de
conceptos y metodologias sistematizadas a un disefio y operacion de un proceso quimico.
El disefio de procesos o parte de ellos es una de las etapas fundamentales de un proyecto,
como se muestra en la fig. 1.

La creacion o modificacion de un equipo o un proceso, con toda la informacion
que se debe generar para su fabricacion o cambio, requiere de un disefio. Para dar una
idea de la importancia del disefio dentro del desarrollo de un proceso o un equipo, se ha
calculado que éste representa entre un 10 al 15% de la inversion. Ademas en la etapa de
disefio se fija el 80% del costo final, por o que una decision no adecuada en este etapa no
puede ya ser compensada en la etapa de fabricacion. De modo que las empresas que
desean permanecer competitivas en el mercado, continuamente mejoran sus herramientas
y personal para aumentar su capacidad de disefio. Dentro de un problema de disefio se
pueden presentar diferentes situaciones con caracteristicas particulares que hacen que la
manera de abordarlo cambie. Tipicamente se tienen dos tipos de disefios: a) originales, €l
equipo de trabajo nunca ha diseiiado nada parecido, o b) de rutina, el equipo conoce bien
los conceptos y metodologias. Para un diseiio original las actividades alternan entre
tormentas de ideas y recoleccion de informacion. Esta actividad genera los conceptos base
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para ¢l disefio y los calculos. Por el contrario en un disefio de rutina, existe Ia posibilidad
de automatizar gran parte de las actividades dentro del disefio. Otros factores a considerar
dentro del disefio son: la magnitud del proceso, la integracion del proceso y el nimero de
réplicas que se van a realizar, Hay una marcada diferencia entre las actividades que se
deben realizar para el disefio dependiendo de su magnitud. Esto genera que para
proyectos muy grandes se tengan varios pequeiios equipos trabajando simultaneamente, y
dependan mucho de la forma de organizacidn y medios de comunicacién para su
funcionamiento. Este problema aumenta en el momento que se tienen situaciones de
integracion. Los casos tipicos son cuando se trata de integrar térmicamente un proceso,
ya que una mejor recuperacion de calor depende no solo se la localizacion de los equipos,
sino de sus condiciones de operacion. En el caso de los reactores, dependiendo de los
rendimientos y subproductos generados, la secuencia de separacion varia drasticamente.
Un factor mas es la seguridad y operacion del proceso, los cuales aumentan aun mas la
necesidad de integracion en los procesos. Con respecto al niimero de veces que se va a
utilizar un disefio, es el nivel de detalle y ta eliminacion de errores, que se debe mejorar.
Dado el caso de un proceso (nico, en la fase de construccion se pueden realizar con
mayor facilidad algunas correcciones.

1.1 Sintesis de procesos.

Durante un disefio de un proceso, los puntos de vista y aspectos del proceso se
van profundizando. En los niveles mas altos, se trata de aspectos generales y abstractos. A
medida que se va avanzando en el disefio, mas y mas detalles del proceso se van
concretando. La manera de pasar de una representacion abstracta a una mas refinada, es
realizada en la etapa de sintests de procesos. Una definicion de esta actividad podria ser la
siguiente: la generacion de alternativas de disefio y la seleccion de las mejores, en base a el
andlisis de informacion parcial o incompleta.

La sintesis es una actividad que aparece repetidamente debido al caracter
recursivo del disefio. En el caso de la sintesis de un diagrama de procesos, se generan
otros subproblemas de sintesis como la red de intercambio de calor, o la secuencia de
separacion.

Los tres puntos més significativos en la sintesis son la representacion, la biisqueda
y la evaluacion. Una representacion adecuada permite algunas veces localizar rapidamente
una solucién o generar aquellas alternativas mas competitivas, que de otra manera serfan
muy dificiles de resolver. La biisqueda debe darnos todas las posibilidades existentes, para
después realizar una evaluacion econdmica de cada situacion.



1.2 Analisis de procesos.

Las herramientas para llevar a cabo el andlisis, son las méas desarrolladas, como
ayuda para el disefio. En el analisis, se propone un modelo que describe los fenomenos en
estudio. El modelo nos permite obtener valores para el dimensionamiento y la evaluacion
econdmica, de un proceso y las consecuencias de posibles modificaciones. En caso de
modelar un equipo en funcionamiento, nos permite evaluar la eficiencia del
funcionamiento de éste. El nivel de detalle de este modelo depende de las nécesidades y
posibilidades que se dispongan.

Actualmente se pueden realizar los balances de materia y energia de los procesos
por medio de simuladores de proceso comerciales. Con estos datos se puede generar un
dimensionamiento preliminar v estimados de costos. En estos programas se pueden elegir
diferentes métodos de calculo y criterios de convergencia, seglin sea la necesidad y el
tiempo que se dispone. El proceso en andlisis, se puede descomponer en pequefios
subsistemas. A mayor numero de subsistemas mayor sera el grado de rigurosidad, pero

mayor sera el tiempo consumido, por lo cual es determinante el grado de analisis
requerido.

1.3 Optimizacion de proceses.

La optimizacidn de procesos se basa en utilizar una funcion objetivo, que
representa un criterio economico, como pueden ser los costos, gasto de energia,
rendimiento de un reactor, etc., en términos de las variables del proceso. La finalidad de
una optimizacion es la de encontrar las condiciones de las variables de un modelo, de tal
manera que se obtengan los mayores beneficios para éste.

Para realizar 1a optimizacion de un proceso se deben haber pasado las etapas de
sintesis y andlisis. Ya que la optimizacion esta enfocada a las variables de disefio y
operacidn, En el caso, en que después de una optimizacion el proceso no sea rentable, se
tiene que volver necesariamente a la etapa de sintesis.

La optimizacion fue aplicable comercialmente en problemas a gran escala en los
finales de 1950 con el desarrollo de la programacion lineal. Para utilizar los métodos de
optimizacion, todavia se requiere un analisis de las variables de decision del proceso, la
eleccion de funciones objetivo, y ef uso de experiencias pasadas.



Capitulo 2.

Simulacion de Procesos.

El campo de! disefio de procesos asistido por computadora emergid en los afios
sesenta y se ha transformado en una subdisciplina de la ingenieria quimica. Actualmente
ninguna planta quimica o petroquimica de mediano tamafio es construida sin antes llevar
acabo la simulacion del proceso por medio de modelos matematicos. Los programas
especializados en simulacion de procesos realizan principalmente balances de materia y
energia en estado estacionario, cdlculos para el dimensionamiento y costo de los equipos
involucrades en el proceso. Otros aspectos que podrian ser abordados por este tipo de
programas, son:

1. Simulacion dinamica: Para realizar estudios con diferentes sistemas de control,
arranque y paro de plantas, operaciones bajo situaciones de emergencia o estados
transientes fuera de disefio, y para entrenamiento de operadores.

2. Optimizacion: Para todo un proceso o un subsistema.

3. Sintesis de procesos: Sobretodo para secuencias de separacion, integracion
térmica y disefio de controladores.

4, Analisis de trabajo perdido.

5. Seguridad y operatividad de procesos.

La informacion que se ha generado sobre este tipo de sistemas, y la experiencia
que se ha tenido al respecto no se encuentra totalmente publicada, ya que son
desarrollados por industrias que son propietarias de esta informacion. Sin embargo se
tiene cada vez mas acceso a simuladores comerciales.

Los elementos esenciales de un simulador de procesos se podrian englobar en los
siguientes bloques: interfase con el usuario, soporte computacional (software y hardware),
algoritmos y modelos
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Fig, 2 Elementos de un sistema de simulacion.
2.1 Inferfase con el usuario y soporte computacional.

La interfase con el usuario incluye el lenguaje de entrada, por medio del cual se
describe el problema a resolver, los reportes de resultados, la documentacién sobre el uso
y funcionamiento del simulador y los protocolos para fa interaccidn con otros programas
o sistemas. Esta interfase debe ser de ficil manejo, de manera de permitir al usuario una
rapida interaccion con el sistema.

En cuanto al soporte computacional, éste consta de: programas, lenguajes de
programacion, estructuras de datos, interfases con el sistema de archivos y la arquitectura
del sistema. Las caracteristicas que debe poseer son la de ficil comprension, transporte y

mantenimiento, y sencillez en caso de necesitar modificaciones.
2.2 Algoritmos.

El problema matematico a resoiver en una simulacion de procesos en estado
estacionario, son los grandes sistemas de ecuaciones algebraicas no lincales. Estas se
obtienen de! diagrama de bloques de los modelos de las operaciones unitarias que
describen el proceso, de donde se especifican todas las ecuaciones que deberan ser
resueltas.

Practicamente, cualquiera que sea la orientacion para los algoritmos, el nimero y
tipo de ecuaciones que describen el proceso, son esencialmente los mismos. Se diferencian
principaimente en la forma de manejar y resolver los sistemas de ecuaciones. Los tamaios
de estos sistemas de ecuaciones puede ser muy grande, produciendo que las técnicas
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convencionales en la solucion de matrices completas no los puedan abordar, por lo tanto
se han aplicado técnicas de solucion de matrices dispersas, que tienen la capacidad de
manejar sistemas de magnitud mucho mayor.

2.3 Modelos.

Los modelos usados para los simuladores de procesos quimicos son todos
relaciones matematicas derivadas de leyes de conservacion, ecuaciones de rapidez,
relaciones de propiedades fisicas, y restricciones de disefio y control. Los modelos
matematicos se transforman en ecuaciones algebraicas y diferenciales que describen al
proceso, El corazén de un simulador de procesos son los modelos para las operaciones
unitarias. La estructura tipica para los modelos se muestra en la figura 3.

Pardmetros
del modclo

Variables de la N Modclo para una Variables de la
corricnte de 2 .. - corriciie de
operacion unitiria .
entrada salida
~ e . Resultados y
Variables dimensiones
internas

Fig. 3. Madelo de una operacion unitaria.

El modelo genera en funcién de las variables de entrada, un juego de ecuaciones
no lineales, que producen a su vez, las variables de salida. Las variables de entrada son:
las corrientes de entrada y los parametros del modelo. Las variables de salida incluye; las
corrientes de salida ( estas constan de los flujos de cada componente, las propiedades
termodinamicas y de transporte), los resultados del funcionamiento de la unidad y tamaiio,
(por ejemplo, la potencia de la bomba o la carga térmica de un intercambiador de calor) y
variables internas y las de retencion (como podrian ser la temperatura, composiciones en
cada plato para una columna de destilacion). Estos valores internos, no se requieren fuera
del modulo al cual pertenecen, pero pueden ser almacenados como valores iniciales para

una proxima iteracion cuando esta unidad se encuentra deatre de un ciclo. El
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funcionamiento y el tamafio de un equipo se calculan una vez que todo el sistema finalizo
la convergencia.

Un sistema el cual utiliza para los calculos una aproximacion modular-secuencial,
las operaciones unitarias son implementadas al programa como subrutinas que calcuian las
variables de salida en base a las de entrada y los parmetros del modelo. A su vez esta
rutina Hama a un paquete para el calculo de propiedades termo fisicas.

Funcionalmente una operacion unitaria puede ser expresada como

flu,x,y,2,0)=0
donde u = al vector de los pardmetros del modelo

x = variables de entrada

y = variables de salida

z = variables internas

r = variables de resultados (rendimiento y dimensionamiento)

Bl nimero de ecuaciones es igual a la suma del némero de variables en las
corrientes de salida y entrada, mas las variables de resultados. El numero total de
ecuaciones es generalmente mucho més grande que los grados de libertad, debido a la
gran cantidad de variables internas.

Hay diferentes posibilidades para especificar los pardmetros de un modelo para

una operacidn unitaria. Por ejemplo consideremos un intercambiador de calor a
contracorriente

Corriente caliente

Intercambiador [~

]

Corriente fria

[

de calor

Fig. 4 Esgquema de un intercambiador de calor,
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Se proponen tres juegos de especificaciones. Una es especificar el coeficiente de
transferencia de calor y el area de transferencia. Estas dos especificaciones mas las dos
corrientes de entrada determinan las condiciones de salida del intercambiador. La segunda
especificacion consiste en dar el coeficiente y la minima diferencia de temperatura al final
del intercambiador. Una tercera posibilidad en el coeficiente y la carga de calor que puede
transferir el intercambiador. Los tres juegos de especificaciones permiten que converja el
sistema. El primer juego se especifica cuando se tiene un intercambiador ya construido y
se quiere saber como se comporta el mismo intercambiador en otras condiciones, La
segunda y tercera se usan generalmente para disefio de un proceso, ya que queda a
determinar el tamafio del equipo,

En general, el niimero total de variables va a permanecer igual,
independientemente del juego de variables que se le especifique al modelo, pero cambia la
clasificacidn de los parametros del modelo, las variables de las corrientes de entrada y
salidad, las variables internas, o las variables de resultados. Esto se observa mas
dréasticamente en el caso de columnas de destitacion. Ya que si se usa un mal juego de
especificaciones el modelo puede llegar a no converger o converger muy lentamente.

El dimensionamiento de los equipos requiere como informacion los resultados de
los balances de calor y energia, aunados con los datos especificos para el
dimensionamiento (factor de ensuciamiento, velocidades permisibles, etc.). Si se dan las
dimensiones de los equipos el célculo resulta trivial y se podra ver el efecto del equipo
sobre el proceso. El caso mas comin en el cual se usa este tipo de especificaciones, es
cuando, o se quiere cambiar la capacidad de una planta ya existente, o se quieren utilizar
equipos de una planta que entra en desuso para otra en funcionamiento. Entonces se
simula el equipo para determinar si puede cumplir con €l nuevo servicio requerido.

La estimacion de costos requiere del tamaiio de las principales partes del equipo,
ademas de los materiales de construccion y demas datos que son necesarios para

determinar la inversion. Los costos de los servicios, materias primas, sueldos,



mantenimiento y otros requerimientos son necesarios para determinar el costo de
produccién. El costo de los equipos y los indices de inflacion también son necesarios.

Finalmente, la evaluacion econdmica determina la factibilidad del proyecto. Para
esto se requieren datos como la vida del proyecto, métodos de financiamiento, inflacién,
método de depreciacion, intereses, produccion e inversion.

Dependiendo de la finalidad de una simulacion , depende en menor o mayor grado
la rigurosidad de un modelo. Esto es especialmente determinante en el tiempo que se va a
invertir en el uso de la computadora. Generalmente los modelos muy rigurosos aparte de
ser lentos, presentan inestabilidades, que son acrecentadas cuando se tienen ciclos
anidados.

2.4 Enfoques de la simulacidn de procesos.

El tipo de orientacidn adoptada en la simulacion esta directamente limitada por los
problemas computacionales, como el tiempo de procesamiento y la capacidad de
almacenamiento en memoria. Este tipo de limitaciones se han ido reduciendo con el
aumento de la velocidad de procesamiento y los costos de los equipos de computo.

Existen dos orientaciones:

1. Orientacion Modular.
+ Modular secuencial.
»  Modular simultaneo.
2. Orientacion hacia las ecuaciones.

2.5 Orientacion Modular,

Un proceso quimico abordado por medio de la orientacion modular, se trata como
un conjunto de madulos, que describen un cierto tipe de operacién unitaria. Hay dos tipos
de niveles de! proceso, los cuales son descritos por las ecuaciones, que son a nivel de
diagrama de flujo y a nivel de modulo. En los cilculos a nivel diagrama de flujo, se
resuelven las ecuaciones que describen las conexiones entre cada médulo y las
especificaciones de disefio. Los calculos a nivel del modulo, resuelven las ecuaciones que
los conforman con el objeto de obtener las variables de salida, a partir de las variables de
entrada y parametros de equipo. Las principales ventajas de la orientacion modular son:

+ El diagrama de flujo del proceso y el modelo para la estructura del programa son muy
parecidos, por lo cual son naturales para el ingeniero quimico.



« Se cuentan con varios algoritmos especializados para resolver los diferentes madulos.
Lo que hace que cada modulo se resuelva mas eficientemente. Aparte de que cada
modulo puede generar sus valores iniciales, para asi poder empezar a resolver los
sistemas de ecuaciones que lo describen.

o La posibilidad de usar programas aislados para ciertas operaciones unitarias y
adaptarlos a el sistema, lo que le da una gran capacidad de expansion.

o Permite la obtencion de informacion de algunas partes del proceso, a pesar de no tener
la convergencia total de proceso. Lo cual ayuda a detectar posibles problemas del
sistema, con una rapida localizacion y diagnostico.

Sin embargo, existen también problemas;

s Una convergencia lenta, debido a el manejo de grandes matrices del proceso y de los

miltiples ciclos iterativos a causa de las recirculaciones.

2.6 Enfoque Modular Secuencial.

El método secuencial modular es usado actualmente en casi todos los simuladores
industriales. En este método, una rutina es desarrollada para cada tipo de bloque para
calcular las variables de salida en funcidn de las de entrada y de los parametros del bloque.
Las rutinas son llamadas en orden de manera que simulan el proceso. Las recirculaciones
son convergidas por un proceso iterativo. Los estimados iniciales para una recirculacion
deben ser suministrados.

Para resolver un sistema por el método secuencial modular se realiza la particion
del proceso, se seleccionan las carrientes de corte, se crean los ciclos anidados y se
determina la secuencia de computo.

Se puede por simple inspeccion, hacer la particion de los sistemas, seleccionar las
corrientes de cortes, los ciclos anidados, y la determinacion de la secuencia de computo,
para los procesos pequeiios. Aunque existen buenos algoritmos que realizan esta tarea
automaticamente. El simulador ASPEN PLUS es capaz de dar la secuencia de caleulo,
pero el usuario puede alterar estos datos dependiendo de sus necesidades o informacian
disponible. Muchas veces se tiene un estimado mas cercano de ciertas corrientes, por lo
cual, es recomendable usarlas como corrienies de corte, debido a que un buen estimado
puede acelerar la convergencia en un ciclo. Ademas dependiendo de las corrientes de
corte que se escojan, se va a generar una secuencia de calculo diferente.

Para resolver recirculaciones, ¢l mas utilizado ha sido el método de Wegstein,
Debido a que este método no toma en consideracion las interacciones entre las variables
en una corriente de corte, este funciona bien para la mayoria de los sistemas. Se han usado
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algunas consideraciones heuristicas para mejorar la convergencia con este método, se ha
retardado Ia aplicacion de el paso de aceleracion del método Wegstein, por un nimero
especifico de sustituciones directas y se han dado limites a la maxima aceleracion
permitida. Con el uso del método de Wegstein o sustitucion directa, es necesario
converger las recirculaciones separadamente de las especificaciones. Las especificaciones
de disefio son resueltas tipicamente por técnicas comunes como el método de la secante
(particularmente para problemas de una sola variable). Mas reciente es el uso del método
de Broyden para resolver especificaciones y recirculaciones simultaneamente.

Las prioridades para la resolucion de los ciclos iterativos es la siguiente.

T ] Solucion de . .
Célculo de . Convergencia de Convergencia de
X las ccuaciones : e
propiedades descri las corrientes de las especificaciones
termofisicas que describen recirculacion de disciio
‘ a los médulos )

Fig. 5 Ciclos de ciilleulo para el enfoque nrodolar secuencial,

2.7 Enfoque Modular Simultineo.

Otra forma comiin de lfamar a este tipo de enfoque es el de Doble Rompimiento
{two tier), que es simplemente un concepto diferente de convergencia para el enfoque
modular secuencial.

En el enfoque modular simultaneo, la estructura modular se conserva, pero la
diferencia radica en que las ecuaciones de las corrientes de conexion y especificaciones de
disefio se hacen converger simultaneamente. Este tipo de enfoque utiliza dos tipos de
modelos: los rigurosos v los simples,

Los modelos rigurosos son los mismos modelos empleados en los simuladores
secuenciales modulares. Estos modelos generan parametros que después van a ser usados
por los modelos simples. Los modelos simples son aproximados y requieren mucho menos
esfuerzo computacional para ser resueltos. Una vez resuelto el modelo simple se obtienen
las variables de salida, y se verifica la convergencia. Sino no se llega a la convergencia se

pasa a los modelos rigurosos que varian los parametros de los modelos simples. Se



continua esta iteracion hasta que los cambios de los pardmetros en los modelos simples
lleguen a la tolerancia, lograndose asi la convergencia de las variables del proceso.

Variables de
las corrientes

Modclos Modclos
simples rigurosos
7z

Cocficientes
Fig. 6 Esquema basico para el enfogque modular seeuencial,

Los modelos simples pueden ser lineales, cuyos coeficientes pueden ser
determinados por la perturbacion numérica de los modelos rigurosos y no lineales los
cuales son modelos aproximados. De este modo el modelo simple genera un sistema de
ecuaciones equivalente al del modelo riguroso, pero no tan extenso, con menos variables
internas y correlaciones mucho mas simples para las propiedades termofisicas. Debido al
reducido numero y tamafo de estas ecuaciones, comparada a las de un modelo riguroso,
puede ser resuelto como un sistema de ecuaciones en la forma que lo hacen los
simuladores orientados hacia ecuaciones.

Las técnicas usadas para el enfoque modular simultaneo varian en la forma en la
cual es generada y resuelta la matriz Jacobiana a nivel del proceso, y en la eleccion de
iterar sobre las corrientes de conexion o sélo sobre un conjunto seleccionado de ellas.

El enfoque modular simultaneo tiene la gran ventaja de utilizar todos los modelos
para las operaciones unitarias y reglas heuristicas que se usan en el enfoque modular
secuencial, permitiendo ademas tener buenos estimados iniciales. Sin embargo, la principal
desventaja de este enfoque se trata cuando se hace el calculo del Jacobiano aproximado,
ya que este desperdicia el tiempo ganado en la rapida convergencia de este enfoque. Para
esto se usan métodos de aproximacion del Jacobiano, lo cuales, pueden producir a su vez
un estimado muy pobre de éste, io que puede aumentar el problema de falta de precision,
y en consecuencia un mayor nimero de iteraciones.



2.8 Orientacion hacia ecuaciones.

La caracteristica de este orientacion es modelar el proceso quimico por medio de
un gran sistema de ecuaciones que lo describen en su totalidad {operaciones unitarias,
corrientes de conexion y especificaciones de disefio), el cual es resuelto simultaneamente.
De modo que esta orientacion utiliza procedimientos que generen ecuaciones que
describan todo el proceso.

El problema a nivel matematico se puede plantear de la siguiente manera
F(Z,,Z2,)=0

en donde;
Z;= vector de variables de estado (dependientes)

Z,= vector de variables de decision (independientes)

Las variables de decision normalmente incluyen todos los pardmetros de equipo y
las variables de las corrientes de entrada para cada operacion unitaria, y las variables de
estado incluyen todas las variables internas y de las corrientes de salida.

Alternativamente el problema de simulacion y disefio puede ser formulado como
un problema de optimizacion.

Maximizar o minimizar P(Z},Z,)
con F(Z,Z,)=0

ademas se necesitan las restricciones impuestas por el planteamiento de la optimizacion

La diferencia entre la orientacion modular y la orientada a ecuaciones radica en
evitar los ciclos anidados, supliéndolos por un sistema de ecuaciones no lineales,
potencialmente mas susceptibles a ser resueltos, ademas de no tener problemas en flujo de
informacion de madulo a modulo, ya que toda la informacion en manejada en forma de
ecuaciones y variables. Pero las desventajas de esta orientacion son: a) la de depender de
buenos estimados iniciales, lo cual no siempre se tiene disponible y que se puede llegar a
una solucidén del sistema [isicamente inexistente, b) no utiliza toda la informacion
generada en el desarrollo de los modelos para los simuladores secuenciales y en caso de
no converger no se pueden extraer resultados parciales de los diferentes equipos, por lo
cual es mas dificil encontrar y corregir una falla.



Capitulo 3.

Simulador ASPEN PLUS.

3.1 Introduccidn.

En 1964 la compaiiia Monsanto, reuniendo modelos para operaciones unitarias
forma el sistema de simulacidn de procesos FLOWTRAN (Flowsheet Translator). Cinco
afios mas tarde Monsanto ofrece el uso del simulador. En los inicios de 1972
FLOWTRAN es licenciado y comercializado. El Instituto Tecnoldgico de Massachusetts
selecciona a este simulador como base para el desarrollo de ASPEN (Advanced System
for Process Engineering). En 1976 comenzo el desarrollo del simulador ASPEN, con el
financiamiento del Departamento de Energia de Estados Unidos para la utilizacion en la
industria de combustibles fosiles y carbon, ya que el precio del petréleo tenia constantes
alzas.

La mayoria de las grandes empresas disponian de pequeiios sistemas de simulacion
para sus procesos especificos, Sin embargo ASPEN presenta un cambio en la filosofia y es
construido de manera de que pueda dar servicio a gran cantidad de industrias, y no
solamente para combustibles fosiles. Esto es debido a que se disefio, de tal manera que
fuera posible la adicion de nuevos modelos por medio de subrutinas.

En 1981 se crea Aspen Technology para realizar junto con mas de 20 compaiias
lideres en la industria de proceso una nueva version del simulador. En 1983 con la
creacion de 600 nuevas subrutinas y cambios en 300 rutinas existente, surge ASPEN
PLUS. Esta pasa a ser una version comercial del simulador ASPEN, con una mayor
calidad y facilidad de uso. A partir de esa fecha de han realizado versiones posteriores, en
base a necesidades de la industria. La Faculta de Quimica adquiere en febrero de 1992 la
version 8.5-3.



El simulador ASPEN PLUS esta basado en el enfoque modular secuencial, como
la mayoria de los simuladores comerciales. Una de las ventajas del ASPEN sobre otros
simuladores comerciales, es su capacidad ilimitada para el manejo de variables, esto es
gracias a las llamadas estructuras plex. Sin embargo, algunas versiones de ASPEN tiene
limitada 1a cantidad de componentes a utilizar, por ejemplo la version 8.5-4, solo pernite
el uso de 45 componentes. Esto puede ser una cifra pequefa cuando se tienen mezclas
muy complejas o se usan pseudocomponentes, ta Facultad de Quimica dispone también de
una version anterior  8.5-3, la cual no tiene timite. E! problema de esta version anterior,
es que para generar el modulo de entrada, tiene que compilar un archivo, lo cual puede
durar cerca de 15 minutos, dependiendo de la velocidad de la computadora y el disco
duro.

Las estructuras plex permiten que el ASPEN PLUS puede manejar en una misma
corriente las tres fases ( solido, liquido y vapor), al igual que combinar diferentes modelos
seglin sea a necesidad, convirtiendo a este simulador como uno de los mas versatiles.

El flujo de informacidn dentro del ASPEN PLUS comienza con la introduccion
por parte del usuario de un archivo en ASCH o por medio del sistema grafico, en donde
se encuentra toda la informacion para realizar la simulacion. Esto entra a un
preprocesador el cual interpreta la informacion en el archivo y detecta los errores en caso
de que se presenten, en caso de ser errores que no permitan la simulacion, se le informa at
usuario y se le proponen soluciones a los errores. El preprocesador genera un programa
en FORTRAN en base a la informacion del usuario para después compilarlo. ASPEN
también permite al usuario introducir sus rutinas en FORTRAN en caso necesario,
teniendo acceso a variables internas de las corrientes generadas por el simulador, por lo
que se pueden aplicar modelos propios para casos muy especificos,

Una vez que el programa ha sido compilade, el simulador crea una secuencia de
caleulo, relaciona los modulos de operaciones unitarias, genera las interconexiones entre
las operaciones, extrae la informacion de las Jibrerias, etc., genera toda la metodologia
para la simulacion por medio de un programa monitor.

Una vez creada la metodologia, se lleva a cabo la simulacion del proceso y al
finalizar este proceso se genera un reporte. El reporte contiene los resultados de la
stmulacion, en los cuales no solo se incluye el calculo de los diferentes equipos,
corrientes y bloques de convergencia, sino también pasibles errores durante la simulacion,
o generacidn del reporte, o traduccién de los datos de entrada.
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Fig. 7. Flujo de informacion en ¢l simulador ASPEN PLUS.

3.2 Bancos de datos.

ASPEN PLUS dispone de 6 bancos de datos para el calculo de propiedades para
compuestos, los cuales disponen de todos los parametros nccesarios para cada modelo
termodindmico y de transporte, como son presion y temperatura criticas, constantes de
Antoine, parametros de UNIFAC, etc. En el caso de faltar algiin parametro o que se
disponga de mejores valores, estos pueden ser introducidos en la simulacion.

Los banco de datos son los siguientes:

1. ASPENPCD es el banco principal, el cual es llamado por default en todas las
simulaciones. Contiene 472 componentes puros.

2. DIPPRPCD es un banco licenciado Aspen Tech per "The National Bureau of
Standars " y desarrollado por el Instituto Americano de Ingenieros Quimicos (AICHE).
Contiene 766 componentes puros y se espera que en un futuro contenga 1500, para su
uso se debe especificar en la simulacion.



3. COMBUST es un banco especial para cilculo de propiedades de gases a altas
temperaturas. Countiene 59 compuestos que se encuentran tipicamente en los gases de
combustion.

4. BINARY cuenta con las constantes de Henry para 49 compuestos en solucion
acuosa.

5. AQUEOGUS contiene los parametros para €l calculo de propiedades en caso de
tener especies ionicas y moleculares en solucion acuosa, tiene 262 componentes,

6. SOLIDS es el banco de datos para compuestos solidos, ef cual contiene 121

componentes puros.
3.3 Algoritmos de convergencia.

Ei simulador ASPEN PLUS dispone de rutinas para detectar los ciclos de
recirculacion (método desarrollado por Sargent y Westerberg, 1964), determinar las
corrientes de corte (método de Motard y Westerberg, 1978), generar bloques de
convergencia y definir Ia secuencia de célculo,

Las secuencias de caleulo para la corrientes de corte se generan automdticamente
o se pueden proporcionar por el usuario. Para la convergencia se aplican diversos tipos de
métodos de convergencia; Sustitucion Directa, Wegstein, Broyden y Newton. Se tiene
acceso a fos parAmetros de convergencia como son los factores de aceleracion, tolerancia,
numero méximo de iteraciones, etc. Dando més versatilidad a los métodos de
convergencia para la solucion de sistemas muy complejos, de dificil o muy lenta
convergencia. Generalinente se usa el método de Wegstein, pero es preferible el método
de Broyden si se tienen corrientes de corte altamente dependientes unas de otras junto
con especificaciones de disefio. En el caso de que se tengan problemas con alguno de
estos dos métodos se puede utilizar la sustitucion directa, la cual garantiza legar a
convergencia pero necesita un nitmero elevado de iteraciones. El otro método es ¢l de
Newton, el cual puede usarse en ef caso de tener problemas con el de Broyden. El
inconveniente de este método es que al calcular fa derivada numérica frecuentemente, es
solo recomendable cuando el nimera de componentes por corriente sea pequefio.

Para el caso de tener especificaciones de disefio, Jos métodos de convergencia son
¢l de la Secante para una sola especificacion y el de Broyden para dos o mas
especificaciones.

Para la solucidn de problemas de optimizacion, ASPEN PLUS dispone de dos
métodos, Complex y SQP (Programacidn Cuadritica Sucesiva). £l primero es un método
de busqueda directa, por lo cual no calcula derivadas numéricas y es recomendable para
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3. COMBUST es un banco especial para calculo de propiedades de gases a altas

temperaturas. Contiene 59 compuestos que se encuentran tipicamente en los gases de
combustion.

4, BINARY cuenta con Jas constantes de Henry para 49 compuestos en solucion
acuosa.
5. AQUEOUS contiene los parametros para él calculo de propiedades en caso de

tener especies idnicas y moleculares en solucion acuosa, tiene 262 componentes.
6. SOLIDS es el banco de datos para compuestos solidos, el cual contiene 121
componentes puros.

3.3 Algoritmos de convergencia.

El simulador ASPEN PLUS dispone de rutinas para detectar los ciclos de
recircutacion (método desarrollado por Sargent y Westerberg, 1964), determinar las
corrientes de corte (métode de Motard y Westerberg, 1978), generar bloques de
convergencia y definir la secuencia de calculo.

Las secuencias de calculo para la corrientes de corte se generan automaticamente
o se pueden proporcionar por el usuario. Para la convergencia se aplican diversos tipos de
métodos de convergencia; Sustitucion Directa, Wegstein, Broyden y Newton. Se tiene
acceso a los parametros de convergencia como son los factores de aceleracion, tolerancia,
ntimero maximo de iteraciones, etc. Dando maés versatilidad a los métodos de
convergencia para la solucién de sistemas muy complejos, de dificil o muy lenta
convergencia. Generalimente se usa el método de Wegstein, pero es preferible el método
de Broyden si se tienen corrientes de corte altamente dependientes unas de otras junto
con especificaciones de disefio. En ef caso de que se tengan problemas con alguno de
estos dos métodos se puede utilizar la sustitucion directa, la cual garantiza llegar a
convergencia pero necesita un nimero elevado de iteraciones. El otro método es el de
Newton, el cual puede usarse en el caso de tener problemas con el de Broyden. El
inconveniente de este método es que al calcular la derivada numérica frecuentemente, es
solo recomendable cuando el nimero de componentes por corriente sea pequefio.

Para el caso de tener especificaciones de disefio, los métodos de convergencia son
¢l de la Secante para una sola especificacion y el de Broyden para dos o mas
especificaciones.

Para la solucion de problemas de optimizacion, ASPEN PLUS dispone de dos
métodos, Complex y SQP (Programacion Cuadratica Sucesiva). El primero es un método
de basqueda directa, por lo cual no calcula derivadas numéricas y es recomendable para
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problemas simples sin ciclos de recirculacion o especificaciones de disefio. El método
SQP, puede resolver corrientes de corte y optimizar al mismo tiempo, es recomendable
que primero solucione las corrientes de corte y después realice la optimizacion.

También se puede cambiar el método de convergencia dentro de modelos de
operaciones unitarias, esto es particularmente Util en el caso de las torres de destilacion,
en caso de tener problemas en su convergencia. Se pueden utilizar el método de Newton,
Broyden y Wegstein.

3.4 Modelos,

ASPEN PLUS dispone de una gran cantidad de modelos, para la simulacion de
operaciones unitarias en plantas de proceso, incluyendo modelos para manejo de sélidos.
Estos modelos permiten el uso de corrientes en diferentes estados fisicos, asi como la
entrada de corrientes de calor y trabajo. Para la entrada de informacion de cada modelo se
requiere basicamente, el nombre reservado por ASPEN para el modelo, el nombre dado
por el usuario y los parametros del modelo. Los parametros del modelo son aquellos
necesarios para cumplir con los grados de libertad del modelo, el simulador tiene
recomendaciones en caso de duda.

Los modelos presentan la caracteristica de no tener limitaciones de tipo
dimensional, ya que pueden manejar cualquier cantidad de corrientes, componentes,
namero de etapas, reacciones, ctc. Ademas se tienen diferentes modelos con diferentes
grados de complejidad, segiin sea la necesidad del analisis. En caso de no encontrar un
modelo satisfactorio para e} usuario se puede realizar una rutina en FORTRAN para crear
un modelo de una operacién unitaria especial, interaccionando con las corrientes
generadas por el simulador,

3.5 Modelos para cdlculo de propiedades,

Una de fas grandes ventajas de ASPEN PLUS, es el manejo y la gran cantidad de
modelos para ¢l calculo de propiedades termodinamicas y de transporte. Resultados muy
cercanos a la realidad son esenciales para la simulacion de las operaciones unitarias y su
dimensionamiento.

Las propiedades tipicas que usa ASPEN PLUS en la simulacion son coeficientes
de fugacidad, entapias, densidades, entropias y encrgia libre. El calculo de la K se realiza
como la relacion entre la fugacidad del liquido y la del vapor. Las propiedades de
transporte solo son calculadas si el usuario lo solicita.
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Tabla 2.

Modelos Termodindmicos

de ASPEN PLUS

SYSOPO dealLey de Raoult

Estados correspondicntes
SYsoP1 Chao-Scader

SYsSOP2 Grayson-Sirced

Ecuaciones de cstado

SYSOP3 Redlich-Kwong-Seave
S5YsSOP4 Peng-Robinson

SYSOPs BWR-Lec-Statling
SYSOP6 Redlich-Kwong-ASPEN
SYS0P14 Esferas rigidas perturbadas

5YSOPI7 Lee-Kesler-Placker

SYSOP18 Redlich-Kwong-UNIFAC

Coeficientes de actividad Van Laar

SYsopre Van LaarRedlich-Kwong

SYSOPIA Van LaarRedtich-Rwony Ley de Henry
SYSOPIB Van Laar™Nothnagel

SYS0PsC Van Laar/Nothaagel'Ley de Henry
SYSOPID Van Laar/Hayden-O'Connell

SYSOPIE Van LaarHayden-O'Connelley de Fenry

Coeficientes de actividad UNIFAC

SYSOP? UNIFACRedlich-Kwong

SYSOPTA UNIFAC/Redlich-Kwong/ey de Henry
SYSOPIB UNIFACNathnage)

SYSOPTC UNIFAC/NothnagelLey de Henry
SYSOPTD UNIFACA {ayden-O'Connell

SYSCPTE UNIFACHayden-O'Connell/Ley de Henry

SYSOPTL UNIFAC (liquide-liquido)Redlich-Kwong,

Coeficientes de actividad Renon (NRTL)

SYsoP1o Renon (NRTL) Redlich-Kwong

SYSOP10A Renon (NRTL) Redlich-Kwong/Ley de Henry
SYsorion Renon (NRTL)Nothnagel

$Ysorinc Renen (NRTL)NothnagelLey de Henry
SYSOP10D Renon (NRTLYHavden-O'Connell

SYSOPIOE Renon (NRTL) T layden-O'Connelliley de Henry

Coslisienles de actividad Wilson

SYsOrg WilsonRedlich-Kwong

SYSOPSA WilsonRedlich-KwongT.ey de enry
$YSOP3R WilsonNothnagel

SYsorsc Wilson/NothnagelLey de Hensy
SYSOPRD WilsonTlayden-O'Conngll

SYSOPSE WilsonHayden-O'Connelldey de Henry

Coeficientes de actividad UNIQUAC

3Ys50PH UNIQUACARedlich-Kwong

SYSOPUIA UNIQUACRedlich-Kwong/Ley de Henry
Sysorin UNIQUACNaothnage!

Sysornc UNIQUAC/NathnagelLey de Henry
SYSOPHID UNIQUACTayden-O'Connelt

SYSOPHIE UNIQUAC/Tlayden-O'ConneliLey de eary

Modelos especiales
SYsoPr12 Tablas de Vapor del ASME

AMINES

AMSOUR Métado APL para agua amarga




Tabta 3.

Modelos pasa operacioncs unitarias

de ASPEN PLUS.

Mezcladores y Separadores Reactoses

RSTOIC Reactor estequimétrica
MIXER Mezcladar de Corrientes RYIELD Reactor por canversion
FSPLIT Divisor de corricntes REQUIL Reactar al equilibrio
SSPLIT Divisor de subeorrientes RGIBBS Reactor af equitibsio {Gibbs)
SEP Sepurador RCSTR Reactor de tangue continio
SEP2 Separador con des foses RPLUG Reactor tubriar

Cambiadores de Calor

RBATCH Reactor por lotes

Bambas y compresores

puMpP Bomba/Tusbina hidraulica
COMPR Compresor/ Turbina

MCOMPR Compresor/Turbinn multictapas

HEATER Enfriador o calentadar

FLASH2 Flash a dos fases

TFLASH3 Flash a tres fascs

HEATX Cambiador de calor

MHEATX Cambiador pasa multicorrieates
Destifacion

DSTWU Métedo corto para disciio

DISTL Destilacidn por métedo corto
SCFRAC Destilacidn compleja por método corto

Destilacion rignrosa

RADFRAC Colunnas do destilacion
MULTIFRAC  Columnas comiplejas
EXTRAC Extraccidn lig.-tiq.
ABSBR Absorbedor/ Agotador

Manipulacion de corrientes
DUPL Duplicador de corrientes
MULT Multiplicadar de corricates

Mancjo de sdlidos

CRUSHER Triturador

SCREEN Scparador de paticulas
FARFL Filtro bolsa
CYCLONE  Ciclon

VSCRUB Separador Vénturi

ESP Percipitador electroestitico
HYCYC Ciclon hidrawlico

CFUGE Cenlrifuga

FILTER Filtro

SWASH Luvador de una clupa
ccn Lavador de varias ctapas




3.6 Soporte Computacienal.

El soporte fisico (hardware) para ASPEN PLUS version 8.5 es la sigutente:
Computadora personal con procesador 386 o 486 compatible con IBM.

640 KB de memoria base,

4 MB o0 mas de memoria extendida, aunque es preferible utilizar 8 MB o mas.
Coprocesador matematico.

Puerto paralelo.

70 MB de espacio en disco duro.

I o

Ratdn para el uso de la interfase grafica.

El soporte logico (software) del cual se debe disponer son: el sistema operativo y

los programas que constituyen el simulador. El sistema operativo debe de ser version 3.3

o posterior. Los programas que conforman el paquete ASPEN PLUS son los siguientes:

¢ Aspen Plus para computadoras 386, lo cual contiene todas las rutinas para llevar a
cabo Ja simulacion

» Model Manager, que contiene la interfase grafica, la cual permite crear los archivos de

simulacion.

o Programas compiladores y anexos, como son NDP-FORTRAN, Phar Lap
386/ASM/38G LINK y el DOS extender.

3.7 Interfase con el usuario,

El lenguaje con el usuario incluye el medio por el cual la persona introduce su
problema al simulador, los reportes de resultados, la documentacién para el uso del
sistema vy las instrucciones para la interaccion con otros programas.

E! lenguaje de entrada debe incluir la informacion necesaria para llevar a cabo la
simulacion, la cual debe de estar de acuerdo con el diagrama de flujo en analisis. Esta
informacion puede ser suministrada por diferentes medios. El primero es por medio del
sistema grafico Model Manager, el cual dispone de formatos y graficas que permiten al
usuario la entrada de fa informacion de una manera amigable, sefialando falta de
especificaciones o errores en la entrada de datos. La segunda forma de entrada de datos
es por medio de un archiva ASCII, cl cual puede ser construido en cualquier editor de
textos. Para la utilizacion de este formato de entrada se requiere usuarios con amplia
experiencia en simulacion, debido a que deben de manejar el codigo de entrada del
simulador, asi como todas las especificaciones necesarias para que se pueda llevar a cabo
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la simulacidn. La ventaja de este sistema radica en que se puede vaciar la informacion de

procesos grandes (mas de 30 equipos) mas répidamente que por el medio grafico, ademas

de en el caso de usar el medio interactivo, conocer el lenguaje para accesarlo.

Los reportes de resultados pueden generase de las mismas dos formas, por medio
del Model Manager o en archivos ASCH. Se pueden generar graficos y tablas, las cuales
pueden ser editados o impresos de manera directa o importandolo a un editor de texto,
procesador de palabras, hoja de datos o sistema CAD, para dar un formato deseado.

La documentacion para el uso del ASPEN PLUS se encuentra distribuida en
diferentes manuales, con distintos grados de profundidad. A continuacion se listan estos
manuales:

« Model Manager and Aspen Plus, Installation and reference for the PC. Explica como
instalar el simulador y como configurar la PC para su utilizacion.

« Aspen Plus User Guide. Contiene la informacidn necesaria para el uso de ASPEN
PLUS para procesos liquidoe-vapor tipicos.

« Aspen Plus Electrolytes Manual. Es un suplemento de la guia de usuario para el
modelado de procesos en donde intervienen electrolitos en solucidn acuosa y no
acuosa.

« Aspen Plus Solids Manual. En el se encuentra la descripcion de corrientes y
operaciones unitarias en donde se manejan solidos.

« Agpen Plus Interactive Simulation. Describe las propiedades y manejo de la simulacion
interactiva.

« Aspen Plus Data Regression Manual. Es una guia para el uso del sisterna de regresion
lineat de ASPEN PLUS.

» Aspen Plus Costing Manual. En el se encuentra {a descripcion del uso del sistema para
la evaluacion de costos, asi como su simulacion y reporte.

+  Model Manager Getting Started and Tutorial for the PC. Inicia al usuario en el uso
del Model Manager a través de tutoriales.

» Aspen Plus Guide to Physical Properties. Guia a los usuarios avanzados en el calculo
yuso de propiedades.

» Aspen Plus Notes on Interfaces and User Models. Describe la forma en que ¢l usuario
debe introducir sus propios modelos y subrutinas.

» Aspen Plus Stream Libraries and Insert Libraries. Describe como usar 12 biblioteca de
corrientes para almacenar informacion entre diferentes corridas de una misma
simulacion,

ASPEN PLUS cuenta con formatos para la interaccion con otros programas como bases

de datos, hojas de calculo y sistemas CAD/CAM.
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Capitulo 4.

Plantas de desintegracion catalitica.

A inicios de 1900, EW. Grat y AM. McAfee de la Gulf Oil Corp, mostraron los
posibles beneficios de usar una reaccion de desintegracion catalitica para aumentar el
rendimiento en la obtencién de gasolina, experimentando con un catalizador de cloruro de
aluminio, Sin embargo, fue hasta los afios veinte, cuando A.J, Houdry inventd un proceso
que podia ser comercial. En este proceso se usa un catalizador de silica alimina a alta
temperatura para obtener gasolina a partir de los gasoleos.

El principal problema de este nuevo proceso era la regeneracion del catalizador. El
coque se deposita en el catalizador y bloquea los sitios activos de este. E! coque puede ser
quemado con aire, pero se libera una cantidad considerable de calor, y si no es removida,
puede sinterizar o hasta fundir el catalizador. El catalizador en el proceso de Houdry era
en camas fijas, y se usaba un ingenioso sistema por medio de sales fundidas para extraer el
calor en la etapa de regeneracion.

La primera unidad tipo Houdry con una capacidad de 20 000 bbl/d fue puesta en
operacion en 1936 por Socony Vacuum Oil Co.. Al mismo tiempo, Sun Oil coloco una
planta de 15 000 bbi/d. La Standard Oil Development Co. (ahora Exxon Research and
Engineering Co.)} propuso un proceso mas simple utilizando el catalizador pulverizado, e!
cual culmind en la creacion del proceso del craking catalitico fluidizado (FCC). La
segunda guerra mundial aceferé la puesta en marcha de este proceso, y muchas empresas
participaron en el desarrollo y refinamiento del proceso. Estas compafias incluyen a
Standard Qil Development Co., Universal Qil Products, M.W. Kellogg Co., Texaco
Development Co. y Shell Qil Co.. La primera unidad fue puesta en operacion en 1942 por
Standard Qi Co. Ya en 1945 habia 32 unidades operando en varias refinerias.



4.1 Reacciones.

En las reacciones quimicas de desintegracion catalitica se lleva a cabo la ruptura
de enlaces carbono-carbono de moléculas de hidrocarburos de cadena larga, produciendo
moléculas de cadena mas corta. Estas reacciones se llevan a cabo por medio del
mecanisme de formacion y transformacion del ton carbonio principalmente. Ya que son

endotérimicas utilizan altas temperaturas para favorecerlas.
Las reacciones que se llevan a cabo, son las siguientes:
1. Rompimiento de parafinas para dar olefinas y parafinas més pequehas

CpHanty ——— CyHom + CHoge n=m-+k
Olefina Olefina Parafina

2. Rompimiento de olefinas que praducen olefinas mas pequefias.

CyHyy ———— CyHyy, + CHyy n=mtk
Olefina Olefina  Olefina

3. Desalquilacion de alquilaromaticos.

ARC,Hpp ) ————> ARH + C,Hy,

Alquilaromatico Aromatico Olefina
4. Rompimiento del grupo alquilo de una molécula alquilaromatica.
ARCyHppy| ————> ARCpHypm-p + CyHpgey  m=mik
Alguilaromatico Aromatico con Parafina
cadena lateral de olefina

5. Rompimiento de cicloparafinas que producen olefinas.

CpHpp ——— CypHy + CiHy,  n=m+k
Cicloparafina Olefina  Olefina



Simultdneamente ocurren reacciones secundarias como:
6. Transferencia de hidrogeno.

Nafteno + Olefina ————— Aromético + Parafina

Precursor de coque aromatico + Olefina ————— Coque + Parafina

7. Isomerizacion

Olefing ——————— Tso-olefina

8. Transferencia del grupo alquilo.

CeHy(CHz), + CeHg —————— CeH5(CH;3) + CgHs(CH3)

19. Condensacion

@-CH=CH2+ RICH=CHR; ——— { O >—.  42p,

. (:) ~—Ra
W 2
—

Ry

10. Desproporcién de olefinas de bajo peso molecular.
2HyC=CHCH,CH3 ——————— H,C=CHCHj; + H;C=CHCH,CH,CH3

Las reacciones de desintegracion en condiciones industriales, no estan limitadas
por el equilibrio quimico, es decir que si llegaran al equilibrio los hidrocarburos serian
completamente degradados a carbon e hidrogeno. En cambio las reacciones secundarias
solo llegan a cierto grado en condiciones industriales. Las reacciones de alquilacion,
hidrogenacion de aromaticos y polimerizacion de olefinas { menos la polimerizacién de
etileno) no ocurren en grado apreciable. A pesar de haber reacciones exotérmicas como
las isomerizaciones, y las de transferencia de hidrogeno, las reacciones endotérmicas de
desintegracion siempre predominan. Esto depende del tipo de carga , tipo de catalizador y
condiciones de operacion de la reaccion.



Al mismo tiempo que suceden reacciones de desintegracion catalitica, también
ocurren reacciones de desintegracion térmica, las cuales generan principalmente
hidrocarburos ligeros, los que son los constituyentes del gas seco { Cy, Cy ).

4,2 Mecanismos de reaceion.

Los dos tipos de desintegraciones, que ocurren en el proceso, tienen mecanismos
diferentes; en el caso de la desintegracion catalitica por medio de la formacidn de iones
carbonio, y en el de la desintegracion térmica por medio de radicales libres.

El iton carbonio se presenta como resultado de la abstraccion de un par
electronico a un atomo de carbon, lo cual genera una molécula de hidrocarburo con una
carga positiva. En la desintegracion de gasoleos estos iones se forman principalmente a

partir de hidrocarburos insaturados.

H,C=CHCHj + HX——— HyC-CHCH; + X
+

Los iones carbonio pueden rearreglarse para formar especies mas estables, lo cual da
lugar a isomerizaciones.

La transformacion de mayor importancia de los jones carbonio para nuestro
proceso es la ruptura de los enlaces carbono-carbono, que ocurre por medio de fa regla de
escision beta, la cual causa la formacion de una olefina y otro fon carbonio mas pequefio.
La continuacién de este proceso conduce a la formacion de propileno y butileno.

R-CHyCHCH,CH3CHy-R' —————— R-CH,CH=CH + CH,CH,-R'
+ +

Otra de las reacciones de imporiancia del ion carbonio es la abstraccion de hidruro.

CH; CHCH;CH,CHyCHy-R + R4H e CH3CH,CH,CHyCH,CHy-R + R
+ +

31



La reacciones de deshidrogenacion de naftenos causan la formacion de aromaticos
precursores de coque ¢ hidrogeno, por medio del siguiente esquema.

R-CH,CHy + MH — 5 R-CH=CH, + H,
+ +

Este tipo de reacciones son catalizadas por metales pesados como niquel, cobre y
vanadio.

La desintegracion térmica se basa en el mecanismo de radicales libres. El paso de
iniciacion para este proceso es la ruptura homolitica de un enlace carbono-carbono,

R-CHyCHy-R' ———————5 R-CHy + + - CHy-R'

Los radicales formados pueden dividirse para formar etileno y un radical primario. La
regla empirica beta establece que la ruptura del enlace carbono-carbono ocurrird en el

enlace locatizado en posicion beta respecto al atomo de carbono que tenga el electron
desapareado.

R-CH,CHCHy * —————— R-CHy+ + CH»=CHy

El nuevo radical libre puede seguir dividiéndose para dar etileno y radicales libres mas
pequefios hasta llegar finalmente a un radical metilo, que puede interaccionar con otro
radical metilo para dar etano o transformarse en metano.

4.3 Cinética.

Dada la gran variedad de los hitdrocarburos que conforman los gasoleos, es dificil
establecer una ruta (nica de reaccion en la desintegracion catalitica, por lo tanto también
se tienen dificultades en el establecimiento de un modelo cinético adecuado. Para
solucionar este problema se han propuestos modelos simplificados.

Uno de los modelos mas simples es el de Weekman (1970), el cual propone que el
gasOleo se convierte en gasolina, coque y gases, la gasolina a su vez se convierte en coque
y gases. En esle sistema se tienen que estimar (res constantes de velocidad con su
correspondiente parametro de desactivacion. Se han propuesto modelos mucho mas
complejos, pero todos hacen la simplificacidn de considerar al gasoleo, la gasolina y el

coque como entidades quimicas, las cuales engloban una serie de compuestos. De esta
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manera se considera que ciertos agrupamientos de moléculas siguen un curso de reaccién
especifico con una velocidad de reaccion global.

Todos estos modelos se basan en datos experimentales de los reactores
industriales en funcionamiento y plantas piloto. La utilizacion de modelos complejos, no
" lleva a mejores resuitados dado que la variabilidad de los datos de operacion es muy

grande; por lo tanto se justifica el use de modelos simplificados para el disefio y operacion
de estos reactores.

4.4 Catalizadores.

La desintegracion catalitica a escala comercial comienza con la introduccién del
proceso Houdry, 1922 ( desintegracion catalitica en lecho fijo), aunque anteriormente Mc
Afee habia desarrollado un proceso catalitico que empleaba cloruro de aluminio como
catalizador, pero no tuvo éxito debido a la dificultad de recuperar el catalizador a partir
del residuo.

Houdry usaba arcillas aciduladas como catalizadores, las cuales fueron utilizadas
hasta Ia década de los cuarentas. La actividad catalitica se debia a la aliimina,
tetrahédricamente coordinada en la matriz de silica-alimina de la arcilla lixiviada con
acido, Debido a este descubrimienio fa investigacion se orientd al desarrollo de
catalizadores sintéticos en base de silica-alimina. Por este procedimiento se obtuvo
catalizadores de baja { 13% Al;O3 ) y alta ( 25% AlyO3 ) cantidad de alimina. Durante
esta época también se descubrieron las ventajas del proceso en leche fluidizado, que
demostrd mayores ventajas en cuanto a conversion, rendimiento y flexibilidad de
operacion.

En 1957, Charles Plank y Ed Rosinsky descubren el efecto catalitico de las
zeolitas en la desintegracion de fracciones del petroleo, 1o cual vendria a revolucionar la
industria petrolera. Las zeolitas, especificamente faujasitas X y Y, fueron incorporadas
ripidamente a los catalizadores comerciales y entraron en aplicacion en 1962, siendo
desde entonces la base para los catalizadores en el proceso de desintegracion catalitica de
las fracciones mas pesadas del petroleo.

Los catalizadores basados en zeolitas han evolucionado en base a las necesidades
industriales, de tal manera aparecen los catalizadores adicionados con tierras raras,
disefindos para mejorar la resistencia a la desactivacion térmica, los catalizadores
ultraestables orientados a produccion de gasolinas con alto grado de octano; los
catalizadores ultraestables adicionados con tierras raras, ideados para la produccion de

octano y alta conversidn; el uso de matrices activas, para mejorar la conversion de



fracciones residuales y el uso de matrices especiales para mejorar la tolerancia a los
metales.

Los catalizadores para la desintegracion de gasoleos en lecho fluidizado, constan
basicamente de un componente activo y una matriz. El componente activo esté construido
por un silicoaluminato cristalino denominado zeolita faujasita Y, el cual constituye entre el
10 y el 30% del peso del catalizador. Este componente es un mineral cristalino,
identificado por Cronstedt en }756; consiste de una red cristalina tridimensional de
aluminosilicatos ordenados en forma combinada y homogénea, los aluminatos ( AlOy) y
silicatos ( SiO4) se unen en forma tetraédrica por los vértices por medio de oxigenos. En
el proceso de sintesis se generan sitios acidos, los cuales son neutralizados por iones
sodio. Para volver a activar estos sitios se elimina el sodio por medio de intercambio

ibnico, obteniéndose como resultado una zeolita con superficies acidas de Lewis y
Bronsted.
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Sitios dciclos de Lewis

Los sitios acidos permiten la formacion del ion carbonio, el cual es indispensable
para iniciar el mecanismo de desintegracion de hidrocarburos.
La matriz del catalizador, la cual representa el otro 70 a 90% del peso del

catalizador, estd conformada por silicoaluminatos amorfos, los que tienen una



concentracion menor de sitios aclivos, en comparacion con la zeolita Y. Las funciones de
la matriz son las siguientes:

« Soportar de una manera distribuida a la zeolita.

+ Dar el tamafo adecuado de particula para la fluidizacion.

o Minimizar la atricion y pérdida de la zeolita.

« Servir como medio de transferencia de calor.

« Absotber contaminantes ( V, Ni, Fe).

o Catalizar la desintegracion a baja escala.

En el caso de catalizadores de alta estabilidad, se encuentra un tercer componente, las
tierras raras ( principalmente lantano, neodimio, praseodimio y cerio), las cuales se
encuentran como maximo en un 2.5% del peso del catalizador y cuya funcion es dar
mayor estabilidad térmica.

4.5 Balance Térmico.

En el reactor del proceso FCC, la fuente de energia para llevar a cabo las
reacciones es generado por la combustion del coque producido. De manera que la
comprension de] balance térmico en el sistema de reaccion-regeneracion, es fundamental
ya que de este dependera el rendimiento y la conversion de los productos.

El primer fundamento en el procese de cracking catalitico es que la unidad deberj
tender a mantenerse dentro del equilibrio térmico. Para esto la unidad sélo quema el
coque suficiente para satisfacer los requerimientos de energia del sistema de reaccion-
regeneracion. El coque proviene de diferentes fuentes, el sistema adapta constantemente
estas fuentes para mantenerse dentro del equilibrio térmico. El coque quemado debe
proveer el calor necesario para:

o Aumentar la temperatura de la carga y productos, desde la temperatura de
precalentameinto de la carga de alimentacion hasta la temperatura del reactor.

o+ Suministrar el calor endotérmico de la desintegracion.

« Proveer el calor perdido a los alrededores, tanto del reactor como del regenerador,

« Aumentar la temperatura del aire de regeneracion, desde la temperatura de descarga
del soplador hasta la temperatura de los gases de combustion a la salida del
regenerador

« Elevar la temperatura de las entradas auxiliares (como el vapor de agotamiento, vapor
de dispersion), hasta la temperatura correspondiente a la salida.

La energia producida en el regenerador resulta de las reacciones de combustion
del coque producido y satisface los requerimientos energéticos del sistema. El material
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que entra en combustion es una mezcla de coque producido por las reacciones de
desintegracion térmica y catalitica, mas una mezcla de hidrocarburos pesados que son
atrapados en los poros del catalizador mas coque intrinseco a la carga.

La composicion quimica del coque puede representarse como CH), en donde n
depende de la eficiencia del agotador, y el contenido adecuado de hidrogeno en ¢f coque
debe ser entre un 6% a un 8% en peso,

La cantidad de coque que se debe quemar es dependiente de los requerimientos de
energia y el calor de combustion det caque. A su vez el calor de combustion del coque
depende del contenido de hidrogeno y las cantidades de CO y CO5 producidos durante la
combustion, siguiendo las siguientes reacciones

C+1/2 0y e CO AH, = 4,400 BTU/ Ib
CO+1/2 05 —————— CO4 AH, = 10,160 BTU/ Ib

C+1203 —————— COy AH, = 14,600 BTU/ Ib
Hy + 1/2 Oy > COy AH, = 52,020 BTU/ Ib

En general se puede considerar que el coque proviene de tres fuentes:

1. Coque catalitico. Este se produce a partir de las reacciones de policondensacion y
degradacion de los hidrocarburos de alto peso molecular. A su vez se tiene dos
diferentes posibilidades de produccion.

o Coque generado por Ia actividad catalitica, el cual aumenta con la conversion.
» Coque generado por accion catalitica de los metales depositados sobre el
catalizador, niquel y vanadio principalmente.

2. Coque residual de Ia carga. Este tipo de coque es independiente del grado de
conversion y proviene de compuestos pesados, def tipo policiclico, los cuales se
depositan sobre la superficie del catalizador. No es posible vaporizarios o agotarlos ,
debido a su alto punto de ebullicion y son quemados en el regenerador.

3. El coque por baja eficiencia del agotador. Estos compuestos son hidrocarburos, con
intervalos de ebullicion similares al aceite ciclico, que pasan al regenerador debido a
un mal disefio o deficiente funcionamiento del agotador. E! contenido de hidrogeno
es relativamente alto, entre 14% y 16% en peso, por lo cual tienen un calor de
combustion mayor al del coque convencional. El contenido de este coque debe
mantenerse lo mas bajo posible, debido a que al quemarlo se produce mayor calor, por
esta razon se debe disminuir ef flujo de catalizador circulante, causando entonces un
menor rendimiento en el reactor. Cuando la eficiencia en el agotador es maxima, el
coque de la circulacion depende solamente de la tasa de circulacion del catalizador.



4.6 Efectos de las variables de operacidn del reactor.

Temperatura del reacter.

El aumento en la temperatura del reactor causa los siguientes efectos:

. Aumenta la conversion, Este efecto es ligero en el caso de las gasolinas. Mayor en
el caso de los gases (Cyy Cy ) v el gas seco.
. Aumenta a relacidn catalizador/aceite y la temperatura del regenerador.

Una mayor temperatura en el reactor implica una mayor carga térmica, la cual es
suministrada por una mayor proporcion de circulacion del catalizador.

Flujo de alimentacion.

El aumento o [a disminucidn, en el flujo de alimentacion, causan cambios de
requerimientos de calor, por lo cual se debe alterar la proporcion de recirculacion del
catalizador y la temperatura en el regenerador.

Temperatura de precalentamiento de Ia earga.

El precalentamiento de la carga tiene un efecto fundamental sobre el equilibrio
térmico. Al recibir una carga a mayor temperatura, causa un menor requerimiento de calor
suministrado por el flujo de catalizador, aumentando la eficiencia del agotador, e
incrementando los productos. En algunos casos, el material de construccion limita la
temperatura de precalentamiento, pero el empleo de aceros inoxidables en los mismos,
permite que el regenerador pueda trabajar con temperaturas de 750 °C, con lo cual se
pueden dar temperaturas de precalentamiento de hasta 380°C.

Actividad del catatizador.,

Los efectos de la actividad del catalizador son las siguientes: Alta conversion, alto
rendimiento de gasolina, bajo rendimiento en el hidrégeno y gas seco, ademas de baja

produccion de coque. En caso de catalizadores muy activos, se debe cuidar que no ocurra
una sobredesintegracion,



Calidad de Ia carga.

El tipo de hidrocarburos que conforman la carga a la FCC son determinantes para
la calidad y cantidad de los productos. Las cargas con alto contenido parafinico generan
mayor cantidad de gasolina que las aromaticas. Las cargas que contienen isoparafinas
producen mds gasolina ligera de alto octanaje. La facilidad de desintegracion para los
diferentes tipo de hidrocarburos es la siguiente.

1. Olefinas

2. Isoparafinas
Naftenos
Parafinas

[, T SR O |

Aromaticos.

Otro factor importante en la carga a la planta son las cantidades de contaminantes
presentes, ya que estos intervienen en la desactivacion del catalizador. Los principales
contaminantes son los metales como el vanadio, sodio, niquel y fierro, ademas de
elementos como el nitrégeno. El sodio neutraliza los sitios acidos del catalizador y forma
mezclas eutécticas con la zeolita, al igual que el vanadio, destruyéndola. Ademas el resto
de los metales pesados, actiia como catalizadores para las reacciones de deshidrogenacion
y de condensacion de aromdticos. Los metales llegan a acumularse en los poros del
catalizador restandole actividad. El nitrogeno basico envenena temporaimente al
catalizador, dado que neutraliza los sitios acidos, pero al quemarse en el regenerador la
actividad del catalizador se restaura.

Relacidn de reposicion del catalizador,

Las pérdidas de catalizador y la desactivacion del mismo obligan a tener un
régimen de reposicion del mismo muy delicado. La tasa de reposicion afecta
drasticamente la conversion y rendimiento del reactor. Si la reposicion se realiza en forma
masiva, se puede aumentar drasticamente la temperatura del sistema y se produciria una
sobredesintegracion, generandose mayor cantidad de gas seco y coque, lo que
desbalancea el equilibrio térmico y puede llegar a provocar un paro en la planta. En el
caso de reponer cantidades menores a la necesaria, se causan problemas de baja
actividad, baja conversion total y puede tlegar a producir problemas con ¢l tamafio del
granulo del catalizador.
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Capitulo 5.

Unidad de Desintegracion Catalitica (FCC).

La planta de desintegracion catalitica tiene una importancia fundamental en los
esquemas de refinacion, debido a que permite el aprovechamiento integral del petroleo
crudo,

Sants
Planta Planta Planta reductorn ‘ Plonta

destilacion primarin destalacion alio vacio

7] [oorr]

dle viscosidud reformadora de noflas

l Gas Himedo

Planta
Catalitica
———{ Ageite degantado }—‘;

Fig. 8 Covrientes de entrada y salida de Lt planta FCC deatro de una refineria,
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Dentro del esquema de una refineria la planta FCC recibe las corrientes de salida de varias

plantas,

» Planta de destilacion primaria. Las corrientes de gasoleo ligero del fondo de la
agotadora y gasoleo pesado de una extraccion lateral de la fraccionadora a presion
atmosférica.

» Planta de destilacion de alto vacio. Las corrientes de gaséleo ligero de vacio y gasoleo
pesado de vacio de extracciones taterales de la fraccionadora al vacio .

+ Planta reductora de viscosidad, La corriente de gas hiimedo del separador de la torre
fraccionadora.

« Planta reformadora de nafias. La corriente de gas himedo del acumulador de la torre
estabilizadora

La planta de desintegracion catalitica, se ha disefiado para una carga nominal de
40,000 BSPD, de gasoleo virgen teniendo como productos: Gas seco desulfurizado para
gas combustible, gas acido para la recuperacion del azufre, gas licuado propano-
propileno, gas licuado butano-butileno, gasolina debutanizada, aceite ciclico y aceite
decantado.

La corriente de entrada al reactor tiene las siguientes caracteristicas: 70.73 *APly
la curva de destilacion DR6,

% vol Temp °F
0 100.4
10 122
50 210.2
90 303.8

100 374
Tahla 3,

Las especificaciones de las corrientes de salida se dan en la comparacién de la
simulacion con los datos de diseiio.

Esta planta consiste en un sistema convertidor catalitico-fracionadora, seccion de
recuperacion de vapores, seccion de tratamiento con amina (DEA) para eliminar el H,S
de las corrientes de gas seco y del C3-C4. Una unidad de extraccion MEROX para
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eliminar los mercaptanos de las corrientes de C3-C4 y una unidad de endutzamiento
MEROX para gasolina.

Al final del capitulo 6, se encuentran los diagramas de la planta FCC.

5.1 Seccién de desintegracidn catalitica,

El convertidor de desintegracion tipo RISER consiste de un tubo elevador que es
el reactor, un separador, un regenerador y los medios de transporte para la circulacion del
catalizador, El equipo auxiliar consiste de silos de almacenamiento que son usados para el
almacenamiento del catalizador fresco y usado, el soplador de aire, el calentador de aire,
la camara de orificio para los gases del regenerador, las tanques de sello de agua y la
caldera de CO.

La carga de gasoleo fresco es bombeada a través de cambiadores de calor y un
calentador para adquirir la temperatura requerida, A la carga caliente que sale del
calentador se le agrega a la recirculacidn y el conunto se manda al elevador de
desintegracion.

En la parte inferior del elevador, la carga se mezcla con vapor de dispersion y todo
esto se alimenta al elevador a través de un juego de seis boquillas localizadas
perimetralmente. En el elevador el aceite se junta con el catalizador regenerado
proveniente de Ia "bota® y el vapor de fluidizacion lateral. El catalizador caliente vaporiza
la carga y la lleva a la temperatura de reaccion, proporcionando el calor necesario para la
desintegracion.

La mezcla de catalizador y vapores fluye en forma ascendente a través del
elevador, efectuandose la reaccion de desintegracion. El elevador termina en la parte
inferior de la camara de separacion. En este lugar ocure una separacion burda del
catalizador y de los vapores mediante un reparador ranurado.

Los vapores de hidrocarburos desintegrados, inertes, vapor de dispersion y el
vapor de agotamiento del catalizador, fluyen hacia la parte superior del separador y sale a
través de cuatro juegos de ciclones de dos pasos. El catalizador que es arrastrado por los
vapores es separado en los ciclones retornando al fondo del separador, Los vapores fluyen
del separador a la fraccionadora.

El catalizador agotado que contiene el carbon formado durante la reaccion de
desintegracion pasa a través de un cono dentro del agotador de catalizador gastado donde
fluye este a contracorriente con vapor de agotamiento para eliminar los hidrocarburos que
han quedado atrapados en el catalizador,



El catalizador agotado se lleva luego al primer paso de regeneracion donde el
carbén depositado durante la desintegracion se quema para alcanzar un contenido muy
bajo de carbon en el catalizador regenerado. Aqui se quema el 80% del carbon para luego
fluir hacia el segundo paso, donde se quema el resto del carbén a temperaturas mds
elevadas, dependiendo de la operacion.

El gas efluente de la combustion del carbon asciende a un juego de ciclones donde
se detiene el catalizador arrastrado y retornandolo a la cama del catalizador. Estos gases
son enviados a la caldera de CO, donde se produce vapor y ademas se enfrian los gases de
combustion que son arrojados a la atmosfera.

5.2 Seccion de Mraccionamiento.

Los vapores efluentes del reactor consisten de hidrocarburos desintegrados
cataliticamente, vapor y gas inerte, los cuales entran por el fondo a la fraccionadora y
fluyen a través de cinco bafles y 20 platos.

E! calor disipado de la fraccionadora por la recirculacidn de fondos es usado para
precalentar la carga fresca y generar vapor de presion media. Se inyecta vapor al fondo de
la fraccionadora en el residuo liquido, para prevenir un asentamiento de catalizador y
agotar los hidrocarbures ligeros del residuo.

El aceite decantado se extrae de la parte superior de un asentador de lodos y se
bombea a limite de baterias después de ser enfriado en un intercambiador de calor y un
enfriador por aire. La extraccion en el plato 18 suministra el calor para el rehervidor de la
debutanizadora y precalentar la carga fresca.

El aceite ciclico se extrae del plato 14 y es agotado con vapor en la torre
agotadora y los vapores del domo del agotador retornan a la fraccionadora, arriba del
plato de extraccion. El producto del fondo de! agotador es enfriado intercambiando calor
con la carga fresca y con un enfriador por aire.

El aceite ciclico no agotado se extrae del plato 5 y retorna al 3 de la
fraccionadora, el cual se usa para calentar la depropanizadora (DA-108) y la agotadora
(DA-103), y parte se extrae como aceite de absorcion, para el agotador secundario (DA-
104).

Los vapores del domo se condensan, obteniéndose corrientes de vapores,
hidrocarburos liquidos y agua amarga. La corriente de los vapores fluye al compresor de
gas en la seccion de recuperacion de vapores y el agua amarga se manda al sistema de
aguas amargas. Parte del hidrocarburo liquido se utiliza como reflujo al plato del domo de
la torre fraccionadora para control de temperatura.,



5.3 Seccion de recuperacidn de vapores.

Los vapores del acumulador de hidrocarburos liquidos de la fraccionadora van a
un compresor centrifugo de dos pasos, movido por una turbina de vapor. Los dos pasos
de compresion estan provistos para alcanzar la presion de descarga requerida, con un
minimo de potencia. El agua de lavado se inyecta a la entrada del enfriador entrepasos
donde los vapores se condensan y se separan en el acumulador entrepasos. Las aguas
amargas se drenan. Los hidrocarburos condensados son bombeados para unirse en la
descarga de} segundo paso. Los vapores del acumulador de entrepasos son comprimidos
en el segundo paso del compresor. Se inyecta agua en la corriente de descarga del
COMPIESOF.

Los vapores del domo y la gasolina rica del absorbedor primaric se unen a la
descarga de los vapores del compresor y fluyen a través de un condensador de alta
presion hacia el separador de alta presion (FA-109). Esta condensacion a alta presion
constituye una etapa de equilibrio con el enfriamiento y aumenta la eficiencia de
recuperacion del sistema absorbedor-agotador,

El liquido del destilado del domo de la fraccionadora se junta con el parte de la
gasolina pesada de los fondos de la depentanizadora y la corriente combinada fluye como
aceite de absorcion al plato 1 de! absorbedor primario (DA-103). Esta torre esta montada
directamente encima de la agotadora con una tapa que divide las dos secciones. Esta
absorbedora recupera la mayor parte de propanos y butanos de los vapores que salen del
separador de alta presion.

El gas seco del absorbedor primario (DA-103) se alimenta al absorbedor
secundario (DA-104) en el que se recuperan cantidades adicionales de hidrocarburos
ligeros, inclusive arrastres de gasolina de absorcion primaria. El aceite ciclico ligero no
agotado proveniente la fraccionadora sirve como aceite de absorcion después de haber
intercambiado calor con el retorno de aceite rico y enfriado con agua. Después de haber
sido calentado por el intercambio de calor con el aceite de absorcion, el aceite rico retorna
a la fraccionadora donde los gases absorbidos se desprenden y son recirculados al
COMpresor.

El gas seco del absorbedor secundario fluye al sistema de gas combustible después
de habérsele eliminado el H,S. Como se describe en la seccidn de tratamiento con amina.

Los hidrocarburos liquidos del separador de alta presion se bombean al plato
superior del agotador. Esta torre equipada con un intercambiador de calor, sirve para
controlar el contenide de C2 en el producto del gas licuado propano y su flujo de fondos
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que representa el total de liquidos recuperados en el sistema. El intercambiador de calor
de la agotadora intercambia el calor con la recirculacion de aceite ciclico no agotado de la
fraccionadora.

El producto de los fondos del agotador alimenta a la debutanizadora después de
haber sido calentada con el producto de fondo de la debutanizadora. La torre
debutanizadora se recalienta con la circulacion de fondos de la fraccionadora. Ei reflujo y
la corriente neta de vapores del domo se condensan totalmente y esta se bombea a
tratamiento. Los fondos de la debutanizadora se enfrian con la carga a esta torre, después
pasa a la depentanizadora.

La depentanizadora funciona condensando todo al vapor por medio de un
enfriador por aire y es recalentada con vapor, del separador de la depentanizadora se
extrae gasolina ligera la cual se enfria en un intercambiador con agua de enfriamiento y se
manda posteriormente a tratamiento. En el fondo se obtiene la gasolina pesada la cual se
enfria en un intercambiador de calor, despugs sirve para precalentar la alimentacion a la
depropanizadora. Se enfria aun mas con agua de enfriamiento y parte se recircula para
alimentar, junto con el liquido del destilado del domo de la fraccionadora, al absorbedor
primario. El resto de la gasolina pesada se envia a tratamiento.

El producto propano-butano del domo de la debutanizadora se pasa a través de la
seccion de tratamiento con amina para eliminarle el H,S y después pasa a la unidad de
tratamiento MEROX para climinar los mercaptanos. De [a unidad MEROX, la corriente
de propano-butano entra al tambor de balance de carga de la depropanizadora.

La corriente de C3-C4 del tambor es bombeada a precalentamiento con la gasolina
pesada de la depentanizadora y se alimenta a de depropanizadora. El reflujo y el producto
neto del domo son totalmente condensados y el producto neto de propano-propileno, se
manda a un tanque de almacenamiento, para posteriormente mandarlos a la torre
propano/propileno. El producto de fondo, el cual es butanc, se manda a almacenamiento
después de pasar a través de un enfriador.

5.4 Seccién de tratamiento con amina (DEA).

El gas seco del domo del absorbedor secundario fluye al tanque separador para
eliminar cualquier cantidad de aceite de absorcion que fuera arrastrado, lo cual causa
espumamiento de la solucion de DEA, para después ponerse en contacto con una solucién
de DEA en un contactor empacado. El gas efluente, ahora se encuentra libre de COy y
H,S, para poder mandarse al sistema de gas combustible.
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La corriente liquida de C3-C4 del domo de la debutanizadora entra al fondo de un
contactor empacado e inundado y fluye a contracorriente con una fase continua de DEA.
El gas licuado dulce fluye por el domo a un tambor separador el cual elimina la DEA
arrastrada, para en seguida pasar al tratamiento MEROX.

La DEA rica fluye de la base de cada contactor a un tambor separador de
hidrocarburos y DEA. La DEA sin ligeros se filtra y fluye a un cambiador de amina pobre
vs amina rica antes de que esta sea vaporizada en ef regenerador de DEA. En esta torre la
DEA rica se liberada de CO, y H,S incorporados por la solucion en los dos contactores.

E! medio de calentamiento en el intercambiador de calor del regenerador es vapor
de media. El vapor de agotamiento remueve los vapores de CO, y H,S incorporados. La
solucion de DEA pabre sale por el fondo del regenerador y es enfriada por intercambio de
calor con solucion de DEA rica y enfriamiento con agua antes de ser bombeada
nuevamente a los dos contactores. Los vapores del domo de la regeneradora se condensan
pasando luego a un tambor separador, en el cual el agua condensada es colectada y
bombeada a la etapa superior como un reflujo para lavar los arrastres formados durante la
vaporizacion de la solucion de DEA rica en el plato 3, Los vapores del tambor separador

constituyen el producto de gas dcido y fluyen al limite de bateria para su posterior
recuperacion de azufre,
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Capitulo 6.

Simulacién de la planta de desintegracion catalitica.

6.1 Pasos a seguir en una simulacion,

La informacion requerida para el desarrollo de una simulacion, es contenida
en los siguientes puntos.

+  Definicidn del problema

o Seleccion de unidades

o Seleccion de componentes

« Eleccion de los modelos termodinamicos

+ Especificacion de la topotogia del proceso

+ Determinacion de las corrientes de corte y secuencia de cleulo
» Definicidn de las corrientes de alimentacion y de corte

» Eleccion del modelo a utilizar para cada operacion unitaria

« Especificacion de los parametros de cada modelo

« Seleccion de los métodos de convergencia para las corrientes de corte.
« Especificaciones de diseiio.

Dependiendo de la informacion disponible v el grado de andlisis que se
requiera, se desarsollan diferentes grados de profundidad en una simulacién. Por io
que siempre es recomendable empezar con modelos simples y a medida que se van
detectando las dificultades y encontrando los medios para salvarlas, empezar a
complicar el sistema. Muchas veces el instinto inicial es el de utilizar el modelo mas
riguraso, pero por causas como malos estimados iniciales, modelos termodindmicos

que no representan correctamente el sistema, mala eleccion de los parametros para
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un modelo, etc., no se puede llegar a una convergencia del sistema en general o de
modelos principalmente en torres de destilacion. De tal manera que se requiere
reafizar un proceso iterativo, en el cual se va aumentando lo riguroso del analisis
hasta llegar a generar informacién que tenga la suficiente confiabilidad para la
realizacidn del diagrama de proceso y el posterior dimensionamiento de los equipos.
Todo esto depende también del entrenamiento del usuario y los conocimientos que
se dispongan del proceso.

6.2 Definicion del problema.
En base a la informacion de operacion o de disefio del proceso, se realiza la

eleccion de la parte del proceso o subsistemas los cuales van a ser simulados. Para nuestro
caso la planta FCC se podria separar en varios sistemas;

. Reactor/Regenerador
. Fraccionamiento

. DEA y MEROX

Por la complejidad del sistema y su extensa integracion térmica, se simuld el
fraccionamiento, y se diseiid en base a torres ya existente una torre de propano/propileno,
para una pureza de 0.996% mol de propileno y una recuperacion de propileno del 95%.

El reactor-regenerador no es considerado en la simulacidn, ya que su simulacion
es complicada y para realizarlo, se tendria que realizar una subrutina en FORTRAN. Por
lo que en la simulacion se toma como entrada, el efluente del reactor, respetando el
precalentamiento que tiene la corriente de entrada al reactor, en los intercambiadores de
calor EA-106, EA-104 y en caso necesario con los intercambiadores del fondo de la
fraccionadora a través de las corrientes de interconexion IC-5 y IC-6. En cuanto a los
procesos de DEA y MEROX, se simulo Unicamente como un separador, con el fin de
poder realizar los calculos de la depropanizadora y la torre propano/propileno.

Los equipos fiteron simulados independientemente, utilizando los modelos menos
integrados, para tener un mejor analisis del proceso. Los {micos que no fueron simulados
independientemente, para reducir el numero de corrientes de corte y acelerar la
convergencia fueron, el generador de vapor del fondo de la fraccionadora DA-101, el
agotador de la fraccionadora, (ASPEN dispone del modelo MULTIFRAC, que permite el
calculo de torres complejas), el condensador de la torre DA-106 y DA-108 y el rehervidor
de la torre DA-107. El rehervidor y los condensadores las torres DA-107, DA-106 y DA-

108, son operados con vapor y agua de enfriamiento respectivamente por las temperaturas
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a las cuales se operan. De mode que dejarfos incluidos en los modelos de RADFRAC, es
factible, ya que usan servicios y no corrientes de proceso para su operacion.

6.3 Seleccidn de unidades.

Las unidades seleccionadas fueron las de ingenieria, por disponerse toda la
informacion en ese formato. Esto se realizd por comodidad en el caso de las
comparaciones entre los datos de la simulacion y los de disefio, ya que ASPEN tiene la
opcioén de suministrar datos y reportar resultados en cualquier tipo de unidades. Los flujos
volumétricos de algunas corrientes de productos fueron reportados en barriles estandar
por dia {C20 de aceite ciclico ligero, C25B fondos de la fraccionadora, C60F gasolina
ligera, CO5SE gasolina pesada).

6.4 Seleccion de componentes.

Para poder realizar una simulacion se tienen que especificar todos los compuestos
que se encuentran o se generan por reacciones en el proceso. En nuestra caso se tiene una
mezcla compleja de componentes, esto se debe a la diversidad de productos generados
durante la reaccion de desintegracion catalitica. Los componentes ligeros se simularon
como componentes totalmente caracterizados, ya que se disponia su composicion y su
formula molecular. En el caso de los pentanos en adelante se simularon generando
pseudocomponentes. Esto se realiza por medio de correlaciones en base a curvas de
destilacion y los grados API, en nuestro caso se utilizé una curva D86, (el simulador
dispone de otro tipo de curvas de destilacion D1160, TBP, etc.), se generaron un juego
34 pseudocomponentes. Estos pseudocomponentes tienen un manegjo similar a ios
componentes normales, pero no pueden ser simulados en reacciones. La cantidad de
pseudocomponentes generados depende de los intervalos que desee el usuario generar,
para los cortes utilizados se utilizaron los recomendados por ASPEN para este tipo de
procesos.

La informacion de las curvas de destitacion, para generar el efluente del reactor,
son datos de operacion de plantas FCC en operacion, ya que esta informacion no esta
detalladamente especificada en los datos de disefio, debido a que depende de {a forma de
operacion del reactor y de las cargas a este. En cuanto a ta composicion de los ligeros, se
tiene informacion de disefic, apoyada en el caso de la proporcion etanofetileno,
propano/propilenc de los datos de operacion.
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6.5 Eleccion de modelos termodinamicos.

Una de las grandes ventajas de ASPEN, es la capacidad de manejar varios
modelos termodinamicos dentro de una simulacion. Lo cual nos permite evaluar cuales
son los mejores modelos, y aplicarlos en diferentes equipos.

Los modelos termodinamicos utilizados en la simulacion fueron: Redlich-Kwong-
Soave (SYSOP3) vy Peng-Robinson (SYSOP4). La primera ecuacién de estado se
selecciono debido a que se trata se un sistema de hidrocarburos, ademas de disponerse de
un bancos de parametros binarios.

Para el calculo de la entalpia en el caso de los pseudocomponentes se utilizo el
método de caracierizacion de Lee-Kesler, el cual fue ajustado para fracciones pesadas y
ligeras de petroleo. Este método presenta mejores resultados que otros métodos como el
de Watson, Cavett, Hopke-Lin en el calculo de la entalpia. ( Lima P.A.,et. al.,1988)

Para el célculo de ¢l volumen del liquido, viscosidad y tension superficial, se
utilizaron los métodos recomendados por AP, Estos valores son de suma importancia en
el dimensionamiento de las torres de destilacion, Para el célculo del volumen del liquide se
utilizo la correlacion en base a la figura del API 6A3.5 (APl Technical Data Book -
Petroleum Refining, 4a. edician). En el calculo de la viscosidad se usa la correlacion en
base a los procedimientos de APLy las figuras 11A4.1, 11A4.2 y 11A4.3 (AP Technical
Data_Book - Petrofeum Refining, 4a. edicion). La tension superficial es en base al
procedimiento API 10A3.2 (AP] Techaical Data Book - Petroleum Refining, 4a. edicidn).

Para el sistema agua-hidrocarburos la fase de agua liquida, si estd presente se
considera en la simulacion como si constara de una fase de agua liquida pura. Para
determinar cuando la fase liquida esta presente, al igual que la cantidad de agua en cada
fase, se necesitan las K de equilibrio del agua en las dos fases. Los modelos de ASPEN
PLUS conticnen valores para K dacla la temperatura, presion, y composicion del vapor y

la fase liquida organica. Estos valores no solo sirven para obtener buenos resultados en el
caso de presentarse el agua en fase liquida, sino también para el calculo en los agotadores
por medio de vapor. El modelo utilizado fue el SOLU-WATER namero dos.

Para el cilculo de todas las propiedades de la torre propano/propileno se utilizo la
ecuacion de Peng-Robinson con sus respectivos parametros binarios, ya que no se
presentan en esta etapa del proceso fracciones de petrdleo, ni componentes pesados.

Tampoco hay presente agua, por lo que tampoco se utilizd el modelo para el sistema
agua-hidrocarburos.
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6.6 Especificacion de la topologia del proceso.

Unos de los primeros trabajos que se realizan cuando se va realizar una
simulacién, es el paso de la secuencia del diagrama de procesos, a una matriz de
simulacion. Esta matriz consta de bloques que representan las operaciones unitarias del
proceso. No necesariamente todos los equipos de un diagrama de procesos son
equivalentes a un bloque en la simulacion, este es el caso, de los separadores y
mezcladores, los cuales deben de ser simulados como equipos, Ademas los simuladores
cuentan con equipos integrados, esto es el caso de torres de destilacion. Los modelos de
torres de destilacion pueden hacer el calculo integrado de rehervidor y condensador en un
solo bloque, Ia ventaja de esto es que la convergencia del modelo es sumamente rapida y
no necesita corrientes de corte, que en caso de un torre de destilacion con rehervidor y
condensador seria de dos corrientes. El principal problema de utilizar este tipo de modelos
integrados es que en caso de tener intercambio de calor con una corriente de proceso, no
se puede calcular el equipo correspondiente. Ademas de que este modelo no permite el
caleulo riguroso de este tipo de equipos (rehervidor y condensador), aunque este se puede
realizar externamente a la simulacion.

Una vez identificados y definidos los bloques a utilizar se procede a la numeracion
de corrientes. Los corrientes que se numeran son todas las que entran y salen a los
equipos, esto marca una diferencia entre la numeracion de los diagramas de proceso y los
de simulacion, ya que en los de proceso solo se numeran las corrientes en las cuales se
tiene un cambio de composicion.

6.7 Determinacion de las corrientes de corte y secuencia de cilculo.

En el caso de tener ciclos de recirculacion, se deben de dar corrientes de corte
para poder converger el proceso. Las corrientes pueden ser suministradas por el usuario o
ser seleccionadas automaticamente por el simulador. En la mayoria de los casos es mejor
que el usuario de las corrientes de corte, ya que al tener conocimiento del proceso, puede
escoger las corrientes donde se tenga mejor informacion. De otra manera el simulador,
encontrara el minimo de [as corrientes corte en base a procedimientos matematicos.

Las corrientes de corte que se seleccionaron para la simulacion [ueron las
siguientes;
. C30 entrada al flash FA-109
. Cl14A entrada al intercambiador E1 14
. C49B entrada a la bomba GA-E27
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. C50A entrada a 1a torre DA-103

. C12A entrada al separader de corrientes SP-12
. C35 entrada al intercmbiador E103

. C56 entrada al intercambiador E123

. C38B entrada al intercambiador E114

’ C58D entrada al intercambiador E119

. C21 entrada a la bomba GA-107
. C60D entrada a la torre DA-107
. C48C entrada a la torre DA-108

Las corrientes de corte C49B, C50A, CS56, C38B, CS58D, CGOD y C48C
corresponden a los ciclos generados al calcular las torres con reiboiler y condensador
separados, ademas de requerirse para el calculo del intercambio de calor entre corrientes
de proceso. La corriente C12A, corresponde al ciclo del condensador de la fraccionadora,
mientras que Ja C14A y C21 son generadas por los enfriadores laterales. Ademas la C14A
y C21 son necesarias por los ciclos generados por el intercambio de calor con otras
corrientes. La corriente C30 se necesita para romper el ciclo generado entre la torre DA-
103/DA-104 y la DA-101, Por altimo la corriente €35 tiene la funcion de alterar la
secuencia de célculo, para que la primera torre que se converja sea la fraccionadora (DA-
101), lo cual le da mas estabilidad en las iteraciones iniciales en caso de proponerse
cambios en las condiciones de esta torre o tener muy malos estimados iniciales. Si se
elimina esa corriente de corte la secuencia de calculo cambiara y comenzara el calculo con
la torre DA-105.

La secuencia de calculo usada fue la siguiente:

MIX! >>Wegsteinl >>Secante! SP-12 GA-103 V-12 GA-107 E119 EA-106 V-22 E114
E123 $E124H01 SP-15 GA-119 3E103H02 Mi-15 SEI03HTR EA-116 >> Secante2
DA-101 Secante2 << Secantel << EA-101 EA-102 FA-104 GB-101 MI-62 EA-115
FA-107 GB-102 GA-112 MI1-27 GA-105 GA-E27 EA-113 FA-109 GA-113 DA-105
SP-38 V-38 SE161HO1 >> Secante3 DA-106 SP-58 Secante3 << SP-58B SE161HTR
M1-58 V-58 >>Broyden! DA-107 EA-133 GA-121 SP-60 V-60 Broydenl<< GA-122
EA-109 $E120H02 EA-121 SP-65 MI-67 DA-103 DA-104 MI-37 MI-30 EA-126
GA-E26 EA-127 Wegsteinl << EA-134 GA-110 EA-107 GA-106 EA-104 DEA
GA-120 $E120HTR >> Broyden2 DA-108 SP-48 $E124HTR Broyden2 <<
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Los bloques de convergencia (Wegstein y Secante) iteran hasta llegar a cumplir la
tolerancia en las corrientes de corte y las especificaciones de disefio. El bloque de
convergencia comienza con el nombre del bloque antecedido por >> y acaba con el mismo
nombre seguido por <<. Los equipos que quedan en cada blogque son calculados de
manera secuencial.

Para reducir el nimero de corrientes de corte, se usan los bloques MHEATX. Este
modelo sirve para simular el intercambio de calor entre dos 0 mas corrientes. El método
de célculo es generar dos o mas intercambiadores separados, y cuando se tiene la
informacion de ambos, genera el resultado del intercambiador de calor entre las dos
corrientes de proceso. Esto se representa en la secuencia de calculo, para el bloque E103
primero se calcula un enfriador/calentador (HEATER) representado como $E103HO02,
este es un equipo temporal, v después el intercambiador final $E103HTR para cuando ya
se tiere la informacion de las dos corrientes y se puede hacer el calculo riguroso.

6.8 Definicion de las corrientes de alimentacidn y de corte,

Uno de los problemas en las simulacion de la planta FCC, es la de determinar la
corriente de entrada a la fraccionadora principal. Datos de operacion no se disponen ya
que tomar muestras de esta corriente es sumamente peligroso (se encuentra a 970°F). Una
manera de determinarla es en base a todos los productos que se obtienen al final del
fraccionamiento en la planta, En el caso de los ligeros se tiene informacion componente
por componente, los cuales se encuentran en la corriente C8A de la simulacion. Para el
caso de pentanos en adelante solo se disponen de curvas de destilacion. Con la
informacion de las curvas de destilacion, grados APL, y flujos de las diferentes fracciones
(Gasolina, Aceite ciclico, fondos de la fraccionadora), se usa el BLEND, el cual genera
una nueva curva de destilacién. Esta curva nueva de destilacion representa la mezcla de
todas las fracciones que se obtienen en el fraccionamiento (corriente C8 en la simulacion).
Las corrientes C8A (ligeros) y la C8 (pentanos en adelante) se unen en un mezclador y se
alimentan a la fraccionadora principal, por medio de la corriente C8B. Generando de esta
manera el efluente del reactor, la cual es la corriente de alimentacion. Se presenta en la
tabla los resultados de la curva de destilacion DSG6 para la corriente C8.
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% vol Temp °F
0 114.9
10 163.4
50 3264
90 677.4
100 916.6
Tabla 4,

El resto de las corrientes de alimentacion son entradas de vapor y condensados a
las condiciones que requiere el proceso.

Las corrientes de alimentacion al igual que las de corte, deben tener la siguiente
informacion: nombre de la corriente, flujo de cada componente (si se omite se considera
cero) y condiciones de la corriente, y estas son [a presion y temperatura, presion y
fraccién de vapor, temperatura y fraccion de vapor. En las corrientes de corte ademas de
de flujo de los componentes deltnidos, se suministran los flujos para cada

pseudocomponente, de manera de tener mejores estimados para la simulacion.

6.9 Eleccion del modelo a utilizar para cada operacion unitaria.

Para especificar el modelo adecuado para un determinado equipo, se tiene que
tener en cuenta los modelos disponibles y la profundidad del analisis que se requiere. Sin
embargo, hay algunos equipos los cuales por su simplicidad, pueden ser simulados con un
solo modelo, esto es el caso de un fash ( FLASH2 o FLASH3 en caso de tener dos o tres
fases), una bomba (PUMP) o un intercambiador de calor contra servicio (HEATER),

En el caso de las columnas de destilacion se disponen de varios modelos, para esto
se usa generalmente una torre sin el calculo del condensador y el rehervidor. El calculo
del rehervidor y el condensador se hacen como equipos independientes con modelos
como HEATER, si el calor es provisto por los servicios o por HEATX si dispone ¢l calor
por medio de otra corriente de proceso. Otra posibilidad es cuando se tienen columnas
complejas (dos o mds columnas interconectadas), esto se puede simular como dos
modelos de RADFRAC o por el modelo MULTIFRAC.

Cuando se realiza una simulacion de una planta compleja, no se puede utilizar
desde el inicio los modelos mas complejos para el cilculo de los equipos. Esto es debido a
que normalmente los estimados iniciales extraidos de diagramas de proceso no son los

suficientemente precisos para tener una buena convergencia o estan incompletos en



algunas corrientes. La informacién de cargas en el condensador y rehervidor de una torre
son poco confiables, generalmente estan sobrados. De tal manera, ¢l primer paso es
realizar la simulacion de la planta completa por medio de modelos simples, por ejemplo,
usar torres de destilacion cen condensador y rehervidor integrados, en el caso de tener
intercambio de calor entre dos corrientes de proceso usar para cada una HEATER con la
misma carga de calor en vez de un HEATX. Esto nos permite tener mejores estimados
iniciales. Ademas por tener una convergencia sumamente rapida y estable nos permite
probar diferentes modelos termodinamicos y métodos de convergencia para determinar
cual es el mas adecuado, sin consumir demasiado tiempo. Una vez terminada se pasa a
utilizar los modelos més riguresos, esta tiltima version es la que se presenta mas adelante.

6.10 Especificacidn de los parametros para cada modelo.

Los parametros que se deben definir para cada modelos, son determinados por los
grados de libertad, por ejemplo en el caso de un flash a dos fases, se requieren dar dos de
los siguientes parametros en cualquier combinacion; temperatura, presion y fraccion de
vapor.

En general para los intercambiadores de calor con servicio externo se especifica la
presion de salida o la caida de presion en el equipo, y la temperatura de salida. En el caso
de ser un rehervidor o un condensador de una torre de destilacion como equipos externos,
es mas estable en el momento de la convergencia usar la carga térmica del intercambiador
o la fraccion de vapor seglin sea el caso. En el caso de tener intercambio de calor entre
dos corrientes de proceso, se dan las presiones o caidas de presion para las dos corrientes
y la temperatura de salida de una de ellas. Aunque también se puede utilizar la carga
térmica si se tienen datos confiables al respecto.

Para la simulacion de flash a dos fases, se utiliza generalimente un flash adiabatico,
aunque también se pueden especificar como isotérmicos. Para bombas y compresores solo
se especifica la presion de salida, aunque en caso necesario se pueden cambiar las
eficiencias tanto mecanica como politropica. En caso de los mezcladores se puede dar la
presion de salida si se desea, pero se considera que la caida de presién es despreciable,
por lo que raras veces se da este dato. En caso de separadores de corrientes se da el flujo
para n-1 de las corrientes de salida, también se puede dar la caida de presion si se
necesita.

Las torres de destilacion, requieren un analisis mas profundo para la determinacion
de los parametros que se deben de especificar. Sin embargo, si se calcula sin rehervidor ni

condensador, la tnica especificacion para el modelo de RADFRAC es carga térimica en el
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primer y ltimo plato ipual a cero y flujo total de vapor en la satida del primer plato.
Ademas se tiene que dar presion en el primer y en el ltimo plato. Si se usa el algoriuno
para estimado del perfil inicial de temperatura (CRUDE), es necesario dar la temperatura
en el primer y (ltimo plato. Se deben de especificar los platos de entrada y de salida para
las corrientes del inddulo, minimo debe haber una salida en el plato uno y otra en el tltimo
plato. Si no se tiene condensador o rehervidor debe haber una corriente de entrada de
liquido en el primer plato o una de vapor en el dltimo, o ambas, segin sea el caso.
También es comiin las salidas laterales, para las cuales se tiene que especificar el flujo de
salida y el plato de extraccion,

La otra posibilidad para una torre de destilacion es cuando se tiene condensador o
rehervidor incluido. Para escoger los parametros, se usan en el caso de tener condensador,
la relacion de reflujo o el flujo de destilado, otra opcion es dar el flujo de liquido al primer
plato, si se tiene este dato. Para el caso del rehervidor se usa el flujo de fondos en la
mayoria de los casos. Este tipo de especificaciones han dado conversencias relativamente
rapidas para nuestro problema.

El caso més complicado para determinar los parametros es en el caso de tener una
columna compleja. Para especificar la fraccionadora principal DA-101, se debe de analizar
la estructura especifica de la torre. El nimero de platos es de 20, mas cinco bafles, En
otras simulaciones la torre fraccionadora, se simula por medio de 14 o 16 platos reales,
incluidos los bafles. Sin embargo, para nuestra planta no se alcanza a recuperar las
fracciones correspondientes con csta cantidad de platos. Los mejores resultados se
obtuvieron con 20 platos y dos platos reales para la simulacién de los bafles, La cantidad
de platos depende del modelo termodinamico utilizado y la eficiencia de plato que se
utilizo en el disefio de la torre. Debido a la gran cantidad de salidas y entradas aparte de
contar con un agotador, es ideal para la utilizacion del modelo MULTIFRAC, el cual
permite el uso de corrientes de interconexion y columnas complejas. Se tienen
extracciones totales de liquido en los platos § y 18, esto se simuld con Ja especificacion de
liquido en los respectivos platos, variando la corriente de interconexion IC-3 y IC-4
respectivamente. La torre dispone ademas de un agotador de 4 platos al cual se le inyecta
vapor en el fondo, esto se simuld creande una segunda torre de 4 platos conectada por
medio de las corrientes de interconexién IC-1 y el regreso de vapor por la corriente de
interconexion 1C-2, La fraccionadora cuenta con un condensador el cual se simuld como
equipo separado. La corriente C14 que sale del plato 5 y regresa como C14K, se utiliza
para calentar otras torres de destilacion por lo cual no se usa una corriente interna de
interconexion. Lo mismo sucede con la extraccion en ef plato 18 de la corriente C21 que
regresa después de ser enfiiada al plato 17 como corriente C22. Para stmular las
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corrientes del fondo de la fraccionadora se usaron dos corrientes de interconexion. La
corriente de interconexion 1C-6 sirve para simular la corriente de apagado. La otra IC-6
es un enfriador el cual va del fondo de 1a columna al plato 21. El calor extraido en estas
dos interconexiones sirve para generar vapor de media y precalentar parte de la carga. En
el fondo de la fraccionadora entra el vapor de agotamiento y el efluente del reactor,

6.11 Seleccion de los métodos de convergencia,

En método de convergencia debe estar de acuerdo con el ndimero de corrientes de
corte que se resuclvan simultdneamente, la calidad de los estimados iniciales, vy la
interdependencia de las corrientes entre ellas.

Dado el gran nimero de corrientes de corte, generados por los ciclos, cortes en
las torres de destilacion y intercambio de calor entre las corrientes, la convergencia del
sistema es sumamente lenta e inestable. Al haber varias recirculaciones e intercambio de
calor entre corrientes, sumados a malos estimados iniciales, se debe en los primeros
intentos de convergencia utilizar métodos de convergencia muy estables y poco
acelerados como es el caso de la sustitucion directa o el método de Wegstein con factores
de aceleracion pequefios.

El método de Broyden deberia ser el mas recomendable dado que vartas corrientes
tienen dependencia entre si, y dado que Broyden maneja una matriz en la cual se engloban
todas las corrientes de corte, podria converger mis rapidamente el problema. Sin
embargo, la matriz generada es demasiado grande, debido a la gran cantidad de
componentes que intervienen en cada cotriente y el elevado nimero de estas, para ser
soportada con la memoria de la computadora, por lo cual se crea memoria virtual, lo cual
alenta el mancjo de la informacion, con el consecuente aumento en el tiempo de
simulacion.

Para el caso de las corrientes de corte generadas cuando se simutan las lorres de
destilacion con condensador y rehervidor como equipos independientes, es recomendable
et uso del método de Broyden, sobretodo por la velocidad de convergencia, aunque en
caso de tener muy malos estimados iniciales puede causar inestabilidades, pero es
recomendable en la mayoria de {os casos.

Para la simulacion final se utilizo el método de Wegstein para la convergencia de
las corrientes de corte, por dar resultados tan buenos como el método de Broyden y no
tener los problemas antes expuestos. Para el caso de algunas torres y sus corrientes de
corte se utilizo el método de Broyden {(DA-107 y DA-108), esto es debido a que se

pueden generar blogues de convergencia independientes de las demas corrientes de corte.
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Para el caso del condensador de la torre DA-107 es debido a que utiliza servicios para su
funcionamiento y para el rehervidor de la torre DA-108 se utilizd en vez de un HEATX
un modelo MHEATX para la simulacion, lo que elimina el problema de convergencia de
las dos corrientes de corte, permitiéndose convergerlas independientemente.

6.12 Espeficaciones de diseno.

Las corrientes de salida de proceso deben de tener ciertas especificaciones, sobre
todo en las curvas de destilacion de los productos (aceite decantado, aceite ciclico y
gasolina). Dado que efluente del reactor se calculo con datos de operacion, era necesario
alterar las condiciones de operacion de algunos equipos de tal manera cumplir con las
especificaciones de los productos. Para esto se utilizd la DESIGN-SPEC, fa cual nos
permite el acceso a cualquier tipo de variable. A la variable deseada se le asigna un valor
al cual hay que converger, con cierta tolerancia y liberando otra variable del proceso, fa
cual debe estar acotada. El método de convergencia usado fue el de Secante. Otra forma
de ajustar condiciones en una torre de destilacion es por medio de VARY y SPEC, la
fimitante es que solo se pueden accesar variables especificas de esa torre.

Las variables que se deben ajustar son las temperaturas de las curvas de
destilacion D86 para los productos. Para ajustar las temperaturas del aceite ciclico se
vario el flujo de vapor al agotador de la fraccionadora principal, esto nos permite
controlar 12 cantidad de ligeros que se van a tener en la corriente de aceite. La siguiente
variable que se altero fue la temperatura del fondo de la fraccionadora, esto permite
controlar la cantidad de ligeros en la corrtente de aceite decantado. La temperatura no
debe ser mayor a 690°F para evitar que se forme coque en el fondo de la fraccionadora.
Para lograr {a temperatura se vario el reflujo de fondos de la fraccionadora. Otra variable
que se controlo fite la temperatura de domos de la fraccionadora, ya que esta determina la
temperatura de la curva de destilacion de la gasolina, al igual que la cantidad de aceite
ciclico y aceite decantado que se van a obtener. Esto se logra variando la cantidad del
reflujo al domo. La otra variable que se cambio fue el reflujo de la torre debutanizadora
de tal manera de controlar la cantided de butano en la corriente de gasolina debutanizada,

Esto nos permite controlar la temperatura del primer punto de la curva de destilacion de
la gasolina.

60



19

A9t

Fracooadyny s

DAYy BA-18

= cay >
g Acaste giched
b = 2 Mo
& .
! &1
vaE
t 220
T
CAADY
C:
Cox
<>
agty Fonoes o 1y HacHon K 8
a4 3 2 s aminio
S} 7]
v ) = J s <
EPuai (e foscicr vares 275 pmg EA-T07

Rafinerfa de Tula Hidalgo )

Planta FCC [ Diagrama 1

Elabord Esteban Pedemera

Fac. Quimica 1994




DA-1D8 DA-107
Debutanizadora Oepentanizadora

@@ E161

vy
Gasoling Ligera
@ aimacenamiento

de E120
Da-106 €34 2 DEA

SP.58

c580 Gasolina Pesadn
deE119 a pimacenamianio
r—CEA ) >
th E118 agng
dg SP-38

Refinerfa de Tula Hidalgo

Planta FGC { Diagrama 2

Elaboré Esteban Pedernera

Fac. Quimica 1994




£9

de E120

DEA
y extraccién de

mercaplanos

1
de DA-108

iG55 =

CasE—ir4

DA-108

Depropanizadora

aE120

de EA-124

C4LPG
a plmacenamienio

aEA.124

GA-202

DA-109
Propano/Propilenc

(AL
SP-102

Cio7} [ C106 hgs

EA-202

C105|~

c101

3
[CatAl— ]
[c7A]

o —

C4A7C]

—
Propileno
a almacenamiento

=]
Propano
a almacenamients

Refineria de Tula Hidalgo

Planta FC(;JI Diagrama 3

Elaboré Esteban Pedernera

Fac. Quimica 1994




9

Corriente [of:]:] EXT H201 H202 H203 S1 S2 vei vc2
de MIX1 DEA FA-104 FA-107 FA-109 s - — -
a_: DA-101 = — — — DA-101 DA-101 MI-62 MI-27
Fase: VAPOR VAPOR LIQUIDO LIQUIDO LiIQuIDO VAPOR VAPOR LIQUIDO L1QUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 857 [¢] 4] 0 0 Y [*] 0 2]
H20 29614 4.9767E-06 30982 22781 20833 2000 3334 20000 20000
H2s 4911 35.4027 o 5] 0 o o o o
N2 4814 o) [¢] 0 [s] o) [¢] o o]
co 124.9 [¢) 0 0 0 0 [¢] [¢] [o]
co2 738.01 [e] o o) [s) o] [+] [¢] (s}
CH4 6608 o] [¢] [+] 0 [s) o [¢) [¢]
C2H4 5185 o o] [+) 0 0 [¢] [¢] 0
C2H6 4463 [+] [¢] [+] 0 o] [+] [¢] o
C3H6 20234 ] [+] [+] [¢] [+] [¢] [¢] 0
c3H8 10494 o o] [¢] 0 o o) [¢) o
1-BUTILEND 31189 o] o 0 [s] o 0 [¢] o]
C4H10 7338.48 [e) [¢] 0 4] o] 0 0 [¢]
150-BUTANC 22627 o [] [¢] [s] o 0 0 o
C5+ 401630.193 [¢] [o] [¢] 0 o 0 [¢] o)
FLUJO TOTAL
LBMOL/HA 7976.6816 1.0388| 1719.7974| 1264.5405] 1158.7355 111.0186 188.3985{ 1110.1859} 1110,1859
LB/HR 550830 35,4027 30982 22781 20833 2000 3394 20000 20000
VARIABLES:
TEMP F 971.6982 116,6092 105,0003 105 105 560 560 90 20
PRES PS1 29 144.33 21.33 68.33 227 275 275 227 227
Frac Vapor 1 1 o] 0] 2] 1 1 [¢] o
ENTALPIA:
BTU/LB 116.972 -251.8948| -6797.4852| -6797.3625| -6796.9471| .5575.6047| -5575.6047| -6811.9009| -6811.8009
BTU/HR 6.44E +07 -B.92E +03 -2,11E+08 -1.566+08 -1.42E+08 1.12E407 -1.89E+07 -1.356E+08 -1.36E+08
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R 24,9152 8.1427 -38.0567 -38.0577 -38.0601 -11.3333 -11.3333 -38,6436 -38,5436
BTU/LB-R 0.3608 0.1802 -2.1125 -2.1125 -2.13126 -0.6291 -0.6291 -2.1395 -2.1395
DENSIDAD:
LB/CUFT 0.1306 0.8481 61.9339 61.9428 61.9728 0.4753 0.4753 62.1591 62.1591
PM prom. 69.0546 34.08 18.015 18.015 18.015 18.015 18.015 18.015 18.015

Tabla 5 Resultados de la simulacién para ia planta de desintegracién catalitica
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Corriente <10 C10A <108 c1 €12 Ci12A ci28 ci2¢ ci12D ci4
de : DA-101 EA-101 EA-102 FA-104 Sp-12 FA-104 SP-12 GA-103 V-12 DA-101
a_: EA-101 EA-102 FA-104 GB-101 MI-67 SP-12 GA-103 V.12 DA-101 GA-105
Fase: VAPOR MEZCLA MEZCLA VAPOR LIQUIDO Liauioo LiauIbo LIQUIDO LiQuIibo LiQuiDo
COMPONENTES: LB/HR
H2 B862.3755 862.3755 B62.3755 861.9676 0.3531 0.40783 0.054731 0.054731 0.054731 1.3819
H20 34968 34968 34968 3913.8403 62.1287 71.7566 3.6278 9.6278 9.6278 418.6184
H2s 6773.0632 6773.0632 6773.0632 6568.9341 176.7405 204.1294 27.3889 27.3889 27.3889 79.0625
N2 4874.6329 4874.6329 4874.6329 4869.6805 4.2879 4.9524 0.6644 0.6644 0.6644 12.0736
co 126.9556 126.9556 126.9556 126.7832 0.1492 0.1724 0.023132 0.023132 0.023132 0.3436
Co2 808.5667 B808.5667 808.5667 801.4639 6.1497 7.1027 0.953 0.953 0,953 5.5133
CH4 6906.0373 6906.0373 6906.0373 £878.7624 23.6153 27.2749 3.6595 3.6595 3.6595 35.3896
C2H4 6017.0405 6017.0405 6017.0405 5931.2448 74.2841 B5.7957 1151185 1151156 11.5115 54.7162
C2H6 5540.1233 5540.1233 $540.1233 5424.9098 99.7648 115.21356 15.4586 15.4586 15.4586 58.135
C3H6 20946 20946 20946 19728 1054.7319 1218.2496 163.4576 163.4576 163.4576 470.851
C3H8 10853 10853 10853 10137 620.5738 716.7421 96,1683 96.1683 96.1683 263.0418
1-BUTILENO 33104 33104 33104 27607| 4759.3806| 5496.9263 737.5457 737.5457 737.5457 1380.8195
C4H10 7815,7379 7815.7379 7815.7379 £328.0475 1288.0811 1487.6308 199.6097 199.6097 199.6097 356,96
ISO-BUTANO 23934 23934 23934 20544 2934.7322 3389.5181 454.7859 454.7859 454.7859 916.0436
C5+ 304179.543| 304179.543| 304179.543| 49321.5235| 220662.613| 254859.365| 34195.3062| 34195.3062| 34195.3062] 1380760.23
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 8340.6483 8340.6483 8340.6483 4128.8459 2157.6427 2492.0056 334.3628 334.3628 334.3628 8762.1109
LB/HR 467710 467710 467710 169040 231770 267680 35916 35916 35916 1384800
VARIABLES:
TEMP _F 276.9158 135 105 105.0003 104.9987 105.0003 104.9997 105.2453 105.3386 344.9268
PRES PSI 25.83 23.33 21.33 21.33 21.23 21.33 21.33 45 25.83 26.4531
Frac Vapor 1 0.5836 0.495 1 [s] 0 [¢] [¢] [+] [+]
ENTALPIA:
BTU/LB -473.5563 -662.8357 -700.861 -438.2892 -161.0414 -161.0411 -161.0414 -160.8643 -160.864 -9.588
BTU/HR =2.21E+08 -3.10E+08 -3.28E+08 -7.41E+ 07 -3.73E+07 -4.31E+07 :5.7BE+06 -5.78E+ 06 -5.7BE+ 06 -1.33E+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -5.8769 -22.06 -25.6279 -23.223 -21.0343 -21.0348 -21.0349 -21.0181 -21.0085 8.5749
BTU/LB-R -0.1048 -0.3934 0457 -0.5672 -0.1958 -0.1868 -0.1958 -0.1956 -0.1955 0.054256
DENSIDAD:
LB/CUFT 0.1868 0.3557 0.4026 0.1463 46.646 46.646 46.6486 46.6437 46.6358 43.4193
PM prom. 56.07587 56.0757 56.0757 40.9419 107.4168 107.4168 107.4168 107.4168 107.4168 158.0461

Tabla 5 Resultados de 1a simulaci6n para la planta de desintegracion catalitica
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Corriente C14A c14B c14cC C14F C14G C14K C15A c158 c15C C15D
de : GA-105 E114 E123 E124 SP.15 Mi-1S SP-15 GA-119 E103 EA-1186
a Ell4 £123 £124 SP-15 MI-18 DA-101 GA-119 E103 EA-1186 DA-104
Fase: Liauibo LIQUIDO LIQUIDO LIQuUIDO Liauibo MEZCLA LIQUIDO LIaUIDO LIauIDo LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 1.3819 1.3819 1.3819 1.3819 1.244 6.7429 0.1379 0.1379 0.1379 0.1379
H20 418.6183 418.6183 41B.6183 418.6183 376.8191 417.1633 41.7981 41.7991 41.7991 41.7991
H2S 79.0625 79.0625 79.0625 79.0625 71.1681 1914.5104 7.8944 7.8944 7.8944 7.8944
N2 12.0736 12.0736 12.0736 12,0736 10.8681 72.3308 1.2055 1,2055 1.2055 1.2055
co 0.3436 0.3436 0.3436 0.3436 0.3093 2.3836 0.034314 0.034314 0.034314 0.034314
coz 5.5133 5.6133 5.5133 5.5133 4.9628 75.191 0.5505 0.550% 0.550% 0.5505
CH4 35.3896 35.3896 35.3896 35.3896 31.856 330.3615 3.56336 3.5336 3.5336 3.6336
CzHa 54.7161 54.7161 54.7161 54.7161 49.2527 876.8935 5.4634 5.4634 5.4634 5.4634
C2ZHS 58.135 58.135 58.135 $8.135 52.3302 1120.4214 5.8048 5.8048 5.8048 5.8048
C3H6 470.8509 470.8509 470.8509 470.8509 423.8363 1023.2637 47.0146 47.0146 47.0146 47.0146
C3H8 263.0417 263.0417 263.0417 263.0417 236.7769 528.6343 26.2648 26.2648 26.2648 26.2648
1-BUTILENO 1380.8192 1380.8192 1380.8192 1380.8192 1242.9439 2566.3834 137.8752 137.8752 137.8752 137.8752
€4H10 356.9599 356.9599 356.9599 356.9599 321.3173 636.559 35.6425 35.6425 35,6425 35.6425
1SO-BUTANO 816.0433 916.0433 $16.0433 8916.0433 824 5761 1773.7473 21.4672 91.4672 91.4672 91.4672
C5 + 1380761.23| 1380761.23| 1380761.23| 1380761.23| 1242802.19| 1383324.79]| 137870.503! 137870.503| 137870.503| 137870.503
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 8762.1117 8762.1117 8762.1117 8762.1117 7887.2117 8997.0991 874.9 874.9 B74.9 B874.92
LB/HR 1384800 1384800 138400 1384800 1246500 1394700 138270 138270 138270 138270
VARIABLES:
TEMP F 345.0377 310 285 260 260 256.6404 260 261.462 150.1098 105
PRES _ PSI 47 42 37 32 32 32 32 253 243 233.8
Frac Vapar ] [s] o ] [+] B8.93E-03 o o [¢] ]
ENTALPIA:
BTU/LB -9.485 -29.9837 -44.2585 -58.2333 -58.2333 -62.016 -58.2333 -56.9403 -115.3102 =137
BTWHR -1.31E+07 -4.15E+07 -6.13E+07 -B.06E+07 -7.26E+07 -B.65E + 07 -B.05E+ 06 -7.87E+06 -1.59E+07 -1.83E+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R B.5766 4.514 1.5887 -1.361% -1.3615 -2.1969 -1.3615 -1.2756 -14.7442 -20.4214
BTU/LB-R 0.054267 0.028562 0.010052 -0.00861% -0.008615 -0.014173 -0.008615| -0.0080714 -0.093291 -0.1292
DENSIDAD:
LB/CUFT 43.4262 44.515 45.2648 46.129% 46.1295 28.175 46.1295 46.1659 49.3929 50,6099
PM prom. 158.0461 158.0461 158.0461 158.0461 158.0461 155.0141 158.0461 158.0461 158.0461 158.0461

Tabla S Resultados de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica
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Corriente €16 c19 C18A c20 cz21 c22 C22A c22C C22D c25
de : €103 DA-101 GA-106 EA-104 DA-101 V-22 GA-107 Ei19 EA-106 DA-101
a - MI-15 GA-106 EA-104 e GA-107 DA-101 E119 EA-106 V-22 GA-110
Fase: MEZCLA LiqQuiDo LiguiDo LIQUIDO LIQUIDO LIQUIDO LIQuInDo LIQUIDO Liauipo LIQuIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 £.4989 o ] 0 0.6196 0.6196 0.6196 0.6196 0.6196 0.040107
H20 40.3441 48.235 48.23% 48.235 7.9427 7.9427 7.9427 7.9427 7.8427 0.090122
H2S 1843.3423 1.755€E-06 1.755E-06 1.755E-06 15.8508 15.8508 15.8505 15.8508 15.8505 0.7735
N2 61.4627 ¢ 0 0 4.7063 4.7063 4.70863 4.7063 4.7063 0.2887
co 2.0742 o o o] 0.1243 0.1243 0.1243 0,1243 0.1243| 0.0074603
co2 70.2282! 1.0288E-08) 1.0288E.08] 1.0288£-08 1.3948 1.3948 1.3848 1.3948 1.3948 0.073957
CHa 2985054 2.7236E-08; 2.7236E-08) 2,7236E-08 10.6162 10.6162 10.6162 10.6162 10.6162 0.594
C2H4 826.6408] 3.2856E-07( 3.2856E-07( 3.2856E-07 12.6817 12.6817 12.6817 12,6817 12.6817 0.6484
C2HE 1068.09121 6.6744E-07} 6.6744E-07) 6.6744E-07 12.4936 12.4936 12,4936 12.4936 12,4936 0.6217
C3H6 599.4274| 3,1417E-05! 3.1417E-05] 3.1417E-05 81.6676 81.6676 81.6676 81.6676 B81.6676 3.7695
c3Hs 291.8573( 2.1805£-05[ 2.1805E-05( 2,1805E-0% 44,2433 44.2433 44,2433 44,2433 44,2433 2.0191
1-BUTILENO 1323.4395 6.17E-04 6.17E-04 6.17E-04 187.216 187.216 187.216 187.216 187.216 7.939
CaH10 315.2416 2.09€-04 2.09€-04 2.09E-04 46.6107 46.6107 46.6107 46.6107 46.8107 1.9505
ISO-BUTANO 949.1712 3.18E-04 3.18E-04 3.18E-04 128.8657 128.8657 128.8657 128.8657 128.8657 5.5214
5+ 140438.737| 86725.6666| B6725.6666| B86725.6666| 639680.289| 639680.289) 639680.289) 639680.289) 639680.289) 47488.9267
FLUJO TOTAL
LBMOL/HA 1109.8874 380.6918 380.6918 380.6918{ 2138.7902 2138.7902 2138.7902 2138.7902 2138.7902 124.1097
LB/HR 148130 B6774 86774 86774 646240 640240 640240 §40240 640240 47514
VARIABLES:
JEMP F 222 424,9335 425.7808 120 562.8665 450.0672 563.0786 454 450 688
PRES _ PS1 40 275 139 138 28.11 28.81 63.8 58.8 48.8 28.53
Frac Vapor 0.1655 o 2] 0 (3] o (o] [s] [¢] 4]
ENTALPIA:
BTU/LB -93.8465 38.5335 38.2414 -124.7252 128.3448 57.4117 128.5268 59.8599 $7.4116 2105779
BTUHR -1.39E+07 3.34E+06 3.41E+06 -1.08E+07 8.22E +07 3.6BE+07 8.23E4+07 3.B3E+07 3.6BE+07 1.C0E+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R ‘8.4615 27.4741 27.5393 -22.9547 £3.8487 41.9789 63.8599 42.7405 41.9558 113.8373
BTU/LB-R -0.063398 0.1205 ©.1208 -0.1007 0.2132 0.1402 0.2133 0.1427 0.1401 0.2973
DENSIDAD:
LB/CUFT 4.0981 45.6539 45.697 53,5409 44.7552 47.8245 44.7838 47,7398 47.8379 44.4529
PM prom, 133.4674 227.9378 227.9378 227.9378 299.3463 299.3463 299.3463 299.3463 299.3463 352.8353

Tabla 5 Resultados de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica
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Corriente C25A c258 c27 C27A c27¢ €28 C28A c30 C30A ca1
de : GA-110 EA-107 FA-107 GB-102 Mmi-27 FA-107 GA-112 MI-30 EA-113 FA-109
a EA-107 o GB-102 Mi-27 Mi-30 GA-112 MI-27 EA-113 FA-108 DA-103
Fase: Liauibo Lauipo VAPOR VAPOR MEZCLA LIQuIDO LIQuibo MEZCLA MEZCLA VAPOR
COMPONENTES: LB/HR
H2 4.01E-02 4.01E-02 861,7474 861.7474 861.9677 0.2202 0.2202 893.2913 893.2913 874.0971
H20 9.01E-02 9.01E-02 1123.169 1123.169 21133 10.0738 10.0738 21414 21414 343568
H2S 7.74E-01 7.74€-01 6468.4453) 6468.4453] 6568.9347 100.4894 100.4894 30588 30598 15093
N2 2.89E-01 2.89E-01 4866,9353f 4866.3353 4869.681 2.74%6 2.7456 5239.1793| 5239,1793 5008.132
co 7.46E-03 7.46€£-03 126.6925 126,6925 126.7832 0.090697 0.080697 138.8761 138.8761 131.3466
coz2 7.40E-02 7.40E-02 797.7355 797.7355 B01.464 3.7285 3.7285 1311.6836 1311.6836 983.1119
CH4 0.594 0.594 6864.7714] 6864.7714 6878.7631 13.9917 13.9917 8700.6551 B700.6551 7557.9687
C2H4 0.6484 0.6484 5888.7021 §888.7021 5931.2454 42.5433 42,5433 12378 12378| B255.4876
C2H6 0.6217 0.6217 5367.8269] 5367.8269 5424.9103 §7.0834 57.0834 15244 15244 8924.2579
C3H6 3.7698 3.7635 19145 19145 18728 583.1485 583.1485 66523 66523 22762
C3HB 2.0191 20191 8797.9195| 9797.9195 10137 338.6808 338.6808 28112 28112] B957.5073
1-BUTILENO 7.239 7.939 25203 25203 27607| 2403.4537| 2403.4537 43252 43252 6499.8505
C4H10 1.9505 1.9605 5689.9283| 65689.9283 6328B.0474 638.1191 638.1191 9733.2514| 9733.2514 1289.1357
ISO-BUTANO 55214 5.5214 19037 19037 20544 1507.8709 1507.8709 33247 33247| 5750.6748
CS + 47488.9267] 47488.9267| 28580.6727| 28580.6727| 49321.5024| 20740.829 20740.829 308937.55; 309937.65| 4149.14378
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 124.1087 124.1097 3625.7524 3625.7524 5084.6773 348.7383 348.7389 10804 10904 3199.5172
LB/HR 47514 47514 139820 138820 186260 26443 26443 586720 586720 96580
VARIABLES:
TEMP F 688.5274 180 105 232.6447 176.238 1086 107.044 158.8568 105 105
PRES PSI B4 81 68.33 228 227 68.33 228 227 227 227
Frac Vapor [¢] 0 1 1 0.7208 0 0 0.464 0.2934 1
ENTALPIA:
BTU/LB 210.9818 -88.0737 -401.525 -349.722) -1027.1974 -235.649 -234.2469 -473.2444 -524.1845 -416.8292
BTUMR 1.00E+07 -4.18E +06 -5.61E+07 -4 .89E+ 07 -1.91E+08 -6.23E+06 «6.19E+06 -2.78E+08| -3.0BE+08 -4.03E+07
ENTROPIA:
BTU/ABMOLAR 113.9019 -15.0902 -27.641 -26.7619 -29.6014 -32.7573 -32.6665 -28.4476 -33.0286 -22.2977
BTUW/LB-R 0.2975 -0.039417 -0.7167 -0.6939 -0.808 -0.432 -0.4308 -0.5286 -0.6138 -0.7386
DENSIDAD:
LB/CUFT 44 .5362 56.8549 0.4535 1.2747 1.8575 41.8162 41.7621 4.0694 64795 1.2288
PM prom, 382.8353 382.8353 38.5628 38.5628 36.632 75.8248 75.8248 53.808 53.808 30.1857

Tabla S Resultados de ia simulacién para la planta de desintegracién catalftica
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Corriente Cc32 C32A C34 C35 C36 C36A C37 C38 C3B8A Cc38B
de : FA-109 GA-113 DA-103 DA-104 DA-103 MI-37 DA-105 DA-105 5P-38 SP-38
a : GA-113 DA-105 DA-104 E103 MI-37 MI-30 M1-37 SP-38 v-38 E114
Fase: LIQuIDG LiquiDo VAPOR LIQuIiDo LIQUIDO MEZCLA VAPOR LIQUIDO LIQUIDO LiQuIiDc
COMPONENTES: LB/HR
H2 19.1934 19.1934 862.315 5.4989 12.13C1 31.3235 19.1934 o) o] 0
H20 177.7709 177.7709 269.3817 40.3441 102.9604 280.7314 177.7709| 1.2314E-05) 4.9767E-06] 7.3368E-06
H28 15505 15505 6710.221 1843.3423 8559.7789 24029 15469 87.5376 35.4027 52.1925
N2 231.0428 231.0428 4873.9363 61.4627 138.4545 369.4974 231.0428 [0] 0] 0
co 7.5294 7.5294 126.9316 2.0742 4.5634 12.0928 7.5294 o o [o]
co2 328.5709 328.5709 807.6083 7Q0.2282 181.6484 510.2183 328.5709{ 2.5146E-07] 1.0163E-07] 1.4981E-07
CH4 1142.6802 1142.6802 6902.3314 298.5054 679,2104 1821.8907 1142.6802 0 0 0
C2H4 4122.6665 4122.6665 6005.,4843 826.6408 2324.2399 6446.9159 4122.666 1.38E-03 5.58E-04 8.22E-04
C2HE 6319.9466 6319.9466 5524.5015 1068.0912 3499.479 9819.3046 6319.8255 0.2992 0.1209 0.1783
C3H8 43761 43761 1185.2782 $99.4274 22632 46795 24163 48491 19598 28894
C3H8 19155 19155 514.6647 291.8573 9063.4769 17976 8912.0644 25344 10243 15101
1-BUTILENO 36752 36752 1308.0355 1323.4395 9951.2376 15645 5693.865 76848 31068 45730
C4H10 8444.1182 8444.1182 302.6098 315.2416 2274.6156 3405.201 1130.5854 18096 7313.5385 10783
1ISQ-BUTANO 27496 27496 982.8391 949.1712 7702.6044 12702 4999.7147 55663 22496 33167
C5+ 305786.829| 305786.829| 2816.56258( 140438,737) 256469.078 260614.21| 4146.54999| 746354.283| 301641.179 444714.85
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 6544.7354 6544.7354 1784.3212 1109.8874 3864.4804 5$819.3011 1954.8206 11357 4589.9094 6767.0092
LB/HR 4869250 469250 39193 148130 323590 400460 76865 970880 392380 578500
VARIABLES:
TEMP_F 105 105.1628 119.9854 127.8565 124.1633 146.3578 140.8947 266.341 266.341 266.341
PRES_ PSI 227 250 235.3 235.7 238.3 238.3 245.33 247.33 247.33 247.33
Frac Vapor [+] o] 1 o [*] 0.22233 1 (2] [+] [*]
ENTALPIA:
BTU/LB -266.9946 -266.8623 -594.9337 -148.332 -197.9019 -215.589 -290.05 -139.56955 -139.5955 -139,5958
BTUWHR -1.25E+08 -1.25e+08 -2.33E +07 -2.20E+07 -6.40E + 07 -8.63E+07 -2.23E+07 -1.36E+08 -5.48E+07 -B.0BE+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -37.3831 -37.3804 -12.9411 -20.0145 -27.5144 -27.7697 -28.697 -25.136 -25.136 -25.136
BTU/LB-R -0.5213 -0.5213 -0.5891 -0.1499 -0.3285 -0.4035 -0.7298 -0.294 -0.294 -0.294
DENSIDAD:
LB/CUFT 40.3815 40.3765 0.8546 47.6472 41.9664 9.7977 1.7615 28.762 28.762 28.762
PM prom. 71.6988 71.6988 21.965 133.4674 83.7356 68.8157 39.3205 85.4884 85.4884 85.4884

Tabla 5 Resultados de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica
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Corriente c38c €380 C38E €39 Ca2A c45 Ca5A c458 caz cas
de : El14 v-38 E161 DA-104 DA-106 E120 DEA GA-120 DA-108 Sp-48
a DA-105 E161 DA-108 — DEA DA-108 GA-120 Ei20 o -
Fase: MEZCLA MEZCLA MEZCLA VAPOR Liauibo MEZCLA LiQuUIDo LIQuIDO LIQUIDO LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 [s] o] Q 856.9541 [¢] 3] 0 [¢] o] Q
H20 7.3369E-06| 4.9767E-06| 4.9767E-06 208,3994] 4.9767E-06 2] o] o] 0 [¢]
H2S 52,1925 35.4027 35.4027| 4874.777% 35,4027 o 4] [*] Q (2]
N2 o o O] 4813.6791 [¢] o 4] [¢] [¢] o]
co 8] 4] 3] 124.8917 0 o 4] 4] 2] [¢]
cOo2 1.4981E-07] 1.0163E-07| 1.0163E-07 737.9304| 1.0163E-07] 1.0163E-07| 1.0163E-07| 1.0163E-07| 1.0163E-07 o]
CH4 1.2194-11 B.2730-12 8.2730-12 6607.3594 [¢] 4] 3] [¢] [+] o]
C2H4 8.22E-04 5.58£-04 5.58E-04 5184.3068 5.58E-04 $.58E-04 5.58E-04 5.58E-04 5.58E-04 Q
C2H6 0.1783 0.1209 0.1209 4462.2157 0.1209 0.1209 0.1209 0.1209 0.1209 [*]
C3HE 28894 19598 19598 632.8673 18598 19598 19598 19598 18468 129.,5988
C3HB 15101 10243 10243 2490724 10243 10242 10243 10243 9462.5951 780.1321
1-BUTILENO 45790 31058 31058 122.4721 30556 30556 30556 30556 B8.1158 30548
Cc4H10 10783 7313.5388 7313.5385 23.0109 6797.4647 6797.4647 6797.4647 6797.4647 0.353 6797.0704
ISO-BUTANO 33167 22496 22496 125.1357 22424 22424 22424 22424 10.0574 22414
C5+ 444714.85]1 301641.179| 301641.179] 247.968793! 4290.51407| 4290.561407| 4290.51407| 4290.51407! 0.06553113| 4290.31087
FLUJO TOTAL
LBMOL/HA 6767.0092 4589.9094 4588.9094 1545.868 1813.6226 1812.5837 1812.5837 1812.5837 677,551 1135.0333
LB/HR 578500 392380 392380 29271 93944 93909 93909 93909 28350 £49569
VARIABLES:
TEMP_F 314.8623 242.8401 245 116.3033 116.6092 167.085 116.6092 118.3514 106.7266 203.3058
PRES PSi 247 166 i53 233.7 144.33 245 144.33 " 280 237.7 245.7
Frac Vapor 0.2561 0.1826 0.2036 1 o] 0.2849 [o] 0 [s] o
ENTALPIA:
BTU/LB -90.5254 -139.5954 -136.5533 -678.6235 -505.7468 -441.60G9 -505.7727 -504.643 -332.0669 -529.7565
BTU/HR -5.24E +07 -5.48E+07 -5.36E+07 -1.99E+07 -4.75E+07 -4.15E+07 -4.75E+07 -4.74E+07| --9.61E+06 -3.44E+07
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -19.5138 -25.0604 -24.6818 -11.7881 -71.8821 -66.3317 -71.9302 -71.9201 -57.8188 -77.0562
8TU/LB-R -0.2282 -0.2931% -0.2887 -0.623 -1.3877 -1.2803 -1.3883 -1.3881 -1.3532 -1.3464
DENSIDAD:
LB/CUFT 9.0922 B.7566 7.8916 0.7281 32.6023 7.256 32.5987 32.5076 29.4874 29.3416
PM prom. 85.4884 B85.4884 85.4884 18.935 51.7992 51.8093 51.8093 51.8093 42.7266 57.2312

Tabla 5 Resultados de la simulacién para la planta de desintegraci6én catalitica
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Corriente caga casB ca8c cag caga ca9p cs0 C50A c508 c56
de : DA-108 sP-a8 E124 DA-103 GA-E27 EA-127 DA-103 GAE26 EA-126 DA-105
a SP-48 E124 DA-108 EA-127 DA-103 GA-E27 EA-126 DA-103 GA-E26 E123
Fase: LiQuIDo LIQUIDG MEZCLA LIQUIDO LIQUIDO L:QUIDO LIQUIDO LIQUIDD LIQuUIDo LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 o 0 0 10.0995 10.0995 10.0995 9.1317 9.1317 9.1317 0
H20 0 o o 98.7473 98.7475 98.7475 91.337 91,3372 91.337 3.25E-04
H2s 0 0 o| 7976.2228| 7976.218]  7976.218| 6981.7891|  6981.798] 6981.7891|  526.7302
N2 0 [+] [¢] 115.9704 115.9703 115.9703 104.6326 104.6324 104.6326 [+]
co 0 0 s 3.9052 3.9052 3.9052 3.5387 3.5387 3.5387 0
co2 0 0 O 161.9453| 161.9449| 161.9449|  145.6782 145.678|  145.6782] 2.0994E-05
CH4 0 0 o] 598.6106| 598.6096| 598.6096| 546.1586| 546.1572| 546.1586| 9.8627E-09
c2Ha 0 o o] 2116.4072| 2116.4023| 2116.4023] 1915.7002| 1915.6982| 1915.7002] 0.037805
C2H6 (4] 0 [o] 3207.1513 3207.1447 3207.1447 2890.6569 2890.6567 2B90.6569 3.6457
C3H6 1038.7444 909.1454 909.1548 12092 12092 12092 2424.3141 2424.3242 2424.3141 102620
caHg 6252.812| 6472.6798| 5472.7143| 2812.9754| 2812.9961( 2812.9961] 571.7372| s571.7385] 571.7372 45646
1-BUTILENO 244840 214300 214300] 4393.9527| 4393.9531| 4393.9531| 4023.9741] 4023.9755] 4023.9741 60295
C4H10 54479 47682 a7682] 1187.5267| 1187.5267| 1187.5267| 1089.7784| 1089.7787| 1089.7784 13070
ISO-BUTANO 179650 157240 157240] 2717.0099{ 2717.0104| 2717.0104| 2484.8651| 2484.8661| 2484.8651 47578
c5+ 34386.8605| 30096.6582| 30096.6407] 231499.326] 231499.09| 231499.08| 213826.901| 213826.693| 213826,901] 312382.528
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 9097.3692 7962.3358 7962.3364 3000 2999.9399 2999.9999 2500 24998.9999 2500 8617.9852
L8/HR 520650 455630 455690 268930 268990 268930 237110 237110 237110 582130
VARIABLES:
TEMP F 203.3058 203.3058 204.1497 120.0759 100.0051 100 123.5401 103.0012 103 183.3818
PRES Ps! 245.7 245.7 245.7| 237.5758 237.8 237.02{  236.0241 236.2 236.02|  246.8855
Frac Vapor 0 O 0.3958 ] [s] o] o] [o] [¢] [¢]
ENTALPIA:
BTULB -6529.7565| -529.7565| -487,2882| .173.6436| -183.7529| -183.7573| -171.4631] -181.7526] -181.7537| -242.4936
BTU/HR -2.76E408] -2.41E+08| -2.22E+08] -4.67E+07| -4.94E+07] -4.94E+07| -4.07€+07| -431E+07| -4.31E+407] -1.41E+08
ENTROPIA:
BTUWLBMOL-R -77.0562 -77.0562 -73.3606 -21.6373 -23.189 -23.1892 -18.6202 -20.2802 -20.2802 -43.3909
BTU/LB-R -1.3464 -1.3464 -1.2818 -0.2413 -0.2586 -0.2586 -0.1963 -0.2138 -0.2138 -0.6423
DENSIDAD:
LB/CUFT 29.3416 29.3416 6.0202 435296 44,4745 44,4745 44,4312 45.3557 45.3557 33,7896
PM prom. 57.2312 57.2312 57.2311 89.6642 89.6642 89.6642 94.8435 94.8436 94.8435 67.5478

Tabla 5 Resultados de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica



Corriente Co56A €58 C58A €588 C58C €580 C58E £58F €586 CS58H
de : £123 DA-106 MI-58 V-58 SpP-58 SP-58 E119 SP-588 E161 SP-588
a DA-10S SP-58 Vv-58 DA-107 Sp-588 E119 DA-106 Mi-58 MI-58 E161
Fase: MEZCLA LiQuino MEZCLA MEZCLA Liauibo LiQuUIDO MEZCLA LIQUIDO MEZCLA LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 o 4] 4] o] [¢] o] 0 [s] [¢] o
H20 3.25E-04 4] Q o [+] [s] o o o] o
H2S 526.7302| 2.8563E-08| 7.5956E-09| 7.5956E-03| 7.5956E-09{ 2.0969E-08| 2.0969E-08] 1.9853E-09| 5.6103E-09| 5.6103E-09
N2 o [¢] ] [s] [¢] [+] 0 o o 9]
co [¢] 1] o] o] o] 4] 0 Q o] o]
coz2 2.0994E-05 (4] [¢] ] [¢] o 0 4] [e] 0
CH4 9.8627E-09 [4] 4] 8] 0 0 0 (4] 0 4]
c2H4 0.037805 (2] o] o] [¢] [¢] o 0 o o
C2H6 3.6457 0 0 o] 0 o] o [4] 0 0
C3H6 102620 1.33E-02 3.53E-03 3.53E-03 3.53E-03 9.74E-03 9.74E-03 9.22E-04 2.61E-03 2.81E-03
C3H8 45646 0.025846| 0.0068731 0.0068731 0.0068731 0.018974 0.018974 0.0017964| 0.0050766| 0.0050766
1-BUTILENG 60295 1888.3675 502.1555 502.1555 502.1555 1386.2182 1386.2182 131.2503 370.9051 370.9051
C4H10 13070 1340.7046 516.073 516.073 516.073 1424.6308 1424.6308 134.888 381.1849 381.1849
1S0-BUTANO 47578 271.6283 72.2317 72.2317 72.2317 199.3882 199.3982 18.8785 53.3522 53.3522
C5+ 312382.528] 1178186.23) 297350.846] 297350.846) 297350.846] 820840.255] 820840.255 77719.379] 219629.216] 219628.216
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 8617.9852 10440| 2776.2852 2776.2852] 2776.2852| 7663.9984 7663.9984 725.6486 2050.6366] 2050.6366
LB/HR 582130 1122300 298440 298440 298440 823850 823850 78004 220440 22044¢
VARIABLES:
TEMP_ F 205.2161 385.7913 378.234 318.819 385.7913 385.7913 421.3668 386.7913 377.2593 385.7913
PRES PSI 247 162.33 142 54 152.33 152.33 152.8 162.33 142 152.33
Frac Vapor 0.246 o] 0.012363 0.3912 o [s] Q.3417 0| 0.0032323 2]
ENTALPIA:
BTU/LB -208.6346 21.4676 17.4703 17.4705 21.4676 21.4676 74.8311 21.4676 16.0554 21.4676
BTU/HR -1.21E+08 2.41E+07 6.21E+06 5.21E+06 6.41E+06 1.77E407 6.176407 1.867E4+06 3.54E+06 4.73E+4+06
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -39.8827 8.9808 8.4567 B8.8259 8.9808 8.3808 15.684 8.9808 8.2735 8.9808
BTU/LB-R -0.6904 0.083546 0.07867 0.082105 0.083546 0.0835486 0.1459 0.083546 0.076966 0.083546
DENSIDAD:
LB/CUFT 9.1229 34.5248 29.1014 1.8622 34,5248 34.5248 5.4326 34.5248 33.323 34.5248
PM prom. 67.5478 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961 107.4961

Tabla S Resultados de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica




Corriente c60 C60A €&0B €60C C60D CEBOE C60F Ce2 C62A €628
de : DA-107 EA-133 GA-121 SP-60 V-60 SP-60 EA-134 GB-101 MI-62 EA-118
a EA-133 GA-121 SP-60 V-60 DA-107 EA-134 - Mi-62 EA-115 FA-107
Fase: VAPOR LiQubo LiQuloo LIQUIDO LIQUIDO LiQuIiDo LIQUIDO VAPOR MEZCLA MEZCLA
COMPONENTES: LB/HR
H2 2] o] [¢] 4] 4] o [¢] 861.9676 861.9676 861.9676
H20 4] 0 [+] Q [s] o] O} 3913.9403 23914 23914
H2S 4.4226E-08| 4.4226E-08] 4.422GE-08] 3.6625E-08 3.663E-08] 7.6002E-08| 7.6002E-09 6568.9341 6568,9341 6568.9341
N2 4] o] 0 [s] 0 < 0| 4869.6805{ 4869.6805| 4869.680%
co 3] ] 2] [+] 0 0 o 126.7832 126.7832 126.7832
Cco2 3] [¢] [s] 0 4] 0 o 801.4639 B01.4639 801.4839
CH4 9] o 0 ] 4] (4] 0 6878.7624 6878.7624 6878.7624
C2ZH4 0 0 0 o 2] [¢] 0 5931.2448| 5931.2448] £931.2448
C2H6 [+] [s] o] ] [¢] (4] (4] 5424.3098| 5424.9098] 5424.9098
C3H6 0.020532 0.020532 0.020532 0.017004 0.017005{ 0.0035285 0.0035285 19728 19728 19728
C3H8 ©0.040008 0.040008 0.040008 0.033133 0.033135| 0.0068754 0.0068754 10137 10137 10137
1-BUTILENG 2922.1568] 2922.1568 2922.1568! 2419.9842| 2420.0013 502.1725 502.1725 27607 27607 27607
C4H10 3003.0241 3003.0241 3003.0241 2486.9545]| 2486.9511 516.0696 516.0696 §328.0475 6328.0475 6328.0475
1SO-BUTANO 420.3652 420.3652 420.3652 348.1255 348.1334 72.2397 72.2397 20544 20544 20544
C5+ 266105.586) 266105.596] 266105.596] 220373.972] 220374.922) 45729.3421) 45729.3421| 49321.5235| 49321.6235] 49321.5235
FLUJO TOTAL
LBMOL/HAR 3689.6552 3689.6552 3689.6552 3055.6881 3055.5881 634.0671 634.0671 4128.8459 $239.0319] 5233.0319
LB/HR 272450 272450 272450 225630 225630 46821 46821 169040 189040 189040
VARIABLES:
TEMP F 1898.2567 168.7068 169.5649 169.5649 169.8577 169.5649 100 227.318 171.3316 108
PRES_ PS! 53.33 48.7 158 158 63.4 158 153 74 74 68.33
Frac Vapor 1 o] 1] 4] [+] 3] ] 1 08181 0.692
ENTALPIA:
BTU/LB 27.7243 -119.3674 -118.7054 -118.7054 +118.7054 -118.7054 -156.2088 -386.5314] -1066.3074] -1149.0555
BTU/HR 7.55E+06 -3.25E+07 -3.23E+07 -2.68E+07 -2.68E+07 -5.56E+06 -7.31E+08 -6.63E+07 -2.02E408| -2.17E+08
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R 3.9887 -13.2467 -13.2303 -13.2303 -13.1711 -13.2303 -17.85 -22.266 -25.601 -30.4958
8TU/LB-R 0.054017 -0.1793 -0.1791 -0.1791 -0.1783 01791 -0.2417 -0.5438 -0.7094 -0.8451
DENSIDAD:
LB/CUFT 0.6149 40.3382 40.3384 40.3384 40.2903 40.3384 43.21186 0.4231 0.5008 0.6112
PM prom. 73.8417 73.8417 73.8417 73.8417 73.8417 73.8417 73.8417 40.9419 36.083% 36.0835

Tabla 5 Resultados de la simulacién para la planta de desintegracion catalitica
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Corriente C65 CB5A £658 C65C C65D CB5E C66 ce7 c8 C8A
de : DA-107 GA-122 EA-109 E120 EA-121 SP-65 S§P-65 MI-67 - -
a_: GA-122 EA-109 E120 EA-121 SP-65 -~ MI-67 DA-103 MixX1 MiX1
Fase; LiQuIDo LIQUIDO LIQUIDO LIQUIDO LIQuiDo Liguibo LIQUIDO LIQUIDO VAPOR VAPOR
COMPONENTES; LB/HR
H2 2] 0 0 0 0 o Q 0.3531 0 857
H20 [+ o] 0 0 [+] 0 [+] 62.1287 o 29614
H2S o] 0 [} (4] [¢] 0 o] 176.7405 [ 4911
N2 o o] o o) [+] [¢] [*] 4.2878 o 4814
Co o] [¢] o [1] 0 2] o] 0.1492 [¢] 124.9
co2 o o [} [+] [o] 0 0 6.1497 0 738.01
CH4 [s] o [o] [¢] [¢] o o] 23.6153 0 6608
C2H4 o] ] 0 [¢] o o [¢) 74.2841 0 5185
C2H6 ] 0 4] o] 0 0 0 99.7548 [4] 4463
C3He o Q 4] 0 Q 0 o] _1084.7918 0 20234
CaH8 1] 0 0 1] 0 1] o 620.5738 [+] 10494
1-BUTILENO o o o o] o o 0| 4759.3806 [+] 31189
C4H10 [ 0 [¢] [o] 0 0 0| 1288.0811 [¢] 7338.48
1SC-BUTANO [¢) 0 [¢] o o o o) 2934.7322 0 22627
CS + 251619.167| 251619.167| 251619.167| 251619.167] 251619.167] 217147.524) 34472.9339] 255135.439| 401630.193 [¢]
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 2142.2181 2142.2181 2142.2181 2142.2181 2142.2181 1848.7248 293.4932 2451.136 3035.2043 49414773
LB/HR 251620 251620 251620 251620 251620 217150 34473 266240 401630 149206
VARIABLES:
TEMP_F 344.5448 345.3712 276 235 100 100 100 104.4495 972 972
PRES _PS| 58.33 162 159 156 153 153 153 21.33 29 29
Frac Vapor (o] 0 o] ¢} 0 [o] [¢] [o] 1 1
ENTALPIA:
BTU/LB -5.1909 -4.5451 -46.5308 -70.0591 -140.6363|  -140.6363 -140.6363| _-158.3991 531.285|  .998.3388
BTU/HR -1.31E+06|  -1.14E+06} -1.17E+07{ -1.766E+07| -3.54E+07| -3.05E+07| -4.85E-+06]| -4.22E+07 2.13E+08| -1.49E+08
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R 6.1458 6.1552 -0.2551 -4.0728 -16.922 -16.922 -16.922 -20.4789 77.5455 -9.6359
BTU/LB-R 0.052324 0.052404| -0.0021721 -0.034676 -0.144 -0.144 -0.144 -0.1885 0.586 -0.3158
DENSIDAD:
LB/CUFT 398.4541 38.4774 42.2549 43.721 48.0487 48.0487 48.0487 46.8179 0.2522 0.056997
PM prom. 117.4573 117.4573 117.4573 117.4573 117.4573 117.4573 117.4573 108.619 132.3238 30.1927

Tabla 5 Resultadas de la simulacién para la planta de desintegracién catalitica




Corriente c101 c102 c103 c104 C105 c106 C107 c1i08 €109 caz7
de : DA-109 DA-109 SP-101 SP-101 EA-201 EA-202 SP-102 Sp-102 GA-202 e
a_: EA-202 SP-101 - EA-201 DA-109 SP-102 GA-202 DA-109 GA-201
Fase: VAPOR LiqauiDo LIQuUIDO LIQUIDO VAPOR LIauIDo LIQUIDO LIQUIDO LIQUIDO MEZCLA
COMPONENTES: LB/HR
H2 o] 0 [¢) [s] 0 o] o] o (1] [¢]
H20 4] [s] [] o] [s] [¢] 0 0 o o
H2s [+) 0 0 0 0 [s] 0 o [4] [+]
N2 0 [s] ] 0 [s] [¢] o) o (4] [+]
co (<] [+] 1] [o] o [+] (] Q (1] [+]
co2 2.75E-06 0 0 [s] 0 2.75E-06 2.65E-06 1.02E-07 2.65E-06 1.02E-07
CHa [¢] Q [+) 0 0 [+) 1] 0 0 o]
C2H4 1.51€-02 o) o o o) 1.51E-02 1.45E-02 5.58E-04 1.45E-02 5.58E-04
C2H6 3.2681| 3.0139-14 &) o o 3.2681 3.1472 0.1209 3.1472 0.1209
C3HG 5.00E +05% 3.08E+04 971.3465 2.98E+04 2.98E +04 5.00E+05] 4.B1E+05 1.85E+04| 4.B1E+05 1.95E+04
CaHg 25995166| 2.97E+05| 9367.5312] 2.88E+05 2.88E£+05| 2589.5166 2503.351 96.1656 2503.351]  9462.5951
1-BUTILENO [¢] 257.2358 8.1168 249.119 248.119 o o [ o 8.1158
C4H10 [o] 11.1885 0.353 10.8355 10.8355 ) o [s] o 0.353
1SO-BUTANO 0 318.7752 10.0586 308.7166 308.7166 o] o 0 0 10.0574
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 1.19E+04| 7474.0573 235.8367{ 7238B.2206] 7238.2208 1.19E+04 1.15E +04 441.7085 1.15E+04 677.5453
LB/HR 5.03E+05 3.28E+405 1.04E4+04 3.1BE+05 3.18E+05 5.03E +05 4.84E +05 1.86E +04 4.84E +05 2.89E+04
VARIABLES:
TEMP_F 113.8631 135.2144 135.2144 135.2144 138.8558 112.9466 112.9466 112.9466 113.0013 107.03
PRES _PSi 270.2435 298.6902 298.6902 298.6902 279.4 267.2435 267.2435 267.2435 270 237.7
Frac Vapor 1 [o] (0] [o] 1 [¢] [s] 4] [o] 0.3715
ENTALPIA:
BTUILB 194.2933| -1011.8076] -1011.8076] -1011.8B076 -816.677 68.6452 68.6452 68,6452 68,6663 -280.022
BTU/HR 9.76E+07| -3.32E+08| -1.05€+07| -3.22E+08| -2.60E+08| 3.45E+07 3.32E+07 1.286+06| 3.326+07| -B.11E+06
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -39.8507 -74.5589 -74.5589 -74.5589 -60.6961 -49.0706 -49.0706 -49,0706 -49.0703 -54.0906
BTU/LB-R -0.8467 -1.6977 -1.6977 -1.6977 -1.382 -1.1658 -1.1658 -1.1658 -1.1658 -1.2659
DENSIDAD:
LB/CUFT 25615 26.8839 26.8839 26.883% 1.7645 29.6017 29.6017 29.6017 29.6071 5.369
PM prom. 42.0908 43.9177 43.8177 43.9177 43.9177 42,0908 42.0908 42.0908 42.0908 42.7266

Tabla 6 Resultados de la torre propano/propileno sistema convencional.
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Corriente C47A c478 c47¢C €47D
de : sp47 SP-47 5p-47 GA-201
a DA-109 DA-109 DA-109 SP-47
Fase: LIQUIDO LIQuIDO LIQUIDO LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 [o] Q [¢] o
H20 o] o] [¢] 4]
H2s o o 0 o
N2 0 o] o] o
co 0 o o) [s]
€02 3.396-08] 3.3877E.08] 3.3877E-08f 1.0163E-07
CH4 o] o [e) 0
C2H4 1.86E-041 0.00018585{ 0.00018585} 0.00055756
C2H6 0.0403 0.0403 0.0403 0.1209
C3H6 6.49E+03{ 6.48E+03| 6489.3404 1.95E+04
€3H8 3154.1952| 3.15E+03! 3154.2018| 9.46E+03
1-BUTILENO 2.7052 2.7052 2.7052 8.1158
caH10 0.1176 0.1176 0.1176 0.353
ISO-BUTANO 3.3524 3.3524 3.3524 10,0574
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 2.26E+02 225.8484 225.8486 677.5453
LB/HR 9.65£+03! 9.65E+03| 9.65E+03] 2.89E+04
VARIABLES:
TEMP _F 156.588 156.588 1656.588 156.588
PRES _PSI 270 270 270 270
Frac Vapor [+] [¢] 0 o]
ENTALPIA:
BTU/LB -279.5592 -279.5592 -278.5592 -279.5592
BTU/HR -2.70E+06 -2.70E+ 06 -2.70E+06 -B8.09E +08
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -54.2406 -54.2406 -54.2406 -54.2406
BTU/LB-R -1.2684 -1.2694 -1.2694 -1.26%24
DENSIDAD:
LB/CUFT 21,7171 21.7171 21.72171 21.7171
PM prom. 42.7266 42.7266 42.7266 42,7286

Tabla 6 Resultados de la torre propano/propileno sistema convencional.




Tabla 7 Comparacién de los resultados de la simulacién contra los de disefio,

Corrienta CEB c10 cua
de ¢ MIX1 DA-101 DA-101
a: DA-101 EA- 101 GA-1086
Simulscién Diseo Simulacién Disedo % error Simulacidn Diseda % error
Fase: VAPOR VAPOR LIouID
COMPONENTES: LB/HR
H2 867 876 862.3765 863 0.00 1.3819 2 0.00
H20 29614 28614 34968 34826 0.03 418.6184 686 0.01
H2S 4911 4911 6773.0632 6319 0.10; 78.0625 84 0.00
N2,C0,C02 $676.81 6677 £810.1552 6821 0.00 17.9305 21 0.00
CH4 6608 6608 6906.0373 6834 0.02 35.3896 38 0.00
€2 9648 8648 11667.1638 11187 0.08 1128512 126 0.00
£3 30728 30728 31799 32265 0.10 733.8928 833 0.01
c4 61164.48 61164 G4863.7379 65427 0.12 2663,.8231 3101 0.03
Cb+ 401630.183 401830 304178.643 311202 1.48| 1360760.23 1379660 0.08
FLUJO TOTAL
LBMR 660830 550828 467710 474704 147 1384800 1384350 0.03
VARIABLES:
TEMP_F 871.6882 870 27691589 277 0.03 3448268 344.4 0.16
PRES PSt 28 28 26.83 25.83 0.00 26.4531 26.66 0.78
M prom. 690648 67.76 66.0767 B85.47 1.08 M >
Cormtiente C34 C3BA Cc3s
de ¢ DA-103 5p.38 DA-104
[ DA-104 v-38 E103
Simulszidn Disesio % error Simulacién Diselo % errar Simutacidn Digefio % error
Fase: VAPOR LQuip Lrauin
COMPONENTES: LBHR
HZ2 862.316 862 0.00 (2] 1 0.00 54988 ] 0.00
H20 269.3817 207 0.16| 4.8767E-06 o 0.00 40,3441 35 0.00
H2S £710.233 6518 3.09 35.4027 757 0.19) 1B43.3423 1376 0.33
N2C0O.C02 6808.4762 6812 0.01] 1.0163£-07 ] 0.00 1337651 142 0.01
CHe §902,3314 6823 0.21 o [¢] 0.09 299.6064 223 0.06
c2 11629.9868 10945 162] 0.12146756 163 0.04 1694.732 1478 0.30
c3 1628.9436 2666 2561 2984) 28182 0.17 $§91.2B47 1180 OﬁZEJ
c4 25934844 2392 0.62]| 60867.6385 60806 ©.02% 2587.8523 2274 Q.22
C6+ 2B16.66258 3289 1.18] 301641.178 288042 3.59] 140438.737 134488 4.
FLUJO TOTAL
LBMHR 391893 38405 1,81 392360 378950 3.64 148130 141202 4.91
VARIABLES:
TEMP_F 119.9864 120 0.01 266.341 259.43 2.66 127.8665 128.5. 0.50
PRES P8I 235.3 2357 0.17 247.33 2477 Q.15 238.7 235.7 0.00
PM prom. 21,966 22.14 0.78 > * * *
Corriente €424 CE8C jok}:]
de_: 0A-106 SP-58 DA-104
a DEA SP.588
Simulacién Disedo ™ error Simulacid Diserio N error Disela % error
Fazer LIQuUID: Lauip VAPOR
COMPONENTES: LB/HA
H2 4] o 0.00 Q (4] 0.00 B56.9541 856 9.00
H20 48767606 Q 0.00 () ] 0.00 208.3994 202 0.02
H28 35.4027 ° 0.04| 7.5958E-08 4] 0.00| 48747771 4160 249
N2.C0,£02 1.0163E-07 4] 0.00 [] [+] 0.00| 586765012 6672 0.02
CH4a o 0 0.00 0 0 0.00) 6697.3594 6602 0.02
c2 0.12145785 163 0.18 ] (<] 0.00] 9646.6228 8476 0.68
c2 29841 29182 0.72] 00104004 0 0.00 BB1.9397 1660 2.3¢
c4 80777.4647 Baist 0.67] 1080.4602 634 Q.16 2708187 3583 0.28
€6 + 4280.61407 3801 0.63] 287360.8436 287662 3.38} 247.968793 238 003
FLUJO TOTAL
LBMHR 983844 92144 1.95 298440 269306 3.16 28271 29099 0.59
VARIABLES:
TEMP_F 116.6092 109 6.98 385.7813 367.6 7.88 116.3033 11686 0.70
PRES_PsI 144.33 144 0.23 152.33 152 0.22 233.7 233.7 0.00
PM prom. 51.7882 £0.93 1.7 * M 18.936 19.05 0.60
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Tahta 7 Comparacidn de los resultados de fa simulacién contra las de diseiio.

Coxtienle ca7 £48 CEOF
| de DA-10B 8p.48 EA-134
Diseto % efsor Simulacidn, Disela N error Sunutscién Diseda. % etror
Fase: LIQUID LIQuidp LtQup
COMPONENTES: LAHR
H2 Q Q .00 Q 9 0,00 o Q .00
H20 Q@ 1 0.00 9 0 0.00 [ [ 0.00
H2S o 0 000 Q 0 0.00] _7.6002£-08! ] 0.00
N2,£0,€02 1.0183E:07 1 0.00 Q ] 0.00 O 1] 0.00
CH4 0. 1Y 9.80 Q 0 0.00 ] a 0.00.
c2 0.12145766 L) 2.00 4] [ 0.07, 2] [1] 0,00
] 289305981 28684 0.81 509.731 5§18 0.62] 0.0104038 Q 0.00,
(2] 18,5262 321 1,06{ 69758.0704 $8850 1.44] 10804818 1546 1.25
Ch+ 006653113 & 0.0d1 42980.31087 3680 0.85) AB728 3421 44508, 2.34
FLUJO TOTAL
LBMHR 28850 28184 0.70 54858 63068 3.0% 46821 44506 .20
VARIABLES:
TEMP F 106.7268 103 3.62 203.30%8 202 0.688 100 100, 0.00
PRES_PSt 2317 2371 0.30 248.7 24% 0.29 163 183 0.00,
P prom. 42,2266 425 0.53 + * N M
Corriznte €6GE
de 3 SP-66
s o
Simulacién Disefto % eraor
Fase; LQuiQ
COMPONENTES: LBMHR
H2 Qi 0 0.00
H20 0 0 0.00
H2e ol 0 .00
NZ2,60,C02 ] [ .00
CHY Q [} 0.00
c2 0. [+) 0.00
ok § Q 2] 0.00
ca o] a £.00
€5+ 237137.624 210126 3.34
FLUJO TOTAL
LBMR 217160 210128 3.34
VARIABLES:
TEMP_F 100 100 .00
PRES _PSt 153 163 Q.00
PM prom. * N
Curva de desfitacién 086 Gasoling debut anizada Aceite clclito Aceite decantado
QOperacion Siwlacién | %error Operacién Simutacion | %ertar Operacidn _ |Simutacién | %enor
0% 114 114.7 0.61 432.00 436.80 0.09 443.00 436.20 2,74
10% 164 163 683 §01.00 504.30 0.8§ £69.00 727.80 B8.74
§0% 248 257.8 395 664.00 558.60 0.8% 789.00 782.30 042
80%: 384 3814 0.68 6683.00 66840 0.69 $36.00 880.60 5.84
100% 438 434.6 0,78 762.00 72200 3.99 1040.00 104860 0.92
Promedie del %error 237 1.26 3.78
Fluia velumétrico BSPD 25884 26381 153 6736.00 6187.00 0.48 3424.00 3424.00! O‘OOl
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Capitulo 7.

Propuestas de mejoras.

El uso de empaques estructurados en el fraccionador de la FCC, tiene un impacto
significativo en la caida de presion de este equipo. Este cambio en la presion esta en
relacion directa con el reactor, el regenerador, el compresor de aire y el compresor de gas
himedo, Cominmente las FCC tienen problemas de ampliacion debido a estos equipos. El
fraccionador principal de la FCC tiene cominmente una caida de presion de 5§ a 3 psi,
mientras que si se empaca el {raccionador se ticne una caida de 1 psi. Estos 4 02 psi nos
pueden ayudar o aumentar la capacidad de la planta o disminuir los requerimientos de
energia de los compresores.

Las plantas FCC son partes integrales de las refinerias, para la obtencion de mas
gasolina, por lo cual estan sujetas a amphaciones. Uno de los equipos que mas limitan
esto son los equipos rotatorios y el fraccionador principal. Un fraccionador empacado
reduce la caida de presion a lo largo de él, generando beneficios como;

+ Aumento en la presion de succion del compresor de gas seco, lo que ocasiona el
poder manejar flujos mayores o una disminucion en los requerimientos de energia.

¢ Disminucion en la presion de descarga de el soplador de aire, consecuentemente
puede manejar mayor flujo.

Adicionalmente este cambio en la caida de presion, nos permite realizar mejoras en la

recuperacion de calor. Esto nos lleva a un sistema simplificado de condensacion en el

domo, causando una reduccion adicional en la caida de presion.

El primero que usd comercialmente empaque estructurado en el fraccionador de la
FCC fue Norm Liberman en 1983, Desde entonces muchos fraccionadores han sido
empacados completamente, Aunque los cambios han tenido diferentes grados de

beneficio. Los problemas en las columnas han sido asociados principalmente a errores de
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disefio en los distribvidores de liquido. Eliminando los problemas de distribucion de
liquido, !a eficiencia que se obtiene con los empaques es muy buena.

El efecto que cuando se coloca el empaque estructurado en el fraccionador es la
reduccion de la caida de presion a lo largo de la columna y un aumento en la presién en el
domo, lo cual genera una mayor presion de succion al compresor. El compresor
centrifugo desarrolla una determinada cabeza en proporcion al flujo volumétrico de
entrada. De modo que la densidad juega un papel muy importante en la capacidad de
compresion del equipo. La cabeza politropica puede ser reducida aumentando la presion
de succion, disminuyendo la temperatura de entrada o disminuyendo la presion de
descarga. La presion de descarga del compresor esta fija por la recuperacién de C3, ya
que una reduccion de esta presion varia drasticamente la recuperacion de estos
importantes compuestos. El peso molecular en el compresor esta fijado por el
funcionamiento del reactor. Si se trata de aumentar el peso molecular en el compresor
cambiando [as condiciones de la fraccionadora, esto se logra aumentando la temperatura
de domos (para mantener en fase vapor los compuestos mas pesados). Pero este cambio
es contraproducente ya que al aumentar la temperatura de domos se genera un mayor
volumen que elimina los beneficios logrados con un mayor peso molecular. De modo que
la opcion mas logica para mejorar el funcionamiento del compresor, en este caso es el de
aumentar la presion de succion,

Los mayores costos de energia en los procesos de separacion estan asociados con
los compresores, rchervidores y condensadores. Para reducir estos costos de operacion,
se han disefiado esquemas, los cuales muchas veces a pesar de reducir los requerimientos
de energia, requieren de inversiones adicionales de equipo, causando que el nuevo
esquema sea economicamente poco atractivo. Actualmente con el aumento del costo de la
energia, y la disminucion del costo de equipo, muchos de estos esquemas se han vuelto
industrialmente  comerciales.  Ademas  estos  procesos son  generalmente
termodinamicamente mas eficientes, y esta disminucion en el gasto de energia, ayuda a
reducir la contaminacién del medio ambiente, un factor importante que se debe considerar
en el diseiio actual de procesos.

En las plantas FCC, generalmente se dispone de una torre de separacion para la
mezcla de propano y propileno. Este tipo de torres son equipos muy costosos, por el
tamaiio (mayores de 100 platos), y los reflujos que deben manejar, para obtener la pureza
y recuperacion necesaria de propileno ( 0.995 % en mol de propileno en el destilado con
una recuperacion del 0.95% del propileno que se alimenta). En el disefio original de la
planta FCC en anlisis, no se tenia contemplada la torre propano/propileno, por lo cual se

procedio a su diseiio. El nimero de platos y condiciones de operacion se tomaron de otras
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torres ya en operacion. Con esta propuesta de una torre convencional como base, se
analizaron otras opciones para ahorro de energia.

7.1 Columnas acopladas.

Este tipo de arregla se presenta cuando es posible utilizar el domo de una columna
para vaporizar el fondo de otra columna. Por lo cual se ahorra aproximadamente el 50%
de la energia necesaria. El problema de este sistema es la dependencia que crea entre las
dos columnas, ya que en caso de tener que parar una columna, la otra tambieén lo tendria
que hacer. Ademas ¢l disefio de los intercambiadores de calor debe de ser muy cuidadaoso,
ya que una picadura en los tubos mezclaria las dos corrientes. En la planta FCC  se
encuentran gran cantidad de columnas acopladas, principalmente con la fraccionadora. A
pesar de esto aun quedan corrientes que podsian ser utilizadas, las dos opciones por los
rangos de temperatura que maneja el fondo de la torre propano/propileno, son el
-condensador de la fraccionadora EA-101 y EA-102 y el condensador de la
depentanizadora EA-133.

7.2 Bombas de calor.

Las bombas de calor son sistemas en {os cuales por medio de la recompresion de
vapores del domo o la expansion de fa corriente de fondos, se transfiere calor del domo al
fondo o del fondo al domo. El sistema tiene la finalidad de modificar las temperaturas de
condensacion y de ebullicidn, segiin sea el caso, por medio de compresores y valvulas de
expansion. En el caso de no ser iguales el calor necesario en et condensador y en el
rehervidor, se utilizan intercambiadores de calor auxiliares.

Normalmente las presiones de las torres propano/propileno se fijan en funcion de
la temperatura de condensacién del destilado, ya que a temperaturas de condensacion
menores de 100°F no es recomendable el uso de agua de enfriamiento, esta se suministra
normalmente a 90°F. Por lo cual para una columna que usa agua de enfriamiento en su
condensador 1a presion a la cual debe operar es de alrededor de 300 psia. En el caso de
usar una bomba de calor para condensar la corriente de destilado, por alguno de los
esquemas antes mencionados, las restricciones para la presidn ya no son validas, y se
pueden operar estas torres a presiones considerablemente mas bajas (100 psia). Esto
produce un auntento en la volatilidad relativa entre ¢l propano y el propileno, y para un
determinado niimero de platos una disminucion en los requerimientos de servicios,
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Cuando el destilado es un buen refrigerante, no presenta problemas de
polimerizacidn, descomposicion o corrosion, se puede usar el esquema de recompresion
de vapor. El vapor del domo de la columna se comprime a una presion a la cual la
temperatura de condensacidn es superior a la temperatura de ebullicion del producto de
fondos, etapa A en la fig. 9 (los valores son los generados en la simulacion). El calor de
condensacion del vapor del destilado puede entonces ser utilizado para hacer funcional ei
rehervidor de la columna, etapa B. El condensado es llevado a la presion del domo de la
torre por medio de la una valvula de expansion, etapa C. La porcion del destilado que se
vaporiza después de la valvula de expansidn, se separa en un separador a dos fases y se
vuelve a comprimir,

En el otro caso se puede usar ¢l liquido de fondos como refrigerante, siempre y
cuando no presente los problemas antes expuestos. El liquido de fondos se somete a un
flash a través de una valvula de expansion hasta una presion correspondiente a una
temperatura de saturacion del destilado, etapa A en la fig. 10. De esta manera el liquido
de fondos se usa como medio de enfriamiento en el condensador de domos, etapa B. El
vapor producido en el condensador se comprime hasta la presion de fondos de la
columna, etapa C.

En la figuras 11 y 12 se muestran para las dos tipos de bombas de calor las
trayectorias del proceso para la corriente de destilado y fondos dentro de un diagrama
termodinamico. Los valores de las grificas son extraidos de la simulacion y de un
programa para generacion de diagramas termodinamicos.

7.3 Resuitados de las propuestas.

7.3.1 Torre fraccionadora DA-101.

El uso de empaques en la torre fraccionadora es recomendable si se pretende
ampliar la capacidad de la planta, ya que permite el manejo entre un 10% a un 20% mas
de carga, sin el cambio de los equipos rotatorios principales o el cuerpo de la
fraccionadora. También es recomendable en el caso de la construccion de una nueva
planta ya la fraccionadora prodria ser de un didmetro menor y se necesitarian compresores
y sopladores de menor potencia. Los cambios en el fraccionador se realizaron de manera
que las especificaciones de los productos se mantuvieran iguales al del disefio original.
Para esto se realizd no solo la simulacion de! fraccionador sino de toda Ia planta para cada
una de las propuestas.

Se probardn dos tipos de propuestas para el uso de los empaques. La primera es

disminuir 1a presion de descarga del soplador, de tal manera que la presion de domos sea
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la misma, pero la de fondos disminuya. Ademas se elimina el uso del reflujo proveniente
del condensador y se propone controlar la temperatura de domos por medio de una
bomba de calor. La salida de domos se enfria posteriormente hasta 105°F. Las ventajas de
este sistema, ademas de poder disminuir la potencia del soplador aproximadamente 10% o
manejar mayor flujo, es tener una mayor presion se succion en el compresor (GB-101).
Esto es debido a la eliminacion de un intercambiador de calor entre el domo de la
fraccionadora y el compresor. En el esquema original el compresor tiene una potencia de
3438.6 HP, con esta propuesta la potencia del compresor se reduce a 2841.65 HP, 17%
menos, En este caso se mantuvo la temperatura de fondos igual a 688°F, Al mantenerse la
misma temperatura de fondos y bajar la presion de ésta zona, el factor de separacion
aumenta y se tiene una menor cantidad de ligeros en el fondo. Para corregir esta
desviacion en ¢! producto de fondos, se bajo la temperatura de fondos a 676°F, de tal
manera que hubiera mas ligeros en esta corriente. Esto se realizo aumentando el flujo de
la corriente 1C-5. En la tabla se presentan las curvas de destilacion D86 para el aceite
ciclico ligero para las propuestas.

Corriente C25 Diseiio original Propuesta | Propuesta 2
D86 Temp. fondos 688 | Temp. fondos 688°| Temp. fondos 676
°F F °F
CF) (°F) CF)
0% 436.7 446.1 438.1
10% 727.5 728.0 726.1
50% 7923 792.3 792.4
90% 990.55 990.5 990.5
100% 1049.6 1049.6 1049.5
Flyjo total BSPD 3429 3429 3429
Tabla 8.

Las corrientes IC-5 y IC-6 generan vapor, por lo que un aumento en su flujo genera en
este caso un 8.5% mas de vapor, el cual se usa en la planta, Originalmente la carga
térmica del fondo que se usa para generar vapor es de 1.18091E+8 BTU/hr, si se
mantiene la temperatura en 688°F y se usan los empaques, esta carga térmica varia
ligeramente 1.145455E+8 (se produce 3% menos de vapor), pero si se baja la temperatura
de fondos a 676°F la carga térmica es de 1.2818E+8. Sin embargo, a pesar de tener una
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ganancia en la produceién de vapor, el compresor solo tiene una disminucion de la
potencia del 10% (3095 HP) con respecto a la operacidn normal,

Durante el calculo de las opciones de mantuvo constante las cargas térmica en los
equipos que intercambian calor con las otras columnas de destilacion, de tal manera de no
alterar el funcionamiento de las columnas. La otra variable que se altera es la carga
térmica del enfriador del domo de la fraccionadora, de tal manera de controlar las
cantidad de pesados en la corriente de gasolina. Los equipos que controlan este efecto son
en el disefio original los intercambiadores de calor EA-101 y EA-102, y en la propuesta
son la bomba de calor y el intercambiador EA-101. Para el caso de mantener la
temperatura de fondos a 688°F se tuvo un ligero aumento la carga térmica de ambos
equipos del 1.5% (1.07965E+8 BTU/hr) con una temperatura de domos de 271°F. En el
siguiente caso de tener una temperatura de fondos de 676°F se tuvo una dismunicién del
5.8% (1.0018E+8BTU/kr) con temperatura de domo de 272°F. Esto nos da una
reduccion en la misma proporcion en la cantidad de agua de enfriamiento para enfriar la
corriente de domos.

La segunda propuesta para los empaques es no reducir la presion de descarga del
soplador, lo que causa que la presion de domos suba 2 psia. Este cambio sumado con la
disminucion de la caida de presion en el enfriador del domo, debido al uso de la bomba de
calor, causa una considerable disminucion de la potencia det compresor (GB-101). Con
esta propuesta la potencia se reduce a 2840.6 HP, esto nos da un ahorro de 17%. La
carga térmica de las corrientes de fondos se mantiene igual y los enfriadores de la
corriente de domos no tienen una variacion significativa (1.06%). La temperatura del
fondo de la torre se mantuvo en 688°F y la temperatura del domo cambia ligeramente
hasta 275.4°F.

En las tres opciones anteriores se alterd el flujo de vapor que entra al fondo de la
torre agotadora conectada en los platos 13 y 12 del fraccionador principal. Este flujo de
vapor controla la cantidad de ligeros que se encuentran en la corriente de aceite ciclico
ligero. El flujo original es de 3394 Ib/hr de vapor del alta (275 psia). Para la primera
propuesta a G88°F se requiere solamente 3111 Ib/hr de vapor de aita, debido
principalmente, al cambio que produce el cambio de presion, en la temperatura de los
platos y en factores de separacion (originalmente en el plato 13 se tiene una temperatura
de 446.0°F que cambia a 446.6°F). En el caso de bajar la temperatura de domos a 676°F
se necesita 3919 Ib/hr. Este aumento en el flujo de vapor es a causa de que baja la
temperatura en el plato de extraccion (433.7°F en el plato 13), por lo cual se tienen més
pesados que hay que agotar por medio del vapor. En la segunda propuesta para la presion
de la torre la cantidad de vapor necesario fue de 3072 Ib/hr. En este caso el efecto es
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inverso al explicado anteriormente por el aumento en las temperaturas en los platos
(447.6°F en el plato 13). Como se puede ver la cantidad de vapor de agotamiento es muy
sencible a las condiciones de operacion.

Para observar los los cambios que sufre la torre fraccionadora en los flujos de

entrada y salida debido a las diferentes propuestas se genera la siguiente tabla.

Corrientes e Diseiio Corrientes e Propuesta  [Propuesta  |Propuesta 2
interconecciones | Flujo interconecciones | 1a 1b Flujo molar
molar Flujo molar |Flujo molar {(lbmol/hr)
(bmol/hr) (Ibmol/hr) | (Ibmol/hr)
Cl0 8340 |Cl0 3002 8041 8003
Cl12D 334 1C-7 1958 208 1531
Cl4K 8997 |Cl14K 8967 9261 9052
Cl4 11519 |Cl4 11563 11465 11537
1C-3 2754 1C-3 2839 2442 2731
1C-2 262 1C-2 243 292 243
IC-1 454  |IC-1 449 453 451
C22 2139 C22 2128 2165 2140
C21 3052 |C2l 3129 2927 3051
1C-4 913 1C-4 1000 762 911
IC-5 2253 1C-5 2218 2664 2253
IC-6 253 1C-6 209 254 253
C25 124.1  jC25 123.9 124.2 124.1
Ci9 380.6 _|Ci9 378.4 378.7 3783
S1 111 S1 111 111 111
S2 188 S2 172 217 170
Pres. domo 25.83  |Pres. domo 25.83 25.83 27.53
(psia) (psia)
Pres. fonde 28.53  |Pres. fondo 26.83 26.83 28.53
(psia) (psia)
Temp. domo 277 Temp. domo 271 272 275
CF) (°F)
Temp. fondo 688 Temp. fondo 688 676 638
°F) F)

Tabka 9,
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E!l cambio en los flujos no es suficientemente grandes para tener que cambiar las
dimensiones de la torre o su estructura. Al igual que los cambios de presion y temperatura

tampoco obligaria a un cambio en fos materiales usados para la torre.
7.3.2 Torre de destilacion propano/propileno DA-109,

Se evaluaron diferentes configuraciones para la torre propano/propileno, en
comparacidn con un sistema convencional. El sistema convencional es una torre de platos
tipo Ballast, con rehervidor y condensador a una presion absoluta de 19 kgfem® La
recuperacion es de 95% de propileno con una pureza de 0,995 % en el destilado. Las
diferentes configuraciones son:

1. Torre con rehervidor y condensador empacada.

2. Torre con bomba de calor con recompresion de domos.
3. Torre con bomba de calor con expansion de fondos.

4. Torre acoplada a una corriente de proceso.

Para el primer caso se evaluaron varios tipos de empaques, con una caida de
presion de 1.6 hasta 4.6 psia. Esto causa que para el flujo de operacion el didgmetro

requerido de la torre se considerablemente menor.

Diametro (ft) { AP (psi)
Platos tipo Ballast 13.23 28.22
Empaque tipo IMTP 1.2 1.6
Empagque tipo "Grid" 8.39 4,57

Tabia 10,

El otro punto a comparar fueron los requerimientos de servicios para la operacién
tanto de la columna con platos como con empaques. Esto se hizo en base a los servicios a
las condiciones de la refineria y sus precios. El agua de enfriamiento se dispone a 90°F y
puede retornar hasta con una temperatura de 110°F. El costo para el agua de enfriamiento
enla planta es de N3 0.337 por . Para el vapor de baja se tiene una presion de
10 kgfem?, con un costo de N$22.057 por tonelada. Se considera condensacion total lo
que da un AH de 866 BTU/Ib. Las dos torres tienen la misma presion de  domos
(270.24 psia).
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Torre de platos Torre empacada
Temperatura de domos (°F) 113.86 113.86
Temperatura de fondos (°F) 135.21 126.35
Carga del condensador (BTU/hr) 6.314E+7 6.073E+7
Carga del rehervidor (BTU/hr) 6.203E+7 5.954E+7
Flujo de liquido al plato 1 (BSPD) 69887 67112
Costo de operacion (NS$/hr) 1194 1147
Tabla 11,

La reduccion en los costos de operacion es det 3.9%, y la potencia en la bomba de
reflujo se reduce en la misma proporcion,

En el caso de adaptar a la torre de destilacion un sistema de bomba de calor con
recompresion de domos, se puede operar la torre a una presion menor, con el consecuente
aumento en el factor de separacidn y disminucion de los requerimientos de servicios, Se
elimina el uso de vapor y la diferencia en la carga del rehervidor y condensador es
compensada con agua de enfriamiento, El primer factor a optimizar es la presion de
trabajo de la torre, en base al costo de operacion, No se considerd el uso de agua
subenfriada, por lo cual no es recomendable la operacion del condensador con agua de
enfriamiento a temperaturas menores de 100°F, Se usd un acercamiento de 11°F entre las
corrientes del condensados/rehervidor. El precio del KW-h de electricidad es de N§ 0.198
para el uso en el compresor,

Presion del domo | Costo de operacion
{kgfem?) (N3/hr)

7 647.1

10 421.9

12 370.4

13 381

14 Requiere vapor

Tahla 12,

El costo de operacién menor se obiuvo para la presion de 12 kg/cm?® En el caso de la
I I I

presion de 14 kg/em?, se requiere de vapor extra para llegar a las especificaciones de

pureza o una presion demasiado grande en la descarga del compresor. El uso de vapor no

90



16

DA-108
Depropanizadora

DA-109
Propano/Propileno

pilens
a almacenamisnto

—E
47

CALPG
a almaceramiento

DEA de EA-12¢ aEA-124
¥ extraccin de|

mercaptanos

[Ca24]

ft
de DA-106

fCi02 =
102 : 115 Propano
L loer {Ctis)
S5P-205 a almacenamienta

Refineria de Tula Hidalgo

Planta FCCJBomba de Calor 1

Elabord Esteban Pedemera

Fac. Quimica 1994




de E120

DEA
y extraccidn dd

mercaplanos

de DA-106

de EA-124

DA-108 DA-109
Depropanizadora Propano/Propileno
= plien:
a almacenamionio
ag120

—
Ie1141
ciire SP-105 & B
a afmacenamlenio
aEAa.12a {rns —> Propano

a almacenamiento

Refinerfa de Tula Hidalge

Planta FCCi[Bomba de Calor 2

Elaboré Esteban Pedernera

Fac, Quimica 1994




Carriente c101 Cc102 Ci103 C104 €105 c106 c107 cio8 €109 cl112
de : DA-109 DA-109 GB-201 SP-202 SP-202 E201 EA-203 Mi-202 VAL-1 E201
a _: Mi-201 SP-205 SP-202 E201 EA-203 MI-202 Mi-202 VAL FA-203 DA-109
Fase: VAPOR L1QuiDo VAPOR VAPOR VAPOR MEZCLA Liauipo MEZCLA MEZCLA MEZCLA
COMPONENTES: LB/HR
H2 0 8] 0 o [¢] [¢] [¢] [¢] 4] Q
H20 ] o] 0 4] [¢] o] o] Q (4] 0
H28 [+] o] 0 L] [+] [+] o] 2] o 0
N2 4] [¢] 3] Q [¢] [¢] [¢] [3] 0 0
Co o o] o <] ] [¢] o] o] 0 0
Co2 1.84E-06 (o] 3.69E-06 3.20E-06 4.95E-07 3.20E-06 4.95E-07 3.69E-06 3.69E-06 o
CH4 [¢] o] (9] [s] [¢] 5] ] [o] Q Q
C2H4 1.01E-02 [*] 1.75€E-02 1.51E-02 2.34E-03 1.51€-02 2.34E-03 1.75€-02 1.75¢-02 [*]
C2Hé 2.1962 [¢] 3.3768 2.9242 0.4526 2.9242 0.4526 3.3768 3.3768 4]
C3HE 3.35E +05 3.70E+04 4.02E+ 05 3.4BE +05 5.39£+04 3.48E+05 5.38E+04 4.02E +05 4.02E+05 3.60E+04
C3H8 1731.5424 357E+05) 2044.4494 1.77E+03 2.74E4+02 1770.3895 274.0599] 2044.4494! 2044.4494 3.47E+05
1-BUTILENQ o 308.909 [¢] Qo 0 [¢] [¢] 0] 1.8040-34 300.7923
C4H10 [v] 13.4361 o] [¢] 4] [+] [¢] 1] [v] 13.083
1SO-BUTANO [4] 382.8115 [*] 0 0 o [+] o] o] 372.,7529
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR B.0TE+03 8975.5705 9594.5231 8308.3705 1286.1528 8.31E+03 1.29E+03| 9584.5231 9.69E+03| B739.7338
LB/HR 3.37E+05 3.94E +05 4.04E4+05 3.50E+0S 541E+04 3.50E+4 058 541E+04 4.04E+405 4.04E+05 3.84E4+05
VARIABLES:
TEMP F 78.471 102.1237 130.5516 130.5516 130.5516 112.8709 113.1759 112.8703 78.466 102.4528
PRES Psi 170.6801 189.1268 270 270 270 267 268 267 170.6801 199.1268
Frac Vapor 1 0 1 1 1 2.69E-05 0 2.64E-04 0.1656 0.9168
ENTALPIA:
BTU/LB 189.0049| -1037.3185 202.551 202.551 202.551 68.7237 68.946 68.7535 68.7535 -915.3889
BTU/HR 6.37E+07 3.91E+00 8.18E+07 7.08E+07 1.10E+07 2.40E +07 3.73E+06 2.78E+07 2.78E+07 4.43E+00
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -39.5571 -76.4482 -39.2594 -39.2594 -39,2594 -49.0723 -49.0564 -49.0701 -48.9682 -66.919
BTU/LB-R -0.9398 -1.7407 -0.9327 -0.9327 -0.9327 -1,1658 -1.1655 -1.1658 -1.1634 -1.5237
DENSIDAD:
LB/CUFT 1.5498 30.0407 2.3864 2.3864 2.3864 29.6009 29.5788 29.5258 7.5535 2.0503
P\ prom, 42.0907 43.9176 42.0906 42.0906 42.0306 42.0906 42.0906 42.0906 42.0906 43,9176

Tabla 13 Resultados de la simulacién de la torre propano/propileno con bomba de calor con recompresién de domos.
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Corriente €114 C115 Ccl118 cl17 c118 Ci19 c120 Cc47 C47A C478
de : SP-205 SP-205 FA-203 MI-201 FA-203 SP201 SP-201 d sSP47 SP-47
a £201 eeen MI-201 GB-201 SP-201 == DA-109 GA-201 DA-108 DA-109
Fase: MEZCLA MEZCLA VAPOR VAPOR LIQuIno LIQUIDO [§]a]V;]s]e] MEZCLA LIQuUIDo LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 o] 0 Q 0 ] 0 [s] 0 [+] o
H20 o] [¢] [¢] o Q Q 4] [¢] [4] 0
H2S [+] [¢] o Y] ] Q o] [s] o 4]
N2 o] [e] [o] o o] o o) 0 o o
co 0 0 o] [¢] [¢] ] o] 0 o] [s]
coz 0 o 1.85E-06 3.69E-06 1.84E-06 1.02E-07 1.74E-06 1.02E-07 3.39E-08 3.39E-08
CH4a o [+ o [¢] 0 o [¢] o] [*] o
C2H4 O 0 7.33E-03 1.75E-02 1.01E-02 5.59E-04 9.57E-03 5.58E-04 1.86E-04 1.86E-04
C2H6 [v] 8] 1.1806 3.3768 2.1962 0.1211 2.075 0.12¢9 4.03E-02 4.03E-02
C3H6 3.60E+04 9.72E+02 6.66E+04 4.02E +05 3.36E +05 1.85E+04 3.17E+05 1.95E+04 6.49E+03 6.49E +03
C3H8 3.47E+0S 9.37E+03 312.8360 2.04E +03 1.73E+03 95.5407 1635.972 9462.5951 3154.1952 3154.198
1-BUTILENO 300.7923 B8.1167 [¢] Q [¢] [+] o] 8.1158 2.7052 2.7052
C4H10 13.083 ©0.353 [s] [¢] [¢] 0 [*] 0.353 0.1176 0.1176
I1ISQ-BUTANGC 372.7529 10.0585 [¢] 0 3] 0 o] 10.0574 3.3524 3.3524
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 8.74E+03 235.8367 1589.3129] 9594.5231 8005.2102 4.42E+02 7.56E+03 677.56453 2.26E+02 225.8484
LB/HR 3.84E4+05 1.04E+04 6.68E+04 4.04E+05 3.37E+05 1.86E+04 3.1B£ 4+ 05 2.89E+04 9.65E+03 9.65E +03
VARIABLES:
TEMP_F 102.1232 102.1232 78.466 78.4702 78.466 78.466 78.466 107.03 152.5704 152.5704
PRES PsI 199.1268 199.1268 170.6801 170.6801 170.6801 170.6801 170.6801 237.7 199.1268 199.1268
Frac VVapor 2.71E-08 2.71E-086 1 1 (o] [s] s] 0.3715 0 (o]
ENTALPIA:
BTULB -1037.3183| -1037.3183 189.5506 183.0954 44.7717 44.7717 44.7717 -280.022 -280.2203 -280.2203
BTU/HR 4.02E+00 9.93E +00 1.27E+07 7.64E+07 1.51E+07 8.32E +0% 1.43E+07 -2.11E+00| -2.70E+06 3.30E+00
ENTROPIA:
BTU/LBEMOL-R -76.448 -76.448 -39.5482 -39.6556 -50.8384 -50.8384 -50.8384 -54.0906 -54.2441 -54.2441
BTW/LB-R -1.7407 -1.7407 -0.9396 -0.8387 -1.2078 -1.2078 -1.2078 -1.2659 -1.2695 -1.2695
DENSIDAD:
LB/CUFT 30.0396 30.0396 1.6498 1.5498 32.7056 32.7056 32.7056 5.369 21.2631 21.2631
PM prom. 43.9176 43.9176 42.0897 42,0906 42.0907 42.0907 42.0907 42.7266 42.7266 42.7266

Tabla 13 Resultados de la simulacién de la torre propano/propileno con bomba de calor con recompresién de domos.



6

Corriente cazc c47D
de : SpP-47 GA-201
a : DA-109 s$p-47
Fase: Liquioo LIQuiDo
COMPONENTES: LB/HR
H2 [4] 0
H20 o] o
H2S5 o] o]
N2 [1] [o]
co Q ]
Cc02 3.39E-08 1.02E-07
CH4 [#) L¢]
C2H4 1.86E-04 5.58E-04
C2H6 4.03E-02 0.1209
C3H6 6.49E-+03 1.95E+04
C3H8 3154.2018 9.46E+03
1-BUTILENO 2.7052 8.1158
C4H10 0.1176 0.353
ISO-BUTANO 3.3524 10.0574
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 2.26E+02 677.5453
LB/HR 9.65E+03 2.89E+04
VARIABLES:
TEMP F 152.5704 152.5704
PRES _PSI 199.1268 198.1268
Frac Vapor e} Q
ENTALPIA:
8TU/LB -280.2203 -280.2203
BTU/HR 3.30E+4+00 -2.11E+00
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -54.2441 -54.2441
BTU/LB-R -1.2695 -1.2695
DENSIDAD:
LB/CUFT 21.2631 21.2631
PM prom. 42.7266 42.7266

Tabla 13 Resultados de la simulacién de la torre propano/propileno con bomba de calor con recompresién de domos.
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Corriente C101 Cc102 c106 c107 c108 c109 Ci11 c1i2 Ci13 Ccli4
de : DA-109 DA-108 E202 SP-201 S5P-201 GA-202 VAL-1 E202 GB-201 SP-105
a £202 $P-105 EA-202 - GA-202 DA-109 E202 GB-201 DA-109 VAL-1
Fase: VAPOR LlQuibo MEZCLA LiaulDo LIQUIDS LIQuIDO MEZCLA VAPOR VAPOR LIKQuUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 o] 2] o [¢] [¢] 0 o] 0 o o
H2G 2] 4] Y] o] Q 2] 0 4] [+] o
H2S [*] 4] [*] (o] [+] (o] Q [1] [+] el
N2 [¢] o] [s] o] [¢] o o 4] 4] 0
co o] [¢] 0 o] 0 [¢] 3] 3] 0 Q
co2 2.34E-06 [+] 2.34E-06 1.02E-07 2.24E-06 2.24E-06 o] 0 o 0
CH4 0 [¢] o] o o] [¢] [¢] o 0 o]
C2H4 1.29€E-02 Qo 1.29E-02 5.58E-04 1.23E-02 1.23E-02 o 0 [4] [¢]
C2H6 2,7882 Q 2.7882 0.121 2.6671 2,6671] 4.7069-15 [e] o o
C3H6 4.26E+05 4.17E+04 4.26E +05 1.85E +04 4.07E+05 4.07E+05 4.07E+04 4.07E4+04 4.07E+04 4.07E+04
C3H8 2185.8056 4.02E+0S5 21865.8056 9.49E+01 2.09E+03 2090.8788 3.93E+05 3.93E+05 3.93E+05 3.93E+05
1-BUTILENO 0 3474157 [s] [¢] o [¢] 339.3255% 339.3255 339.3255 339.3255
C4H10 0 15.1108 o] Y] o [*] 14.7589 14.7589 14.7589 14.7589
1S0-BUTANO 0 430.5304 ] [+] o [+] 420.5047 420.5047 420.5047 420.5047
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 1.02E+04 1.01E+04 1.02E+04 441.7085 9728.1762 9.73E4+03 9.B9E403 9891.6407 9.89E+403 9891.6407
LB/HR 4.28E +05 4.45E4 05 4.28E +05 1.B6E+04 4.10E+05 4.10E+05 4.34E+05 4.34E+05 4.34E+05 4.34E 405
VARIABLES:
TEMP F 102.5342 124.484 101.8565 100.8374 100.8374 100.9255 88.0162 20 139.2271 124.484
PRES_ PS! 234.6851 263.1318 232.6851 229.6851 229.6851 234.6851 165 163 263.1318 263.1318
Frac Vapor 1 o] 0.1241 [+] 0 ) 0.1922 1 1 o]
ENTALPIA:
BTU/LB 192.938! -1020.4815 77.1129 59.9845 59.9845 60.0218| -1020.4815 -906.341 -892.6306| -1020.4818
BT U/HR B.26E +07 -4 .54E +08 3.30E+07 1.12E+06 2.46E+07 2.46E+07 -4.43E+08 -3.94E+08 -3.8BE+08 -4.43E+08
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-R -39.7499 -75.1868 -48.4191 49,7017 -49.7017 -49.7011 -75.0689 -65.8995 -65.5845 -75.1868
BTU/LB-R -0.9443 -1.712 -1.1503 -1.1808 -1.1808 -1.1808 -1.7093 -1.5005 -1.4933 -1.712
DENSIDAD:
LB/CUFT 2.1838 27.9882 11.6337 30.7678 30.7678 30.776 6.6561 1.56121 2.431 27.9882
PM prom. 42,0307 43.9176 42,0807 42,0307 42.0907 42.0907 43.9176 43.9176 43.9176 43.9176

Tabla 14 Resultados de la simulacién de la torre propano/propileno con bomba de calor con expansidn de fondos.
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Corriante c11s €118 caz C47A Ca78B ca7C ca7D
de : SP-105 EA-202 - SP-47 Sp47 SP47 GA-201
a ve— SP-201% GA-201 DA-109 DA-109 DA-109 SP-47
Fase: LIQuIDO LIiQuipo MEZCLA Liauino LIQuUIDO LIQuiDo LIQUIDO
COMPONENTES: LB/HR
H2 [} 0 3] o o o] o
H20 s} [s] 0 o 0 o o)
H2S [¢] [+] 0 0 0 0 Q
N2 o 0 0 0 0 o o]
co 0 0 [s] o o o] o]
co2 [s) 2.34E.06 1.02E-07 3.39E.08 3.39E.08 3.39E.08 1.02E-07
CH4 0 0 0 o Q (+] o
C2Ha 0 1.29€-02 0 1.86E-04 1.86€£-04 1.86E-04 5.58E-04
C2H6 o] 2.7882 0.1209 4.03E-02 4.03E-02 4.03E-02 0.1209
C3H6 9.71E+02 4.26E +05 1.95E+04 6.49E+03] 6.49E+03| 6.49E+03 1.95E+04
C3H8 9367.6273 2.19E+03] 9462.5951 3.15E+03] 3.15E+03] 3154.2018] 9462.5951
1-BUTILENO 8.0302 o] 8.1158 2.7052 2.7052 2.7052 8.1158
C4aH10 0.3518 o 0.353 0.1176 0.1176 0.1176 0.353
1SO-BUTANO 10.0256 0 10.0574 3.3524 3.3524 3.3524 10.0574
FLUJO TOTAL
LBMOL/HR 2.36E+02 1.02E +04 677.5453 225.8482 225.8484 2.26E+02 6.78BE +02
LB/HR 1.04E+04 4.28E +05 2.89E+04{ 9.65E+03| 19.65E+03| 9.65E+03| 2.85E+04
VARIABLES:
TEMP _F 124.484 100.8374 107.03 156.568 156.588 156.588 156.588
PRES _PSI 263.1318 229.6851 237.7 270 270 270 270
Frac Vapor o] ] 0.3715 [+] [+] o 0
ENTALPIA:
BTU/LB -1020.4818 69.9845 -280.022) -279.5592] -279.5682) .279.5592) .279.5592
BTU/HR -1.06E+07 2.57E+07| B.11E+06| -2.70E+06| -2.70E+06| -2.70E+06| -B.OYE+06
ENTROPIA:
BTU/LBMOL-A -75.1868 -49.7017 -54.0906 -54.2406 -54.24086 -54.2406 -54.2406
8TU/LB-R -1.712 -1.1808 -1.2659 -1.2694 -1.2694 -1.2694 -1.2694
DENSIDAD:
LB/CUFT 27.9882 30.7678 5.369 21,7171 21.7171 21.7171 21.7171
PM prom. 43.9176 42.0907 42.7266 42.7266 42.7266 42.7266 42.7266

Tabla 14 Resultados de la simulacion de la torre propano/propileno con bomba de calor con expansién de fondos.




reduce considerablemente la potencia necesaria en el compresor, por lo que los costos de
operacion son mayores.

Una vez establecida la presion de la torre, se optimiza el acercamiento en el
condensador rehervidor, esto se realiza aumentando o disminuyendo la presion de
descarga del compresor. A menor acercamiento menor es la potencia requerida en el
compresor, con su la consecuente disminucion en los gastos de operacién (fig. 13). Pero
el area del condensador/rehervidor aumenta considerablemente a medida que se disminuye
el acercamiento. Este es un factor importante a considerar, debido a la gran cantidad de
area necesaria para intercambiar el calor. El sistema debe manejar cargas térmicas grandes
y tiene coeficientes de transferencia de calor chicos. Dado que los precios de los equipos
varian dependiendo de! proveedor y el tipo de intercambiador que se utilice, solo se
reportan las areas en la grafica de la fig. 14.

El siguiente esquema a considerar fue el de una torre empacada con compresion
de domos. Al ser menor la caida de presion esto nos beneficia directamente en la potencia
del compresor. Ademas se tiene una reduccion en el diametro de la torre como se vio

anteriormente.
Aguade Electricidad Costo de
enfriamiento operacion
(m2/hr) (Kw-hr) (N$/hr)
Torre de platos 165.2 1593.7 3704
Torre empacada 121.3 1087 256.1
Tabhla IS,

Dado que la reduccion en los costos de operacion es considerable con el uso de los
empaque (31%), es recomendable es caso de implementar una bomba de calor también
empacar la torre o utilizar platos con la menor caida de presion posible.

El tercer esquema que se considerd fue la bomba de calor con expansion de
fondos. Los costos de operacion para este sistema fueron mayores que para el anterior,
debido principalmente a la presion a la que debe de operar la torre. La presion de
operacion esta fijada principalmente, si no se considera agua subenfriada o un refrigerante
externo, por la temperatura de condensacion. La presion de operacion de la torre fue de
234.7 psia para tener una temperatura de condensacion de 100°F , en comparacion con
170.7 psia para el sistema de recompresion de domos.
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Agua de enfriamiento 327.7
(m¥/hr)
Electricidad (KW-hr) 17449
Costo de operacion 455.9
(NS$/hv)

Tabla 16,

La ultima consideracion fue el de acoplar el rehervidor de la torre
propano/propileno, con el con el condensador de otra torre. Dado el esquema de la planta
existen dos corrientes que tienen la temperatura necesaria para poder intercambiar calor
con la corriente de fondos de 1a torre propano/propileno. Estas corrientes son la C10 de
domos de la torre fraccionadora DA-101 (277°F) y la C60 de domos de Ila
depentanizadora DA-107  (289°F). Estas corrientes eran enfriadas con agua de
enfriamiento en los intercambiadores EA-101 y EA-133. La carga térmica para el
intercambiador EA-101 es de 8.8528E+7 BTU/hr suficiente para poder vaporizar el fondo
de la torre propano/propileno (6.203E+7 BTU/hr). El resto del enfriamiento que necesita
la corriente C10 para llegar a los 135°F se daria con agua de enfriamiento. Esto nos
permitiria un ahorro de agua de enfriamiento de 1396 m*hr en el intercambiador de calor
EA-101, Ademas de no necesitar vapor para operar la torre propano/propileno y necesitar
solamente 1421.36 m*/hir para el condensador, cantidad muy similar a la que se ahorra en
el intercambiador EA-10). Por lo que para operar esta nueva lorre no se necesitaria
aumentar el consumo de agua de enfriamiento en la planta, E! inico problema que se
podria presentar es que las lineas que transporten el propanof/propileno al intercambiador
de calor EA-101 sean muy largas, debido a la distancia entre las dos torres de destilacion.

La otra opcion es utilizar la corriente C60, pero el problema es que el condensador
EA-133 solo maneja una carga de 4.007E+7 BTU/hr, o cual no es suficiente para
vaporizar la corriente de fondos de fa torre propano/propileno, por lo cual se requeria
utilizar vapor para compensar esta diferencia (11.5 ton/hr de vapor de baja). Esta es
econdnicamente menos recomendable, pero por la disposicion de los equipos puede ser
més recomendable.

Los costos de operacion extras para fa planta FCC en las diferentes propuestas son
los siguientes:
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Fig. 13 Dependencia de los costos de operacion contra el acercamiento en el condensador/reboiler
para la homba de calor con recompresion de dontos
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calor con recompresion de domos,
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Costos de operacion
extras (NS$/hr)
Torre de platos convencional 1194.9
Torre de platos con bomba de calor 370.4
con recompresion de domos
Torre empacada con bomba de 256.1
calor con recompresion de domos
Torre de platos con bomba de calor 455.9
con expansion de fondos
Torre acoplada con la corriente 8.54
Clo
Torre acoplada con la corriente 428.44
C60

Tabla 17,

Dados los anteriores resultados lo mas recomendable es acoplar las torres
intercambiando calor por medio de la corriente Cl10 y el fondo de la torre
propano/propileno, si solo se consideran costos de operacion. Dependiendo ademas la
eleccién de las consideraciones de espacio, mecanicas, de operacion y de costo de equipo.
Empacar las torres de destilacion es recomendable en el caso de tener un aumento del
flujo de la mezcla propano/propileno proveniente de la misma u otra planta, o en el caso
de utilizar bombas de calor.
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Capitulo 8.

Red de intercambio de calor de la planta FCC.

8.1 Andlisis Termodinamico de Procesos.

Una manera de evaluar los procesos reales desde el punto de vista
termodindmico, es por medio del trabajo perdido. Este método se basa en la
combinacidon de la primera y segunda ley de la termodinamica. El objetivo del
andlisis es determinar con cuanta eficiencia se emplea o produce energia, y
determinar las magnitudes de estas ineficiencias en cada parte de proceso y el
Procesos en su conjunto,

Las principales causas de irreversibilidades dentro de los procesos quimicos se

deben a lo siguiente:

« Mezclado de corrientes que se encuentran a diferente temperatura ¢ presion o
que tienen diferente composicion.

+ Transferencia de calor a través de grandes gradientes de temperatura, como en
los intercambiadores de calor o calentadores a fuego directo.

« Expansiones stbitas, generalmente en valvulas reductoras de presion.

« Friccion causada por rozamienio de partes moviles de equipos como bombas,
compresores y turbinas.

« Friccidon causada por el flujo viscoso de liquidos o gases.
« Reacciones quimicas con velocidades altas de reaccidn.

Desde el punto de vista de la conservacion de la energia, debe reducirse al minimo
la generacion de entropia o trabajo perdido. Para el diseiio 0 mejora de un proceso es
determinante el consumo de energia. El andlisis de energia determina la localizacion de las

principales ineficiencias, y por lo tamto los equipos o etapas del proceso que necesitan
modificarse por otras mas convenientes.
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8.2 Redes de intercambie de calor.

Los métodos basados en el analisis termodindmico para el disefio de redes de
intercambio de calor buscan ltegar a un minimo requerimiento de servicios. Estos métodos
han dado los fundamentos para la comprension del problema de integracion térmica.

Si se considera un abjetivo particular para la sintesis de redes de intercambio de
calor, no se puede lfegar a un disefio optimo. El uso del objetivo de minimo requerimiento
de servicios genera redes en las cuales el costo de energia es bajo pero la lnversién de
capital es alta. Otro caso seria utilizar el objetivo de minimizar e} nimero de equipos, pero
se tendrian redes con altos costos de energia y bajos costos de capital. El objetivo de
minimizar el area frecuentemente da un gran nimero de equipos y division de corrientes.
Para poder considerar todos estos efectos lo mas adecuado es usar los costos anualizados
que consideran todos los puntos antes mencionados. Este método considera dos ciclos,
uno externo, el cual ajusta un acercamiento minimo de temperatura (AT, ¥
une interno, que genera por un método evolutivo, en base a los objetivos de energia,
nGmero de equipos y area requerida, una red de intercambio de calor optima para cada
AT in - Para esto se puede graficar la inversion en equipos contra el valor del aliorro de
energia anualizado, para cada AT,;,, . En base a esto se calcula el tiempo de retorno de la
inversion,

Aciualmente hay procedimientos para analizar y redisefiar las redes de intercambio
de calor de plantas ya existentes, debido a que generalmente no son construidas pensando
en aprovechar lo mejor posible la energia. Los métodos que se pueden usar para mejorar
el aprovechamiento de los energéticos son: por inspeccion, busqueda por computadora y
tecnologia pinch.

El método de pinch (método de punto de pliegue) fue desarrollado por Linnhoff y
Hindmarsh en 1983. Para Ja solucion de la red de intercambio de calor se plantea la
division del problema en dos subproblemas, arriba del pinch y abajo del pinch. Se deben
de dar los requisitos energéticos de la corrientes frias y las calientes. La informacion
requerida para esto es el flujo masico, la capacidad calorifica y las temperaturas de
suministro y final de cada corriente. El método fija una temperatura de acercamiento (
AT), proporciona la minima cantidad de energia para los servicios auxiliares, calor
integrado, da los requisitos para redisenar la red, ast como ef minimo namero de unidades
necesarias en dicha red. Con esta informacion y la temperatura del punta de pinch se
procede ha realizar los acoplamientos de las corrientes, condicionados por una serie de
restricciones para los acoplamientos arriba y abajo del pinch.
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8.3 Disefio de redes de intercambio de calor por medio de ADVENT.

ADVENT es un programa que sirve como herramienta para disefiar o modificar
un proceso minimizando costos. Para esto se utilizan la techologia pinch y otras
metodologias para sintesis de procesos en ingenieria.

Por medio de la tecnologia pinch el programa ADVENT encuenira el balance
optimo entre energia y capital. Después el programa siguiendo los procedimientos
establecidos por la metodologia Hlega a la construccion de la red. Ademas se pude disefiar
el sistema de servicios mas apropiado para la planta o una secuencia de destilacion, la cual
puede ser integrada termicamente.

El programa ADVENT se divide en varios programas especificos para una
aplicacidn o tecnologia y un programa general para poder interactuar con todos los
demas. La informacion necesaria se puede suministrar directamente o por medio de una
interfase con ASPEN PLUS. De esta manera una vez terminada la simulacion se puede
exportar la informacion y realizar el analisis la red o disefiar una nueva. Los programas
que componen ADVENT son los siguientes:

« Segmentacién de corrientes. Se utiliza para aproximar de manera no lineal las
capacidades calorificas en las corrientes que sucede cambio de fase,

« Targeting . Calcula el balance entre encrgia y capital y la temperatura del pinch dadas
las corrientes frias y calientes del proceso, al igual que los servicios disponibles. Se
pueden utilizar varios servicios con costes constantes o modelos simples para un
servicio de manera de calcular el costo, como pueden ser los combustibles o la
electricidad. Los costos de los equipos no incluyen tinicamente intercambiadores de
calor, sino también compresores, turbinas, hornos y columnas de destilacion.

+  Optimizacion. Se genera un balance entre energia y capital de manera de obtener un
minimo en base al AT,;, v la combinacion dptima de los servicios, en caso de
sistemas con multiples servicios.

» Retrofit Targeting. Se calcula la AT;;,, en base del balance de energia vy capital de
manera de redisefiar la red.

« Disefio interactivo. Se utiliza para disefiar una red existente o modificarla.

» Disefio evolutivo. Una vez que se tiene un prediseiio se bajan los costos de energia y
capital removiendo equipos (rompiendo ciclos), redistrubuyendo el area (cambiando
las cargas a través de los ciclos) o mejorando en balance entre el area de intercambio
de calor y el consumo de servicios,
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Disefio automatico. Genera una red que cumple con el minimo requerimiento de
energia, También puede ser usado para completar un disefio que se empezd en el
disefio interactivo.
Sistemas de calor y fuerza. Utiliza modelos simples para generar los costos de los
servicios y el capital necesario. Estos servicios pueden implementarse a los costos del
proceso o calcularse independientemente.
Andlisis de flexibilidad. Se puede evaluar como responde la red a variaciones de
temperatura, flujo y ensuciamiento. Ademas se puede localizar donde se requiere area
extra o reduccidn de manera se cumplir las temperaturas necesarias para todas las
corrientes.
Sintesis de secuencias de destilacion. Genera una secuencia que cumple con las
especificaciones de los productos en base a una corriente de entrada. No solo inchiye
la secuencia sino la integracion térmica con el resto del proceso (para determinar las
condiciones de operacion.. También calcula los efectos de la temperatura sobre las
volatidades relativas y los calores de vaporizacion.
Simulacidn y Optimizacion de redes de intercambiadores de calor, En el modo de
disefio, se ajustan variables dadas por el usuario de manera de legar a
especificaciones. En el modo de optimizacion, se ajustan las variables dadas por el
usuario para minimizar los costos de operacion o fos anualizados. Las operaciones
unitarias disponibles son: intercambiador de calor de doble tbo o coraza, calentador
o enfriador, calentadores a fuego directo, enfriador con aire, mezclador, scparador de
corrientes, decantador, vatvula, compresor y bomba.
Diseiio y evaluacion de intercambiadores de calor. Realiza el caleulo riguroso de un
intercambiador de calor de nuevo o la evaluacion de un intercambiador de calor que
va a dar un nuevo servicio. Los coeficientes de transferencia de calor son calculados
en base a las propiedades de los fluidos y ta geometria del intercambiador.

El cilculo de los costo de equipo se realiza por medio de correlaciones del

programa o se pueden darse los valores para las correlaciones. Para las proyecciones de

los costos del los equipos se utilizan los indices de precios publicados en el Oil and Gas

Journal (Nelson Refinery Construction Cost Index).

8.4 Propuesta para la red de intercambio de calor de la planta FCC.,

El primer paso en la aplicacion del método pinch es la generacion de las curvas

compuestas. En los problemas que pueden ser atacacos por esta metodologia, siempre se

necesitan servicios de calentamiento y enfriamiento para completar el balance de energia
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de la red. A pesar de disminuir la AT, a cero y requerir un area infinita, se necesitan
ambos servicios. Sin embargo, esto no es cierto para todos los problemas, hay problemas
en los cuales al variar la AT ,;, hasta cierto valor causa que se eliminen los requerimientos
de alguno de los dos servicios. El valor de AT,;;, en el que sucede la desaparicion de
alguno de los servicios es llamada ATy echold » €5t es debido a que a partir de este
punto el uso de servicios es invariante, por lo cual no se puede hacer un balance entre
energia y capital. Ademas si se reduce atin mas el valor de ATrycqno1d » @PaTece un
requerimiento de un segundo servicio para el enfriamiento o calentamiento, el cual
aumenta en forma paralela al primer servicio. La planta de desintegracion catalitica entra
en esta situacion,

Para determinar si se encuentra el problema a tratar en esta situacion limite, lo que
se puede hacer es construir las curvas compuestas para el sistema, tomando una AT,
heuristica. Por ejemplo se puede tomar un valor de 50°C para un sistema de calderas,
20°C para un proceso quimico o 5°C para un sistema de refrigeracidn. Si el valor queda
bien dentro de la zona del pinch, seguramente se puede construir la red con esta
metodologia. Se puede encontrar un balance entre la energia y el capital aun para valores
cercanos a la ATqeshold - Pero si el valor cae bien en la zona de insensibilidad no se
puede encontrar un balance y el problema no puede se disefiado por el método de pinch.
Este tipo de problemas son muy comunes en la practica, por lo cual el disefiador de
procesos. debe de identificar cuando se encuentre en este tipo de situacion. Antes de la
aparicion del método de pinch la mayoria de las investigaciones en el disefio de redes de
intercambio de calor estaban por accidente en esta situacion limite. Al realizar la curva
compuesta para nuestra planta s¢ obtuvo una AT-yeq01d €ON un valor de 105°F mucho
mayor a la que normalmente sc usa en estos procesos, por lo cual nos encontramos en
esta situacion limite.

El diseiio de estas redes tienen el inconveniente de no tener las restricciones
termodinamicas del pinch. Por lo cual se pueden generar una gran cantidad de disenos.
Por lo que se trata de colocar los calentadores o enfriadores de manera de tener un buen
control y hacer los acoplamientos para las corrientes que no tengan que usar servicios
necesariamente. La AT para el sistema se debe de mantener lo mis pequeiia posible,
respetando algunas consideraciones practicas. Siendo esta AT independiente del batance
de energia y capital,

Una vez que se construyd la curva compuesta y se procedio a completar el balance
de energia del sistema por medio de servicios. Dado que se trata de un problema limite del
pinch, solo se requieren servicios de enfriamiento. No solo se necesita agua de

enfriamiento, sino que se puede generar vapor de media. Para determinar la cantidad de
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vapor optima que se debe de generar, se dio valor a los servicios y al costo de equipo,
Esto se hizo por medio de la subrutina de optimizacion.

A pesar de que la curva compuesta nos indica que solamente se necesitan servicios
de enfriamiento, en el disefio original de la planta se hace funcionar la torre
depentanizadora por medio de vapor. El rehervidor de la torre propano/propileno también
se considerd como si operara por medio de vapor, Esto nos indica que debe de haber una
red de intercambio de calor mas eficiente para la planta, a pesar de que aparentemente
esta bien integrada termicamente. Primero se calculd por medio de ADVENT la red
actual, en base a los datos de las corrientes de la simulacion con ASPEN PLUS. Con estas
corrientes se propusieron diferentes arreglos para la red de tal manera de eliminar el uso
de vapor en los rehervidores de las torres y generar la mayor cantidad de vapor a partir de
la corriente de fondos de la fraccionadora DA-101. Esto nos permitid hacer un
comparacion entre los costos de servicios y de capital.

8.5 Resultados de las diferentes redes de intercambio de calor.

La primera red (R1) solo considera el intercambio de la corriente del domo de la
fraccionadora principal para calentar el rehervidor de la torre propano/propilenc. El resto
de los intercambios de calor se mantienen igual. Esto causa la reduccion de los servicios
de calentamiento y enfriamiento, sin sacrificar la generacidn de vapor del fondo de la torre
fraccionadora. El area requerida aumenta ligeramente, debido a que la diferencia entre las
temperaturas de la corrientes que intercambian calor es menor, sin embargo los costos
anualizados se reducen con respecto al disefio original.

La siguiente opcion para la red (R2), fue eliminar totalmente el consumo de vapor.
Para esto en vez de generar vapor con la corriente de fondos de la fraccionadora, se
intercambio este calor con el fondo de la depentanizadora. El intercambio entre el domo
de la fraccionadora y la torre propano/propileno también se mantuvo. Los cambios
generan la eliminacion del consumo de vapor, pero se reduce drasticamente la generacion
de vapor. El area se reduce debido a que la corriente del fondo de a fraccionadora tiene
un temperatura mayor que el vapor de media. Los costos anualizados son menores que la
planta original y la red R1.

En base a la gran curva compuesta, se pueden optimizar el uso de los servicios.
Los resultados indican que se puede generar alim mas vapor que en el disefio original, sin
la necesidad de vapor extra para la planta. Para esto se diseiio una red mas compleja que
pudiera generar mas vapor que el disefio original, y no requerir vapor para el
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funcionamiento de algunas torres. E resultado de esto fue la red R3 la cual requiere mas
drea de intercambio, pero si se consideran los costos anualizados es 1a mejor opcion.

En la tabla siguiente se muestran los valores para las diferentes redes con respecto
a la red original. Los costos de enfriamiento consideran el costo del agua de enfriamiento
menos la ganancia por la generacion de vapor.

Red QOriginal Red R Red R2 Red R3
Area total (fi?) 1.8555E+5 1.9028E+5 1.8076E+5 2. 1808E+5
Costo de equipo | 115.52 118.36 113.31 132.35
instalado (MMNS)
Calentamiento 89.898 27.853 0 0
(MMBtu/hr)
Costo 8.688 2.692 0 ]
calentamiento
(MMN$/atio)
Enfriamiento 400.28 338,24 31038 310.38
(MMBtu/hr)
Costo enfriamiento}36.507 32.549 35.241 29.166
(MMN$/aiio)
Costo total
anualizado 68.299 58.911 57.904 55.637
(MMNS$/aiio)
Uso de agua 367.016 304971 304.971 267.100
{(MMBtu/hr)
Generacion de 33.265 33.265 5.411 43277
vapor (MMBtw/hr)

Tabia 18.

La reduccién en los costos anualizados llega a ser del 18.5%, y hasta poder
generar mas vapor, El siguiente factor a considerar seria la operatividad y seguridad de la

nueva red.
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Capitulo 9.

Conclusiones.

El analisis de procesos existentes es actualmente necesario, debido a les cambios
de filosofias de disefio, aplicacion de nuevas tecnologias y cambios en fos costos de
energia y equipo. Para el analisis del proceso de desintegracion catalitica se utilizaron el
simulador de procesos ASPEN PLUS vy el programa ADVENT para el andlisis de la red
de intercambio de calor. Siendo estos programas eficientes y confiables herramientas, para
encontrar mejores alternativas para este proceso,

E! trabajo se dividio en dos etapas, la primera fue la sunulacion del proceso y la
segunda fue el andlisis de diferentes propuestas para el proceso. Para poder realizar las
propuestas de mejoras de llegd primero a una simulacion confiable del proceso. Esto
quiere deeir, no tener un error considerable en los flujos de las corrientes de proceso y
Hlegar a cumplir las especificaciones en fos productos. La comparacion de estos resultados
se muestran las tablas del capitulo 6. El juego de modelos termodinamicos mas eficientes
para la mezcla fueron: a) la ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave b) el calculo de
1a entalpia por medio de et modelo de Lee-Kesler ¢) el calculo de el volumen de liquido,
la viscosidad y la tension superficial por medio de correlaciones del API d) la
determinacion de las K de equilibrio para ta el sistema agua-hidrocarburos por el modelo
SOLU-WATER=2, Para la torre propano/propileno se wilizd la ecuacion de Peng-
Robinson, sin embargo se puede utilizar la ecvacion de Redlich-Kwong-Scave debido a
que se tienen a resultados similares. Para la simulacion del comportamiento de los
compuestos pesados (C5) se usaron curvas de destilacion. Los productos deben cumplir
ciertas temperaturas de destilacion dadas en sus especificaciones, esto se ajusté por medio
de especificaciones de disefio.

En la simulacion de una planta de dimensiones considerables, con un alto grado de
integracion térnica y varias recirculaciones, se tienen serios problemas de convergencia,
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La seleccion del los mejores modelos para cada operacion unitaria y los métodos de
convergencia, depende de la precision necesaria, el tiempo disponible y el tipo de
informacion sobre el proceso. Generalmente se hace una primera simulacion con modelos
simples de manera de tener buenos estimados para la simulacion rigurosa. Para esto los
usuarios de los simuladores deben tener amplios conocimientos de ingenieria quimica,
computacion y matematicas. A pesar de que los simuladores generan mucha informacién
que permite resolver errores, los usuarios requieren de un tiempo de entrenamiento en el
cual se familiarizan con el lenguaje de entrada al simulador y las ventajas y dificultades del
funcionamiento de cada modelo. Un mal manejo de un simulador genera resultados fuera
de la realidad, estos errores deben de ser corregidos por el usuario, ya que €l simulador no
los puede detectar.

Otro de los problemas para realizar la simulacion es la informacion disponible de
una planta. Hay dos fuentes fundamentales: los datos de disefio y los de operacion. Los
datos de disefio tienen el problema de generalizar los balances de materia, es decir no
especifican el flujo de cada componente, sino por grupos como C2, C3, C4, C5+. Esto es
debido a que los disefiadores del proceso no dan toda la informacion que generan de su
simulacién, sino la minima necesaria para la construccion de los equipos. De esta manera
no se puede saber los modelos termodinamicos utilizados, ni las aproximaciones
realizadas. La otra opcion es utilizar datos de operacion, los cuales generalmente estan
incompletos y pueden depender de 1a precision del analisis y situacion en la cual se esté
operando la planta. Para la simulacion se tuvo que manejar datos de disefio para las
condiciones de presion, temperatura y numero de platos y de operacidén para la
composicion de la mezcla, Los datos de operacion, son datos promedio de plantas en
funcionamiento. Actualmente de debe de considerar, cuando se adquiere una nueva
tecnologia, el nivel de la simulacion, es decir, los modelos y aproximaciones realizadas,
para determinar que tan confiable son los datos con respecto a los de operacion. Ya que si
se tiene una simulacion deficiente el diseiiador va a protegerse sobreespecificando los
equipos.

Las propuestas se enfocaron a los equipos més importantes de la planta de
desintegracién catalitica. La torre fraccionadora es el corazon de la seccion de
fraccionamiento, y el equipo que intercambia mis calor de toda la planta. El siguiente
equipo que requiere mas energia es la torre propano/propileno, ademas de ser de grandes
dimensiones (125 platos). Para la torre fraccionadora se propuso el uso de empaques, con
las siguientes ventajas: a) poder manejar un mayor flujo de entrada b) tener una menor
caida de presion. Este cambio es recomendable en el caso de una ampliacion de la carga a
la planta. Ademas como consecuencia de la disminucion de la caida de presién sobre la
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torre, se disminuye la potencia necesaria en el compresor o en el soplador del reactor, o
esta potencia extra puede ser usada para manejar mayores flujos. También se puede llegar
a generar un poco mas de vapor.

Las siguiente propuesta fue sobre el disefio y optimizacion de la torre
propano/propileno. La torre cumple las especificaciones de propileno grado polimero y un
95% de recuperacion. Para su funcionamiento se plantearon dos situaciones; 1)una el uso
de bombas de calor con recompresion de domos y expansion de fondos, 2) acoplar la
torre con alguna corriente del proceso. La operacion de la torre de propano/propileno con
un sistema convencional (rehervidor y condensador) es mucho méis costoso que si se
implementa una bomba de calor. Para este caso resultd ser mas econdmica la bomba de
calor con expansion de domos sobre fa bomba de calor con expansion de fondos. También
se evaluaron los efectos del uso de empaque estructurado es la torre, siendo
recomendable en todos los casos, especialmente en el sistema de bomba de calor, ya que
se obtienen reducciones en el uso de energia y reduccion del didmetro de la torre. Sin
embargo si se acopla el rehervidor de la torre con una corriente del proceso, los costos se
reducen drasticamente con respecto a las bombas de calor. Por lo que en conclusién se
pudo ver que las bombas de calor solo tienen aplicacion en el caso de que sea imposible el
acoplar la torre con corrientes del proceso.

La ultima propuesta fue la implementacion de una nueva red de intercambio de
calor, Para esto se utilizo el programa ADVENT, el cual se basa en la tecnologia pinch.
Las diferentes redes son todas energéticamente mas eficientes que el diseiio original, y
tienen menores costos anualizados, Las dos primeras redes (R1 y R2) proponen uno y dos
acoplamientos extras, por lo cual no requieren alterar fuertemente la estructura de la red
actual, La red R3 requiere de cambios mucho mas profundos, ya que genera intercambios
que antes no existian y elimina otros existente. La reduccion de la red R3 sobre los costos
anualizados de la red original es del 18.5%. La planta actual a pesar de tener un cierto
nivel de intercambio de calor, esta lejos de ser la mas eficiente termicamente, por lo que se
podria considerar posteriormente un redisefio de la red.

Durante las diferentes etapas del trabajo se tienen que enfrentar situaciones de
analisis, sintesis y optimizacion para el proceso. Las herramientas como el simulador
ASPEN PLUS y el programa ADVENT, permiten al ingeniero quimico crear o mejorar
procesos en base a nuevas filosofias de disefio y tecnologias. Dada la calidad de los
programas utilizados y rigurosidad de su mangjo, las propuestas tienen alto grado de
validez, por lo que podrian ser implementadas industrialmente. En conclusion, se realizd
un trabajo amplio y profundo de ingenieria de procesos sobre la planta de desintegracion
catalitica.
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