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ABSTRACT 

Esla lesb presenta los resullados de la implementación del 
simulador de procesos ASPEN PLUS sobtt el proc.,o de separación de 
propano - propileno de la torre fraccionadora 16-E de la Planta Catalitiu 
FCC No. l de la ttfineria "lng. Antonio Dovali Jaime" ubicada en Salina 
Cruz, OaL 

Se hace énfasu en el uso d•I simulador de procesos ASPEN 
PLUS a fin de obtener la mejor opción de mejora, de varias propuestas. La 
opción de mejora seleccionada supera las especificaciones de diseilo, en 
cuanto a rendimiento y pureza del propil•no como producto principal. 
Asimismo la opción de mejora trae como consccuencia el abatimiento de 101 

costos de operación y el aumento de utilidades del proceso mismo. 

La obtención de la opción de mejora fue lograda en base a 
an:ifüis d• sensibilidad del pr<><:eso en la simulación de este, es dccir, se 
hicieron variar las principales condiciones de operación a fin de obtener la 
reopucsta del proceso ante los cambios provocados. Los resultados obt•nidos 
fueron analizados de acuerdo 1 criterios de factibilidad técnica, ttntabilidad 
y costos de operación, llegándose asi a la selección de la opción de mejora. 
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1 

INTRODUCCION 

' ·,, .· ·. ·'· ' 

_ La pt&llia -fraccl~nad~ia -'ele : propano-propileno tiene como 
objetivo recuperar - e_I propileno de - una coniente. constituida -por propano y 
propileno, proveniente M la planta de CrackiÍlg Catalítico Fluidizado FCC No. l, 
complementada con propano-propileno de almacenamiento. 

La carga recibida de almacenamiento se especifica que sea de las 
mismas caracteristicas que la de la coniente de la planta -FCC. La· carga M -
almacenamiento estará constituida por material de traspaso de otras refinerias y por _ 
propilcno fuera de especificación de la propia planta fraccionad ora de própano" .. 
propileno. Dicha planta está disellada para manejar, en caso necesario, el t_otal de la 
carga proveniente de tanques atmosféricos de almacenamiento. -

En el diseño de ésta planta se consideró que la unidád FCC opera 
para el caso de máxima producción de gasolina. El propileno que-Se obtiene 'en la 
unidad tiene una pureza especificada de. 94.81% en volumen: ·El :--producto 
secundario que se obtiene es el propano, siendo éste el producto del fondo de la 
torre fraccionadora (depropilenizadora) 16-E, con una pureza del 86.9"k en 
volumen. : ; · -

Actualmente, a nivel nacional de refinen~.' :la·. o~~ción en el 
proceso _de separación de propano-propileno -enfrenta serios' probleinas; en·, la 
obtención de la especificación ( pureza) del propileno: Lo aÍlterior no sé atribuye a -
la falla de diseño del equi¡Ío, sino a las exigencias del mercado; ya que el_ seetor que 
demanda el producto (petroquimica secundaria); está eXigierido altos niveles de 
pureza en_el mismo (núnimo 99.0%). · · · 

Este obstáculo para la salida; de productos terminados ha 
obligado a operar el proceso bajo condiciones, que si bien por un lado, reditúa en 
propileno de alta pureza, por otro mengua lac pre>ducción del mismo. ~ - -

El ~bj~tivo d~; pr~nte trabajo es el de proponer la mejor de las 
opciones para elevar el parámetro Rendimiento - Pureza del proceso de separación 
de la mezcla de propano-propileno, a niveles mayores a los que se tienen por 
diseño, es decir, lograr obtener valores del orden del 99.0"/o para el parámetro. Con 
ello se incrementarán las utmdades del proceso, abatiendo asl los costos de 
operación del mismo. El logro de éste objetivo es vital, ya que de ello dependerá el 
ser considerado como primera opción de compra por el consumidor, en un nuevo 
mercado de competencia al que se enfrenta el pals, por la calidad de los productos 
obtenidos en las instalaciones. 



Para lograr el objetivo antes mencionado, se hace un estudio por 
medio de simulación de procesos, utilizando el simulador ASPEN-PLUS ( versión 
9.1·3 mayo 23/1995 ), a fin de obtener.la mejor opción dentro de las cuales se 
tienen las siguientes: ' 

I .·) Modificacion~ al pr~ del .Wo ba~ ( BICONSA ). 

2.-) Proceso deprod~cci6n d~ propilenó con bomba de calor con ebullidor por 
flash del liquido: ' · · · 

• • ,- e ' 

3.·) p¡QCeS() ~~ pr~cciÓn de prdpileno con bOmba de calor y expansión de 
domos ( SULZER ) . . ;: ·\. · 

' .· ,'Así, el materi.J d~ ;,.té ir~haj~ romprende tema< básicamente' de 
simulación y análisiS de procesos, siendo ésta una poderosa herramienta de. la que 
actualmente disp<>ne la lng~erja Qtd~.~:' >o · e· · ·· · ·· .e · · 

. . El. C~plhlio 2 pr~Ot.i'ias géner~idades hilier~teS a la planta 
fraccionadora de pr'o¡ianO ,: pr()pileno, tomando como punto de partida las bases de 
dise~o del proc~en~~~i();~, · · · ~ --

En ~I Capitlllo ' 3 se exponen 'los. oon~pto~ b~i;~s de la 
simulación de procesos,· resumiendo los·. difCl"entes·:. enfoque~. que eXistcn 
actualmente para llevarla a cabo. 

En el Capitulo 4 se da una d~'ripció·~ específica de las 
características y alcances del simulador de procesos ASPEN PLUS.· · 

,-. ,-,¡ 

En el Capitulo S se desarrollan ),st~dios de simulación del 
proceso, partiendo del caso base, a fin de obtener .. i:ondiciones .. operativas que 
resulten en el mejor parámetro Rendimiento • Pureza del· propileno, lo que 
significará tener costos operativos menores a los que 'esPeéifica. el · dise~o. Se 
presentan además las estadísticas operativas actuales de.1 proceso e~ estudio. 

Los Capítulos 6 y 7 abordan réspeciivamente opciones de .. 
mejora, mediante análisis de sensibilidad, esto es;cse · éXaritiria la-'5ensibilidad o 
respuesta del pr~ en función del cambio de las principales variables operativas, 
los datos obtenidos indican una guia de factibilidad de pOder emplear una u otra 
opción de mejora. · · · ' 

El Capitulo 8 presenta la selección de la opción de méjora en 
base a criterios de factibilidad técnica, rentabilidad y costos de.operación.· 

Por ültimo en el Capitulo 9 se presentan las conclusiones tanto 
de la simulación como de las propuestas de mejora analizadas. 



CAPITULO 2 

G E N E R A l. 1 D A .D E S 



2 

GENERALIDADES 

La separación· de mezci.;. en componentes esencialmente puros, 
espeellicaniente del. propileno; es _de_ capital importancia en· Ja· fabricación de 
posteriore8 productos qulmic0s y petroquimicos. 

:- : ' -~~ '" . -
;' Lii máyor .. · parte del equipo y en especial Ja torre· 

depropilenizadóra > 16-E;- corazón del proceso de Ja Planta Fraccionadora: de 
Propano-Propileno,'.tienecómo fin Ja purificación de éste último componente.-:La 
operación básica para lógrM taJ objetivo es necesariamente la transferencia de masa 

. -A fin de conocer las principales características de la unidad de 
proceso, definidas por las especificaciones y las variables de operación de diseño 
del mismo, d presente capitulo tratará la ingeniería básica sobre la cuál se creó Ja 
Planta Fraccionadora de Propano-Propileno. -- · · 

2.1 BASES DE Dl~EÑO DE LA PLANTA FRACCIO~ADORA 
·DE PROPANo;_PROPILENO 

_El objetivo de lá pi~ &áccionadora es ~eparar el propileno de 
la corriente proveruerite de .la planta catalitica FCC_No'.. 1, cóinpleméntada con 
propano-propileno de· alma~narniento: - - · · · · 

En condiciones norrn'aies d~ ~peradóiiTmÜima prod~.ición d~- g~solÍ~a ), se 
reciben .3846 BID. de Ja planta catalitica-y,154 BID de alrriaceríamiento. La Tabla 
2. 1 presenta las basés de diseño bajo las cuales se créó la planta erí cstUdio. 

- . '.'·:· -· .. -,·. ~ ;. .. - '';--· ': .. :::. :~' ;' 

Tabl• 2.1 Bases ele di~lio de Ja Plan!~ FraÍ:cionadora 
de Pr~p.U,o - ~ro~ileno ' 

.8300 



Tablas 2.1 (Continuación) 

PRODUCTOS Y SUBPRODUCTOS 

ITEM PROPILENO PROPANO 

GASTO( BID) 2595 1405 
1 

ESTl\DO FISICO LIQUIDO LIQUIDO 

PRESIONA L.B ( kg/cm man. ) 22.45 18.71 

TEMPERATURAAL.B (ºC) 46.I 43.J -·, -_ 

COMPOS!CION % Volumen % Volumen . 
PROPILENO 94,81 9.95 . .. 

PROPANO 4.75 86.9 . 

ETANO 0.44 o.o ·· . . · 

BUTILENO o.o 0,66 
-

ISOBUTANO o.o 0.04 

N-BUTANO o.o . 0.04 

MATERIAS PRIMAS (MEZCLA PROPANO· l'ROPD.ENO) 

ESTADO FlSICO LIQUIDO 

PRESION A L.B ( kg /cm· man. ) 14.97 • 17.00 

TEMPERATURA A L.B ( ºC) 43,JO • 44.00 

COMPOSICJON (%Mol) 

ETANO O.JO 

PROPANO 32.43 

PROPILENO -- -- 66.21 · 

N-BUTANO O.O! 

ISOBUTANO 0.83 ··_ 

BUTILENO 0.22 



2.2 DESCRIPCION DEL PROCESO 

El diagrama de flujo de proceso, el cuadro de balance de materia 
y la lista de equipos se presentan en la Figura 2.1, la tabla 2.2 y la tabla 2.3 
respectivamente, para una mayor comprension de la descripción del proceso. 

Las cargas a la planta fraccionadora de propano-propileno se 
reciben en un tanque de balance vertical ( 52-F ). La carga de la planta,FCC entra 
al tanque de balance controlada por medio de un control de presión ( PRCe-20 ) 
que se encuentra en el fondo de la torre depropilenizadora 16-E, mientras que la 
carga de almacenamiento es controlada por medio de un control de nivel local 
( LC-V02 ), con dos valvulas LV-V02Ay LV-V02B, que operan en rango dividido 
para poder controlar el rango tan amplio de cargas que se tienen previstas des'de 
154 hasta 4000 BID. -

El tanque de balance opera a una presión de 14. 77 kg/cm2 'man': y · 
de 38 a 44 ºC, asegurando así la continuidad en el proceso. 

La alimentación a Ja torre se efectúa por medio de una bomba 
centrifuga horizontal con una de repuesto conectada en paralelo. Estas bombas se 
encuentran protegidas con recirculación de flujo minimó para-prever las variaciones 
que se tengan en la carga a la planta. · - · · · 

La corriente de alimentación es controlada por medio . de_ un 
controlador de flujo ( FICe-VIO ), provisto de un registro ( FRE-VIO ), que se 
encuentran instalados en el tablero de control además de un indieador local 
( Fle-VIO ). La alimentación tiene tres posibles entradas a Ja torre fraccionadora 
que son: al plato #80, al plato #84 o al plato #88. 

El propileno obtenido en el domo de la torre fraccionasJora 
(16-E), tiene una pureza de 94.81% en volumen, presión de 20.13 kg/cm y 
temperatura de 49 a 51 °c. Estos factores aunados a la gran semejanza del 
propano y del propileno en sus propiedades fisicas, hacen que se requiera una torre 
fraccionadora de 125 platos ( platos tipo válvula V-1 de dos pasos) y una relación 
de reflujo externo de 23.0. 

Los vapores de propileno que salen por el domo de la torre 
fraccionadora (16-E) son condensados totalmente por medio de unidades de 
intercambio de calor horizontales tipo TEMA AET, arregladas en paralelo e 
instaladas a nivel de piso ( 57-CI a 57-C6 ). Para condensar éta corriente~ usa 
agua de enfriamiento que se ~ncuentra disponible en L.B a 32 ºC y 5 kg/cm y se 
retoma a 46 oc y 2.0 kg/cm" . 

La corriente condensada entra a un tanque acumulador vertical 
( 53-F ) que cuenta con un control de nivel ( LICe-V30 ) que se encuentra en 



cascada con el control de flujo ( FICe-Vl7) de la corriente de reflujo a la torre 
&accionadora. Estos controles aunados con el control de análisis ( A!Ce-V23 f en 
la línea de reflujo y producto que se encuentra en ca5cada con el. control de flujo 
( FICe-V22 ) en la corriente de propileno producto, aseguran· un· balance de 
materia y energía adecuado al sistema. · 

El ~que acumulador ( 53-F ) se encuentra.· operando· a· una 
presión de 19. 7 kg/cm man. y 46 ºC. La presión del sistema es regul.ada en éste 
tanque que cuenta con un registrador ( PRe-V46 ) .Y un ·control de presión 
( PICe-V46 ) que controla dos válvulas ( PV-V46A y PV-V46B )¡que se 
encuentran en rango dividido operando de la siguiente forma: 

Cuando baja la presión en el tanque acumulador el control de 
presión ( PICe-V46 ) manda abrir la válvula ( PV-46A ), para que se alimenten 
vapores calientes del domo de la torre &accionadora a dicho tanque, ésta ·válvlilase 
encuentra diseñada para manejar en un momento dado .todÓ el jiropileno producto 
que sale de la unidad. · · · · · · 

Cuando la presión se incrementa en el tanque acumulador, el 
control de presión ( PICe-V46 ) manda abrir la válvula( PV:Y46B J;;pára enviar 
los vapores acumulados al sistema· de gás combustible.· Esta válÍlula también está 
diseilada para manejar todo el propilen.o próductó: · · · .; º.: · · 

Del tanqueac~'mul~dor se tiene u~ corri~íÍte rica en propileno 
que se bombea hacia el domó de la' columna' (al plató No:'l), constituyendo el 
reflujo y hacia Ja zona ,dé,'almacenaffiiento como produétoi Como se dijo 
anteriormente, en ésta linea de descarga de las bombas se encuentra un analizador 
operando de la siguiente riiánera:: · .. 

,: .. ;.·-_· '.>·· ;~{~- . . ·_.:·· ' 
· AJ det'eá;.;.se una alta é6ncentración de propano en la corriente, 

el controlador ( A!Ce-V23;) manda u'ita 5eñal-de ajuste al control de flujo 
( FICe~V22 ¡; para que'esié.ordené'cerrar la válvula de control FV-V22 que se 
encuentra en. la co'rrieníe dé ·propileitó prOducto, al cerrarse ésta válvula empieza a 
subir el nivel ·.del.: truiquiO: acumulador. ( 53-F ) y entonces el control de nivel 
( LICe-VJO) del tanque aéuinulador manda una señal de ajuste al control de flujo 
( FICe-Vl7) ¡iafa que éste ordene.abrir .más la válvula de control (FV-Vl7), que 
controla el reftujo·•a Ja·torré 16~E;''periñan-éCierido. en estas condiciones hasta que el 
sistema se estabiliza"y ·se vuelve a tener una composición adecuada en ésta 
corriente. 

En .la· base de la torre fraccionadora 16-E se localiza un 
rehervidor ti¡}o termosifón horizo.ntal ( 58-C ), este rehervidor recalienta los fondos 
por medio de vapor de agu·a satúrado de 16.55 kg/cm2 man. 

El cóntrol de. temperatura de la torre fraccionad ora .16-E se 
obtiene recibiendo la señal de temperatura del plato No. 125 al control 



( TICe-V25 ). el cuál controla la alimentación de vapor al rehervidor 58-C a través 
de las vlilvulas de control TV-V25A y TV-V25B. 

Del .fondo de la torre fraccionadora 16-E, sale una corriente rica 
en propanp (86.9"/o en . volumen), . esta corriente tiene una presión de 
20.8 kg/cm .. man. y una temperatura ·de 62 oc y se encuentra controlada por un 
control de nivel ( L!Ce-Vl4) en la torre fraccionadora y por medio de la válvula 
LV-Vl4. Esta.eorriente se envía al enfriador (22-C) que por medio de agua de 
enfriamiento cambia. su temperatura h.Sta 38 oc y de ahí es enviada a limite de 
batería a una presión aproximada de 19 kg/cm2 man. 



PROPA."iO..PROPJUNO 
DE6-F 
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Figura 2.1 : Diagrama de flujo de proceso de la Planta Fraccionadora de Propano - Propileno 
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Corriente ~1> <2> F16E<3> FPROPA<4> D57Cl<5> REFLUX~ DPROPlq> BOII.UP<8> 
Comooncntc CareaFCC Carea Almanta. Car11aTOlal """"'"º Vaoorcs Domo Rdlnio Propilcno Rff. de Fondo 

ETANO 2.92701E·3 3.18725E-3 2.93722E-3 o.o 4.40006E-3 4.39926E-3 4.41646E-3 o.o 
PROPANO 0.32435 0.28207 0.32268 0.86903 4.74997E-2 4.7499E-2 4.7500-IE-2 0.86903 

PROPILENO 0.66212 0.70677 0.66387 9.95335E-2 0.94810 0.94810 0.94808 9.95335E-2 
N·BUTANO l.30089E-4 o.o l.24988E-4 3.73134E-4 o.o o.o o.o 3.73134E-4 
ISOBUTANO 8.26069E-3 6.374SOE-3 8.18673E-3 2.45335E-2 o.o o.o o.o 2.4533SE-2 
BlITILENO 2.21152E-3 l.S9362E·3 2.18729E-3 6.5298E-3 o.o o.o o.o 6.5298E-3 

TOTAL ' 

Fraccion mol 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 1.0 
.· 

TOTAL 
(KRmOl/h) 307.48 12.55 320.03 107.20 4472.66 4259.80 212.80 5749.06 

ETANO 84.98 3.78 88.76 o.o 1825.82 1738.61 87.21 o.o 
PROPANO 9417.24 334.27 9751.51 9096.44 19710.12 18772.16 931.96 .. 465825.8 

PROPII.ENO 19224.45 837.6 20062.03 1041.85 393416.6 374693.6 ·, 18721.13 53352.6 
N-BUTANO 3.78 O.O 3.78 3.91 o.o o.o o.o 199.6 
ISOBUTANO 239.84 1.55 24H 256.80 o.o o.o O.O 13147.5 
BUTILENO 64.21 1.89 66.1 68.35 o.o o.o o.o 3500.2 

TOTAL 
llblhl 29034.5 1185.07 30219.60 10467.4 414952.5 395204.4 19746.3 536030.4 
Kg/h 13179.25 538.02 13717.27 4752.27 188388.41 179423.41 8965.00 243357.73 

M!lb/lbmoll 42.87 42.87 42.87 44.33 42.12 42.12 42.123 42.33 
Tl"F!"CI 111.2/44 100.4 / 38 111.2/44 143.6/62 123.8/51 114.8/46 114.8/46 143.6/62 

Plosia l 264.7 264.7 348.73 310.48 300.95 .• 350.86. 350.86 309.9 
P CKeJcm·man. l 17.58 17.58 23.49 20.80 20.13 23.64 23.64 20.76 
ptKotcnr abs.l 18.6132 18.6132 24.4832 21.7932 21.1232 24.4832 24.4832 21.7932 
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Tabla 2,3 Lista de equipos del proceso de separacion de aropano-pr2pileno 

TAG S2·F SJ·f 16-E 
DESCRIPCION TANOUE DE BALANCE ACUMULADOR DE REFLUJO TORRE FRACCIONADORA 

DIMENSIONES {mm l 2300 ,¡ x SSOO T·T 2600h7SOOT·T 38l0d>x60400T·T 
Pff DISEÑO r k•icm· man./ 'C > I9.4/7I.O 21.7174.0 22.2 /80.0 

MATERIAL A.C A.C A.C 

TAG 57-Cl AL S7·C6 58-C 
DESCRIPCION CONDENSADOR DE LA TORRE REllERVIDORDE FONDOS DE LA TORRE 

FRACCJONADORA FRACCJONADORA 
CALOR INTERCAMBIADO ( kcal /h l 13.58MM 14.68MM 

DIMENSIONES DxL (mm l 1321 x6000 813/1626 X 4877 
AREA DE TRA.'ISFERENCIA ( m ' l 3557 427 

TAG 61-J/JA 62-1/JA 
DESCRIPCION BOMBAS DE CARGA BOMBAS DE REFLUJO Y PRODUCTO 

CAPACIDAD ( m /h l 31.57 491 
CABEZA Cm> I78 115 

POTENCIA e 11P l so 200 



IJ 

2.3 SUMARIO DE VARIABLES DE OPERACION 

La obtención de las especificaciones de diseño en cuanto a 
productos a separar; está enteramente ligada al manejo de condiciones operativas 
que se apeguen Cstrictarnente al diseño mismo, esto en el mejor de los casos, por 
ello es necesarió tina adecuada sele<:eión de los detalles de operación. La Tabla 2.4 
muestra los valores que por diseño deben tener l.S variables de operación, a lin de 
garantizar las especificaciones de producto terminado del proceso. 

Tabl• 2.4 ·Especificación de diseño de las variables de operación de la Planta 
Fraccionadora de Propano - Propileno 

VALOR 

INSTRUMENTO VARIABLE UNIDADES DE 

DISElilO 

Fle·VOt PROPANO· PROPILENO DE ALM. m /h 8.28 

Flc-V47 PROPANO· PROPILENO DE ALM. m /h 1.02 

LC·V02 NIVEL EN TANQUE 52-F m 2.75 

L1Ve-Vl4 NIVEL EN TORRE 16-E m ·. t.O 

LC·Vl2 NIVEL EN TANQUE 54-F m 0.5 

LC·V21 NIVEL EN TANQUE 55-F m 0.5 

Pl·V04 PRESIONEN EL TANQUE 52-F kg/cnr man. 14.77 

Pl-V07 PRESION DESCARGA BOMBA 61-1 kg/cm· man ... · 24.60 

Ple-V26 PRESION DOMO TORRE 16-E kg/cm· man. 20.IJ 

P1Cc·V46 PRESIONEN TANQUE 53-F kg/cm· man. 19.70 

Pl-V27 PRESION DESCARGA BOMBA 62·1 kg/cm· man. 25.84 

Thl-V09 TEMPERATIJRA EN TANQUE 52-F •e JH.0 

TJl-98 TEMPERATIJRA DOMO TORRE l6·E •e 52.0 

Thl-VJ4 RAE DE CONDENSADOR 57.Ct •e 46.0 . : -
Thl-V35 SALIDA PROPILENO DEL 57.CI ·e 52 

Thl-V36 RAE DE CONDENSADOR 57.C2 •c 46.0 

Thl-VJ7 SALIDA PROPII.ENO DEL 57.C2 ·e 52 

TI1l-Vl8 RAE DE CONDENSADOR 57.CJ •e 46.0 

Tht-VJ9 SALIDA PROPILENO DEL 57.CJ •e 52 

Thl-V40 RAE DE CONDENSADOR 57-C4 ºC 46.0 

Thl·V41 SALIDA PROPILENO DEL 57.C4 •e 52 
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Tabla 2.4 (Continuación) 

VALOR DE 

INSlRUMENTO · VARIABLE UNIDADES · DISE~O 

lhl·V42 . RAE DE CONDENSADOR 57-C5 ºC 46.0 

lhl·V43 .·. SALIDA PROP!LENO DEL 57-CS ºC 52 .. 

Thl-V44 ·· .. RAE DE CONDENSADOR S7-c6 ºC 46.0 

Thl·V4S SALIDA PROP!LENO DEL 57-<:6 ºC 52 .. 

TII-101 TEMPERA11JRA EN TANQUE 53-F ºC 46.0 .· 

Tll-97 TEMPERA11JRA EN PLATO ll4lJ ºC 60.0 
... • 

Tll-96 TEMPERATURA EN PLATO#IOS °C 66.0 

Tll-99 TEMP. PROPANO DE 58-CI/ C2 •e 62.0.. ·. 

T!Ce-V2S TEMPERA11JRA FONDO TORRE 16-E •e 62.0 • 

FICc-VIO FLUJO A TORRE 16-E m /h 26.5 • 

FE-V22 FLUJO PROPILENO PRODUCTO m /h 1.~.18. _ _. .. 
Flc-V24 PROPILENO A GAS COMBUSTIBLE kg/h . 8965 '.· • •.. 

FICc·Vl7 REFLUJO A TORRE 16·E m /h 344.40 

Flc-Vl6 FLUJO DE PROPANO PRODUCTO m /h 9.3 
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2.4 ESPECIFICACION DE LAS V ARIADLES DE DISEÑO DE 1..A TORRE 
FRACCIONADORA DE PROPANO - PROPILENO 16-E 

. Para· fines posteriores se hace necesario• ·conocer · las 
especificaciones· de· diseño bajo las cuales fué construida la torre' fraccionadora 
16-E, ya que como se ha dicho anteriormente, este equipo representa el. corazón 
del proceso mismo; 7 • · • 

. . Ú tot~idad de los datos de diseño son repo~ad~s en 1.: Tabla 
2.S, los mismos dan idea de las dimensiones y costo que en:Ja realidad posee el 
equipo, y de ahi .que ·el estúdio del presente trabajo tenga c0mÓ".objetivo primordial 
el sacarle el mayor provecho en su operación. . ··> ···"· . ·.·· . . 

Tabla 2.5 Especificaciones de diseño de la torre fr~ccio~~dor.:~16-~: 
f1.UIPO PROPANO-PROPILENO ·. ··· .· ... 

DENSIDAD DEL FLUIDO 420.0 kg/m .• 

" 
CAPACIDAD 703.157 m 

PRESION DE OPERACION DOMO: 20.09 

( kg/cm' man.) FONDO: 20. 76 

TEMPERATURA DEOPERACION DOMO: 49-52 

('C) FOND0:62 

PRESION DE DISEÑO 22.2 kg/cm· man. 

TEMPERA TURA DE DISEÑO 80.0ºC . 
PESOVACIO 306 307 kg .· 

PESO LLENO DE AGUA 1 ISS 598 kg 

PESO EN OPERACION 499 615 kg ..... 
ALTURA(T·T) 60.4m .. · 

DIAMETRO 3.8!0 m .. .. 
NO. DE PLATOS 125 

ESPACIAMIENTO !NTERPLATO 0.4Sm 

Tll'O DE PLATOS BALLAST VI A.l 
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CAPITULO 3 

SIMULACION DE PROCESOS 
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3 

SIMULACION DE PROCESOS 

Él campo del disefto de procesos asistido por computadora surge 
en los aftas sesenta y se ha transformado en una subdisciplina 'de la ingenieria 
química. :Actualmente ninguna planta quimica, petroquimica ·o de refinación es 
construida sin antes llevar a cabo la simulación del proceso por medio de modelos 
matemáticos. · · · 

• .. . .. Lo.s programas especializados en simulación de procesos realizan 
principalmente balances 'de materia y energía en estado estacionario, cálculos para 
dimensioruimeritO y:i:osto de :equipos involucrados en el proceso. Otros aspectos 
que podrian serab<iidlldos por éste tipo de programa son: 

1) Simulación dinámica: para realizar estudios con diferentes sistemaS de control, 
arranque y paro de plantas, . operaciones bajo condiciones de· emergencia o 
estad.os transientes fuera de disefto y para entrenamiento de· operadores. 

2) Optirnizacion: para todo un proceso o un subsistema. 

3) Síntesis de proéesos: para secuencias de separ.ación, integración térmica y 
disefto de controladores. 

4) Seguridad y operatividad de procesos. 
:--.-.· ·-
.. ···-''· 

.. La información que se ha generado sobre éste 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 ésta información . 

. ~· - . :·, . 

. Los'elementos esenciales de un simulador de procesos se podrian 
englobar en los bloques que se observan en la Figura 3.1, siendo éstos: interfase 
con el usuario,· soi>orte'.computacional (.software y hardware ), algoritmos y 
modelos. · · · 
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Figura 3.1 Elementos de un sistema de simulación. 

Aplicaciones 

Interfase con el usuario 

Soporte computacional 

Algoritmos 

Modelos 

3.1 INTERFASE CON EL USUARIO Y SOPORTE COMPUTACIONAL 

' La interfase con el usuario incluye el lenguaje de entrada, por 
medio del cuál se describe el problema a resolver, los reportes de resultados, la 
documentación sobre el uso y funcionamiento del simulador y los protocolos para 
la interacción con otros programas o sistemas. Esta interfase debe ser de facil 
manejo, de manera que permita al usuario una rápida interacción con el sistema. 

En cuanto al soporte computacional, este consta de: programas. 
lenguajes de programación, estructura de datos, interfllses con ·el sistema de 
archivos y la arquitectura del sistema. Las caracteristicas que debe poseer son la de 
facil comprensión, transporte y mantenimiento, y sencillez en caso de necesitar 
modificaciones. 

3.2 ALGORITMOS 

El problema matemático a resolver en una' simulación de 
procesos en estado estacionario, son los grandes sistemas 'de ecuaciones 
algebraicas no lineales. Estas se obtienen del diagrama de bloques de los modelos 
de las operaciones unitarias que describen el proceso, de dónde-se -eSj)ecifican -
todas las ecuaciones que deberán ser resueltas. , 

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



19 

3,3 MODEWS 

Los modelos usados para los simuladores de procesos químicos 
son todos relaciones matemáticas de leyes de conservación, ecuaciones de rapidez, 
relaciones de propiedades fisicas, restricciones de diseño y control. Los modelos 
matemáticos se transforman en ecuaciones algebraicas y diferenciales que describen 
al proceso. El corazón de un simulador de procesos son los modelos para las 
operaciones unitarias. La estructura típica para tales modelos se muestra en la 
Figura3.2. 

Figura 3.2 Modelo de una operación unitaria. 

Parámetros del modelo 

Variables de 
corriente de 
entrada 

Modelo para una 
operación unitaria 

Variables de la 
corriente de 

salida 

'------a Resultados y 
dimensiones 

Variables internas 

El modelo genera, en función , de ·las . variables de entrada, un 
juego de ecuaciones nolinéales; ·que producen a su v.z las váriables de salida. Las 
corrientes de entrada y los parámet~os del modelo éonforman las variables de 
entrada, en tanto que las van&ble'sae s_Íllídáíncluye'ri: la5' comentes de salida (éstas 
constan de los flujos:de cada' compciriente,~ las propiedades termodinámicas y de 
transporte), lo's resultados del funcio!181l1Íento de la unidad y tamaño ( por ejemplo 
la potencia de. la lximba o'la:carg(témíica de un ínlercambiador de calor ) y 
variables,'' internas y ·; las ':de '' retención ;( : como podría ser la temperatura, 
composiciones en cada plato para una columna de destilación). 

E~~: v~ores í~t;e~os, no se requieren fuera del módulo al cuál 
pertenecen, pero pueden ser almacenados como valores iniciales para una próxima 
iteración, cuando éstlÍ unidad se encuentra dentro de un ciclo. El funcionamiento y 
el tamaño de un equipo se calculan una v.z que todo el sistema finalizó la 
convergencia. 
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En un sistema el cuál utiliza para los cálculos una aproximación 
modular-secuencial, se tiene que las operaciones son implenientadas al programa 
con subrutinas que calculan las vanables M salida en base a las de entrada y los 
parámetros del modelo. A su vez esta 11Jtina llama a un paquete para el cálculo de 
propiedades tennofisicas. Funcionalmente una · operación unitaria puede ser 
expresada como: 

f( u,x,y,z,r)=O 

Donde: 
u= vector de los parámetros del modelo. 
x= variables de entrada. 
y= variables de salida. 
z= variables internas. 
r= variables de resultados ( rendimiento y dimensionamiento ). 

El número de ecuaciones es igual a la suma de variables en las 
corriente de salida y entrada, más las variables de resultados. El número total de 
ecuaciones es generalmente mucho más grande que los grados de libertad, debido a 
la cantidad de variables internas. · 

Existen diferentes posibilidades para especificar los paráineÍros 
de un modelo para una operación unitaria. Por ejemplo·. consideremos ·un 
intercarnbiador de calor a contracorriente, como se ~uestra en la Figura 3 .3:. 

Figura 3.3 Esquema de un int~r~biador de ciilor. · 

Corriente fria 
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Tabla 3.1 Alternativas de especificaciones para un intercambiador de calor . 
···. . 

Coeficiente u . • • 
Area A • ' 

Acercamiento /ff _,_ ·.·. •: • 
Cara a o • 

Se proponen tres jiiej¡os de especificaciones como se observa en 
la Tabla 3.1. Una es especificar el ccieficienté de transferencia de calor y el area de 
transferencia. Estas dos cspecifiC.Ciones más· las dos corrientes de entrada 
determinan las condiciones de salida del intercambiador. 

La. Seg;;~d~' especificación consiste en dar el coeficiente y . la 
nuruma diferencia . de temperatura ·al final del intercarnbiador. Una tercera 
posibilidad es dar ·el: coeficiente Y. la carga de calor que puede transferir .. el 
intercambiadorf'Los°'•ires'jiíegos. de especificaciones penniten que converja el 
sistema: El ,·primer juego\se: especifica cuando se tiene un intercambiador ya 
construido y sé quiere saber cotno se compona el mismo intercambiador en otras 
condidones,'la'seg\inda y'tercera se usan generalmente para diseño, ya quequeda 
a deterinináf el tamaño del equipo: 

-··; . '··-!.;_ <" .. , 

- ;'-->_:".:."· .. ;>_~-~~':~~~e'~- e(~¿~~ro total de variab1es va a permanecc~:igual, 
independientemente del juego de· variables que se le especifique al modelo, pero 
cambia la clasificaí:ión .. de los parámetros del modelo, las variables de las comentes 
de éntrada y'Salida, las variables internas o las variables de resultados, Esto se 
obsérva más diásticameóte en el caso de columnas de destilación, ya que si se usa 
un mal juego ·de; .. es¡iecificaciones el modelo puede llegar·a no converger o 
converger ntuy lentamente. 

':.'·.···." 
: ·. ·: ·El dimensionamiento de los equipos requiere como información 

los resultados. de. los .balances de materia y energla, aunados con los datos 
especificos pará el dimensionamiento ( factor de ensuciamiento, velocidades 
pennisibles, etc, ), Si se dan las dimensiones de los equipos el cálculo resulta trivial 
y se podrá. ver. el efecto del equipo sobre el proceso. El caso más común en. el cuál 
se usa éste. 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 otro funcionamiento. Entonces se simula el equipo para determinar si 
puede cumplir con el nuevo servicio requerido. 

La estimación de costos requiere del tamaño de las principales 
partes del equipo, además de los materiales de construcción y demás datos que scin 
necesarios para determinar la inversión. Los costos de los servicios, materiwi 
primas, sueldos, ··mantenimiento y otros requerimientos son necesarios para 
detenninar el costo de producción (costos de operación ). 
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Finalmente, la evaluación económica determina la factibilidad del 
proyecto. Para ésto se requieren datos ·romo la. vida del proyecto;; métodos de 
financiamiento, inflación, método de depreciación,··; intere5es, · producción e 
inversión. 

.·. ·--· ... --. - .. - - . 
3.4 ENFOQUES DE LA SIMULACION DE PROCESOS 

•El ;i~o ':~e : ~rientaciÓ'~' ~d~pt~a. en la simulación está 
directamente· limi.tada . por los problemas. computacionales, como el tiempo de 
procesamiento y· la capacidad de almaéenamiento en .memoria. Este tipo de 
limitaciones se han ido reduciendo con - el'• aumento de la velocidad de 
procesámiento de los equipos de cómputo. Existen dos orientaciones: 

l.· Orientación modular. 
• Modular secuencial. 
• Modular simultáneo. 

2. Orientación hacia ecuaciones. 

3.4.1 ORIENTACION MODULAR 

Un proceso químico abordado por medio de la orientación 
modular, se trata como un· conjunto de módulos, que describen un cieno tipo de 
operación unitaria. Existen dos tipos-de ruveles de proceso, los cuales son descritos 
por las ecuaciones, que son a iiivel del diagrama de flujo y a nivel de módulo. En 
los cA!culos a nivel diagniiiia de fiujci, se resuelven las ecuaciones que describen las 
conexiones entre cada módulo y las especificaciones de diseño. Los cálculos a nivel 
del módulo; resúelven las ecuaciones que los confonnan con el objeto de obtener 
las v~_abl~de.~ida,_-a p8.r,tir,de las variables de entrada y parámetros del equipo. 

- - . - ':_ : _· .... ~ '· . - ' . ; . . ~ 

•: LilS prlnfip&!es ventajas de la orientación modular son: 
'. .-,· .. "·, ··)/ '. ;·:::_:.: --~-. :·...: . __ -

• El diagrama de.flujo de procC5o y el modelo para la estructura del programa son 
muy parecidos, por lo euál sori naturales para el ingeniero qulmico. 

. . '.'- ''.'._.,. >.>·/. ), - ;'·· 
• Se cuentan con varios · algóritmos . espécializados para resolver los dife~entes 

módulos, lo 'que hace qiie cada módulo se resuelva mas eficientemente. Cada 
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módulo puede generar sus valores iniciales,· para as! empezar a resolver los 
sistemas de ec:tiaciones que IÓ describen.: · · " 

• La posibilid~ d~ u~; pr~grarnllS aisladris par~ ciertas operacio~es uhitariás y 
adaptarlos al sist~m'} lo que d~Üna gran capad.dad de e~pansióno' · 

• Pennite la ollten~iÓn de'inrO'rir.~~ÍÓn; ~~-al~nas ~art~~ d~I pr~~~~. 1() cuál ayuda 
a detectar posibles problemas, :~el• sistema,::'.con :una':, rápida localización de 
diagnóstiC<!: •:·: . : .: •' · · · 

-· 
• Una convergencia lént&; débldo aí ;.;~ejo de 'grandes matrices de proceso y de 

los múltiples delos ite~tivos a causa de las recirculaciones:' ' ' 

.t: 
. < :, El n1éiódo 5e<:u~~cil1l :modul8r' es usado actualmerné en . casi 

todos los simuladore~ indu.striales. En este méÍOdo;: unanitina-és'deSairóllada para 
cada tipo debloqué (equipo) pára éaJculai-'1as,variables de salida en función de las' 
de entrada y de los ¡iarámeÍios del~blixjue: Las rutinas 5on llámadas en orden de 
manera· que sUtiulan el próceSó: , LaS .recirciilaciones son ·convergidas por un 
proceso . iterativo, para elló · Sé: requieren estimados : iniciales . que deben ser 
suministrados por el usuario. '· · · 

';:,:, :·-- ;··/ .-.. ,'. , .. 

·Para resolver un sistema por el método secuencial modular se 
realiza la partición del proceso, . se· seleecionan las corrientes de corte, se crean Jos 
ciclos anidados y se. determina Ja secuencia de cómputo. Se puede por simple 
inspección haCJel' la partición de los sistemas, seleccionar las corrientes de corte, los 
ciclos anidados· y la determinación de la secuencia de cómputo para los procesos 
pequeilos. Aunque existen buenos algoritmos que realizan ésta . tarea 
automáticamente. 

El simulador ASPEN PLUS es capaz de dar la secuencia ·de 
cálculo, pero el usuiirio puede alterar estos datos dependiendo de sus necesidades 
o infonnación disponible. Muchas veces se tiene un estimado más . cercano de 
ciertas corrientes, por Jo cual, es recomendable usarlas como corrientes de corte, 
debido a que un bueri estimado puede acelerar la convergencia en un ciclo;'adéinás 
dependiendo de las corrientes de corte que se escojan, se. va a generar. una 
secuencia de cálculo diferente. · 

: Pára resolver recirculaciones, el más utilizado ha· sido el método 
de Wegstein, debido a que éste método no toma en consideración las interacciones 
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entre las variables en una corriente de corte, éste funciona bien para la mayoría de 
los sistemas. Se han usado algunas consideraciones· heurísticas· para mejorar la 
convergencia con éste método, se ha retardado 'la' aplicación de el paso de 
aceleración del método de Wegstei,\, por un número es¡><.-cifico de sustituciones 
directas y se han dado limites a la máxima aceleración permitida. 

Con el uso del método de Wegstein o sustitución directa. es 
necesario converger las recirculaciones separadamente· de las especificaciones. Las 
especificaciones de diseño son resueltas tipicarnente por técnicas comunes como el 
método de la secante ( particularmente para problemas de una sola variable ). Más 
reciente es el uso del método de Broyden para . resolver especificaciones y 
recirculaciones simultáneamente. Las prioridades para la resolución de los ciclos 
iterativos se pueden observar en la figura 3.4. 

Figura 3.4 Ciclos de cálculo para el enfoque modular secuencial. 

Cálculo de 
propiedades 
termofisicas 

Solución de 
las ecuaciones 
que describen 
a los módulos 

Convergencia de las 
corrientes de 
recircuJación 

Convergencia de las 
las especificaciones« 

··de diseño.·· ··· 

3.4.J ENFOQUE MOD~iAIZs™ULTANEO 
Otra forma co.;;Íí~ d~·u;m;;;', ~ éste ;ipo ~~ enfoque es eÍ de do.ble 

rompimiento ( two tiér. ), >qué' es:i siníplemerite .'un'· éonéepto. diferente de 

convergencia para:~.·z:~:~:d::e:¡::;t~eo'..1a:~st~ctu~i-modular·.·se 
conserva, pero' la • diferencia~ rildÍca-en 'que 1a5 ecuaci

0

Ónes 'de las i corrientes de 
conexión y especificacio~és de.diseño se hacen·céinverger sin11iltán~enie. Este 
tipo de enfoque utiliza dos. tipo~ d#,ri1<1"1.~s: l?s rigurÓSos y los simpl~~: . 

. . ~~Ol~d~lo:riil;oso; ~nlos íi.í~~o~~Úelos.~m~l~dos en los 
simuladores secuenciales modulares. Estos: modelos. generan .. parámetros que 
después van .a ser. usados p<ir los. modelos ·simples.' Los modelos'.simples son 
aproximados y requieren mucho menos esfuerzo computacional para ser resueltos. 
Una vez resuelto el modeló simple se obtienen' las variables de salida. y se verifica 
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la convergencia. De_no llegarse ·a la convergencia se pasa a los modelos rigurosos 
que varian los paráinetros dé.los modelos simples. Se continúa ésta iteración hasta 
que los cambios de los parámetros en los modelos simples lleguen a la tolerancia, 
lográndoi;e asila convergencia de las variables de proceso. La Figura 3.5 presenta 
el esquema básico ·que utiliza el enfoque _modular secuencial: 

Figura 3._S Esquema básico para el enfoque modular secuencial. 

Variables de las comentes 

Coeficientes 

Los modelos simples pueden ser lineales, cuyos coeficientes 
pueden ser determinados por la penurbación numérica de los métodos rigurosos y 
no lineales los cuáles son modelos aproximados. De éste 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 más simples para las 
propiedades terrnofisicas. Debido al reducido número y tamaño de éstas 
ecuaciones, comparada a las del 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 simultáneo varían 
en la forma en la cuál es generada y resuelta la matriz Jacobiana a nivel del 
proceso, y en la elección de iterar sobre las comentes de cone><ión o sólo sobre un 
conjunto seleccionado de ellas. 

El enfoque modular simultáneo tiene la gran ventaja de utilizar 
todos los modelos para las operaciones unitarias y reglas hcuristicas que se usan en 
el enfoque modular secuencial, permitiendo además tener buenos estimados 
iniciales. Sin embargo, la principal desventaja de éste enfoque se tiene cuando se 
hace el cálculo del Jacobiano apro><imado, ya que éste desperdicia el tiempo 
ganado en la rápida convergencia de éste enfoque. Para ésto se usan métodos de 
aproximación del Jacobiano, los cuáles pueden producir a su vez un estimado muy 
pobre de éste, lo que puede aumentar el problema de falta de precisión y en 
consecuencia un mayor número de iteraciones. 
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, ,_' ... ' ' 

. _ 4 ca:'acteri~tica de ésta orie~taclÓn es niodelar el proceso 
químico por médio de. un gian sistema de ecuaciones qúe lo de5criben en su 
totalidad e operaciones imitariasi'. eorri1mtes • dé conexión y especificaciones . de 
diseño ), el cuál j)S resuelto. sunultánearilenté. De 'mOdo, que ésta orientación utiliza 
procedimientos que generaii eeúaciones qúe ~escriben todo el proceso. 

manera: 
El probl~;; a lliv~I mat~~tÍco ~ p~~de ~lantear d~ la sigÚienie 

' ' .. , '_ ._ 

-. Donde: . •.· - .. ' , _, ··-· · 
Z1 ':' vector de variables de estado ( dependientes ) -
Zi = vector.de váriablés 'de-aecisión ( independientes) 

Las 'va~~hl~ de d~i~l<Ín' -~o~~m~nte _ i~cluyen todos . los 
parámetros del equipo .y: las: variahlés de: l.S :'corriéntés de entrada para ~cada 
operación unitaria y las váriabléS dé estado incluyen todas las variable$ internas y 
de las corrientes dé salida>~ - - - - - - . . -

Nte~tiv~~~t~ el. problema de simulación y diseño puede ser 
formulado como un probl~a de ~ptimizacion: · 

maximiza~ o minimizar P (Z,, Z, ) 
· · · •(.conF(Zi.Z,)=O 

· Asimislllo : se .·n.ecesitan las restricciones impuestas , por . el 
planteamiento de la optimizacion.J.:, 

¿~. dif~ren~la ~~tre la orientación modular y la orie~tada a 
ecuaciones radica eri evitar los Ciclos anidados, supliéndolos p(ír un sistema de 
ecuaciones no lineales, potencialmente más susceptibles a ser resiteltós, además de 
no tener problemas en llújó dé iÍtformaciónde mó_dulo: a .módulo, ya que toda la 
información es manejada en foimade ecuaciorlesy:variábles.', .. - .. 

' . __ ·,,_ -'··;-é.' .·.::-'-.' -~:- ·;'t· - ' . ,. ' 

. · ·· i.;a;;·de;~~nt~):a;; ~~e pr;se~t~ e~'ori~~Ía~ió~ son I~ siguientes: 

a) Depende .de bueno~ estiin~dos irÍici.tles, lo cwiJ no siertÍpre ~e tiene disponible 
por lo que se puéde llegar a una solución del sistemá fisicamente inexistente. · 

b) No ~tiliza 'toda la W'ormación g~eracla en el desarrollo de los 
mOdelos para los simuladores Secuenciales y e~ caso de Íto eonverger no se pueden 
el<traer resultados parciales de los diferentes equipos, por lo cuál es más dificil 
encontrar y corregiruna falla · · · 



27 

CAPITULO 4 

SIMULADOR DE PROCESOS ASPEN PLUS 
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4 

SIMULADOR DE PROCESOS ASPEN PLUS 

; Hablru- ~n la ~i:tualidad de simulaci¿n de proe<l~s en ingeniería 
química es adentrarse én el desarrollo_ y mej?ra. de procesos· nuevos o ya existenteS. 
Así, la disponibilidad de sistemas de cálcul'? comerciales pru-a )a simulación de · 
procesos tales .. éomo. el ASPEN PLUS; han niarciúlo" el avance en el cru-npo de 
disefto de proceSos, por lci"que'aCiualmente las plantaS quimicas, petroquírnicas o 
de refinación son co~sl!Uidas en base a Ja·simulación de proeesos_ por medió de 
modelos matemáticos especí~cos:y . . . '· . . . . . 

En 1964 I~ compañi~ Monsanto crea d sistemS. de simulación 
FLOWTRAN ( Flowsheet Transistor ). Cinco ailos después Monsanto ofreéC el 
uso_ del simulador,.-p0r lo que en los inicios de 1972 FLOWTRAN es licenciado y 
comercializado. 

El Instituto Tecnológico de Massachusetts selecciona· a éste 
simulador como base pru-a el desarrollo de ASPEN ( Advanced System for Process 
Engineering ). En 1976 inicia el desarrollo del simulador ASPEN, con el 
financiamiento del Departamento de Energía de Estados Unidos pru-a la utilización 
en la industria de combustibles fósiles y cru-bón, ya que el precio del petróleo tenia 
constantes alzas. 

La mayoria de las grandes empresas disponían de, pequeños 
sistemas de simulación para sus procesos específicos, sin embargo ASPEN 
presenta un cambio en la füosofia y es construido de manera de que puiida dar 
servicio a gran cantidad de industrias, y no solamente para combustibles fósiles. 
Esto debido a que se diseñó de tal manera que fuera posible la adición de nuevos 
modelos por medio de subrutinas. · 

En 1981 se crea Aspen Teehnology para realizar junto con más 
de 20 compañías líderes en la industria de proceSo una nueva versión del 
simulador. En 1983 con la creación de 600 subrutirias y cru-nbios en 300 rutinas 
existentes, surge ASPEN . PLUS. Esta pasa a ser una versión comercial del 
simulador ASPEN, con una mayor calidad y facilidad de uso. A partir de esa fecha 
se han realizado versiones posteriores, en base a las necesidades de la industria. 
Actualmente la Facultad de Química posee la versión 9.1-3 en ambiente Windows 
(Mayo 23 / 1995 ). 
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4.2 CARACTERISTICAS DEL SIMULADOR DE PROCESOS 
ASPEN PLUS . 

El simulador ASPEJI! PLUS· ;~á basado én el enfoque modular 
secuencial, ésto es, una rutina es de5arrollaÍla piira cada tipo de bloque ( equipo de 
proceso ), para calcular las wriables de.' Salida'. en función de las variables de 
entrada y de los parámetros del bl0quci; lo que ocasiona que las rutinas sean 
llamadas en orden de manera que 'simulan el proeeso, logrando la convergencia por 
medio de un sistema iterativo~ -

,'; ... ,. ' 

Una de las·vent~jas del ASPEN PLUS sobre otros simuladores 
comerciales, es su capacidad para el manejo de variables, ésto es gracias a las 
llamadas estructuras 'plex. 

Las estructuras plex permiten que el ASPEN PLUS pueda 
manejar en una misma corriente las tres fases ( sólido, liquido y vapor ), al igual 
que combinar diferentes modelos según sea la necesidad, ·conviniendo éste 
simulador en.uno.de lós más versátiles. 

El flujo de información dentro de ASPEN PLUS comienza con la 
introducción por parte del usuario de un archivo ASCII o por medio del sistema 
"gráfico, en donde se encuentra toda la información para realiz.ár la simuláclón.' La 
informacion ·generada entra a un preprocesador el cuál interpretá la información en 
el archivo y detecta los errores en caso de que se presenten, de n~ · detectlÍrse 
errores la simulación puede proceder. 

El preprocesador genera un programa en Fortran en baSe a la 
información· del usuÍ!rio para después compilarlo. ASPEN PLUS 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 apliciir modelos propios para casos muy específicos. 

. . ·. ~- __ Una vei que el programa ha sido-oompilado,_el simulador crea 
una secuencia de cálculo, relaciona los módulos de operaciones unitarias, genera 
las interconexiones entre las operaciones, extrae información de bancos de datos, 
etc., generando: asi toda la metodologla para la simulación por medio de un 
programa ·monitor. 

. Ya .creada la metodologla, se lleva a cabo la simulación y al 
finalizar éste procesa se genera un reporte. El reporte contiene los resultados de la 
simulación, en los cuáles no sólo se incluye el cálculo de los diferentes equipos, 
corrientes y bloques de convergencia, sino también los errores durante la 
simulación. La Figura 4.1 muestra el flujo de informacion que se efectúa en el 
simulador ASPEN PLUS. 
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Figura 4,1 Flujo de infonnación en el simulador ASPEN PLUS. 

Lenguaje de entrada 
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4.2.1 BANCOS DE DATOS 

ASPEN PLUS posee 6 bancos de datos para el cálculo de 
propiedades para compuestos, los cuales disponen de todos los parámetros 
necesarios para cada modelo termodinámico y de transporte, como son presión y 
temperaturas criticas, constantes de Antoine, parámetros de UNIFAC, etc,. En el 
caso de faltar algún parámetro o que se disponga de mejores valores, éstos pueden 
ser introducidos en la simulación. Los bancos de datos son los siguientes: 

1 ) ASPENPCD: Es el banco principal, el cuál es llamado por defiwlt en todas las 
simulaciones. Contiene 472 componentes puros. 

2 ) DIPPRPCD : Es un banco licenciado Aspen Tech por "The National Bureau of 
Standards" y desarrollado por el Instituto Americano de 
Ingenieros Quimicos ( A!CHE ). Contiene 766 componentes 
puros. 

3 ) COMBUST : Es un banco. especial para el cálculo de propiedades de gases a 
altas tempenirurás: Contiene 59 compuestos que se encuentran 
tipicariienté.en 1os8ases de cilmbustión. 

>'-. , .• ,, •• ::,;;o_.-,,.:.-'!-'.-.·,_'.'.;c_>o,0-:o. ~ 

4) BJNARY: Cuenta co'~í8s'~'~st;,¡'ie5de Henry' para 49 compuestos en solución 
acuosa.·;,' ,, 

5) AQUEÓus :¿~Íie~flos~arin~tri;~ae/~ái~ulo dVi~pi~~de5 e~ caso 
·.de tener ·especiesO'iónicas:y moleculares en solución acuosa, 

tieóe 262 córiipoóentes. · .. · · · · 

6 ) SOLIOS : Es el b~co ~~ jatos;~~ ~mpuesÍ~s sólido{el culí.! contiene 121 
c0mponenies puros.·· · · · 
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·El simulado~ ASPENI'LUS disp0n~d~ rutinas para detectar los 
ciclos de recirculaciori (.método :desarrollado por:sargent y·Westerberg,. 1964 ), 
determinar las córriente5 détcorte; (niéiodo de:_Mótard y Westerberg; · ¡97g _- ), 

generar bloques de co~versencia ydefinir la see~en~ª de'cálcul? . 

.• LB.s' ~e~d~ ~e~~~ (JJ.1: ~;;¡é~t~ J¡, corte se generan 
automáticamente_ o 'se pueden.proporcionar por el uSuario.• Paiá' la ronvergencia se 
aplican diversos tip0s de métOdos de· cónvergenclá, · éntrelos cuále8 se encuentran: 
Sustitución direciá,Wegsteiit,' Broyden y Newton.··· · · - -

. ,,, ,. '', ... ,. - . ' ._· ,. 

• . . _ _ ._ se ~i~rie a-.:C'eso ~ los [,aríunetros de_ co~ve~gencia cómo sonlos 
factores de aéeleráción/ toléra'ncia; número máximo· de iteraciones, ·etc: Dando_ n1ás 
versatilidad ' a los métOdos. de convergencia para la solución dé' sistemas muy 
complejos,' dedificil o }tÍuy lenta c:Onvergencia. - · - · -

~~~almente seusa el método d~ Weg~eill, pero ~ p;~~erible el 
método de Broyden si se tienen corrientes de corte altamente dependientes uná.s de 
otras junto con eíipecificaciones de diseílo. - - - ---- - -

En el c..O de que se tengan problemas con alguno de-estos do~ 
métodos se puede utilizar . la Sustitución directa, la cual garantiza llegar a la 

-convergencia, pero neéésita un número elevado de iteraciones. 

. : --•Él citrci ~élodoes el de Newton, el cuál puede usarse en el caso • 
de tener problemas con el de Broyden. El inconveniente de éste método es que es 
sólo recomendable cuando el número de componentes por corriente sea pequeílo . 

. :,o Para el caso de tener .,,;pecificaciones de diseño, los métodos de 
convergencia son el de la Secante para una sola especificación y el de Broyden 
para dos o más especificaciones. 

Para la solución de problemas de optimización, ASPEN PLUS 
dispone de dos métodos, Complex y SQP ( Programación Cuadrática Sucesiva ). 

_ El primero es un_ método de búsqueda directa, por lo cuál no calcula derivadas- -
numéricas y es recomendable para problemas simpl.,,; sin ciclos de reeiicullii:ión-de ___ · 
diseílo. El método SQP, puede resolver corrientes de corte y optimizaf' al mismo 
tiempo, pero es recomendable que primero solucione las corrientes -de ·corte· y 
después realice la optimización. · -· --- -

También se puede cambiar el método de ro'nvergencla dentro de 
modelos de operaciones unitarias, ésto es particularmente útil en el caso de las 
torres de destilación, en caso de tener problemas en su convergenci~ 'es decir se 
puede utilizar el método de Newton, Broyden o Wegstein. - · · 



33 

t ;·- - :;-' ',· ' :. 

ASPEN PLUS dispone de una gran c.antidad de modelos para la 
simulación de opéraciones unitarias en plantas de procescí: Estos mOdelos penniten 
el uso de corrientes eri· diferentes -estados fisicos; asi como la entrada de corrientes 
de calor y_de tr~baj~>> ' - · ~- :.·· - · · 

P~ la ~n~;ada de h1fünnación de cada modelo se requiere 
básicamente: Eincimbre reserVado por ASPEN PLUS para el modelo, el nombre 
dado por el usuario y los parametros del modelo. Los parámetros del modelo son 
aquellos neceSarios . para cumplir·. con los grados de libertad del modelo, el 
simuladór tiene recomendaciones en caso de duda. 

".""' ... , " 

' Los modelos presentan la característica de no tener limitaciones 
de tipo dirriension8!, ya que pueden manejar cualquier cantidad de corrientes, 
componentes,' número de etapas, reacciones, etc. además se tienen diferentes 
modelos con-diferéntes grados de complejidad, según sea la necesidad del análisis. 

. , . En caso de no encontrar un modelo satisfactorio para el usuario 
se puede réalizar una rutina en Fortran para crear un modelo de una operación 
unitaria especial, interaccionando con las corrientes generadas por el simulador. La 
Tabla 4.1 muestra _los principales modelos para operaciones unitarias que se han 
utilizado en el presente trabajo. 



Tabla 4.1 Modelos utiliiados para la simulación de operaciones unitarias del 
proceso de separación de propano - propileno. 

:: ::-·· .... _,,· .. ,.,._ .:·_ ' 

MEZCLADORES Y SEPARADORES 

~~~c~O~ ~:~~~~~ 

HEA TER Enfriador o calcotador 
º·_-_---HEATX - . Jntcrcambiadordccalor -_ --

MHET AX Cam_bi~dor para multicorricntéS '-

DESTILACION RIGUROSA 

RADFRAC 

PUMP Bomba / turbina bldr.lulica 
COMPR .. compresor/ turbina 
MCOMPR. Comp"'.""r /turbina multictapas 

34 
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4.2.4 MODELOS PARA EL CALCULO DE PROPIEDADES 

Una de las grandes ventajas dé ASPEN PLUS es el manejo y la 
gran cantidad de modelos para''él cálculo de propiedades termodinámicas y de 
transporte .. La conliaóiá:en los résultados de una·simulacióti dependen en buena 
medidaide_,la 'cercaníá':de,estos•a la realidad, pueii de ello se deriva el 
dimensionainiento y c~~_os ~e lo.s e<iuipos _de un proceso. 

, .- . ;),gp~~· ;tus cuenta para ello con 44 modelos que brindan 
resultados en' todo rango cercanos a la realidad, asl las propiedades típicas que usa 
en-.la simulación·. éomo·, son:• C0eficientes ·de fugacidad, entalplas, densidades, 
entrápias y eiiergias libres, etc., pueden ser consideradas como efectivas . 

.. .e ' tas propiedades de transporte sólo son calculadas sl el usuario 
lo solicita. La Tabla 4.2_ muestra los principales modelos termodinámicos con que 
cuenta el simulador.' - · 

Tabla 4.2 Modelos termodinámicos del simulador de procesos ASPEN PLUS 

-, .... 
- SYSOPJ Chao-Scadcr 

· SYSOP2 Grn}'°n·Strccd 

ECUACIONES DE ESTADO 

SYSOP3· 
SYSOP4 
SY50P5 
SYSOP6 
SYSOPI4 
SYSOPI7 
SYSOPJS 

RcdJich·Kwong·Soavc 
Pcng-Robinson 
BWR·Lee·Starling 
Rcdlich·Kwong·ASPEN 
Esferas rigidas pcnutbadas 
Lcc·Kcslcr·Plclckler 
Rcdlich·Kwong-UNIF AC 
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Tabla 4.2 ( Continuación ) 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD UN!FAC 

SYSOP7 UNIFAC-ROO!ich-Kwong 
SYSOP7A UNIFAC-Rcdlich-Kwong/Ley de Hemy 
SYSOP7B UNIFAC·Nolhnagcl 
SYSOP7C UNIFAC·Nothnagcl/Lcy de Heruy 
SYSOP7D UNIFACJHaydcn-O'conncll 
SYSOP7E UNIF AC/Haydcn-O'conncll/Lcy de Henry 
SYSOP7L UNIFAC {liquido-liquido )lrCdlich·kwong 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD WILSON 

SYSOP8 Wilson/Rt:dlich-K"tmg 
SYSOP8A Wílsoo/Rt:dlich-K"ong/Lcy de Heruy 
SYSOP8B Wilson/Nolhnagel 
SYSOP8C Wllson/Nothnagel/Ley de Henry 
SYSOP8D Wilsno/Hayden-O'connell 
SYSOP8E Wilsonlllaydcn-O'conncll/Lcy de Henry 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD VAN LAAR 

SYSOP9 Van Laar/Redlich-K"ong 
SYSOP9A Van Laar /Rt:dlich-Kwong/Lcy de Henry 
SYSOP9B Van Laar/Nothnagcl 
SYSOP9C Van Laar/Nolhnagel/Lcy de Hcruy 
SYSOP9D Van Laarlllayden-O'conncll 
SYSOP9E Van Laar/Haydcn-O'conncll/Lcy de Hcruy 

COEFICIENTES DE ACTMDAD RENON ( NRTI. J 

SYSOPIO Rcnon (NRTI.) /Redlich-Kwong 
SYSOPIOA Reoon {NRTL) IRedlich-Kwong/Lcy de Heruy 
SYSOPIOB Rcnoo (NRTL) /Nolhnagcl 
SYSOP IOC Rcnon {NRTL) /Nothnagcl/Lcy de Hcruy 
SYSOPIOD Rcnon (NRTLJ /Ha¡·den-O'conncll 
SYSOPIOE Renon {NRlL) /Hayden-O'connell/Ley de Henry 

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD UNIQUAC 
SYSOPIJ UNIQUAC/Rt:dlich-Kwong 

,. 
SYSOPI JA UNIQUAC /Rt:dlich-Kwong/Lcy de Heruy 
SYSOPI JB UNIQUAC /Nothnagel 
SYSOPIJ C UNIQUAC /Nothnagcl/Lcy de Henry 
SYSOPI ID UNIQUAC !Hayden-O'conncll 
SYSOPI IE UNIQUAC /Hayden-O'conncll/Leyde Heruy 

MODELOS ESPECIALES 
SYSOP12 Tablas de \'apor ASME 
AMINES Kent-Eisenberg 
APISOUR Melado API para agoa amarga ,. ,' 
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SIMULACION DE tA PUN~AºFhccIONÁDORA DE 
PROPANO- PROPILENO 
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SIMULACION DE LA PLANTA FRACCIONADORA DE 
PROPANO - PROPILENO 
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En la simulación del proceso de fraccionarnento de la mezcla de 
propano - propileno es preciso especificar un número suficiente de variables de 
dise~o tales como las condiciones de presión, temperátura, . número de platos, 
relaciones de reflujo, etc., de la torre fraccionadora. · · · 

Para la ejecución de las simulaciones de proceso que se dan a 
continuación se partió del caso base, es decir,' del proceso de obtención del 
propileno que desarrolló el consorcio Bufete lndust.rial S. A . 

El objetivo que se busca es enéontrar las condiciones bajo las 
cuáles el parámetro Rendimiento - Pureza ( en base al propileno ) sea el mejor, lo 
que implica por sí sólo que los servicios ·de agua de enfriamiento, vapor de 
calentamiento y electricidad sean minimcis, comparados con los valores que marca 
el diseño. Con ello lograrnos en primer termino la obtención de las especificaciones 
del producto deseado y en segundo el ·abatimiento de los costos de operación 

Por ello es que se efectúan diversas corridas del simulador 
variando las condiciones operativas del proceso, previo a ello es necesario 
presentar las b~ ~bre las que se desarrollaron las corridas del simulador. 

. : .> ...• ..• . . . . 
5.1 PASOS A SEGUIR EN UNA SIMULACION 

l.~ • inf~itna~iÓn que~~ r~~ei~ para el ·desarrollo de una 
simulación de procesós es .éiinlenid~ en los. siSúientes puntos: - ' .·· 

• Definición d~I problema: • ·· 

• Selecclón de Ünida~e~ ~ de c0~~nent.;;. 
• EÍecció~ de los ~cide1~s t;,;;.;bdiri~c0s. 
• Especlficacl~n de la ti,polo~a del proéeso. 

• Determinación de las ~mentes de Corte y secuencia de cálculo. 



• Elección del modelo a utilizar para cada operación unitaria. 

•Especificación de los.pariunetros de cada modelo. 

• Selección de Jos métodos de convergencia para las corrientes de cone 
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Dependiendo de la información disponible y el grado de análisis 
que se requiera, se desarrollan diferentes grados de profundidad en una simulación. 
Por lo que siempre es recomendable empezar con modelos simples y a medida que 
se van detectando las dificultades, encontrar Jos medios para salvarlas, para luego 
ir complicando el sistema. 

A menudo el instinto inicial es el· de utilizar el modelo más 
riguroso, pero por causas tales como malos· estimados iniciales, modelos 
termodinámicos que no representan correctamente el sistema,· mala elección de Jos 
parámetros para un modelo, etc., no se puede Jlegár a una convergencia del sistema 
en general o de modelos principalmente en . torres de. destilación: : Todo esto 
depende del entrenamiento del usuario y los conocimientos que sé dispongan· del 
proceso. · 

S.J,J DEFINICION DEL PROBLEMA 

Actualmente las torres fraccionadoras de propano - propileno de 
las plantas de Cracking Catalítico Fluidizado FCC de las refinerias del sistema se 
encuentran operando con bajos rendimientos del producto principal, propileno, y a 
Ja vez con problemas en Ja obtención de Ja pureza del mismo. Lo anterior ha 

•·· !kvado a operar las torres fraccionadoras bajo condiciones, que si bien, reditúan en 
'~·~ propileno de alta pureza por un lado, por otro presentan rendimientos menores a 

Jos que específica el diseño. 

El hecho de que no se alcancen las especificaciones del producto 
no es debido a fallas en el diseño de equipo, sino a las exigencias del mercado, ya 
que el sector que demanda éste, está exigiendo niveles de pureza del propilcno 
mínimos del 99.0% mol. Asi el problema al cuál se enfrenta Ja empresa es el de 
mejorar el proceso de separación, terúendo como objetivo principal obtener el 
parámetro rendimiento - pureza tal que satisfaga las especificaciones del producto 
y al mismo tiempo abata Jos costos de operación del proceso, Jo que redituará en 
mayores rendimientos económicos del mismo. 
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5.1.2. SELECCIÓN DE UNIDADES Y COMPONENTES 

Las urüdades seleccionadas fueron las del sistema internacional 
(m, k, s ), esto se realizó por comodidad para el caso de las comparaciones de 
resultados de la simulación contra los datos de disei\o. Aunque el simulador 
ASPEN PLUS tiene la opción de suministrar datos y reportar resultados en 
cualquier otro tipo de unidades. · · 

En cuanto a la selección de componentes se tiene que para poder 
reali7.ar la simulación, es necesario especificar todos . los' compuestos que se· 
encuentran tomando parte en el proceso. En nuestró caso '.se: tiene una mezcla 
constituida por propano y propileno en su mayor parte, cuya composición se dará 
posteriormente. · · 

5.1.J ELÉ~CION DE MODELOS TERMODINAMICOS 

.Para élcÁ!cúlod~tod~l~propledades de la torre fraccionadora 
de propano·- propileno 16-E se utilizó la ecuación de Peag-Robinson ( SYSOP4 ) 
con sus respectivos pal'ámefros binarios, ya que no se presentan en este proceso 
fracciones del pet~óleo' rü colllpon~~tes pesados, 

5.1.4 ESP~CIFICA~ION DE LA TOPOLOGIA DEL PROCESO 

Uno de)~¡prirrleros trabajos que se realizaron en la simulación 
es el paso de la secuencia del diagrama de proceso a una matriz de simulación, Esta 
matriz con5tá de bloques :que rel'resentan las operaciones urütarias del proceso 
mismo .. No . necesariainente: todos'. los. equipas del diagrama de proceso son 
equivalentei á,unbloqüé desiiítuliicióR;·eonio lo es el caso de los separadores y 
mezcladore5, los cuales deben ser siinulados como eqUipos. 

AdémáS los simuládores cuenÍan. con equipos integrados, como 
lo es el caso de las· torres de}destilación;, Los mi>delos de torres de destilación 
pueden ha.cer el cálculo integr8do' de rehervidor y condensador en un sólo bloque, 
la ventaja de ésto es que la ,cónvergencia, del modelo es sumamente rápida y no 
necesita coniéntes de corté, que en cas0 de una torre de destilación con rehervidor 
y condensador serian dos corrientes. 
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Una vez idenli6cados y defütidos • los.· bloques a utilizar se 
procede a la numeración de_ comentes. Las comentes que se numeran son todas las 
que entran y salen de los-equipos, ésto marca una diferencia enlre la numeración de 
los diagrlÍmas de proceso y _los de simulación, ya que en los d_e proceso sólo se 
numeran las corrientes en h1s cuáles se tiene un cambio de composición. 

5.1.5 DETERMINACION DE LAS CORRIENTES DE CORTE Y 
SECUENCIA DE CALCULO 

En el caso de tener ciclos de recirculación, se deben de dar 
comentes de corte para poder converger el proceso. Las comentes pueden ser 
suministradas por el usuario o ser seleccionadas automáticamente por el simulador. -
En la mayoría de los casos es mejor que el usuario dé las corrientes de corte, ya 
que al tener conocimiento del proceso puede escoger las comentes donde se tenga 
mejor infornlllCión. De otra manera el simulador encontrará el núnimo de las 
corrientes en base a procedimientos matemáticos. Las corrientes de corte que se -
seleccionaron para la simulación fueron las siguientes: 

D57CI salida del domo de la torre fraccionadora 16-E. 
B16E salida fondos de la torre fraccionadora 16-E. 

En cuanto a la secuencia de cálculo usada ésta fué: 

FRAC16-E « 57-CI « 53-F 62-J DIVD16E DIVB16E « 58-C « 16-E « 

FRAC16-E BROYDEN«. 

5.1.6 ELECCION DEL MODELO A UTILIZAR PARA CADA
~::-OPERÁCION UNITARIA" 

Para -~ificar · el. modelo adecuado p.ira un. ·determinado 
equipo, se tiene que tener en cuerit_a los modelos disponibles y la profundidad del 
análisis que se requiere, Sin· embargo, existen algunos: equipos los cuáles "por su 
simplicidad, pueden ser simulados con un sólo modelo, como el ca5o de un FLASH 
( FLASH2 o FLASHJ en caso de tener dos o tres tases"), una boinba ( PUMP ) o 
un intercambiador de calo(contra servicio ( HEATER ). -
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En el caso de las columnas de destilación se disponen de varios 
modelos, para ésto se usa generalmente una torre sin el cálculo del condensador y 
el rehervidor. El ·cálculo del rehervidor y el condensador se hacen como equipos 
independientes con modelos como HEA TER. si el calor es provisto por los 
servicios o por HEATX si dispone de calor por medio de otra corriente de 
proceso. Oirá posibilidad es cuando se tienen columnas de destilación, éstas se 
pueden simular por modelos de RADFRAC o MULTIFRAC. 

5.1.7 ESPECIFICACION DE WS PARAMETROS PARA CADA 
MODEW 

Los parámetros que se deben definir pára cada modelo son 
detenninados por los grados de libertad, por ejemplo en el caso de un flash a dos. 
fases, se requieren dar dos de los siguientes parámetros en cualquier combinación: 
temperatura, presión y fracción de vapor. 

En general para los intercarnbiadores de calor con se1VJc10 
externo se especifica la presión de salida o la calda de presión en el equipo y la 
temperatura de salida. En el caso de un rehervidor o un condensador de una torre 
de destilación 'como equipos externos, es más estable en . el momento de la 
converi!encia usar la carga térmica del intercarnbiador o la fracción de vapor según 
sea el caso. Si se tiene un intercambiador de calor entre dos corrientes de proceso, 
se dan las presiones o caldas de presión para las dos corrientes y la temperatura de 
salida de una de· ellas. Aunque también se puede utilizar la carga térmica si se 
tieneD datos confiables al respecto. 

Para bombas y compresores sólo se especifica la presión de 
salida. aunque en caso necesario se pueden cambiar las eficiencias tanto mecánica 
como politrópica. En el caso de mezcladores se puede dar la presión de salida si se 
desea, pero se considera que la caída de presión es despreciable, por lo que raras 
veces se da éste dato. En el caso de separadores de corrientes se da el flujo para 
n-1 de las corrientes de salida, también se puede dar la caída de presión si se 
necesita. 

Las torres de destilación requieren un análisis más profundo para 
la determinación de Jos parámetros que se deben especificar. Sin embargo, si se 
calcula sin el rehervidor ni condensador, la única especificación para el modelo 
RADFRAC es la carga térmica en el primer y último plato a cero flujo total de 
vapor en la salida del primer plato. Además se tiene que dar la presión en el primer 
y último plato. 
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S.1.8 SELECCION DE LOS METODOS DE CONVERGENCIA 

El método de convergencia debe estar de acuerdo con el número 
de corrientes de corte que se resuelvan simultáneamente, la calidad •'de los 
estimados iniciales y la interdependencia entre las corrientes actuantes. 

Para la simulación se utilizó el método de Broyden dado que , 
varias corrientes tienen dependencia entie si, y dado que Bioyden maneja. una 
matriz en Ja cual se engloban todas las corrientes de corte, se · obtiene una 
convergencia más rápida del sistema. Así el método de Broyden es recomendable, 
sobre todo por la velocidad de convergencia, aunque en caso de terier muy· malos 
estimados iniciales puede causar inestabilidades, pero es recomendable· ·en la 
mayoria de Jos casos. - · 

5.1 ESTADJSTICAS OPERACIONALES DE LA TORRE 
FRACCJONADORA DE PROPANO- PROPILENO 16-E 

Es. necesario dar a conocer las estadísticas que se tienen de la 
torre &accionadora 16-E, ya que éstas servirán como patrón de referencia para Jos 
resultados que se obtengan en la simulación del proceso. 

Se inicia ésta retrospectiva dando a conocer en primer lugar las 
condiciones de clisefto, citadas en Ja Tabla 5.1. El parlunetro significativo; y que 
será determinante mejorar es el de Rendimiento - Pureza ( en base al propileno ). 

Tabla 5.1 Condiciones de operación de diseno de la torre fraccionadora de 
propano- propileno 16-E. 

CARGA · 4000 BID 

COMPOSICION % Mol 
CARGA DOMO FONDO 

ClllD CJUI 

TC'AROA Tm~ro T"""° Pro""° Poot.to RENDIMIENTO PUREZA 

•c •c •c ..,.,,,._ 
kglcm man. %Mol o/o Mol 

44.0 62,0 SI.O 20.76 20,09 97.38 94.80 
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Ahora se daran las condiciones de operación promedio bajo las 
cuales se está operando actualmente el proceso, mostradas en Ja Tabla 5 .2. 

Tabla 5.2 Condiciones de operación promedio de la torre fraccionadora de 
propano - propileno 16-E. 

CARGA DE ALIMENTACION 1 BID) 3300 
TEMPERA TIJRA DE CARGA ºCl 41.3 
TEMPERATIJRA DE FONDO ºCl 57.0 
TEMPERATIJRA DE DOMO ºCl 47.0 

PRESION 1 k• /cm' man. 20.55 
COMPOSICION PROMEDIODE LA CARGA DE CJH8 = 25.06 

ALIMENTACION 1 % Mol l CJH6 = 74.94 

Analizando las condiciones de operación promedio de la torre en 
base a las condiciones especificadas por diseño, se observa que: 

1) La presión de operación de la torre se mantiene prácticamente en el mismo valor 
que marca el diseño, siendo Ja variación del orden de 1.O1 %. 

2) La temperatura de operación promedio de la carga está entrando con una 
diferencia de 2. 7 'C más fria que Jo que marca el diseño. 

3) La temperatura de operación promedio del domo de la torre se mantiene 4.0 •e 
más fria.. · 

4) La temperatura de operación promedio del fondo es mantenida 5 'C abajo del 
valór del diseño. 

5) La composición de Ja carga de operación es excelente, ya que presenta valores 
mucho mejores que los especificados por diseño. 

El hecho de operar la torre a temperaturas más bajas causa un 
desprendimiento menor del propano hacia la zona de domos, pero también provoca 
que una cantidad apreciable de propileno no logre separarse, teniendo como 
resultado el tener un producto de domos de excelente pureza pero de bajo 
rendimiento, lo cuál significa pérdidas en la operación. 

Analizando la estadística operacional obtenida a lo largo de 14 
meses ( Enero '94 - Febrero '95 ), el valor del rendimiento se mantiene muy por 
debajo de Jo marcado por el diseño, como puede observarse en las Tablas 5.3. La 
Gráfica 5.1 muestra el comportamiento del parámetro Rendimiento - Pureza en el 
periodo de tiempo ya descrito, y es en ella donde se puede notar la magnitud de la 
caída del rendimiento del proceso. 
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COMPOSICION % mol PRODUCCION PROPILENO 
DIA CARGA DOMO FONDO Kamol/hr RENDIMIENTO PUREl'A 

C3H8 C3H6 1-0! CJH8 C3H6 CJH8 C3H6 1-0! DOMO FONOO % %mol 
1 23.4 76.6 O.O l.J 97.7 98.4 0.4 0.2 207.02 58.24 99.67 97.7 

2 23.3 76.7 O.O 1.4 98.6 95.0 2.2 28 203.19 62.06 98.47 98.6 
3 26.5 73 5 O.O 3.1 96.9 98.8 0.7 0.5 20040 64.86 99.73 96.9 
4 26.4 73.6 00 2.1 97.9 99.4 OJ OJ 199.01 6615 99.79 97.9 
5 254 74.5 0.1 1.8 98.2 89.7 9.7 0.6 19404 71.22 96.42 98.2 
6 23.8 76.2 o.o 1.4 98.6 975 22 0.3 203.43 61.82 99.23 98.6 
7 27.4 72.ó O.O 3.3 %.7 9Q.6 0.4 00 19887 66.38 99.86 96.7 

8 25.1 74.9 o.o 16 96.8 99.1 0.6 03 201 32 63.93 99.71 %.8 
9 244 75.6 o.u 1.1 98.9 885 11.1 0.4 194.54 70.71 96.07 98.9 
IO 24.4 75.6 U.O 11 98.9 76.5 23.4 o 1 183.29 81.97 90.51 98.9 
11 25.6 74.4 O.O 2.9 97.I 99.8 0.2 00 203.12 62.14 99.93 97.I 
12 26.2 718 o.o 3.8 962 83.7 163 u.o 190.89 71.36 93.80 961 
13 254 746 o.o 1.5 98 5 97.I 2.8 0.1 198.94 66.32 99.02 98.5 
14 262 738 O.O IJ.9 99.I 978 2.2 00 196.00 69.25 99.22 99.I 

15 25.7 74.3 00 1.5 985 99.1 0.9 00 199.48 65.77 99.69 98.5 

16 217 783 o.u 0.6 994 96.3 2.J 1.4 206.77 58.48 99.08 99.4 
17 27.4 726 ºº 0.9 99.1 89.R 3.0 72 18619 79.07 95.94 99.1 
IR H6 744 DIJ 1.1 98.9 07.5 08 1 7 197.84 67.41 99.10 98.9 

19 27.0 73.0 00 0.7 99.J 73.7 J1)5 6.8 169.69 95.56 88.47 99.3 
20 31.6 69.4 O.o 1.4 98.6 81.6 81 10.l lr.5.37 99.88 88.10 98.6 
21 220 76 7 1.0 l.9 98.I 83 8 12.6 37 19811 67.04 95.57 98.1 

22 260 740 o.o 1.4 98.b <)9.J 0.7 0.2 198.47 66.79 99.69 98.6 

23 261 7J 9 O.O 1.4 98.6 997 02 0.1 19860 66.65 99.89 98.6 

24 2RO 72.0 O.O 2.0 980 91.1 R.7 0.2 187.85 77.40 96.39 98.0 
25 21.5 78.4 0.1 1.4 98.6 995 OJ 0.2 2!0.91 54.35 99.99 98.6 
26 258 72.8 1.4 J.5 96.5 99.2 0.6 0.2 203.45 61.81 99.8 96.5 
27 282 71.R O.O 4.4 95.6 99.6 O.J 0.1 198.94 66.31 99.86 95.6 
28 294 69.6 1.0 0.8 99.2 81.& 16.R 0.4 171.60 93.66 89.61 992 
29 294 70.6 o.o 2.2 97.8 95.2 o.o 4.8 187.68 77.58 98.01 97.8 
JO 25.9 73.9 0.2 1.0 'J9.0 97.1 2.5 0.4 196.53 68.73 9925 99.0 

JI 25.8 74 2 o.o 1.0 99.0 89.4 !02 04 190.84 74.41 95.99 ~9.0 

Rno\l.= 97.2-4•1. PrROM.. = 98.2091. 
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Tabla 5.lh Estadistica ooeracional - - -------
COMPOSICION % mol PRODUCCION PROPILENO 

DlA CARGA OOMO FONDO '-'1'1'JJO(/br RENDIMIENTO· PUllF.ZA 
C3H8 C3H6 r.o> C3H8 C3H6 C3Hll C3H6 f.c4 DOMO FONDO % %mol 

1 24.2 75.8 o.o 1.6 98.4 99.5 0.3 0.2 204.02 6123 98.84 98.4 
2 29.4 70.6 ou U.7 993 97.6 2.1 0.2 11!6.69 7856 98.99 99.3 
3 24 6 75 3 0.1 0.6 994 87.3 11.6 1.1 191.83 73.42 95.46 99.4 
4 FIO F/O F/O FIO F/O FIO FIO F/O FIO FIO F/O FIO 
5 F/O FIO FIO F/O FIO FIO FIO FIO F/O FIO FIO FIO 
6 21.9 777 0.4 1.0 98.9 586 39.6 1.8 169.01 %.25 81.09 98.9 
7 23.1 76 9 O.O 1.7 98.2 99.2 0.6 0.2 207.04 58.20 99.67 98.2 
8 212 78.8 O.O 1.8 982 88.2 7.5 4.3 205.69 59.56 96.63 98.2 
9 21.6 7R.4 O.O 1 3 98 7 95.3 4.1 0.6 207.97 57.28 98.70 98.7 
JO 252 74.7 0.3 1.6 98.4 72.6 24.8 26 177.09 88.17 87.94 98.4 

11 22.5 77.2 2.3 0.9 991 87.7 IO.J 22 199.25 66.00 96.42 99.1 

12 26.I 73.9 o.o 3.9 %.1 99.3 0.4 0.3 203.53 61.72 99.n 96.I 
13 21.1 78.9 o.u 0.9 99.J 90.2 9.7 o 1 205.25 60.00 97.19 99.1 
14 240 76.0 o.u 0.7 99.3 836 15.l 1.1 190.70 74.SS 93.93 99.3 
15 22.7 77.J 0.(1 0.6 99.4 89.0 I0.6 0.4 192.79 72.46 93.36 99.4 
16 208 79.2 00 0.6 99.3 81.5 18.2 0.3 199.02 66.23 94.07 99.3 

17 22.8 77.2 O.O 1.5 98.5 99.7 0.3 o.o 207.72 57.53 99.91 98.5 
18 19.5 80.5 O.O 1.0 99.0 99.3 0.7 00 215.33 49.92 99.83 99.0 
19 18.7 81.3 o.o 0.6 99.4 65.8 34.2 O.O 191.62 73.63 88.32 99.4 
2(1 20.5 79.5 O.O o.s 99.5 84.4 15.6 o.o 202.03 63.23 95.32 99.S 
21 202 79.7 0.3 0.6 99.4 89.2 J0.7 0.3 206.58 58.68 97.12 99.4 
22 FIO FIO FIO FIO F/O F/O FIO FJO FIO FIO FIO FIO 
23 FIO FIO FIO 1'10 FIO FIO FIO FIO FJO FIO FIO F/O 
24 FJO F/O FIO FIO F/O FIO FIO F/O F/O FJO F/O F/O 
25 23.5 76.5 o.o 0.7 992 98.S 1.4 0.1 203.23 62.03 99.34 992 
26 21.9 78.I o.o 2.0 98.0 97.1 2.5 0.3 209.75 55.50 99.22 98.0 
27 23.9 76.1 o.o 0.7 99.2 79.8 19.2 1.0 187.46 77.80 92.12 99.2 
28 252 74.6 0.2 4.1 95.R 60.7 38.8 0.5 166.37 98.88 8ll.S4 95.8 

Rno»..-94.99"• Prao1it. • 98.68~. 
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Tabla 5.3c Estad! · . nal 6-E. M: 14 
COMPOSJCION % mol PRODUCCION PROPILENO ... 

DIA CARGA DOMO F01''00 ·- llbr l!ENDlMlEN'l'O .· 1'UREZA 
C3H8 C3H6 1-0I C3Hll C3H6 C3llll C3H6 I-C4 u(JM< FONDO --~ % ·. .. %mol 

J 22.l 16.9 1.0 3.8 96.2 72.J 27.5 0.4 194.18 71.07 90.40 96.2 
2 206 79.3 0.1 0.5 99.4 84.4 15.5 0.l 201.71 63.54 95.29 99:4 
J 21.3 78.7 o.o 0,9 99.1 54.2 45.8 O.O 163.73 101.52 77.72 99.J 
4 ll 1 1<~.9 o.o 1.0 q().0 98.8 0.7 o.s 205.31 59.94 99.64 99.0 
5 214 786 o.o 0.8 99.2 96.6 3.3 o l 208.22 57.03 99.06 99.2 
6 22.S 77.5 o.o 1.1 98.9 99.3 0.6 0.1 207.45 57.80 99.80 98.9 
7 u.o 78.0 00 1.3 98.6 96.9 3.0 0.1 207.82 57.43 99.13 98.6 
8 21 8 78.2 o.o 0.8 99.2 99.1 0.7 02 208.59 56.66 99.75 99.2 
9 23.I 76.9 o.o 0.9 99.J 97.7 2.2 0.1 204.42 60.83 99.31 99.l 
JO 220 78.0 o.o o.s 99.S 87.4 10.3 2.3 196.88 68.37 95.78 99.S 
11 21.l 78.9 o.o 1.0 99.0 98.4 1.4 0.2 210.52 54.74 99.50 99.0 
12 23.l 76.8 0.1 0.5 99.S 72.7 27.3 0.3 182.22 83.03 88.88 99.S 
13 236 75.3 1.1 0.6 99.4 84.9 15.I o.o 203.50 61.75 99.81 99.4 
14 21.8 78.2 o.o 0.7 99.3 97.5 2.S O.O 207.44 57.82 99.30 99.J 
IS 2).9 76.I o.o 1.0 99.0 89.1 10 l o.o 196.77 68.48 96.SO 99.0 
16 23.9 761 O.O 0.9 99.l 84.5 15.4 0.1 192.28 72.97 94.39 99.1 
17 24.I 75.8 0.1 1.2 98.8 85.3 J4A 0.3 193.03 72.23 94.72 98.8 
18 240 76.0 o.o 2.6 97.4 81.3 18.6 0.1 193.13 72.12 93.30 97.4 
19 23.7 76.3 o.o 1.5 98.S 77.l 22.7 0.1 187.47 77.79 91.23 98.S 
20 26.7 73.3 o.o 1.2 98.8 77.J 22.8 0.1 176.14 89.JJ 89.50 98.8 
21 23.S 765 00 1.8 J 98.2 99.7 0.2 0.1 206.46 58.79 99.91 98.2 
22 22.3 77.7 o.o 1.6 98.4 &7.2 12.5 0.3 201.11 64.14 %.01 98.4 
23 23.S 76.2 00 2.0 98.0 99.5 0.4 0.1 205.95 59.30 94.SS 98.0 
24 242 75.8 O.O 1.6 98.4 85.2 14.4 0.4 193.SS 71.71 94.71 98.4 
25 232 76.8 o.o 1.0 99.0 85.6 )4,0 0.4 195.65 69.60 95.07 99.0 
26 256 74.4 o.o 0.6 99.4 82.2 17.6 0.2 183.99 Sl.26 92.67 99.4 
27 27.1 70.8 2.1 0.8 99.1 82.0 15.l 2.7 179.34 85.91 92.00 99.l 
28 26.0 74.0 o.o 1.3 98.7 74.9 18.7 6.4 172.27 72.98 87.93 98.7 
29 ll.7 72.9 4.4 0.9 98.I 66.l 25.4 8.5 172.50 n.15 84.46 98.I 
)0 24.8 73.8 1.1 1.6 98,4 69.1 24.0 6.9 !74.08 91.17 85.87 98.4 
31 21.S 75.2 2.3 0.7 99.3 54.7 30.3 IS.O 163.08 102.17 77.77 99.3 

Rnn"" .... 9J.ss•4 PBOM. =98.s1 •1. 
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d ----- ---- ---------- -.--------- ----- -- -- --- -- ------ 16-E. Abril '94 
COMJ'OSICION % mol PRODUCCION PROPILENO 

DIA CARGA DOMO FONDO ·-1/hr llEND!MlENTO Pú11EZA 
C3118 CJH6 l.C4 C311B C3fl6 C311B C3H6 l-OI DOMO FONDO % %mol 

1 22.8 77.2 o.o l.9 98.l 99.3 0.7 o.o 208.34 56.91 99.80 98.I 
l 235 76.5 O.O 1.2 98 R 77.3 22.7 o.o 202.14 63.ll 98.12 98.8 
3 25.2 74.8 O.O l.3 98.7 94.6 5.4 o.o 197.31 67.94 98.15 98.7 
4 25.9 74.1 O.O 1.5 9H.5 95.5 4.5 o.o 196.40 68.85 9842 98.5 
5 24 1 75.9 O.O 2.2 97.7 98.4 1.6 o.o 204.87 60.38 9952 97.7 
6 256 74.4 o.o 1.1 98.9 91.1 89 o.o 193.05 72.21 96.74 98.9 
7 232 76.R o.o 1 8 98.J 989 J.I o.o 2116.79 58.46 9968 98.I 

• 22.5 77.5 O.O 1.1 98.9 82.7 17.3 o.o 195.69 69.56 94.14 98.9 
9 245 75.S O.O 2.0 97.9 98.5 l.S o.o 203.41 61.84 99.53 97.9 

10 27.5 72.5 O.O 4.2 95.7 99.4 06 00 200.34 64.92 99.79 95.7 
11 286 714 o.o J.I 98.7 98.9 1.1 o.o 190.67 74.58 99.56 98.7 
12 2.l.5 765 O.O 0.5 99.l 82.7 17.3 o.o 19!.DJ 74.22 93.67 99.S 
13 25.I 74.9 o.o 1.0 98.9 Sl.2 488 o.o 137.91 127.34 68.72 98.9 
14 27.I 72.9 O.O 2.2 97.7 99.8 0.2 O.O 197.58 67.67 99.93 97.7 
15 24 7 75.3 o.o 1.5 98.4 84.5 15.5 o.o 191.11 74.14 94.24 98.4 
16 27.8 71.2 o.o 1.4 98.5 83.9 16.I O.O 180.37 84.88 92.86 98.5 
17 25.0 75.0 o.o 1.1 98.8 77.8 222 O.O 182.60 82.65 90.77. 98.8 
18 244 75.6 O.O 1.9 99.l 99.4 06 o.o 201.97 63.97 99.81 99.1 
19 l2.2 77.8 o.o 0.7 99.2 99.4 06 O.O 207.47 57.78 99.83 99.2 
20 24.0 760 o.o 0.5 99.5 86.I 13.9 o.o 192.43 72.43 94.97 99.5 
21 29.J 70.0 0.7 2.1 97.8 96.9 o.o 3.1 189.15 76.10 98.74 97.8 
2l 256 72.8 l.6 2.1 97.8 75.0 14.7 IO.J 179.75 85.50 89.16 97.8 
23 l5.J 74 6 0.1 2.0 97.9 77.7 J9.6 3.0 183.61 81.64 90.81 97.9 

24 266 73.3 0.1 4.9 95.0 67.8. 308 l.4 17374 91.SI 84.86 95.0 
25 266 7.1.6 o.o 7.4 92.5 73.6 26.0 0.4 190.73 74.52 89.97 925 
26 1.9 98.1 O.O 12 98.8 73.6 26.4 O.O 262.69 254 99.73 98.8 
27 294 70.4 02 20 98.0 98.7 11 0.2 190.09 75.16 99.47 98.0 
28 F/O FIO F/O F/O F/O F/O F/O FIO F/O F/O F/O F/O 
29 FIO FIO F/O F/O FIO FIO FIO FIO FIO FIO F/O F/0 
30 29.3 70.7 o.o 1.2 98.8 76.8 232 o.o 159.65 105.61 8655 98.8 

Rn.o~;::, 94.921/. Rrmr.t..=98.JJ 
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----~ --- - ----------- - ------ -- --- - -- -- --- -- ------ -- - . ---- - - . 

COMPOSlCION % mol PROOUCOOl'f . PRO PILEN O 
D!A CARGA DOMO FONDO ·~llllr REND!MIENro PUREZA 

C3HB C3H6 l.c4 ClHS C31!6 C3!!B C3H6 l.ol' DOMO FONDO·' %" %mol 
1 194 80.6 o.o 2.1 97.9 82.4 17.6 o.o 208.11 57.14 9529 97.9 
2 25.0 75.0 o.o 3.1 96.9 83.8 16.2 o.o 193.27 71.98 9·1.13 96.9 
3 24.7 75.J 00 2.5 97.S 85.4 14.6 o.o 194.22 71.0J 94.80 97.S 
4 26.S 73 5 00 2.0 980 88.3 117 o.o 189.95 75.3-0 95.48 98.0 
5 2<•.0 74.0 O.U 2.S 97.S 89.7 IOJ O.O 193.77. 71.46 96.24 97.S 
6 22.I 77.9 O.O 0.8 99.2 85.8 14.2 O.O 198.78 66.47 95.43 99.2 
7 235 76.S O.O 0.7 99.3 87.1 12.9 O.O 195.26 69.99 95.SO 99.3 
8 25.1 74.9 00 1.7 98.3 85.2 14.8 o.o 190.92 74.33 94.44 98.3 
9 24.8 752 o.o 1.9 98.I 98.4 1.6 o.o 202.JI 62.95 99.49 98.1 
JO 26.R 73.2 o.o 2.2 97.8 70.3 29.7 o.o 169.43 95.82 85.34 97.8 
11 26.S 73.S o.o 2.1 97.9 86.1 13.9 o.o 188.21 77.0S 94.SO 97.9 
12 22.3 77.7 o.o 2.2 97.8 99.7 0.3 o.o 2!0.57 54.68 99.92 97.8 
13 252 74.8 o.o 1.4 99.6 97.0 3.0 00 199.22 66.03 99.00 99.6 
14 25.0 75.0 o.o 0.9 99.1 84.4 15.6 o.o 188.70 76.56 93.99 99.1 

IS 26.0 74.0 o.o 1.6 98.4 95.3 4.7 o.o 196.18 69.frT 98.34 98.4 
16 27.8 72.2 o.o 1.8 98.2 99.9 0.1 O.O 194.95 70.30 99.96 982 
17 27.1 72.9 o.o 1.0 99.0 96.7 3.3 O.O 192.91 72.34 98.76 99.0 
18 266 73.4 O.O 1.9 98.1 84.S 15.5 O.O 185.93 79.32 93.68 98.1 
19 26.2 73.8 O.O 0.6 99.4 63.3 36.7 o.o 156.95 !08.30 79.69 99.4 
20 27.K 72.2 O.O O.S 99.S 82.2 17.8 O.O 176.62 88.63 91.76 99.S 
21 25.8 74.2 O.O 2.9 97.1 99.9 0.1 O.O 202.63 62.62 99.96 97.1 
22 .20.2 79.8 ºº 2.1 97.9 91.S 1.5 o.o 215.45 49.80 99.64 97.9 
23 27.IJ 73.0 o.o 1.4 98.6 98.7 1.3 o.o 195.46 69.79 99.53 98.6 
24 28.2 71.8 o.o 1.2 98.8 96.3 3.7 o.o 189.95 75.31 98.53 98.8 
25 294 70.6 O.O 1.3 98.7 99.8 0.2 o.o 189.58 15.67 99.91 98.7 
26 27.2 72.R o.o 1.3 98.7 893 J0.7 o.o 187.JS 78.07 95.67 98.7 
27 30.3 69.7 o.o 2.1 97.9 83.4 16.6 o.o 173.25 92.00 91.73 97.9 
28 29 3 70.7 O.O 1.9 98.1 99.9 0.1 o.o 191.09 74.16 99.96 98.I 
29 32.1 67.9 O.O 1.1 98.9 84.S IS.S o.o 166.66 98.59 91.SI 98.9 
30 27.6 72.4 o.o 2.0 98.0 87.2 12.8 O.O 185.55 79.70 94.68 98.0 
31 27.1 72.9 o.o 1.6 98.4 86.S 13.5 o.o 185.58 79.67 94.43 98.4 

Rnmt. =95.529/. . pl'RDN. = 98.31•/e 
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Tabla 5.3f Estad' · . al ---·- -- .---.--·- .---.-·----- -6-E , Junio' 9 

COMPOSlClON % mol Pll.ODUCClOll PROPIUliO 
DIA CARGA DOMO FONDO - /br RENDIMlEN1U PUREZA 

C3H8 CJH6 1-0I CJHB C3H6 CiHl! C3!16 I-OI DOMO FONDO. %. .. %mol 
1 291 70,9 o.o 2.2 97.8 82.8 17.2 o.o 176.73 88.52 91.90 97.8 
2 3S.O 65.0 o.o 1.8 98.2 S4,l 15.9 O.O 158.lS 107.00 90,13 98.2 
3 28.6 71.4 O.O 2.0 98,0 83.l 16.9 o.o 178.25 87.00 92.23 98.0 
4 lll.6 70.4 O.O 2.9 97,I 15.S 24.S o.o 167.70 97.55 8710 97.1 
5 285 71.l o.o 3.3 96.7 94.7 5.3 o.o 192.12 73.13 97.95 96.7 
6 ll.9 68.1 o.o 2.0 98.0 82.5 17,6 0,0 166.73 98.52 90.45 9B.O 
7 33-' "'6.6 o.o 1.8 98.2 80.7 19.3 o.o lS9.02 10613 88.39 98.2 
8 F/O F/O F/O FIO FIO FIO F/O F/O FIO FIO f/O F/O ,, F/O f/O FIO FIO F/O FIO F/O f/0 FIO f/O f/0 f/O 
lO 338 "'6.2 0,0 5.9 94.l 62.3 37.7 o.o 134.04 m.2 71.82 94.1 
11 231 76.9 o.o l.4 98.6 46.5 53.5 o.o 137.63 127.63 66.52 98,6 
12 29.4 70.6 O.O 1.2 9&.8 60.7 39.J o.o !39.54 125.72 73.61 93.& 
l3 44.2 55.8 o.o 1.2 98.8 57.9 42.I o.o 64.09 201.16 42,78 98.8 
14 29.6 70.4 ºº 1.8 91.2 92.9 7.1 o.o 186.35 78.90 97.IJO 97.2 
15 305 69.5 o.o 2.3 97.7 93.3 6.7 o.o 183.05 82.20 97.0l 97.7 
16 297 703 o.o 1.6 98.4 98.0 2.0 O.O 187.93 77.32 99.17 98.4 
17 242 75.8 O.O 2.8 97.l 97.6 2.4 o.o 205,38 59.87 99.28 97.2 
18 308 69.2 o.o 4.8 95.2 963 3.7 o.o 189,88 75.37 98.48 95.2 
19 FIO F/O F/O F/O F/O P/O F/O FIO FIO FIO FIO FIO 
20 25.9 74.I O.O 1.2 98.8 99.0 l.O o.o 198.26 66.99 99.65 98.8 
21 29.6 70.4 o.o 0.6 99.4 99.2 0.8 o.o 187.24 78.01 99.66 99,4 
2~ 268 73.2 00 2.0 98.0 94.l 5.9 o.o 193.83 71.42 97.82 98.0 
23 F/O FIO f/0 f/O FIO FIO FIO FIO FIO FIO f/O FIO 
24 351 64.9 o.o 4J 95.1 99.2 0.8 o.o 179.16 86.09 99.82 95.7 
2S 37.8 62.2 O.o 3.1 96.9 99.t 0.9 o.o 169.97 9518 99.33 96.9 
26 31.6 68.4 o.o 2.3 97.7 98.S 1.5 o.o IS4.46 80.79 99,55 97.7 
27 36.9 63,l o.o 2.7 97.3 99.2 0.8 o.o 171.25 94.00 99.84 97.3 
28 27.4 72.6 o.o 6.4 93.6 99.S o.s o.o 205.42 S9.83 83.77 93.6 
29 32.7 67.3 O.O 0.5 99.5 74.8 25.2 o.o !SO.JO 114.95 97.01 99.5 

Rnox.. 90. 10•1. Pnow. = 97.6!;-f, 
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------ --- ----------- - --------- --·- - -- - - --- r--.--·--·- . - - • --··- -· 
COMPOSICION% mol PRODUCCION PROPILENO 

DIA CARGA DOMO FONDO ,..,.,,ol/hr REND1MIENJO PUREZA 
CJHB CJH6 [-0\ C3ll8 ClH6 CJHll CJH6 1-0\ DOMO FONDO % %mol 

1 375 62.5 O.O 1.4 98.6 99.0 1.0 o.o 167.14 98.11 99.40 986 
2 35.2 64.I O.O 1.9 98.1 84.9 15.J o.o 158.83 106.42 90.65 98.I 
J 37.8 62.2 o.o 3.1 %.9 87.8 12.2 o.o 156.58 108.67 91.90 96.9 
4 17.6 62.4 o.o 1.8 98.2 87.4 12.6 O.O 154.32 110.93 91.55 98.2 
5 32.I 67.9 00 3.0 97.0 99.2 08 o.o 185.02 80.24 99.64 97.0 
6 400 60.0 00 1.8 98.2 81.6 Js . .; O.O 13828 126.97 85.31 98.2 
7 39.4 606 o.o 1.2 9H.8 85.8 14.2 O.O 145.48 119.n 89.41 98.8 
8 39.9 60.1 O.O 1.5 98.5 956 4.4 o.o 157.0J 108.44 97.01 98.5 
9 411 58.9 o.o J.9 98.1 95.I 4.9 o.o 153.69 111.56 96.SO 98.1 
10 355 64.5 o.o 1.2 98.8 97.0 3.0 o.o 170.28 94.97 98.33 98.8 
11 307 69.) 00 0.7 99.3 94.9 5.1 o.o 180.78 84.47 97.65 99.3 
12 F!O FIO FIO FIO F/O F/O f/0 F/O F/O F/O FIO F/O 
13 F/O FIO FIO F/O F/O F/O FIO FIO FIO F/O F/O FIO 
14 38.6 61.4 O.O 1.9 98.1 67.7 32.3 o.o 117.31 147.94 70.65 98.1 

IS 32.9 67.J O.O 2.4 97.6 79.6 20.4 o.o 160.-16 104.79 87.98 97.6 
16 37.2 62.8 O.O 3.8 96.2 81.7 18.l o.o 151.52 113.73 87.50 962 
17 47.2 52.8 O.O 1.8 98.2 74.4 25.6 o.o 99.38 11129 69.68 982 
18 36.0 64.0 O.O 2.1 97.9 82.9 17.I o.o 153.% 90.30 88.79 97.9 
19 32.2 67.8 f/O 3.4 96.6 88.0 12.0 F/O 174 95 108.27 93.97 96.6 
20 36.5 63.S O.O 3.6 96.4 84.2 15.8 O.O 156.98 IOl.08 89.84 96.4 
21 34.4 656 o.o 7.0 93.0 78.9 21.1 o.o 164.17 117.08 87.74 93.0 

" 34 3 65.7 o.o 3.8 96.2 72.9 27.I o.o HS.17 129.37 81.79 96.2 
23 387 61.3 F/O 2.9 97.1 76.3 23.7 F/O 135.88 98.55 81.14 97.1 
24 Jfd 6.19 O.O 4.5 95.5 88.7 11.3 O.O 165.70 95.03 93.36 95.5 
25 31.4 686 00 4.1 95.9 80.3 19.7 ºº 170.22 143.18 89.71 95.9 
26 42.1 57.9 o.o 4.8 95.2 73.9 26.1 O.O 122.07 137.23 75.66 95.2 

27 36.J to3.7 00 2.U 98.0 68.3 31.7 o.o 128.02 115.42 74.25 98.0 
28 f/O FIO o.o FIO FIO F!O FIO O.O FIO f/O F/O F/O 
29 34 6 65.4 O.O 1.4 98.6 n.1 22.3 o.o 149.83 110.42 85.16 98.6 
30 30.7 69.J 00 1.2 98.8 73.5 26.5 o.o 157.02 !08.23 84.39 98.8 
JI 34.5 65.S O.O 1.9 98.I 83.8 16.2 o.o 159.67 IOS.58 90.15 98.I 

RnoM..'"" 88.IS•/• Prao.\l. • 97.4Y. 
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rabia ~ . .ih .t.stad1stJca operacmnaJ torre de pro pano - propueno J ó·J:. . A,qosto · lJ4 

COMPOSIClON % lllOl PRODUCCION ' PROPU.ENO 
DIA CARGA DOMO FONDO k'"mnoJ/hr RENDIMIENTO PUREZA 

C3H8 C3H6 l.C4 Clll8 C3H6 CJH8 C3H6 l-C4 DOMO l'ONi:Xl % .. %mol 
1 no 67.0 O.O 2.8 97.2 74.6 25.4 O.O 15368 111.57 84.05 97.2 
2 32.7 67.3 o.o 3.2 96.8 75.7 24 3 o.o 157.32 107.93 85.30 96.8 
J ll.6 68.4 o.o 78 92.2 83 7 16.l ºº 18208 83.17 92.52 922 
4 35.4 64.6 "" 1.9 98.i ns 2:! 5 O.O 147.17 117.54 84.56 98.l 
5 FIO F/0 FIO FIO FIO FIO FIO FIO FIO FIO FIO FIO 
6 F/O F/0 F/0 F/0 FIO FIO FIO FIO F/O F/O F/O F/O 
7 332 66.8 o.o 0.8 99.2 65.0 450 o.o lll.39 133.86 73.55 992 
8 23.4 76.6 00 1.0 99.0 85.4 14.6 O.O 194.85 70.40 94.94 99.0 
9 20.3 79.7 o.o 0.7 99.3 68.0 32.0 o.o 188.00 Tl.25 88.30 99.3 
10 184 81.6 00 0.9 99.l 58.8 412 o.o 185.08 80.17 84.73 99.l 
11 21.7 78.3 o.o 2.3 97.7 67.4 32.6 O.O 186.21 79.04 87.59 97.7 
12 203 79.7 00 1.8 98.2 73.0 27.0 o.o 196.33 68.92 91.19 982 
13 .:!.l.8 78.2 o.o 1.2 98.8 87.4 12.6 O.O 201.86 63.39 96.14 98.8 
14 29.2 70.8 o.o 1.0 99.0 83.0 17.0 O.O 174.03 91.22 91.74 99.0 
15 23.9 76.1 O.O 1.0 990 75.6 19.7 o.o 183.83 81.42 90.15 99.0 
16 23.7 76.3 o.o 0.7 99.3 71.9 22.4 o.o 182.65 82.60 88.53 99.3 
17 21 8 78.2 O.O 1.1 98.9 82.7 17.3 o.o 197.97 6729 94.38 98.9 
18 217 T/3 O.O l.O 99.0 82.9 13.7 o.o 194.97 70.28 94.1 99.0 
19 23.6 764 O.O 0.9 99.l 76.l 23.9 o.o 185.18 80.07 90.55 99.l 
20 13.3 86.7 o.o 0.8 992 81.1 18.6 o.o 223.34 41.91 96.33 992 
21 19.8 802 o.o 1.0 98.9 79.9 201 00 202.31 62.94 94.05 98.9 
22 19.9 80.1 o.o 1.5 98.S 801 19.8 o.o 203.24 62.01 94.22 98.S 
23 194 806 O.O 1.0 99.0 nJ 22.7 00 20129 63.96 93.20 99.0 
24 22.0 78.0 o.o 1.0 99.0 83.9 16.l O.O 198.06 67.19 94.n 99.0 
15 22.0 78.0 O.O 0.8 99.2 8L7 18.3 O.O 195.70 69.51 93.85 99.2 
26 200 80.0 00 0.6 99.4 73.8 262 O.O 194.95 70.30 91.32 99.4 
27 18.3 81.7 o.o 0.7 99.3 80.6 19.4 o.o 206.83 58.43 94.76 99.3 
28 186 81.4 O.O 0.9 99.l 71.9 28.1 o.o 199.13 66.12 91.39 99.J 
29 FIO FIO FIO F/O FIO FIO F/O FIO FIO FIO FIO FIO 
JO FIO FIO FIO FIO F/O FIO FIO FIO FIO FIO F/O F/O 
31 16.0 84.0 o.o 1.3 98.7 72.5 27.5 o.o 210.49 54.76 93.24 • 98.7 

llrsoM.=9a.75% ·; PrRDM.~98.48•;. 
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-··-- -r------·-- ----- -- ,-·-,----Tabla S.3i Estad' · ' ,a} -- ------ 16-E . Septiembre ' 94 
COMPOSJCION % mol PRODUCCION PROPD..ENO · .. 

DIA CARGA DOMO FONDO ·-llflr Rl::NDIMIEITTU PUREZA 
C3H8 C3H6 l-Ol CJ!ll< C3H6 C3Hi C3H6 1 l.C4 DOMO FONDO % %mol• · 

1 19.0 SI.O O.o 0.6 99.4 93.S 65 o.o 212.72 52.53 98.41 99.4 
2 19.7 80.l O.O 0.4 1}9.6 8L8 18.2 1 00 202.36 62 89 94.64 99.6 
3 14.J 85.9 o.o 0.3 ~9.7 84.6 15.4 o.o 221.8.3 43.42 91.06 99.7 
4 14 9 BS.I o.O 0.8 99.2 82.7 17.3 00 219.59 45.66 %.50 99.2 
s 14.3 85.7 O.O 0.9 99.I 81.2 188 O.O 22099 44.26 96.33 99.l 
6 IS 9 84.I o.o 0.5 99.S 92.2 7.8 o.o 220.71 44 54 98.41 99.S 
7 186 81.4 o.o 0.7 99.3 84.B IS.2 o.o 208.l!O 56.45 96.02 99.3 
8 17.7 82.3 o.o l.I 98.9 91!.4 9.6 º" 215.95 49.30 97.82 98.9 
9 205 79.S O.O 1.6 984 88 s llS O.O 207.56 57.69 %.85 98.4 
10 18.8 81.2 O.O 0.9 99.1 84.1 IS.9 00 208.19 57.06 98.78 99.l 
ll 20.2 79.8 o.o 0.7 99.3 70.8 2n 00 19L47 73.78 89.82 99.3 
12 19.0 81.0 o.o 0.9 119.I 71.7 28.l o.o J97A4 67.8! 9!.06 99.l 
l3 185 st.S o.o 0.9 991 84.6 1544 o.o 209.48 55.11 %.02 99.1 
14 !94 80.6 O.O o.s 99.S 687 31.l O.O 191.75 73.SJ 89.23 99.5 
15 W.9 79.I O.O 0.6 99.4 S3 5 42.6 o.o J63.46 I0!.79 77.44 99.4 
ló 202 79.8 O.O 1.4 986 82.7 17.J 00 203.92 61.13 94.98 • 98.6 .· 
17 17.6 82.J o.o 1.1 98.9 762 23.8 o.o 206.98 58.77 93.65 98.9. 

'" 191 80.9 o.o l.3 98.7 86.7 13.l o.o 209.91 55.28 %.57 98.1 
19 17.2 R2.8 o.o l.R 982 7l.7 63 O.O 22081 44.45 ti8.72 981 ,. 
20 15.5 81.S O.O J.l 98.9 80.8 19.2 00 217.33 47.92 95.89 98.9 
21 14 8 85.2 00 0.9 99.I SHO 42.0 00 200.GS 64 S7 87.99 99.1 
22 19.4 80.6 o.o 2.1 97.9 862 IH ll.0 21069 54.Sli 96.64 97.9 
23 18.S 81.5 00 1.1 98.9 784 2L6 O.O 2os.s; 59.70 94.03 98.9 
N 19.I 80.6 o.o 1.5 98.S 77.J 22.7 DO 203.66 61.59 93.48 98.5 
25 18.2 8!.S ºº 1.2 98.8 884 11.6 O.O 213.54 51.71 97.23 911.8 ,. 18.8 81.2 00 1.4 98.6 89.4 10.6 00 212.81 52.44 97.41 98.6 
27 18.1 81.9 o.o 1.0 99.0 90.I 9.9 O.O 214.29 50.96 97.65 ,. 99,0 

28 18.l 81.9 o.o 0.8 99.2 71.9 28.1 o.o 200.71 64.54 91.65 99.2 
29 17.1 82.9 o.o 0.7 99.3 71.J 28.7 o.o 203.64 61.61 91.95 99.3 
JO 19.I 80.9 ºº 1.7 98.3 81.Z 188 o.o 207.20 58.05 94.91 98.l 

Rn1oM.::: 94.47•4 PtJtO.w. e 98.!ilS.,,. 
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-- - -- -- - --- -- --.----- .---.-----.- - - . ------- - . 

COMl'OSICION % mol PRODUCCION PROPLINO' 
DlA CARGA DOMO FOh'JX> l.'.vm l/br RENDIMIENTO PtlREZA . 

CJH8 C3H6 l-C4 ClH8 CJH6 C31l8 Cll!6 l-C4 DOMO FONDO ; % %mol 
1 18 7 81.3 o.o 1.3 98.7 73.7 26.3 o.o 201.51 63.75 92.2 98.7 
2 18.6 81.4 00 1.7 98.J 82.8 17.2 00 209.98 55.27 95.59 98.3 
3 18.4 81.6 o.o 0.8 99.2 61.3 38.7 o.o 188.09 72.16 86.20 99.2 
4 194 80.6 ºº 1.3 98.7 77.8 22.2 U.O 202.49 62.76 93.48 98.7 
5 18.7 81.3 o.o 0.7 99.3 735 26.5 O.O 19967 65.58 9J.94 99.3 
6 202 79.8 o.o 0.9 99.J 66.J 43.9 o.o 186.74 78.52 87.42 99.J 
7 18.7 813 O.O 1.7 983 89.4 J0.6 O.O 213.84 51.41 97.47 983 
8 20.6 79.4 o.o 0.8 99.2 61.0 39.0 "º 178.oJ 87.24 83.84 99.2 
9 19.3 80.4 o.o 0.8 99.2 71-S 28.S o.o 19S.85 69.41 90.15 99.2 
JO 17.5 82.5 o.o 0.8 99.2 81.7 18.9 o.o 210.SO 54.15 95.42 99.2 
11 16.3 83.7 o.o 0.8 99.2 71.7 283 o.o 207.27 57.99 9260 99.2 
12 19.9 80.I o.o 0.6 99.4 65.7 34.3 ºº 186.61 78.64 87.30 99.4 
13 19.7 80.J o.o J.) 98.9 80.1 19.9 o.o 202.80 62.45 94.16 98.9 
14 21.5 78.S o.o 1.4 98.6 91.0 6.0 O.O 207.68 57.57 98.34 98.6 
15 222 77.8 O.O J.4 98.6 85.7 14.3 00 189.81 65.44 95.46 98.6 
16 24.5 75.5 O.O 1.4 98.6 95.5 4.5 O.O 200.14 65.11 98.53 98.6 
17 22.0 78.0 O.O J.4 98.6 81.5 18.5 O.O 192.04 68.21 93.90 98.6 
18 25.2 74.8 00 J.8 98.2 90.6 94 O.O 195.36 69.89 96.68 98.2 
19 22.9 77.1 o.o 1.6 98.4 95.2 4.8 O.O 204.89 60.36 98.58 98.4-
20 222 77.8 O.O 4.1 95.9 99.0 1.0 00 214.66 50.59 99.15 95.9 
21 23 5 76.5 o.o 3.0 97.0 96.0 4.0 O.O 206.78 58.47 98.84 97.0 
22 23.9 76.I o.o 3.7 96.3 95.8 4.2 o.o 207.08 51_11 98.78 96.3 
23 22.9 7712 o.o 3.5 96.S 94.8 5.2 o.o 208.89 56.36 98.56 96.5 
24 22.4 77.6 O.O 1.8 98.2 94.9 5.1 o.o 206.56 58.69 98.54 98.2 
25 22.7 77.3 o.o 1.0 99.0 72.0 28.0 o.o 184.18 81.07 88.92 99.0 
26 208 79.2 00 1.8 98.2 94.2 S.B o.o 210.71 54.54 98.49 98.2 
27 211 78.9 o.o 5.0 95.0 94.8 5.2 O.O 217_70 47.55 98.81 95.0 
28 20.4 79.6 o.o 3.4 96.6 98.6 1.4 o.o 217.89 47-36 99.68 -- .. 96.6 
29 21.0 79.0 o.o 3.4 96.6 97-7 2.3 o.o 215.75 49.50 94.45 96.6 
30 22.8 77.2 o.o 1.7 98.3 88.6 11.4 o.o 200.85 64.40 96.41 98.3' 
31 22.5 77.5 O.O 2.7 97.3 98.9 ¡_¡ o.o 210.66 54_59 99.70 97.3 

Rnc:IM.=95.02•/., , Prao1111.=98.I8Ve 
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·---- - --------- ---- - ~- -- ---Tabla 5.3k Estad' · . .al d· -- ---.. - - 6-E . Noviembre ' 94 -
COMPOSICION % mol PRODUCCION PRO PILEN O ·:·;. 

D!A CARGA DOMO FONDO l'Ll"Tl'lOl/br RENDIMIENTO . ·.PUREZA 

Cllf8 CJH6 1-C4 C3H8 C3H6 CJHB CJH6 !-04 DOMO FONDO % ··.%mol : =·· 

1 21.4 78.6 O.O 2.5 97.5 982 1.8 o.o 212.87 52.38 99.54 97.S 
2 23.7 76 3 O.O 0.9 99.J 97.4 2.6 o.o 202.58 62.67 99.19 99.I 
3 224 77.6 o.o 2.9 97.J 98.9 1.1 00 211.37 S3.8S 99.71 97.J 
4 234 76.6 O.O 3.9 96.J 98.9 1.1 o.o 210.81 54.44 94.70 96.J 
s 186 81.4 ºº 3.6 964 98.7 1.3 o.o 223.42 41.83 99,74 96.4 
6 207 79.3 o.o 2.1 97.9 97.2 2.8 00 213.38 SUB 99.30 97.9 
7 22.1 77.9 ºº 2.3 97.7 92.8 7.2 00 207.22 58.03 97.97 97.7 
8 19.9 80.I o.o 1.2 98.8 85.0 IS.O O.O 206.06 S9.19 9S.82 98.8 
9 21.4 78.6 o.o 2.0 98.0 96.4 3.6 O.O 210.74 RSI 99.05 98.0 
JO 24.7 75.J o.o 3.6 96.4 98.3 1.7 O.O 206.16 59.10 99.49 96.4 
11 22.5 77.5 00 5.1 94.9 99.2 0.8 O.O 216.21 49.05 99.SO 94.9 
12 22.8 77.2 O.O 1.5 98.S 94.S s.s o.o 204.50 60.75 98.36 98.5 
13 24.4 75.6 O.O l.J 98.9 89.7 I03 o.o 19550 69.75 96.41 98.9 
14 24.1 75.9 O.O 1.1 98.9 89.4 10.6 o.o 196.16 69.09 96.36 98.9 
IS 22JI 77.2 O.O 1.1 98.9 83.2 16.8 o.o 195.14 70.ll 9414 98.9 
16 24.J 75.9 O.O 0.9 99.J 76.0 24.0 o.o 183.31 81.94 90.23 99.1 
17 22.2 Tl.8 O.O J.5 98.5 95.0 s.o o.o 206.53 58.72 98.57 98.5 
18 20.7 79.3 o.o 1.3 98.7 96.6 3.4 o.o 211.26 S3.99 99.12 98.7 
19 20 . .2 79.8 o.o 1.2 98.8 94.7 5.3 o.o 211.35 53.90 98.65 98.8 
20 207 793 o.o 0.6 99.4 77.5 22.5 o.o 195.92 69.33 92.58 99.4 
21 20.7 79.3 o.o 0.5 99.S 80.2 19.8 O.O 198.03 61.23 63.67 99.5 
22 2J.4 786 o.o 1.6 98.4 97.7 2.3 O.O 210.60 54.65 9939 98.4 
2J 23.1 76.9 o.o 1.1 98.9 86.8 13.2 O.O 197.16 68.09 95.59 98.9 
24 24.4 75.6 O.O 1.7 98.l 97.7 2.3 o.o 202.53 62.n 99.28 983 
25 240 76.0 O.O 2.2 96.9 97.2 2.8 O.O 206.34 58.91 99.18 96.9 
26 224 77.6 o.o 3.1 96.9 99.0 1.0 O.O 211.87 53.38 99.74 96.9 
27 21.I 78.9 00 1.7 98.J 94.2 5.8 o.o 209.62 SS.63 98.45 98.3 

28 21.4 78.6 O.O l.I 98.9 8S5 11.5 o.o 203.64 61.61 96.60 98.9 
29 218 78.2 o.o 1.5 98.5 97.3 2.7 o.o 209.05 56.20 99.26 98.S 
30 21.5 78.5 o.o 1.5 98.S 86.8 13.2 o.o 203.06 62.19 96.05 98.5 

RnoM,. ~ 97.S3•/• PPRO~ = 98.09'1. 
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C0MP0S""" N % ma! PRODUCOON PROPILENO·· 
D!A CARGA DOMO. FONDO •' ol/hr llENDlMIENTO · PUREZA. 

C3H8 C3H6 l.c4 ClHli ClH6 C3Hll C3H6 l.ol ·DOMO FONDO % %mol 
1 21.7 783 o.o 1.3 98.7 94.8 52 PO 20738 57.87 9855 98.7 
2 21.3 78,7 o.o LO 990 97.3 2.7 o.o 209,34 55.91 99.27 99.0 

3 21.1 78.9 o.o 1.3 98.7 93.6 6.4 O.O 208.35 56.90 98.25 98.7 
4 20' 79.8 o.o L2 98.8 95.0 5.0 O.O 211.52 53.73 98.?J 98.8 
s 204 79.6 o.o 0.9 99.1 83.0 17.0 O.O 20215 63.00 94.92 99.J 
6 20.7 79.3 o.o 2.2 97.8 96.4 3.6 o.o 213.16 52.09 99.IO 97,8 
7 20.3 79.7 o.o 1.1 98.9 88.7 11.3 o.o 207.12 58.13 96.89 98.9 
8 209 79.J o.o 1.4 98.6 95.0 5.0 o.o 209.99 5516 98.68 98.6 
9 19.2 80.8 00 0.9 99.I 88.8 11.2 o.o 210.03 55.22 98.IJ 99.1 
10 19.4 80.6 o.o LO 99.0 92.4 7.6 o.o 211.86 53.40 98.10 99.0 
JI 192 80.8• o.o IJ 98.9 88,0 12.0 o.o 210.01 5514 96.90 98.9 
12 20.6 79.4 o.o 1.2 98.8 89.I 10.9 o.o 206.71 58.54 96.97 98,8 
13 2L4 786 o.o IJ 98.9 87.4 12.6 O.O 202.86 62.39 96.72 98.9 
14 25.4 74. DO 11 98.8 92.J 7.9 o.o 194.64 70.61 97.18 98.8 
IS 228 77.2 O.O u 98.9 74.6 25.4 o.o 186.94 78.31 9018 98.9 
I~ 24.2 75.8 o.o 1.0 99.0 84.8 15.2 00 19L82 73.43 94.44 99.0 
17 20.4 79,6 o.o 0.6 99.4 6J.4 38.6 o.o 178.87 86.38 84.20 99.4 
18 20.5 79.S o.o 1.1 98.9 84.8 15.2 O.O 203.77 61.48 95.56 98.9 
19 25.5 74.S o.o 0.6 99.4 74.2 25.8 o.o 175.51 89.74 8818 99.4 
20 27.5 72.5 o.o 1.2 98.8 95..S 4.5 o.o 19118 73.98 9823 98.8 
21 21.3 78.7 o.o 1.4 98.6 91.7 8.3 o.o 206,80 58.45 98.67 98.6 
22 216 78.4 o.o u 98.7 88.8 112 o.o 203.72 61.54 96.68 98.7 
23 18.2 81.8 o.u 0.8 992 90.6 9.4 o.o 213,86 51.39 97.77. 99.2 
24 JRO 82.0 o.o 1.2 98.8 79.3 20.7 o.o 20820 57.05 94.56 98.R 
25 178 82.2 o.o 22 97.8 94.0 . 6.0 00 220.18 45.07 98.75 97.8 
26 18.7 81.3 o.o 0,7 99.l 82,4 17.6 o.o 206.81 58.44 9523 99,3 
27 21.9 78.I o.o 2.0 98.0 95.9 4.1 o.o 209.64 56.21 98,87 98.0 
28 18.4 81.6 o.o 0.9 99.l 96.9 3.1 o.o 216.90 4835 99.30 99.l 
29 20.6 79.4 o.o 1.3 98,7 79.l 20.9 o.o 199.45 65.80 93,47 98,7 
JO 18.8 81.2 o.o LO 99,0 72.8 172 o.o 199.49 65.76 91.67 99.0 
31 19.7 803 o.o J,7 983 92.4 7.6 o.o 212.61 52.64 98.12 983 

R,.amt. = 96. 13•¡. Pno». ., 98.SO'Y• 
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----- ---- ----------- - -------- ----- -- r-- ----Tabla 5.Jm Estad. · . nal d 16-E.E -- ------ -- - . ------ • 95 --
COMPOSICJON % mol PRODUCCION PROPil.ENO .. 

DIA CARGA DOMO FONDO ·= l/hr REND!MIENTO PUREZA 
C3H8 C31!6 l-01 C3H8 C3H6 C3ll8 C3H6 l-01 DOMO FONOO % %mol· 

l 204 79.4 0.2 l.6 98.4 72.7 26.5 0.8 195.12 70.IJ 90.93 98.4 
2 202 79.I 0.7 1.5 98 5 772 22.4 0.4 209.51 55.74 96.40 98.5 
3 193 80.7 o.o J.5 98.5 86.2 12.l l.7 209.51 55.74 96.40 985 
4 20.l 79.9 o.o 1.3 98.7 71.7 27.8 0.5 194.42 70.83 9054 98.7 
5 ll.l 68.7 o.o 2.5 97.4 96.3 2.8 0.8 !83.91 81.34 98.37 97.4 
6 29.0 71.0 o.o 3.0 969 94.5 5.4 O.l 189.94 75.31 97.80 96.9 
7 31.6 68.4 o.o 2.4 97.5 94 7 5.2 o.o 181.45 83.80 97.57 97.5 
8 29.0 71.0 o.o l.3 987 89.5 I0.5 o.o 188.36 76.80 95.71 98.7 
9 33.3 66.7 o.o l.2 98.7 87.7 12.l 0.1 166.93 98.3! 93.19 98.7 
10 33.3 66.7 o.o l.2 98.l 95.6 4.3 0.1 175.06 90.19 97.75 98.3 
ll 32.4 64.9 2.l 13 98.3 91.6 6.6 1.7 174.QI 91.24 95.72 98.3 
12 Ji.O 68.5 0.5 1.8 98.l 75.4 21.9 2.7 160.08 105.17 85.86 98.l 
13 29.7 70.2 0.1 0.7 99.3 66.4 31.0 2.0 148.17 117.68 78.90 99.l 
14 32.5 67.0 0.5 0.7 99.3 66.4 310 2.0 136.86 128.38 75.90 99.3 
15 34.5 65.0 0.5 l.2 98.8 92.9 5.2 l.6 167.65 97.60 96.01 98.8 
16 35.I 64.8 0.1 0.9 99.1 90.7 88 04 164.23 101.20 94.54 99.1 
17 32.4 67.5 0.1 1.1 98.9 87.9 118 0.2 169.60 95.65 93.54 98.9 
18 350 63.2 1.5 1.4 98.6 IU.4 14.5 l.7 156.56 108.69 89.53 98.6 
19 300 70.0 o.o 1.7 98.3 87.3 ll.O 1.4 177.56 87.69 94.60 98.3 
20 31.0 68.9 0.1 4.9 95.l 97.3 0.5 l.8 190.33 74.92 98.80 95.I 
21 Jl.4 68.5 0.1 3.6 96.4 96.2 3.3 0.4 166.33 98.92 89.67 96.4 
22 30 1 69.8 0.1 1.9 98.l 81.0 18 9 0.1 170.69 94.56 90.30 98.I 
23 288 71.1 0.1 0.7 99.3 60.10 39.8 o 1 139.77 125.48 73.48 99.3 
24 293 70.6 0.1 2.2 97.8 96.4 J.I o l 188.94 96.31 98.53 97.8 
25 -
26 32 1 67.8 0.1 1.3 98.7 87.6 12.1 0.2 170.59 94.67 93.48 98.7 
27 27.9 72.1 O.O l.O 99.0 83.3 16.5 0.2 178.55 86.70 9242 99.0 
28 29.1 708 0.1 l.O 99.0 87.5 16.5 0.2 179.08 86.17 9427 99.0 
29 31.1 68.9 o.o LO 99.0 74.3 25.3 0.3 156.33 108.92 84.68 99.0 
30 320 679 0.1 2.I 97.9 83.2 16.2 0.6 167.46 97.79 90.89 97.9 
31 30.9 69.I O.O 1.3 98.7 84.5 15.0 0.2 170.88 94.37 92.01 98.7 

Rraor.c.•91.9J•/. PraoM..=98.Jl•/. 
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,na] d 6-E. Feb '95 
COMPOSIClON %1*>1 PRODUCCIO!i' PROPILENO 

D!A CARGA DOMO ·f FONDO 
,_ 

/br · IU!NlllMlENTO PllRl!Z.A 
CJll& CJH6 1.(:4 CJ!ll! Clf16'. .• Clllll •'CJl!li !.C. DOMO .,,_ .. , % %mol· 

1 19.4 80.6 00 1.0 99.0 74.4 2S.I 0.4 198,76 66.49 92,03 99.0 
2 184 78.4 2.S 0.9 99.1 67.4 25.8 4,8 196.30 68.95 89.53 99.1 
3 190 80.9 0.1 2.0 98.0 91.3 7.8 0.7 214.76 50.49 97.9S 98,0 
4 26.7 733 o.o L4 98.6 83,8 IS,S 0.6 183.91 81.34 93.26 98.6 
5 19.6 80.4 o.o 1.4 98.6 97.6 1.6 0.7 21S.07 SlU8 99.43 98.6 
6 19 3 80.7 0,0 0.7 99.3 682 27.l 3.0 192.16 73.09 89.14 99.3 
7 19.7 R0.3 o.o 1.0 99.0 87.8 12.I 0,1 208.IJ 57.14 96,72 99.0 
8 204 79,6 o.o 1.3 98.7 93.4 6.4 0.1 210.2S SS.DI 9828 98.7 
9 19.J 80.7 o.o 13.6 86.4 99.2 0.3 0.3 247.S9 17.66 99,23 86.4 
JO 21.0 79.0 o.o 2.3 97.7 93.7 62 0.1 2J0.98 54.27 98.36 '11.1 
11 20.8 79.2 o.o 0.9 99.1 96.I 3.2 0.6 209.81 55.44 98.97 99.1 
12 21.2 78,8 o.o 0.6 99.4 86.9 12.l 0.4 201.94 63.31 96.03 99.4 
13 17.6 82.4 o.o 1.3 98,7 86.6 13.4 O.O 21457 50,67 96.89 98.7 
14 19.S 80.S O.O 1.3 98.7 91.7 8.3 o.o 211.8S S3,40 '17.92 98,7 
IS 15.S 84.S O.O 27 97.3 99.3 0.6 o.o 230.IJ 3S.14 99.89 97.3 
16 19.9 80.I O.O 6.1 93.9 89.4 0.4 0,0 221.ll 43,94 97.80 93.9 
17 19.l 80.S o.o 1.3 98.7 91.4 8.6 o.o 211.67 53.58 97.84 98,7 
18 17.8 822 o.o 1.3 98.7 77.0 22.9 0.1 207.44 57.81 93.90 98.7 
19 18.l 81.S 0,0 2.0 98,0 98.4 1 l 0.1 219.8l 45.40 99.66 98.0 
20 189 81.1 o.o 3.9 96.1 98.1 1.8 0.1 m.02 42.23 99.62 96.1 
21 20.0 79.7 0,1 2.1 '11.9 95.8 4.2 o.o 214.58 S0.67 98,99 97.9 
22 16.8 8),2 o.o 2.8 97.2 99.4 o.s O. 226.81 38.44 98.98 97.2 
23 17.4 82.6 o.o 1.7 98.3 98.9 0.7 o.o 22.41 42.84 99.78 98.3 
24 19.4 73,6 4.8 0.9 99.1 69.4 29.9 0,0 193.62 71.64 89.74 99.1 
25 18.0 82.0 0,0 4.2 95.8 96,6 0,3 3.1 22S.64 39.61 99.38 95.8 
26 18.3 81.7 o.o 1.7 98.3 89.S 9.4 0.8 215.10 SO.IS 97.51 98.3 
27 20.2 79,8 o.o 2.2 97.8 98.2 1.4 0.2 21S.S2 49.73 99.S7 97,8 
28 18.0 82.0 o.o 3.1 96.9 99.1 0.7 0.2 224.09 41.17 99.82 96.9 

RnoN.•97.07% Pr-o.•'17.61% 
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5.3 CORRIDA DEL SIMULADOR EN BASE A LAS CONDICIONES DE 
DISEÑO 

. En primer término se efectúo la simulación del proceso según las 
especificaciones de di5eño del mismo, obteniéndose los resultados que se aprecian 
en la Tabla S.4, dicha tabla está en correspondencia con el diagrama de flujo de 
proceso que aparece en la Figura 5.1. 

Los resultados por si sólos proporcionan információn 5obre las 
condiciones de las diferentes corrientes de proceso, teniéndose un .error promedio 
menor del · 2.0"/o para características de las corrientes tales comó ·flujo total, 
presión, temperatura y peso molecular, lo que valida el modelo de la simulación 
empleada. 

Tabla 5.4 Comparacion de los resultados de la simulación del caso base 
contra los de diseño. 

CORRlf.NTli F16f.A D.HCI 

OH: CAHOA l~E 

H.Cl.'C6 

CASO. Sl~tul.,\CION ()JS~:S<J '-f.RROR SL\llJlJ\CICIN DISENO 

FASE· LIQUIDA VAJ'O!I. 

COMPONEhiES: klo'b 

ETANO ""' ~9} 9~ 12192 

PROPANO 4~3-4 01 44~718 

PROPIUiNO 910~ 16 U116üO 11161110 

N-BlITANO 232 '" ISOBUTANO 112.32 l5$H 

Blfl11JiNO 3927 •12l 

FLUJOTOTAl. \:a-b ll71700 13711:7 00'12 IU9900 18131141 

TEMPEKAltJRA ~ 

Pli.RSlON kgicm .t. 244112 2-441112 00 211212 ll12ll 

P M ( PROMl!DIO) ., .. 4;!.0) "211 

~F.RROR 

:?!! ].I 

9737 

00 

Oll 

162 

º" 
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TablaS.4 ( Continuación ) 

CORRWN'lli DBF FQJ 

OO. .S7.CJIC6 ,,.,. . , , .... .,., 
CASO SfM\.Jt..ACION DISlit'O %ERROR SIML'l.AClOS ll!SENO ~íoERROlt 

FASB; l,JQIJlDA UQl.1D.\ 

<X>Ml'OtffiNTl!S·ka-11 

ETANO )9J~ 1219: "" ""' "'" 2834 

PROPANO "'" ""'" 9737 !.J.1)1 ""'" 9717 

l'itCJMT.1\NO 117/(,()Q 17161110 4n fl1100!l 171611.IO "' N.OlfTANO 00 ºº 00 00 

ISCJllITTANO 00 00 00 

UUTIIENO 00 00 ºº 
Fl.UJOTOTAL ~ ll'J?lOO ISllJll41 1.,.,,.0 11111«1141 

TI;MPRJtA1tJRA·~ '" 00 

f'liliSION:l:¡lcin• "'""' 206211 1n 20Mlll »•m º" 
PM(PROMJ:iDIO} <tlOJ "" 021 "" -012 021 

OORRl.li~'lli Dr:S62J RF.fl.UX 

OO. ,,, Df\'DIUO 

Dl\'0166 l ... 

CASO S!Ml.JLACION OISE:"KJ ~•l'.RROR SL\n.1...AOON DISENO %!:JUl.Olt 

l'ASH LIQUIDA LIQl:IDA 

COMPONliNTF.S lg.1¡ 

ETANO ""' llil92 "" '"" 71911 lllll 

l'l<OI',.,., 234'1 ""'" 9737 ~~ "'22~ 9717 

PROPrtP.NO 1!11600 11ti61110 "' 1112500 170111 ~:? "' N-RIJTM'O 

ISOBllTANO 00 00 

UtmUiNO 

fl.UJOTOTAL: kA-11 lB'l'iXlOO IUJU41 021 ]~I') 119-l:?Hl 021 

TEAtJ'EAATURA "e ... , 130 .. , 1 28 

PRl!SION lalcm &ha :!46ll2 l44U2 0.61 .!4fiJJ2 :44U2 061 

P M { PROMliDIO J 4:.!03 "4212 º" -1:01 42-12 Oll 
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Tabla 5.4 ( Continuación ) 

l.'ORRlJiNTll Dl'ROl'I U161i 

Dli: DIVDl61i 
·~· LB DIVU\6E 

CASO SIMl.'l.A.CION DIStiNU 'O ERROR SIMUl.AClON DISENO '-liRROR 

l'ASB· LJQUlDA LIQUIDA 

COMl'Ot.liN'lM· k&lh 

liTANO ,.,. J9S9 ;?161 00 

PROPANO 1116 <42SIJ 9731 2J719'10 100 

PROPIUiNO 19Cll'.ll4 149951 17?112 , ..... ,. 92n 

N·BUTMO 00 00 12142 ""' ISOUllrA?-<0 00 00 79~1 ]11 60U.<49 "'" l\UTILliNO '""'n '"" 
H.UIO TOTAL.~ """' """ 021 24'1\100 2111100 

TBMPERA1VRA . "C ... ,,, 119 

l'llliSJON k¡IQll ah l4(1Jl2 244412 061 2179)2 2179}2 00 

P M ( PROMEDIO) <12.12 021 º" 

CORRlñN'JC n'ROl'A 

DE DIYHlbf. OJVUl6E 

LB 

SlMVLACION DJSliNO ~ERROR SIMULACION OlSE.NO %ERROR 

FASE l.IQllIDA LIQUIDA 

CO!l.ll-'ONF.Nn:S· Lgtb 

F.TANO 00 

PROPA."iO 4 .... )0) 4129111 1JU.SOO 100 

PROPIU:NO 927) l7SKn 2422121 ""' N·UUTA?-:0 l.l2 1n '"" 11910 lll9 

ISOOVTA."K> Ul3' 7799"8 S%99\ "'" UUTIJ.F.NO "'" JJIS 2600 :?0114" IS9~ 17 2609 

n.UJOTUTAI. k&ih .an1:1 "' !44l400 z.43lH7l "º 
mMYERATURA •e 6126 '" Ol26 620 '" PRESION lglcm W 2\NJl 217Yll :':l'NJl 

P M (PROMEDIO) "" "'° "'" º" 



63 

TablaS.4 (Continuación ) 

"""""""' DOil.UP SL'iFLU 

06. '"' 
,.. 

"' ·~· 
CAllUAL 

CASO S!MULACION DIStiNU """""" Sl).(\.,1.JroCION DlSERO .. liRROR ..... VAPOR VAPOR 

COMl'Ol<l<>o"lllS ... 

UTANO 00 00 ºº 
""'"'""" """'º 21143080 100 

PROPl!Jl>;() msn 2422121 '2-n 

N-HUTA.-..0 11910 9064 1119 

ISOBLTA."«> ,,.,, .. 596991 3063 

U1.TT1UOO 201144 IS~l7 "'"' 
tl.UIOTOTAL 1-'h """"º 241)5773 00 00 00 

TEMP!iIATURA 'I: ""' ''° 119 

f'RESION' ~mi ft 21.n2Sl 21.79)2 

P.M ( PR~DIO) "'° "'" "' 

CORJUf~'•TE SAf. RAE 

""' CAHE7.ALAI\ fl.CIOI 

S7.CllC6 IUITGl\NO .... 

CA:IC> 51M1JLACJON DISF~"IU ~8RROR sn.rut.ACI0:-1 DISllHU •.,HRROR 

FA:ni.· J.IQVIDA 

""""""®oTF.S ... 

'"" 970110 9SOS52 "" 9'1!1110 910H2 '"' 11iMPF.B.ATUC.A "e l22 '" ºº ""' º" 
P!UiSJON· ka en" .... "' "' 00 'º' '" "' 

COOJ(Q¡¡;r¡¡ VAPIN \.'Al'Ot.11' 

DE· CABEZAL \'M ""' Sl.C C'"Aa"7AI. VAS> 

C.ASO SIMl.UCJON OISF.NO ~F.JUWR SNlJlACION DISENO %J:.RR.OR 

FASE VAPOR VAl'O!l 

~'-IESkgh 

11,0 JlOO'J ll91l0 °"' '""' l19f20 oos 
TEM1'ERA n. il" . 't: lOH 00 , .. , 'º" 7:!4 

l'RE:ilOSq.-=.t. IHS 1751 ?718 l!.6797 IUI 27.SI 
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S.4 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA 
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LAS 

CONDICIONES DE OPERACION 

6S 

Frecuentemente se hace necesario examinar la sensibilidad del 
proceso en función de las variables de operación del mismo. Esto da como 
resultado obtener datos que nos indican la respuesta del proceso ante el cambio de 
las variables principales, que para nuestro caso especifico son: 

1.-) P11to de alimentación a la torre f'raccion1dora. 

2.-) Rd1ción de nofiujo del domo de la torre íraccionadora 

3.-) Condiciones de presión y temperatura de la torre rraccionadora. 

S.4.1 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA 
COMO FUNCION DE LA LOCALIZACION 

DEL PLATO DE ALIMENTACION 

Los resultados obtenidos en la simulación proporcionan los 
valores de pureza del propileno en la corriente producto ( DPROPI ), asi como el 
rendimiento del componente citado, como puede observarse en la Tabla S.S. 

El diseño especifica como platos de alimentación el No. 80, 84 y 
88, por lo que de acuerdo a los resultados obtenidos al variar los platos de 
alimentación, vemos que en efecto son estos platos los efectivos para ese fin. 

La Gráfica 5.2 muestra el componarniento ·que se espera al 
efectuar la variación del plato de alimentación a la torre ITaccionadora, la pureza 
del propileno se mantiene sin cambio en el rango de platos de alimentación 
utilizado, sin embargo el rendimiento tiende a disminuir a panir del plato No. 1 OO. 
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Tabla 5.5 Sensibilidad del parámetro Rendimiento • Pureza en función de la 
localización del plato de alimentación del caso base. 

PLATO DE ALlMENTACION PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL 
No. !%Moll PROPILENO ! % l 
67 99.43 99,61 
68 99.43 99.61 
72 99.43 99.61 
76 99.43 99,61 
80 99.43 99.61 
84 99.43 99.61 
88 99.43 99.61 
92 99.43 99.61 
96 99.43 99.61 
100 99.43 99.60 
101 99.43 99.60 
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GRAFICA 5.2 SENSIBILIDAD DEL 
PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA EN FUNCION DEL 

PlA TO DE ALIMENTACION DEI.. PROCESO DEL CASO BASE 
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5.4.2 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO- PUREZA 
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LA RELACION DE REl<"'LUJO 

_ . Se ·efectúo el análisis de sensibilidad variando la relación de 
reflujo del domo de.la torre ftaccionadora dentro del rango de 10.0 a 25.0, 
obteniéndose los resultados que aparecen en la Tabla 5 .6. Asimismo la Gráfica 5.3 
muestra el compónamiento del proceso ante la variación de la relación de reflujo. 

Tabla S.6 Sensibilidad del parámetro Rendimiento - Pureza en función de la 
variación de la relación de reflujo del caso base. 

PUREZA DEL PROP!LENO RENDIMIENTO DEL 
RELACION DE REFLUJO (%Moll PROPILENO 1 % l 

ro.o 99.41 99.59 
ro.5 99.42 99.59 

·. 11.0 99.42 99.59 

11.S 99.42 99.59 
12.0 99.42 99.60 
12.5 99.42 99.60 
13.0 99.42 99.60 
13.5 99.42 99.60 
14.0 99.43 99.60 
14.S 99.43 99.60 
15.0 99.43 99.60 
15.5 99.43 99.60 
16.0 99.43 99.60 
16.5 99.43 99.61 
17.0 99.43 99.61 
17.5 99.43 99.61 
18.0 99.43 99.61 
18.5 99.43 99.61 
19.0 99.43 99.61 
19.5 99.43 99.61 
20.0 99.43 99.61 
20.5 99.44 99.61 
21.0 99.44 99.61 
21.5 99.44 99.61 
22.0 99.44 99.61 
22.5 99.44 99.61 
23.0 99.44 99.61 
23.5 99.44 99.61 
24.0 99.44 99.61 
24.5 99.44 99.61 
25.0 99.44 99.61 
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S.4.3 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO- PUREZA 
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LAS CONDICIONES 

DE OPERACION DE LA TORRE FRACCIONADORA 

70 

Finalmente se efectúo otro anAJisis de sensibilidad haciendo variar 
las condiciones de presión y temperatura de la torre, obteniéndose los resultados 
que se presentan en la Tabla 5. 7 . 

Tabla S. 7 Sensibilidad del Parámetro Rendimiento - Pure1.a variando las 
condiciones de operación de la torre fraccionadora 16-E del caso base. 

PRES ION 
f!t2'cm1abs., 

20,7912 

19.7932 

18.79]2 

17.7932 

16.7932 

Ú.7932 

14.7932 

TEMPERA11.JRA 
fºCI 
60.0 

"~ !16.0 
!14.0 
!il.O 

'º·º 48.0 
60.0 
!IR.O 
>60 
!14.0 
si.o 

'ºº 48.0 
60.0 
!18.U 
!16.0 
!14.0 
!il.O 
!10.0 
48.0 

60.0 
58.0 
!16.0 
!1·10 
!12.0 
!iO.O 
48.0 
60.0 
!18.0 
!16.0 
'40 
'2.0 

'º·º 48.0 
600 

"º !16.0 
.54.0 
52.0 
500 
48.0 
60.0 
!IR.O 
36.0 
34.0 
52.0 

'º·º 48.0 

PUREZA DEL PROPIU:NO RF.NDIM1ENTO DEI. 
t%Moll PROPll.F.NO f '9' ...... 99.61 

99.44 99.60 
?9.44 99.62 
9').44 9'J.61 .... 9961 
9?.44 99.62 
99.44 99.61 
99.4!1 99.63 
994' 9'J.6) 
99.4!1 99.6] 
9'J . .U 99.6] 
994' 99.63 
9?4!1 99.63 
99.4!1 99.63 
9946 ..... 
9?.46 ..... 
9946 ...... 
99.46 9964 
99 46 9964 
99.46 99.64 
99.46 ,.,.., 
99.47 99.6!1 
9947 99.6!1 
<)'J.p 99.6!1 
9<}.47 <JIJ6!i 
9947 99.S 
9947 99.6!1 
99.47 99.65 
99.48 9966 
99.411 ..... 
99.48 99.66 
99.48 99.66 
99.48 99.66 
99.48 .... 
99.48 99.66 
99.49 99.67 
99.49 99.67 
99.49 99.67 
99.49 9967 
99.49 99.67 
99.49 99.67 
99.49 99.67 
99.!iO 9967 
99.50 99.67 
99.30 99.67 
99.50 99.61 
99.50 99.67 
99.50 99.67 
99.50 99.67 
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5.4.4 OPCION DE MEJORA PARA EL PROCESO 
DEL CASO BASE 

Los resullados obtenidos por medio· de la simulación del caso 
base, sugieren que una operación del mismo dentro de los rangos de las 
condiciones de operación, que se presentan en la Tabla s.s.· dará como resultado 
obtener productos deseados con valores que sobrepasan las especificaciones de 
diseilo. 

Tabla 5.8 . Variación de las condiciones de operación de la torre fraccionadora de 
propano - propileno para obtención de mejoras del proceso del caso base. 

CONDICION DE OPERACION VALOR RECOMENDADO OBSERVACIONES 
: ~ . -- ...... Rcnd.imicn10 = 99.61 % 

Pla1~de aÍi~ChtaCión Plato No. 80, 84 ó 88 PUre7.a = 99.43 % Mol .. Rendimiento= 99.60 % 

Relación ·d~ Reflujo 14.0' Purc1.a = 99.43 % Mol 

Presión ( kg/~' abs. J ·. 14.7932 RCndimicntO-= 99 .67 % 

Purc7.a = 99.SO % Mol 

Temperatura ( º C ) Rango dc60. 4B •e 

Definitivamente las condiciones de presión y temperatura son las 
variables de operación que tienen má peso en el proceso, en forma especifica, la 
disminución de la presión de la torre fraccionadora provoca un cambio en cuanto a 
la volatilidad relativa media entre el propileno y el propano, éto es, en el rango de 
presión de 21.097 kg/cm2 abs. el valor de la volatilidad es de 1.11, que es un valor 
8.1% superior al que se tiene cuando la presión se abate a rangos de 7.0 - 14.0 
kg/cm2 abs., lo que resulta en volatilidades del orden de 1.20. 

La mayor volatilidad relativa disminuye el número de platos, asi 
como la relación de reflujo, con los correspondientes descensos en los servicios del 
condensador y del rehervidor, lo que provoca costos de operación menores del 
proceso, como se verá en el Capitulo 8 ( Selección de la opción de mejora para el 
proceso de separación de propano· propileno dela torre fraccionadora 16-E ). 

· .. • 
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CAPITULO 6 

OPCION DE MEJORA No. l 

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA 
DE CALOR CON EBULLIDOR POR FLASH DEL LIQUIDO 

DE FONDOS DE LA TORRE FRACCIONADORA 
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6 

OPCION DE MEJORA No. 1 

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA DE 
CALOR CON EBULLIDOR POR FLASH DEL LIQUIDO DE FONDOS 

DE LA TORRE FRACCIONADORA . 

Antes de entrar en materia de simulación de ésta primera opción 
de mejora, se hace necesario citar las características fundamentale5 del uso de las 
bombas de calor. · 

.. . . . De acuerdo a los estudios efectuados 'por:F;ceSh~ter · y Null (1), 

· los requerimientos energéticos de las operaciones de destilación a baja· temperatura 
pueden con frecuencia reducirse manteniendo un. simple 'efecto y utilizando una 
bomba de calor· para "bombear" calor desde. el , condenS.dor Ítl rehervidor y 
viceversa. 

-' -· 1 

' ' 

La Figura 6.1 muestni tres' esquern~· básic~s propuestos por 
Null, en todos ellos se utili7.a una válvula de expansión y un compresor para 
modificar las temperaturas de condensación y/o ebullicióri,' de fonna que el calor 
liberado en el condensador pueda utilizarse. para· suministrar CI : calor que se 
requiere en el rehervi~or. · · 

El uso de tales esquemas elimina la nece5idad del uso de servicios 
de enfiiamiento y calentamiento (aunque cuand() los servicios del condensador y el 
rehervidor no se igualan pueden · necésitárse·" conderisadoiés o rehervidores 
auxiliares ). .• · .. . <: . '. · 

Cuando el prodll~t~ <J/rondds es un refiigerante ( como el 
propano}, el esquema de.la figura 6.1 '(c); és un é~celente.candidato para reducir el 
consumo de energía, y es por ello que' se' eíige 'para el desarrollo de la presente 
opción de mejora. ;•• ',·'e; ; ~'~·7; ::.• C'f'; '"~ · ' · , 

El HqÍiido dé fÓrÍdos se someie a tlash a través de la válvula de 
expansión hasta 'uriá presióncorresiiondiente a una temperatura de saturación del 
destilado. · · . ' , 

El . conde~or ;de domos actúa entonces también como 
rehervidor. El vapor producido e~ el eond.ensador se· comprime hasta fa presión 
que se tiene en el fondo de la torre para su entrada a la misma, cerrándose en ésta 
fonna el ciclo de la destilación. · · 



Figura 6.1 UtililJlción de bombas de calor en destilación 

Alimcotaci6n 

Ebullidor - Condensador 
(a) Bomba de calor con refrigerante c.xlcmo 

(b) Bomba de calor con rccomprcsion del vapor de domos 

AlimclllaCión 

(e) Bomba de calor con cbullidor por nash del liquido 
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6.1 SIMULACION DE LA OPCION DE MEJORA No. 1 

Laopción:de ~~jóra inc;uy~ el. uso de una bo~ba de calor con 
ebullidor por flash d.el liquido de 1.o:'.fondos de la torre' 1faccionadora de propano -
propileno 16-E: La Figura 6.2 represeñta.el wagrania de flujo de la opción en 
cuestión, cuya descripción es }a siguiente:; · '· ' · · 

·;,-¡;' -1.: 
. :. Lcis' equipos y condiciones de' ciperaCión Corriente arriba de Ja 

torre fraccionadora J 6-E,' son en esénda los mismos, las varliintes sé tienen en las 
corrientes del dcimoy del fondo ·de Já íorre. · ·· · · · · · 

. < .•. ·.· ; L~s .. v~Pori::. que 58len•por el domo . de la to~e fraccionadora 
16-E son condéÍisiidcis.totalmente por medio' del intercambiador de calor de domos 
56,C,:para condensar,'ésta·comente·se utiliza Ja corriente de proceso proveniente 
de Ja válvula de: expansión EXP-1 . 

. ·.· ·. ·. :i\t ·~orrl~nte condensada entra directamente al tanque 
acumulador vertical 53-F, dichó tanque provee una corriente rica en propileno que 
se bombea hacia el domo de la columna ( plato No. 1 ) constituyendo el reflujo y 
hacia la ·zona de almacenamiento como producto. 

La corriente del fondo de la torre fraccionadora, rica en propano, 
se envía en parte hacia la zona de almacenamiento como subproducto, y en parte 
( su mayorla ) a Ja válvula de el<pansión EXP-1, en Ja cuál se efectúa un flash de 
ésta corriente, las temperaturas alcanzadas en éste proceso son suficientes para 
condensar Jos vapores del domo de la torre 16-E, que es la corriente que circula 
por el lado coraza del intercambiador 56-C. 

El vapor producido por el lado tubos del intcrcambiador de calor 
56-C es comprimido hasta la presión y ten1peratura que se tienen en el fondo de la 
torre por medio del compresor 1-J. La novedad que presenta esta opción es que el 
proceso no requiere equipos de calentamiento ni de entiiamiento ( desaparecen los 
condensadores 57-Cl/C6 y el rehervidor de fondos 58-C ). Los resultados 
obtenidos para esta opción se observan en la Tabla 6.1, misma que representa el 
cuadro de balance de materia del proceso. 
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Tabla 6.1 Resultados de la simulación de la opción de mejora No. 1 

CORRIENTE FIGEA 0!6C 053F F62J DES62J SU<IT-1.U REFUJX 

COMPONENTE:kglb 

FASE LIQUIDA VAPOR LIQUIDA LlQUIDA LIQUIDA VAPOR LIQUIDA 

ETANO 21.26 .594.03 S94.0J S94.03 .594.03 .S6S.77 

PROPANO 4S'4.07 2Jl.51 n1J;1 233,!ll 213 . .SI 222.40 

PROPILENO 8941.03 187170 187170 187170 187170 178260.0 

N-UtrrANO 2.ll o.o o.o o.o o.o o.o 
1-IJlITANO Ul.29 o.o o.o o.o o.o o.o 
DunLENO 39.27 o.o o.o o.o o.o o.o 

Fl.UJOTOTAL: kg/h 13717.0 181!000 188000 188000 188000 o.o 1790.SO.O 

T(.C) 4'.0 .S0.16 42.92 42.92 4J..C6 43.46 

P(kw°an aba.) 24AHl2 21.1232 20.98 20.98 246332 24.6300 

P.M (PROMEDIO) 42.86 42.0l <12.0J 42.03 42.03 42.0J 

CORRIF.N'"ra IJl6E FE.XPI F>6C FU IJOIUJP FPROPA Dl'ROPI 

COhiPONl~TEJ:g'b 

1-'ASE IJQUJDA LIQUIDA LIV VAPOR VAPOR IJQUIDA IJQU1DA 

F.TANO o.o o.o 00 o.o o.o 00 28,26 

PROPANO 2J71'JO.O 2326.SO.O 2326.SO.O 2l26SO.O 2l26S0.0 •U0.00 11.11 

PRUPILENO 179481 1760.43 1760.4] 1760.43 1760.43 J.07 8906.6K 

N-DlITANO 121.37 119.0S 119.0S 119.0S 119.0S 2.32 o.o 
l·HlITANO 79'1.20 T1911.91 771J8.91 77911.91 7198.91 1:52.29 O.O 

UtJ1Il.ENO 20S062 2011.3!5 201J.3!ó 2011.J!i 2011.J!i 39.27 o.o 

l-WJOTOTAJ.: kgrb 249110.0 244340.0 244340.0 244J40.0 24434-0.0 4n1.21 8946.06 

T("C) 61.26 61.26 27.19 29.0 62.0 61.26 43.46 

P(kg/cm aba.) 21.7932 21.7'932 10.0 9.R!i 21.7'912 21.7932 2'4.63 

P.M ( PROMEDIO) ·44.~ 44.!50 44.!50 44.SO 4.UO 4-00 42.0J 

PARA EL PROPILENO SE TIENE: 

RENDIMIENTO= 99.63 % 

PUREZA= 99.44 % Mol 



Figura 6.2. Proceso para la separación de propileno-propano con bomba de calor con ebullidor por flash del liquido 

FIJ 

EXP-l 
Válvula de expansión 

BOILUP 

OPCJON DE MEJORA No. 1 
P= kg I cm' abs. 
T=ºC 
W=kg/h 

DESIJ 
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6.2 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA SIMULACION 
DE LA OPCION DE MEJORA No.1 

78 

En fonna análoga a la efectuada en la simulación del caso base visto 
en el capitulo anterior ( Capitulo 5 ), se realii:ó un análisis de sensibilidad de la opción 
de mejora No. 1, a fin de conocer la respuesta del proceso al variar las condiciones de 
operación del mismo. 

Los resultados obtenidos muestran que es posible efectuar cambios 
operativos en el proceso, que traen como consecuencia el tener condiciones que 
reditúan en ahorro de energía del proceso en s~ como a continuación se verá. · 

6.2.1 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA EN 
FUNCION DE LA LOCALIZACION DEL Pl..ATO DE ALIMENTACION 

Tomando como base el diagrama de Hujo de proceso dado por la 
Figura 6.2, se efectúo la corrida del simulador haciendo variar la entrada al plato de 
alimentación de la torre fraccionadora, obteniendo los valores de pureza y rendimiento 
en base al propileno de la corriente producto ( DPROPI ), dichos valores se tabulan en 
la Tabla 6.2 . Como era de esperarse, los resultados son casi idénticos a los ya 
obtenidos para la opción de mejora del caso base, y ello es lógico, ya que la presente 
opción de majara sólo elimina el uso de servicios ( agua de enfriamiento y vapor de 
calentamiento ), debido a que con el empleo de la bomba de calor, tales requerimientos 
no son necesarios. 

El análisis de los resultados indican que los plato de alimentación 
efi:ctivos son los No. 80, 84 y 88, esto quiere decir que las especificaciones de diseño 
se mantienen como acertadas, y por lo tanto no se requiere un cambio en cuanto al 
plato de alimentación. 



Tabla 6.2 Sensibillidad del parámetro Rendimiento - Pureza en función de la 
localización del plato de alimentación de la opción de mejora No. 1 

PLATO ALIMENTACION PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL 
No. 1%MOLI PROPILENO 1%1 
67 99.43 99.61 
68 99.43 99.61 
72 99.43 99.61 
76 99.43 99.6t 
80 99.44 99.61 
84 99.44 99.61 
88 99.43 99.61 
92 99.43 99.6t 
96 99.43 99.6t 
too 99.43 99.61 
tot 99.43 99.60 

6.2.2 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA 
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LA RELACION 

DE REFLUJO A LA TORRE FRACCIONADORA 

79 

Siguiendo con el esquema ya descrito se efectúo una corrida con el 
simulador de procesos, variando la relación de reflujo de domos en el rango de 10.0 -
25.0, obteniendo los valores que se reportan en la tabla 6.3. 

La tendencia que presenta el parámetro· Rendimiento - Pureza al 
variar la relación de reflujo del domo de la torre fraccionadora indica que a valores 
hasta de 1 O.O, se obtendrán valores del parámetro bastante aceptables, el hecho de 
operar con relaciones de reflujo menores a las que se especifican por disefto ( rango de 
20.0 - 23.0 ), hará posible disminuir los trabajos de bombeo del sistema de reflujo a la 
torre, lo que incidirá en menores costos de operación del proceso. 

n~:m 
r~ ~t1\ 
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Tabla 6.3 Sensibilidad del parámetro Rendimiento - Pureza en función de la variación 
de la relación de reflujo de la opción de mejora No. l 

PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL 
RELACJON DE REFLUJO 1%M0Ll PROPILENO 1%l 

!O.O 99.41 99.59 
10.S 99.42 99.59 
11.0 99.42 99.00 
ll.S 99.42 99.00 
12.0 99.42 99.60 
12.S 99.42 99.00 
13.0 99.42 99.00 
13.S 99.43 99.00 
14.0 99.43 99.00 
14.S 99.43 99.00 
IS.O 99.43 99.00 
IS.S 99.43 99.60 
16.0 99.43 99.60 
16.S 99.43 99.61 
17.0 99.43 99.61 
17.S 99.4] 99.61 
18.0 99.4] 99.61 
18.S 99.43 99.61 
19.0 99.43 99.61 
19.S 99.4l 99.61 
20.0 99.44 99.61 
20.S 99.44 99.61 
21.0 99.44 99.61 
21.S 99.44 99.61 
22.0 99.44 99.61 
22.5 99.44 99.61 
23.0 99.44 99.61 
23.S 99.44 99.61 
24.0 99.44 99.61 
24.S 99,44 99.61 
25.0 99.44 99.61 



6.2.J SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO· PUREZA 
COMO FUNCJON DE LA VARIACION DE LAS CONDICIONES 

DE PRESION - TEMPERA TURA DE LA TORRE FRACCIONADORA 
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En este caso de simulación se hizo variar las condiciones de presión 
y temperatura, encontrándose que hasta valores de presión de 15.7932 Kglcm1 abs. el 
valor del parámetro Rendimiento - Pureza es aceptable, como puede observarse en la 
Tabla 6.4. 

Tabla 6.4 Sensibilidad del parámetro Rendimiento • Pureza en función de la variación 
de las condiciones de presión - temperatura de la torre fraccionadora de la opción de 

mejora No. l. 

TF.MPERAtt.lRA PURf.7,..\ DEI. rROPlU:NO RENDIMlf.NTO OF.1. 
C'Cl ~Mon l'ROl'llJ~NO t 'l¡, l 

"'·º 99.-44 99.62 
S!l:.O 99.44 'J9.62 
.56.0 ..,. .... 99.61 
54.0 99.44 9961 

2G.1?Jl "º 99.44 ')').62 
50.0 99.44 99.62 

••o .,., ... <J<J.62 
46.0 99.44 99.62 
44.0 ..... <J'J.62 
42.0 .,., .... 99.62 ..... 9'J.44 9962 

""·º 99.o45 9963 
58.0 99.45 99.6! 
56.U 99.0 99.63 

"º 99.45 9961 
19.793% UG ''"' 99.61 

'ºº 99.45 9963 
48.0 99.45 99.63 
460 9? . .U 9963 
44.0 9'J.45 '1?63 
42.0 w .. n 9963 
4<10 99.45 99.61 
600 ..... .. .. 
'H.º ...... .. .... 
56.0 99.46 99.64 

"º 9'J.46 9?.64 
18.1932 52.0 99.46 9964 

so.o 99..16 9964 ... o 99.'6 9964 
<6.0 99.46 99.64 
'40 99.46 9964 
41.0 l)<J.46 .... 
40.0 99.'6 ...... 
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.Tabla 6.4 ( Continuacion) 

l'IIBSION iEMPERAnntA PURF.ZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL 
'VJUllJ1.t.,\ r'Cl ~Mol\ PROPD.EN01%l 

60.0 99.47 99.6, 
!il.O 99.47 99,6!1 
.56.0 99.47 99.6S 
!M.O 99.47 99.65 

17.7932 Sl.O 99.47 99.6!1 

''lO 99.H 99.65 

"º 99.47 99.6S 
46.0 99.41 99.6!1 
.. n 99.47 99.6!1 
42.0 99.47 99.6' 
40.0 99.47 99.65 
60.0 99.48 99.66 
!18.0 99.48 99.66 

"'·º 99.48 9966 
!14.0 9948 ..... 

16.7932 52.0 99.48 99.66 

'°·º 99.48 99.66 
48.0 99.48 99.66 
46.0 99.48 99.66 
44.0 99.48 9966 
4~0 99.48 99.66 
40.0 ..... 99.66 
60.0 99.49 99.67 
!IR.O 99.49 99.67 
!16.0 99 49 99.61 
54.0 9'J.49 99.67 

U.'1932 !il.O 99.49 99.67 

'°·º 99.49 99.67 
48.0 99.49 99.67 
46.0 99.49 99.67 
44.0 99.49 99.67 
42.0 99.49 99.67 
40.0 99.49 99.67 



6.2.4 OPCION DE MEJORA NO. l VIA SIMULACION POR 
ANAUSIS DE SENSIBILIDAD 
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Los resultados obtenidos por medio del análisis de sensibilidad de la 
simulación de la opción de mejora No. 1. indican que adoptando los rangos de 
operación que se presentan en la Tabla 6.5, se obtendrán valores del parámetro 
Rendimiento - Pureza aceptables, lo que conlleva a tener importantes disminuciones de 
servicios (agua de enfiiamiento, electñcidad, etc. ), que incidirán decisivamente en los 
costos de operación, la factibilidad de esta pñmera opción será discutida en el Capítulo 
No. 8 ( Selección de la opción de mejora para el proceso de separacion de propano -
propileno de la torre fraccionadora 16-E ). 

Tabla 6.5 Condiciones de operación de la torre fraccionadora de 
propano - propileno que oñginan valores aceptables del parán1etro 

Rendinúento - Pureza de la Opción de Mejora No. 1. 

CONDICION DE OPERACION VALOR RECOMENDADO OBSERVACIONES 
Rcndinticnlo = 99.61 % 

Plato de alimentación Plato No. 80, 84 ó SR 
Pureza ""99.43 '~Mol 

Rendimiento = 99.41 % 
Relación de RcDujo l0.0 Purc1.a = 99.59 % Mol .· 

Presión ( Kg/cm' abs. J 15.7932 Rcndimienlo = 99.67 % 

Pure1..a = ~~.49 o/o Mol 
Temperatura ( º C ) . Rango de_ 60 - 40 

. 
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CAPITULO 7 

OPCION DE MEJORA No. 2 

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA 
DE CALOR Y EXPANSION DE DOMOS DE LA TORRE 

FRACCIONADORA 
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7 
OPCION DE MEJORA No. 2 

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA DE 
CALOR Y EXPANSION DE DOMOS DE LA TORRE FRACCIONA DORA 

: . ·, ,,_:;_. '.'-_ . ',· :.:.. . ;·~·:, 

. Al. cstablecer eluso de un p~~ de pr.;ducción de propil~n~ 
con bomba de calór y expansión de domos de la torre fracCionadora, se pueden 
especificar condicioncs de presión y temperatura.'con valores menores a losya 
cstudiados para los ca8os vistos en capitulosanteriores. Esie· hecho lóJÍicanícnte 
disminuye el uso 'de scrviciós para el proceso: pero tambi.én se tiene que el número 
de equipos aumenta. ·· 

Esta opc1on de mejora fue tomada en base a la propuesta 
presentada por la Cia. Sulzer Chemtech de Suiza, a la Refinería "Miguel Hidalgo", 
de Tula Hgo., con fecha 6 de .Enero 1992. 

Se efectúo la simulación del proceso dado modificando la 
estructura del proceso original, esto debido a que la propuesta garantizaba una 
pureza del producto en el destilado con un S.O % mol de propano, lo que no 
satisface los requerimientos actualcs de producto terminado. 

7.1 DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO 

La corriente de alimentación tiene tres posibles entradas a la 
torre &accionadora C-1 que son : al plato 1180, al plato #84. ó al plato #88, como 
puede observarse.en la Figura 7.1. 

Le,~ vapo~es de pr¿pileno qu~ salen por el do~o ·de la torre 
rraccionadora C~I son enviádos al tanque acumulador S,l, ésta corriente aunada a 
la corriente de vapores provenientes· del tanque acumulador.V-1 entran a éste 
primero. •_:., ·· .. :.·· J' ·· · ·.. · 

El ·,1anq~~ S-J·.··qÚe.tiene .. como ,función el. servir como 
acumulador, es también eltanquede. succión .'del Compresor CMP-1; el cuál 
comprime los vapores qué'Salen,por.la parte. superior del tanque y los envia al 
cambiador de.calor HEX~2, donde se. áúmentá l_a_ ternpératura de la corriente por 
medio de vapor de agua, afin de·é¡ué ésta.'tránsmita su calor a la corriente de 
fondos de la torre fraccionadora eó el rehervidor HEX-1. 



Figura 7.1 Opción de mejora No. 2 con bomba de calor y ~pansión de domos de la torre fraccionadora. 

DCI 
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La corriente saliente, lado tubos del rehervidor HEX-1, es 
enviada al tanque separador V-2. Por la parte superior dé .éste ·equipo, 
normalmente sin flujo, se ·ventean los vapores hacia el : cabezal de desfogue, 
mientras que por el fondo del mismo se envía la ccirrienté para su enfriamiento al 
cambiador de calor HEX-3. 

La corriente que sale fría del cambiador HEX-3, rica en 
propileno, es enviada al tanque acumulador V-1,de aqúí la corriente se bombea 
hacia el domo de la torre fraccionadora ( plato #1 ); constituyendo el reflujo y 
hacia la zona de almacenamiento como producto por medio de la bomba P-2. 

En el fondo de la torre fraccionadora C-1 se localiza el 
intercambiador de calor HEX-1, éste equipo recalienta los fondos por medio del 
intercambio de calor con la comente proveniente del cambiador HEX-2. 

7.2 SIMULACION DE LA OPCION DE MEJORA No. 2 

Se efectúo la corrida del simulador en base a la estruct~ra del 
diagrama de flujo de proceso dado en la Figura 7.1. Los resultados obtenidos se 
presentan en la Tabla 7 .1, misma que forma el cuadro de balance de materia del 
proceso mismo. 

Tabla 7.1 Resultados de la simulación de la opción de mejora No.2. 

CORRIENTE fCI l>CI Cll8 CIO!I CI06 1 CI07 

COMl'ONENTF.;itg¡b 

FVl 

FASF. IJQUJOA VAPOR \'APOR \',\POR VAPOR ~·APOR L/V 

PROPANO 29!15.0 50!10.0 !16K7.0 5687.0 56R1.0 '6S7.0 !'ií187.0 

PROPILENO 10904.0 114640.0 1306RO.O 130680.0 130680.0 130680.0 130680.0 

Fl.UJO l'OT Al.: ~g. h 138'9.0 119690.0 136370 136370 136370 136370 136370 

rrci 37.I 19.!IB 19 . .1!1 19.37 !10.0 1500 40.6!1 

P(kglan ahl.) 18.37 J0.19 10.19 10.09 17.33 17.JJ 16.98 

P.M ( PROMF.DfO) 42.49 42.16 42.16 42.16 42.16 42.16 '42.16 



.88 

Tabla 7.1 (Continuación) 

CORRIENTE SINFUI CllJ Cll2 Cll3 CllJA UPROPJ REFLllX 

COMl'ONE.N'TF.i:gib 

FASE L/V IJQUIDA UQUlDA LIQUIDA UQUJDA IJQUIDA 

PROPANO ""'·º 5687.0 .50SO.O soso.o -480.0 45410.0 

PROPJLf'..N'.O 13068'3.0 130680.0 )14640.0 114640.0 , ..... 103730.0 

FUJX>TOTAL: kg.ti o.o 136370.0 136370.0 119690 119690 11384.0 108JOO.O 

Trc¡ 40.65 3'.0 l9.S4 19.'4 19.>4 J9.S4 

P(k&/cm lbm.) 16.98 16.93 I0.19 10.19 J0.19 10.19 

P .M ( PROMEDIO) 42.16 -42.16 '42.16 42.16 42.16 42.16 

CORRIEm-E c120 Cll7 llCI Fl'ROPA CI02A BOIUJJ' 

COMPONF.NTF..:kg.'h 

FASE VAPOR VAl'OR LIQUIDA IJQUJDA LIV 

PROPANO 637.0 2000000 2474.48 197520.0 l97!i20.0 

PROPIU:NO 16048.0 2.0 0.019 2.0 20 

FUJJOTOTAI.: kghi o.o 166iS.O zooooz.o 2474.S 197'22 o 197522.0 

1·rc1 19.$4 27.21 27.28 27.ll JOD 

P{kgfan al•.) 10.29 10.29 10.29 10.29 ID.U 

P.M (PROMEDIO) 4'.09 .... .. .. ... .. 4'.09 

PARA EL PROPILENO SE TIENE: 

RENDIMIENTO= 100 % 

PUREZA= 95.96 % Mol 
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Dando un tratamiento similar al efectuado a las simulaciones de 
los capítulos anteriores, se encontró que al variar platos de alimentación, relaciones 
de reOujo y condiciones de presión - temperatura, la respuesta del proceso fué la de 
mantener constante la pureza del propileno, esto es en valores de 95.96 % mol. 

Asimismo un valor constante de J 00 % de rendimiento fué 
obtenido al efectuar los cambios descritos. Lo anterior hace suponer que se 
requeriría otro tipo de torre ( empacada ) en especifico para éste proceso, lo que 
lograría incrementar la pureza del producto deseado. 

En términos generales podemos calificar ésta opció-n canto no 
muy atractiva por las siguientes causas: -

1.- Requiere de adición de equipos para su implementación. 

2.- El producto obtenido no cumple con la pureza que se está buscando. 

3.- Requiere de servicios de agua de enfriamiento y vapor de calentamiento, lo que 
provoca un aumento en los costos de operación. 

4.- En caso de implementación requiere espacio adicional para la instalación de 
equipos nuevos. 
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CAPITULO 8 

SELECCION DE LA OPCION DE ME.JORA PARA EL 
PROCESO DE SEPARACION DE PROPANO- PROPILENO 

DELATORREFRACCIONADORAl~E 
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SELt:CCION DE LA OPCION DE MEJORA PARA EL PROCESO DE 
SEPARACION DE PROPANO - PROPILENO DE LA TORRE 

FRACCIONADORA 16-E 
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La selección. de la opción de mejora para el proceso de 
separación del propileno puede decidirse de acuerdo a varios cri1erios: 

1 ) La Factibilidad Técnica. 

2) La rentabilidad de la opcion.de mejora y costos de operación. 

; Por lo ·que Se nara un a~·álisis en base a los criterios anteriores, 
tomando í:omo réferenéia los rcsúl!ados obtenidos en las corridas del simulador de 
las opciones de mejora propuestas. 

8.1 FACTIBILIDAD TECNICA DE LAS OPCIONES DE MEJORA 

Según los resultados obtenidos en la simulación de las opciones 
de mejora, si es factible técnicamente implantar cualquiera de ellas. 

Esto es posible gracias a la flexibilidad del proceso mismo, ya 
que el hecho de efectuar variaciones de las principales condiciones de operación de 
la torre y las modificaciones de la estructura del proceso ( adición de equipos tales 
como compresores, cambiadores de caJor, etc. ). tienen una buena respuesta, como 
se ha visto tomando como referencia el parámetro Rendimiento - Pureza. En el 
caso de que no se hubiesen obtenido resultados efectivos de éste parámetro, de 
inmediato se habría pensado en la no factibilidad técnica de las opciones de mejora. 

Pero el hecho de que las opciones de mejora sean técnicamente 
factibles, no las libera de otros aspectos, que son en úllima instancia decisivos para 
su elección. Si se refiere el análisis de factibilidad técnica a la adición de nuevos 
equipos ( como lo requiere la opción No.2 ), se ve que para llevarla a cabo se 
necesitará que la planta de proceso existente cuente con un espacio suficiente que 
de albergue a tales equipos. 
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La planta de Cracking Catalítico Fluidizado . FCC . No. I se 
caracteriza por contar con un gran número de equipos; J!neás de proceso y 
servicio, cuya localización es estratégica. Esta condición indica que uria ampliación 
n:querirá de un área adicional, la cuál no se tiene. 

, Ahora, el hecho de construir o modificar el proce50 de Ja Planta 
Fraccionadora de Propano - Propileno ·significa riesgos ( trabajos de corte y 
soldadura, libranzas eléctricas, realización de tappings, etc ), Jos cuáles no son 
insalvables, pero si de alto riesgo. 

Aunado a Jo anterior debe tomarse en cuenta también que Jos 
espacios para efectos de mantenimiento de Jos equipos se verían restringidos. Aún 
más, otro factor que hace prohibitivo la adición de equipos son las especificaciones 
de seguridad, las cuáles determinan distancias mlnimas entre equipos en operación, 
tales especificaciones no permitirian su violación, so pena de poner en riesgo al 
personal operativo y a las mismas instalaciones. 

As~ la factibilidad técnica en base a lo anteriormente expuesto 
eliminarla de entrada a la opción de mejora No. 2, 

tu RENTABILIDAD DE LAS OPCIONES DE MEJORA Y COSTOS DE 
OPERACION 

.. La rcntabili:ad .es una medida. de las ventajas fl~icras que se 
obtienen de Ja realiza.ción.•dc un proyecto, tomando. en cuenta.Jos capitales 
aportados pará llevarlo a ca!ÍO. . ' · · 

Partie~do d~ ést~ :de~~cÍón vem~s que la opción de mejora del 
caso base no requiere de inversión alguna para lograr la obtención de productos 
terminados que se están necesitando actualmente. 

Así el ~r~ :d~. producción de propileno de alta pureza con 
rendimientos superiores .. a los'de_' diseüo, pueden obtenerse con la manipulación 
adecuada de Jai c:Ondícicines de operación; El hecho de operar el proceso como ya 
se ha sugerido en el Capitulo· 5, impactara en la disminución de servicios tales 
como agua de enfriamiento, vapor de calentamiento, energla eléctrica, etc. 

Con referencia a Ja opción de mejora No. I, se tiene que Jos 
resultados que proporciona Ja simulación son casi Jos mismos que los obtenidos 
para Ja opción de mejora del caso base, 
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La diferencia estriba en que se requiere la adición de equipos 
como son: compresor e intercambiador de calor proceso~proceso, así como una 
válwla de expansión. La implantación de ésta opción de mejora lograrla la 
eliminación del condensador de domos 57-C l/C6 y del rchervidor de fondos 5&-C. 

Así, se requeriría una inversión para los nuevos equipos, la Tabla 
8.1 presenta los costos por concepto de adquisición de los mismos. Los costos se 
manejan en dólares por razones obvias. ( La estimación de los mismos fué 
efectuada por medio del simulador ASPEN PLUS version 9.1-3 Mayo/ 1995 de 
acuerdo al manual de costos del mismo ). 

Tabla 8.1 Estimación de costos de equipos nuevos para la 
opción de mejora No. 1 · 

SERVlCIO COSTO USS 
COMPRESOR DE PROCESO 6-U 050.fJfJ 

VAL VULA DE EXPANSION 10 750.00 
INTERCAMBIADOR PROCESO· Pi!OCESO !02 100.00 

TOTAL= 755 '){Hl.00 USS 

A estos casi os habria que aumentar los costo por concepto de 
montaje, pruebas y arranque, lo que haria que el costo tolal fuese significativo. 

Cabe entonces preguntar si realmente convendria la implantación 
de ésta opción de mejora, leniendo como referencia la opción de mejora del caso 
base, la cuál no requiere de inversión alguna. La respuesta estará dada cuando se 
efectúe el análisis de costos de operacion. 

Se tiene un proceso que apona por concepto de ventas de 
productos tenninados, propano y propileno, el ingreso anual que se presenta en la 
Tabla 8.2: 

Tabla 8.2 Ingreso anual por concepto de ventas de producto lerminado del 
proceso de separacion de propano - propileno. 

PRODUCTO 
PROPANO 

PROPILENO 

PRODUCC!ON 
ANUAL 

585 225.00 8 
74 445.36 TON 

COSTO POR INGRESO POR VENTA 
UNIDAD USO 

13. IR USO/B 7 713 266.00 
436.42 USD!TON 32 489 H4.00 

TOTAL= 40 202 710.00 USS 

Los cálculos anleriores se efectuaron en base a las condiciones de 
diseño y los precios intcrorganismos de productos petrolíferos comercializados por 
Pemex ·Refinación· Petroquirnica. (Véase Tabla A del Apéndice 1) 
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Así tenemos en pie aún las opciones de mejora del caso base y la 
No. I, con resultados de simulación muy parecidos y moñologias del proceso muy 
diferentes. Cada opción es capaz de proporcionar los productos requeridos con 
especificaciones aceptables, pero sólo uno de ellos será seleccionado. 

Los costos de operación son los gastos día a día que tiene un 
proceso con relación a la operación de producción o manufactura del producto 
deseado. Tales costos se dividen en fijos y variables. 

Los costos variables son los costos de materia prima, servicios, 
tratamiento de desechos, catalizadores y pago por derecho de uso del proceso. 

Los costos fijos incluyen los costos por trabajos de operación, 
mantenimiento y suministro, costos generales y administrativos, seguro, impuestos 
y depreciación. 

La estimación a realizar sólo se referirá a los costos originados 
por concepto de materias primas y servicios ( agua. vapor, etc. ), ésto debido a que 
el proceso ya existe y ello nos evita la búsqueda de los costos ya enunciados. 

Asi, efectuando la estimación de costos de operación, obtenemos 
los resultados que se dan en la Tabla 8.3 . En ella también se presenta la estimación 
del proceso del caso base bajo condiciones de diseño para una mejor comparación. 

Tabla 8.3 Sumario de estimaciones de costos de operación anuales de las 
opciones de mejora. 

PROCESO CASO OPC!ONDE OPC!ONDI! 
BASE MEJORA DEL MEJORA 

PARMIETRO CONDICIONES CASO RASE NO.! 
DE DISEÑO 

CAPACIDAD : B / D 4000 4000 4000 

PRODUCTO PRINCIPAL PROP!LENO PROPILENO PROPILENO 

SUBPRODUCTO PROPANO PROPANO PROPANO 

D!AS I AÑO DE OPERACION 346 346 346 

TOTAL MATERIA PRIMA: USS 27 389 360.00 27 389 360.00 27 389 360.00 

TOTAL SERVICIOS: US$ 2 246617.00 2 130 759.00 377 523.00 

TOTAL COSTO DE OPERACION 

( uss) 29 635 977.00 29 520 l 19.00 27 766 889.00 

Los resultados presentados indican que la opción de mejora 
No. 1 es la de menor costo de operación, ésto es el efecto que tiene la eliminación 
de servicios de agua de enfiiarnienlo y vapor de calentamiento, ya que como se 
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expuso en el Capítulo 6, ésta opción no requiere de tales servicios y ante la baja 
considerable de los costo de operación resulta ser una opción bastante atractiva. 

Esta opción, como ya se ha dicho anterionnente, requiere de una 
inversión aproximada de 755 900.00 USS, si en base a ésta inversión calculwnos la 
anualidad de la misma, tomando una tasa de interés del 25.0% ( el rango de las 
tasas de interés para proyectos industriales es del 20.0 - 25.0 % ), y un tiempo para 
cubrir dicha inversión de 1 O años, se tiene entonces que el cálculo de la anualidad 
de la inversión puede ser efectuado a partir de la ecuación: 

Donde: 

A= I [ i ( I+ i )" I (( I+ i )" -1)] ........................ (1) 

A= Anualidad o pago anual periódico. 

1 =Inversión a valor presente= 755 900.00 USS 

i = Tasa de interés = 25% 

n =Número de periodos= ID años 

Luego sustituyendo valores en la ecuacion (1), obtenemos que: 

A= 211 706.85 USS 

Ahora es posible efectuar el .cálculo del monto de la deuda a lo 
largo de 10 años, por medio de la ecuación: . . .. . . . 

.· s = f ( 1 + i)" ................ ~ ( 2 ) 

Donde: 
S = Valor futuro de la deuda (inversión ) 
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Asi, sustituyendo los diferentes valores den ( 0,1,2, ... ,10) se tiene: 

AÑO ·-DEUDA {USSI 
o 155900.00 
1 944 875.00 
2 1 181 093.00 
3 1476367.18 
4 1 845458.98 
5 2 306 823.73 
6 2 883 529.66 
7 3 604412.08 
8 4 505 515.09 
9 5 631 893.87 
10 70391167.34 

Si se considera que los pagos anuales serán los mismos a través 
de los 10. años para liquidar la deuda, entonces el componamicnto de 
pago - adeudo para el año No. 1 será: 

@ n = 1 => Adeudo = 944 875.00 USS 

=>Pago anual= 211706.85 USS 

La deuda será simplemente la diferencia del adeudo menos el 
pago anual, por lo que : . · · 

;.De~d~ = 733 Ii;8:15 USS 

Luego, el ~d~d<i paran = Z pu;_¡e ser calculado por medio de la 
Ec. (2), con los datos obtenidos para n 1: .:•· · ·· · .... · 

n = 2 => s = 733 ~6~.15 ¡-1.2511 = 916.460.19 uss 

=> Pago anual = 2.11 706.85 USS 

:. Deuda = 70_4 753.34 USS: 
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Efectuando los cálculos para el periodo total y tabulando 
resultados se obtiene: 

AÑO ADEUDO 1 USS \ PAGOI USS \ DEUDA ( USSl 
o 755 900.00 --- ----
t 9H 875.00 211 706.85 7.13 168.15 
2 916 460.19 211 706.85 704 753.34 
3 880 941.19 211 7116.85 669 234.82 
4 836 543.53 211 706.85 624 836.67 
5 781 045.85 211 706.85 569 338.99 

6 711 673.75 211 706.85 499 966,90 
7 624 958.62 211 706.85 413 251.78 
8 516 564.71 211 706.85 304 857.86 
9 381 072.33 211 706.85 169 365.48 
10 211 706.85 211 706.85 o.o 

El objeto de haber efectuado los cálculos anteriores es para 
conocer el componarniento que tendria la inversión en caso de efectuarse, además 
en lodo estudio económico es imponante considerar que cantidades de dinero 
diferentes, aplicadas en tiempos distintos pueden ser equivalentes. 

Si en base a In inversión ya descrita, determinamos la cantidad de 
dinero que ingresa por año, ésto es, el Ingreso Neto Anual ( INA ), a fin de 
comparar una y otra opción, se tiene que éste será igual al ingreso por concepto de 
venias de productos ( propano y propileno ), menos la suma de los costos de 
operación ( para la opción de mejora No. 1 se incluye el monto de la inversión por 
concepto de adición de equipos nuevos). 

Así para fines de calculo se tiene la ecuación: 

1 NA= INGRESO POR VENTA PRODUCTOS • (COSTOS DE OPERACION + INVERSION) 

Luego, efectuando cálculos obtenemos los resultados que se 
presentan en la Tabla 8.4 : 

Tabla 8.4 Resultados del ingreso anual neto de las opciones de mejora en 
comparación con el proceso caso base bajo condiciones de diseño. 

PROCESO CASO OPCIONDE OPCIONDE 
BASE MEJORA DEL MEJORA 

INDICADOR CONDICIONES CASO BASE No. I 
DE DISEÑO 

INGRESO ANUAL NETO : ( USS) 10 566 733.00 to 682 591.00 t2 435 821.00 

DIFERENCIA DEL INGRESO 

ANUAL NETO Em'RE OPCIONES o.o 115 858.00 1869 088.00 

DE MEJORA Y DISEÑO : ( USS) 



98 

PuCde verse que Ja opción de mejora No. Les Ja que presenta el 
mayor ingreso anual neto, por lo que su inversión puede considerarse éomo viable, 
el riesgo de la ·.inversión esta cubierta por el ahÓrro obtenido, y el retomo de la 
misma se lograrla en un lapso dado por: · · · ' · ·' · 

ROi= ~· l/ lN¡)·~~-M~ses .. : ....... '. ...... (~) . • 
Sustituyendo val~res '~ tien~: . 

· ·.1 ~ :-.. _-R_O_l_;__.4-.-85-M-.-.. -é-s-.,.~, 

.En cúanto a Ja Ópción de mejora del caso base, se tiene que ésta 
presenta costos cfe"operación·y de ingreso anual neto que no son tan impactantes 
como los de la opción.No: 1, sólo tiene a su favor el no necesitar de inversión 
alguna; pero rio compite con Jos beneficios económicos que brinda Ja opción No. l 

Efectuando un análisis de los resultados obtenidos de Ja selección 
de Ja opción de mejora para el proceso de separación de propano - propileno de la 
torre fraccionadora 16-E, se tiene que la opción de mejora es la No. 1, que 
corresponde al proceso de producción de propileno con bomba de calor con 
ebullidor por flash del liquido de fondos de Ja torre fraccionadora. 

Definitivamente los parámetros que hacen efectiva su selección 
son los márgenes de ingreso que brinda, así como la recuperación de Ja inversión a 
corto plazo. 

El hecho de eliminar los servicios de agua de enfiiamiento y de 
vapor de calentamiento,·· hacen que los costos operativos· disminuyari · en : un 
porcentaje del 6.3 . · %, que traducido a dinero significa:· un . ahorro de 
aproximadamente de· 1 870 000.00 USS, lo que pennite correr el riesgo de la 
inversión, cuyo monto aproximado es de 756 000.00 US$. · 
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CAPITULO 9 

e o N e L u s ¡: o N E s 
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CONCLUSIONES 

El objetivo que cÍió origen al presente trabajo fué el de proponer 
la mejor de las . opciones: a . fin . de. operar la Planta · Fraccionadora de 
propano ~ propileno, elÍ especifico la torre fraccionadora 16-E ·de la u~idad de 
Cracking Catalítico Fluidizado· FCC No. 1 de la Refinería "lng. Antonio. Dovall 
Jaime", ubicada en"Salina Cruz. Oax. . · 

····:E\·obtener las mejores condiciones de operación:o.lá .mejor· 
opc1on. incide .directamente en el parámetro Rendimiento. • Pure>a en base al 
propileno,· lo que trae como consecuencia un incremento en 1.as utilidades· del'· 
proceso y· un abatimiento de los costos operativos. · 

Para ello fue necesario en primera instancia -llegar: a·· una 
simulación confiable del proceso bajo condiciones de diseño; lo cuál significó no 
tener errores considerables en las propiedades de . cada ·corriente del proceso 
mismo: La razón de lo anterior fué en sí : generar la base para creai las opcioiiés de 
mejora. · 

De esta etapa de síntesis se obtuvieron tres posibles opciones, la 
primera de ellas fue producto del análisis de sensibilidad de la simulación obtenida 
del caso base bajo condiciones de diseño. En ella se efectúo la variación de las 
principales condiciones que gobiernan la operación de la torre fraccionadcira 16-E. 

Como resultado la opción de mejora del caso base reveló que es 
postble. obtener los. productos deseados con especificaciones que cumplen con los 
requerimientos exigidos:·alta pureza y rendimiento. Necesitando sólo el ajuste de 
las condiciones· de presión y temperatura, no requieriendo para ello de inversión 
alguna. . . 

: .· Está opción .;¡ ser sometida al criterio. de selección resultó ser 
facllole técnicamente y sobre.tooci .. reiitable, al no requerir de inversión có1110 ya se 
ha dicho: Resuhando. ser.ima opción atractiva desde cualquier puntó. de vista. 

. . . . P~steriormente tomando como base ~I u~ d~ bombaS de calor en 
sistemas de destilación; se modificó el proceso base, logrando acoplar al proceso 
equipos que dieran. oportunidad de . apro'vech.:r ·al máximo· las eriergias de . las 
corriente del domo y fondo de la torre rraccionádoni, generándose así la opción de 
mejora No. 1 . · · .. · .. · · 
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Al producirse este cambio se eliminaron los equipos de 
inlercambio de calor ( condensador y rehetvidor ). lo que reflejó una gran 
disminución de los costos de operación del orden del 6.3 %, ·que naturalmente 
abatió sus costos en comparación con las demás opciones, e hizo de esta opción la 
efectiva para el proceso de la planta fraccionadora. 

Hubo una cierta confusión en su selección, y ello se debió al 
hecho de que se requería de inversión para su implementación, pero el estimado de 
ingresos anuales netos demostró que esta opción brinda beneficios económicos a 
corto plazo y sobre todo la especificación de los productos está por encima de los 
valores tirulos por el proceso bajo condiciones de diseño. 

Las ventajas del uso de esta opción se resumen principalmente en 
los siguientes puntos: 

1.-) Elimina la necesidad del uso de servicios de agua de enfiiamiento y vapor de 
calentamiento. -

2.-) Abate costos de operación. 

J.-) Da versatilidad para operar el proceso a c0ndicionris dé pi~siÓn .y temperatura 
menores, lo que incrementa la separaciónde IÓ~,componentés. - -

4.-) Provoca que el parámetro Rendin{iento ~ fur~'ii ;eferldo al propilcno presente 
excelentes valores, mismos que incrementan las útilidades del proceso:_ --

5.-) Disminuye la relación de retl~jo, lo q~e pe~te 'ah~mis e~-Í~s eo~tos de 
bo~m ·-

serían: 
Las desventajas para la hnpl_ementaciónde e~ta opción de mejora 

a.-) Modificación del proceso actual, implicando la adición de nuevos equipos . 
. _ ,,· - ' 

b.-) Inversión por concepio d~ equipos ~uevos, montaje, pruebas y arranque. 

Hubo Íma t~ikera ~pciÓn de mejora ( opción No. 2 ), que fué 
tomada en base a la propuesta ~~reSiiittadapor la Cia. Sulzer Chemtech de Suiza a 
la refineria de "Miguel hidalgo'-' de Tula, Hgo. Tal propuesta establecía el uso de 
una torre empaeada'para' logl'ar la separación del propileno, pero la garantía del 
proceso cspecificalia el propileno producido con una pureza del 95.0 % mol. 

~i~,;n.i~ ·cambios en la morfología del proceso y tomando 
como base la torre fraCcionadora 16-E, se simuló el proceso, obteniéndose purezas 
del orden· del 96.0 _% ~ y re~dimientos del 100 %. Las desventajas de éste 
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proceso que determinaron en -sU eliminación cómo posible_ opción de mejora 
fueron: 

a.-) Inversión por~ncepto d~ equipos nu~vos, montaje, pruebas y arranque. 

b.-) Necesida~ de espac;o p;a J~ ins;~J~cióit de equip¿s n~evos tales como : 
·compresor, calentador, condensadores y tanqués de separación. --

d.--) Altos ~~~s d~ o~~~ció?.; 
r¿; tcido' 'º ~teriorse eligió'ª t:>¡iclón de mejó~a No. 1 a fin de 

que sea considerada' a tiempo presente y futuro. Adicionalmente' ésta opción 
también aplica'para la planta dé Cracking Catalítico Fluidizado FCC No. 2, ya que 
cuenta con una Planta Fiaccionadorá de-propano -- '¡iropileno ·similar a la de Ja 
Planta Catalítica FCC No. 1 . -
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Tabla A Precios interorganismos 1995 de productos de la refinería de Salina Cruz. 

SALINA CRUZ UNIDAD JULIO AGOSTO SEPTIEMBRE 
GAS LICUADO USS/B 13.55 12.90 13.16 
PROPANQ.PROPll.ENO USS/B 20.13 . : ·, ,: ··19.95 • ····-19.79 .• · ..• 
BUTANOS-BUTILENOS USS/B 14.39 13.41 13.74 
PROPANO USS/B 13.40 .···12.98:0 ·.· ·····.:·:13.13··:•·· · 
PROPILENO USS/TON 445.00 ,. ·: <·445.83 /• . ···:· 436.42,:c:':·•:!•:! 

ISOBUTANO USS/B 21.75 20.32 20.01 
BUTANO USS/B 15.40 14.59 !S.03 
MAGNA SIN USS/B 23.75 20.61 21.30 
NOVA USS/B 20.35 17.41 18.53 
TURBOS!NA USS/B 19.88 25.68 20.75 
DIESEL SIN USS/B 19.36 18.54 20.87 
COMBUSTOLEO PESADO USS/B 10.25 9.35 9.13 
ASFALTO No. 6 USS/B 15.74 !S.80 15.80 
MTBE USS/B 38.68 39.17 34.76 
TAME USS/B 32.25 28.39 28.17 

AGUA DE ENFRIAMIENTO NS/m --- .·-·-· ·--·-·-· .. ··. ·. :, 0.3795"·' .. · 
VAPORIMEDIA Y ALTAPRESIONl NS/TON --- ·=·-·-·-··-·····':• ,:.:;,, •,· Sl.58 :• ·'·::: ::.:::>.. 

ELECTRICIDAD (TARIFA OM DE CFE l N$/Kwh .:·•. ··01216.··· ........... . 
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APENDICE 11 

RESUL TADoS DELA s1M:ul.,f c10Ñ DEL PROCESO D~L 
CASO BASE PARA LA'OBTENCION DE LA OPCION DE 

MEJORA POR ANA.LISIS DE SENSIBILIDAD 
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RESULTADOS DE LA SIMULACION 

Tabla A·I Sensibilidad del parámetro Rendimiento· Pure7.a en función de la localización del 
plato de alimentación del caso base. 

STREAMID B16E BOILUP · 053F .· · .. D57C1 · DES62J 

FROM: 18-E . 58-C 57-C1 18-E 62-J' 
TO : DIVB16E 18-E 53-F ·57-C1 DIVD16E 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID MIXED LIQUID VAPOR UQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o o 4.4166-03 4.4168-03 4.4166-03 
PROPANO 0.961 0.961 1.1687-03 1.1887-03 1.1887-03 
PROPILENO 7.6383-03 7.8383·03 0.9943 0.9943 0.9943 
N-BUTANO 3.7332-04 3.7332-04 o o o 
ISOBUTANO 2.4442-02 2.4442·02 1.2913-32 1.2913-32 o 
BUTILENO 6.5304-03 6.5304-03 3.5301-33 3.5301-33 o 
AGUA o o o o o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o o 594.0313 594.0313 594.0313 
PROPANO 2.3718+05 2.3264+05 234.4643 234.4643 234.4643 
PROPILENO 1799.0023 1764.5451 1.8717+05 1.8717+05 1.8717+05 
N-BUTANO 121.4462 119.1201 1.7172-33 1.7172-33 o 
ISOBUTANO 7951.457 7799.1587 3.3570-27 3.3570-27 o 
BUTILENO 2050.7424 2011.4635 8.8592-28 8.8592-28 o 
AGUA o o o o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5596.887 5489.687 4472.8742 4472.8742 4472.8742 
KG/HR 2.4911+05 2.4434+05 1.8800+05 1.8800+05 1.8800+05 
UMIN 9eo3.2376 7.9254+04 6637.7964 6.7556+04 6616.1178 
STATE VARIABLES: 
TEMP C 61.2656 62 46 50.1681 46.5965 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7229 20.9828 21.1232 24.6332 
VFRAC o 0.981 o 1 o 
LFRAC 1 1.8966-02 1 o 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1.2702 1.5378 1639.9641 4562.2371 1649.9794 
CAUGM -613.3201 ·553.2053 39.0185 108.5462 39.2568 
MMKCAUHR -152.7845 ·135.1697 7.3354 20.4066 7.3802 
ENTROPY: 
CAUMDL·K ·77.7992 -69.8029 -46.8934 -39.8512 -48.8859 
CAUGM-K ·1.7479 -1.5683 ·1.1632 ·0.9481 ·1.1631 
DENSITY: 
MOUCC 9.5154-03 1.1544-03 1.1231-02 1.1035-03 1.1268-02 
GM/CC 0.4235 5.1382-02 0.472 4.6381-02 0.4735 
AVGMW 44.5081 44.5081 42.0303 42.0303 42.0303 
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Tabla A·I (Continuación) 

STREAMID DPROPr· .F16EA F58C F62J FPROPA 
FROM: DIVD16E. -.·· DIVB16E 53-F DIVB16E 
ro : - :1e-E 58-C 62-J -
SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID LIQUID LIQUID L/QUID L/QU/D 
COMPONENrs: MOLE FRAC 
i:TANO 4.4166-03 2.937:1-03 o 4.4166-03 o 
PROPANO 1.1887-03 0.3226 0.961 1.1887-03 0.961 
PROPILENO 0.9943 0.6638 7.6383-03 0.9943 7.6383-03 
N-BUTANO o 1.2499-04 3.7332-04 o 3.7332-04 
!SOBUTANO o 6.1868-03 2.4442-02 o 2.4442-02 
BUTILENO o 2.1873-03 6.5304-03 o 6.5304-03 
!AGUA o o o o o 
ICOMPONENTS: KG/HR 
ETANO 28.2675 28.2675 o 594.0313 o 
PROPANO 11.1572 4554.0705 2.3264+05 234.4643 4542.9108 
PROPILENO 8906.575 8941.0341 1764.5451 1.8717+05 34.4572 
N·BUTANO o 2.3251 119.1201 o 2.3261 
ISOBUTANO o 152.2946 7799.1587 o 152.2982 
BUTlLENO o 39.278 2011.4635 o 39.2789 
AGUA o o o o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 212.8462 320.0462 5489.687 4472.8742 107.2 
KG/HR 8945.9998 1.3717+04 2.4434+05 1.8800+05 4771.2713 
UMIN 314.8345 477.3402 9615.4713 6640.4692 187.7683 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 46.5965 44 61.2656 45.9722 61.2656 
PRES KG/SQCM 24.6332 24.4832 21.7932 20.6932 21.7932 
VFRAC o o o o o 
LFRAC 1 1 1 1 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1649.9794 -8290.4716 1.2702 1639.8133 1.2702 
CAUGM 39.2568 ·193.4301 .Q13.3201 39.0149 .Q13.3201 
MMKCAIJHR 0.3512 -2.6533 ·149.8581 7.3347 ·2.9263 
ENTROPY: 
CAUMOL-K ·48.8859 ·58.125 -77.7992 -48.892 -77.7992 
CAUGM·K -1.1631 -1.3561 -1.7479 ·1.1632 ·1.7479 
DENSITY: 
MDUCC 1.12611-02 1.1175-02 9.5154-03 1.1226-02 9.5154·03 
GM!CC 0.4735 0.4789 0.4235 0.4718 0.4235 
AVGMW 42.0303 42.8602 44.5081 42.0303 44.5081 
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Tabla A-1 (Continuación). 

ISTREAM IOi, ·. '''· ,. RAE'.•·''' •; .REFLUX • .. · .. SAE · SINFLU" : VAPIN"·• 
FROM: ;·' ~> . ·57.Cl!"" ·, DIV016E ·->:···· .:;53-F;,•·•. :; ;, .. ·-:;·.:'·:.' 
TO .... '"·.-.::\>· ,, .. '16-E• , .. 57-Cl ... ¡ ..• ,,,, ... , .. , ··•"'' 58-C ..... '· 

SUBSTREAM: Ml)(ED 
PHASE: LIOUID LIQUID LIOUID MIXED VAPOR 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o 4.4166-03 o D o 
PROPANO o 1.1887-03 o D o 
PROPILENO o 0.9943 o o o 
N-BUTANO o o o o o 
ISOBUTANO o o o o o 
BUTILENO o o o o o 
AGUA 1 o 1 o 1 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o 585.7637 o o o 
PROPANO o 223.307 o o o 
PROPILENO o 1.7826+05 o o o 
N-BUTANO o o o o o 
ISOBUTANO o o o o o 
BUTILENO o o o o o 
AGUA 9.7012+05 o 9.7012+05 o 3.2000+04 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5.3850+04 4260.0281 5.3850+0.C o 1776.2975 
l<G/HR 9.7012+05 1.7905+05 9.7012+-05 o 3.2000+04 
LJMIN 1.6330+04 6301.2832 1.6246+04 o 8.6705+04 
STATE VARIABLES: 
TEMP c 45.7056 46.5965 32.2 MISSING 204.4 
PRES KGJSQCM 5.0391 24.6332 5.25 20.6932 12.75 
VFRAC o o o MISSING 1 
LFRAC 1 1 1 MISSING o 
SFRAC o o o MISSING o 
ENTHALPY: 
CAL/MOL -2.7938 1649.9794 -2.818 MISSING -1.6619 
CALJGM -3771.1689 39.2568 -3784.6384 MISSING -3142.896 
MMKCAt.JHR -3858.5207 7.029 -3871.5878 MISSING -100.5741 
ENTROPY: 
CAIJMOL-K -37.7651 -48.8859 -38.543 MISSING -11.9504 
CALJGM-K -2.0963 -1.1631 -2.1395 MISSING -0.6633 
DENSITY: 
MOL/CC 5.4962-02 1.1266-02 5.5245-02 MISSING 3.3375-04 
GM/CC 0.9901 0.4735 0.9952 MISSING 6.0124-03 
AVGMW 18.015 42.0303 18.015 MISSJNG 18.015 
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Tabla A-1 (Continuación). 

STREAMID .·· c:c.•::·•:• VAPOl.IT ;;:;':.~;: 

FROM! . .. .. ,., .. .,. 58-C· ."··-:'.:" 

TO: .:;:;:;;; .. ":,_;_·· .. 

SUSSTREAM: MIXED 
PHASE: MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o 
PROPANO o 
PROPILEN o 
N-BUTANO o 
ISOBUTAN o 
BUTILENO o 
!AGUA 1 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o 
PROPANO o 
PROPILENO o 
N-BUTANO o 
ISOBUTANO o 
BUTILENO o 
AGUA 3.2000+04 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 1776.2975 
KGIHR 3.2oao+04 
UMIN 4702.4008 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 189.5752 
PRES KGISOCM 12.6797 
VFRAC 4.7974--02 
LFRAC 0.952 
SFRAC o 
ENTHALPY: 
CAUMOI. -2.4888 
CAUGM -3601.9021 
MMKCAUHR -115.2625 
ENTROPY: 
CAUMOL-K -30.0517 
CAUGM-K -1.6681 
DENSITY: 
MOUCC 8.2957-03 
GMICC 0.1134 
AVGMW 18.015 
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RESULTADOS DE LA SIMULACION 

Tabla A-2 Sensibilidad del parámetro R~ndiniiento - Pureza en fünción de la variación de la 
relación de reflujo del caso base. 

STREAMID ·. B16E BOILUP 053F 057C1 DES62J 
FROM: ,:,, 16-E 1 • ·58-C· · .. 57·C1 18-E ,· 82.J'" 
;ro .. DIV81BE · 16-E · 53.f s1.c1 DIVD16E. 

SUBSIBEAM: MIXED 
PHASE: LIOUID MIXED UQUID VAPOR LIQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 3.1775-20 3.1ns-20 4.4166-03 4.4166-03 4.4166-03 
PROPANO 0.961 0.001 1.1884·03 1.1864-03 1.1684·03 
PROPILENO 7.6407-03 7.8407-03 0.9943 0.9943 0.9943 
N·BUTANO 3.7231-04 3.7231..()4 o o o 
ISOBUTANO 2.4439-02 2.44311-02 1.2911·32 1.2911·32 o 
BUTILENO 6.5295-03 6.5295--03 3.5295-33 3,5295-33 o 
AGUA o o o o o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 5.3477-15 5.2453-15 594.0313 594.0313 594.0313 
PROPANO 2.3719+05 2.3264+05 234.3995 234.3995 234.3995 
PROPILENO 1799.5636 1765,0956 1.8717+05 1.6717•05 1.6717+05 
N-BUTANO 121.1163 110.7965 1.7170.33 1.7170·33 o 
ISOBUTANO 7950.28 7798.0043 3.3565-27 3.3565-27 o 
BUTILENO 2050.4621 2011.1886 8.8576-28 6.8578-28 o 
AGUA o o o o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5596.887 5489.687 4472.8744 4472.6744 4472.6744 
KG/HR 2.4911'05 2.4434+05 1.8800+05 1.8600+05 1.8600+05 
UMIN 9803.2233 7.9272+04 6637.7965 6.7556+04 6616.1179 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.2654 62 46 50.1661 46.5985 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7229 20.9826 21.1232 24.8332 
VFRAC o 0.9812 o 1 o 
LFRAC 1 1.8709-02 1 o 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1.2702 f.5379 1639.9739 4582 2468 1649,9891 
CAUGM ·613.3194 ·553.1887 39.0188 108.5464 39.257 
MMKCAUHR -152.784 -135.1654 7.3355 20.4066 7.3803 
ENTROPY: 
CAUMOL·K -77.799 -69.8007 -48.8934 ·39,8512 ·48.8859 
CAUGM·K -f.7479 -1.5682 ·1.1832 ·09481 -1.1631 
DENSITY: 
MOUCC 9.5154-03 1.1542·03 1.1231·02 1.1035·03 1.1268-02 
GM/CC 0.4235 5.13W-02 0.472 4.6381·02 0.4735 
AVGMW 44.508 44.508 42.0303 42.0303 42.0303 
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TABLA A-2 ( Continuación). 

STREAMID DPROPI F16EA F58C F62J FPROPA 
FROM: DIV016E - DIVB16E 53-F DIVB16E 
TO : - 18-E 58-C 62-J -
SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID LIQUID MIXED LIQUID MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 2.9373-03 3.1775-20 4.4168-03 3.1775-20 
PROPANO 1.1884-03 0.3226 0.961 1.18S4-03 0.961 
PROPILENO 0.9943 0.0038 7.8407-03 0.99-43 7.8407-03 
N-BUTANO o 1.2499-04 3.7231-04 o 3.7231-04 
ISOBUTANO o 8.1868-03 2.4439-02 o 2.4439-02 
BUTILENO o 2.1873-03 6.5295-03 o 6.5295-03 
AGUA o o o o o 
COMPONENTS; KGIHR 

~~~~NO 
28.2675 28.2675 5.2453-15 594.0313 1.0243-16 
11.1541 4554.0705 2 3264+05 234.3995 4542.9257 

PROPILENO 8906.5783 8941.0341 1765.0956 1.87Ú+05 34.4679 
N-BUTANO o 2.3251 118. 7965 o 2.3198 
ISOBUTANO o 152.2946 7798.0043 o 152.2757 
BUTILENO -- o 39.278 "2011.1886 o 39.2735 
'AGuil o o o o o 
TOTALFLOW: 

·.-·-~-· 

KMOUHR 212.8462 320.0462 5489.667 4472.8744 107.2 
KGIHR 8948 1.3717+04 ZA434+os 1.8800+05 4771.2627 
UMIN 314.8345 477.3402 9615.4588 6640.4693 187.7661 
STA TE VARIABLES: 
TEMP e 46.5965 44-- !iT2654 45.9722 61.2654 
PRES KG/SQCM 24.6332 24.4832 ~.7932 20.6932 21.7932 
VFRAC o o 2.0396-08 o 2.0396-08 
LFRAC 1 1 1 1 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1649.9891 -8290.4716 1.2702 1639.8231 1.2702 
CAUGM 39.257 -193.4301 -613.3194 39.0152 -613.3194 
MMKCAUHR 0.3512 -2 6533 -149.8577 7.3346 -2.9263 
ENTROPY: 
CAUMOL-K -48.8859 -58.125 -77.799 -48.892 -77.799 
CAUGM-K -1.1631 -1.3561 -1.7479 -1.1632 -1.7479 
DENSITY: 
MOUCC 1.1288-02 1.1175-02 95154-03 1.1226-02 9.5154-03 
GM/CC 0.4735 0.4789 0.4235 0.4718 0.4235 
:AVGMW 42.0303 42.8802 44.508 42.0303 44.508 
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Tabla A-2 ( Conlinuación ). 

SlREAMID RAE · REFLUX SAE .·· SINFLU VAPIN 
FROM: 57-C1 DIVD16E -- 53-F 
TO : - 16-E 57-C1 56-C 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID LIOUID LIQUID MIXED VAPOR 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o 4.4166-03 o o o 
PROPANO o 1.1664-03 o o o 
PROPILENO o 0.9943 o o o 
N-BUTANO o o o o o 
ISOBUTANO o o o o o 
BUTILENO o o o o o 
AGUA 1 o 1 o 1 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO o 565.7638 o o o 
PROPANO o 223.2454 o o o 
PROPILENO o 1.7626+05 o o o 
N-BUTANO o o o o o 
ISOBUTANO o o o o o 
BUTILENO o o o o o 
AGUA 9.7012+05 --º---~ 9.7012+05 o 3.2000+04 
TOTALFLOW: 

·1----~- ----- -----
KMOUHR 5.3851+04 4260.0282 5.3651+04 o 1776.2975 
KG/HR 9.7012+05 l. 7905+05 9.7012+05 o 3 2000+04 
UMIN 1.6330+04 6301 2633 1.6246+04 o 6.6705+04 -----
STATE VARIABLES: 
TEMP e 45.7055 46.5965 32.2 MISSiNG -~ 

PRES KG/SQCM 5.0391 24.6332 5.25 20.6932 12.75 
VFRAC o o 6- -MISSING----~ 

LFRAC 1 1 1 MISSING o 
SFRAC o o o MISSING o 
ENTHALPY: 
CAUMOL -2.7938 1649.9691 -2.818 MISSING -1.6619 
CAUGM -3771.169 39.257 -3784.6364 MISSING -3142.696 
MMKCAUHR ·3656.536 7.0291 -3871.6031 MISSING ·100.5741 
ENTROPY: 
CAUMOL-K -37.7651 -48.6659 -38.5~ MISSING ·11.9504 
CAUGM-K ·2.0963 ·1.1631 --=-2:-1395 MISSING -0.6633 
DENSITY: 
MOUCC 5.4962·02 1.1266-02 5.5245-02 MISSING 3.3375-04 
GM/CC 0.9901 0.4735 0.9952 MISSING 6.0124-03 
AVGMW 18.015 42.0303 16.015 MISSING 18.015 
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Tabla A-2 (Continuación). 

ISTREAMID . ''::·;_:,¡· ····.VAPOUT.·.:·· .. 
FROM: .... , .sa.c .......... · 
TO : ·.· .. ·.:=,:·'." .... ·~.·:ii· ··,:·.' :·;:,,;~; 

l<:i •BSTREAM: MIXED 
PHASE: MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o 
PROPANO o 
PROPILENO o 
IN-AllTANO o 
ISOBUTANO o 
BUTILENO o 
IAGUA 1 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o 
PROPANO o 
PROPILENO o 
N-BUTANO o 
ISOBUTANO o 
BUTILENO o 
IAGUA 3.2000+04 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 1n6.2975 
KG/HR 3.2000+04 
-IÜIN 4680.6214 
STATE VARIABLES: 
1TFMP e 189.5752 
PRES KG/SQCM 12.6797 
VFRAC •.n19-02 
LFRAC 0.9522 
~!'(AC o 
ENTHALPY: 
CAUMOL -2.489 
CAUGM -3602.0227 
MMKCAUHR -115.2663 
ENTROPY: 
CAlJMOL-K -30.0565 
CAlJGM-K -1.66114 
OENSITY: 
MOlJCC 6.3250-03 
GM/CC 0.1139 
IAVGMW 16.015 
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RESULTADOS DE LA SIMULACION 

Tabla A-3 Sensibilidad del parámelro Rendimiento - Pureza en función de la variación de las 
condiciones de presión - 1empera1ura del caso base. 

STREAMID Bl6E • BOILUP D53P DS1CI DllS621 
FROM: . 16-E'.: · . ss.c• 57-CI 16-E • 62-J 
TO : DIVB16E .. fil-E•· 53-F 57-C1 DIVDf6E 

SUBSTREAM: MIXEO 
PHASE: LIQUIO MIXEO UQUID VAPOR LIQUID 
COMPONENTS:MOlEFRAC 
ETANO 3.1592-20 3.1592-20 4.41M-03 4.4166-03 4.4166-03 
PROPANO 0.961 0.961 1.1886-03 1.1866-03 1.1886-03 
PROPILENO 7.6335-03 7.6335-03 0.9943 0.9943 0.9943 
N-BUTANO 3.7399-04 3.7399-04 o o o 
ISOBUTANO 2.4445-02 2.4445-02 1.2909-32 1.2909-32 o 
BUTILENO 6.5310-03 6.5310-03 3.5300-33 3.5300-33 o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO 5.3169-15 5.2151·15 594.0371 594.0371 594.0371 
PROPANO 2.3718+05 2.3264+05 234.4348 234.4348 234.4346 
PROPILENO 1797.6619 1763.4268 1.8717+05 1.8717•05 1.8717•05 
N·BUTANO 121.6851 119.3348 1.7171-33 1.7171-33 o 
ISOBUTANO 7952.2378 7799.9246 3.3562-27 3.3562-27 o 
BUTILENO 2050.9283 2011.6459 8.8591-28 8.8591-28 o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5596.887 5489.687 4472.8904 4472.8904 4472.8904 
KGIHR 2.4911•05 2.4434•05 1.8800•05 1.8800+05 1.8800+05 
UMIN 9803.251 7.1149•04 6841.7857 6.7558•04 6617.1959 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.2658 62 46 50.1661 46.62 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7932 20.8932 21.1232 24.6332 
VFRAC o 0.8713 o 1 o 
LFRAC 1 0.1286 1 o 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1.2702 1.5077 1640.7136 4562.2409 1650.7322 
CAUGM -613.3226 -559.962 39.0364 108.5463 39.2747 
MMKCAL/HR -152.7853 ·136.8208 7.3388 20.4067 7.3836 
ENTROPY: 
CAUMOL-K ·77.7994 -70.7042 -48.8892 -39.8512 -48.8835 
CAUGM·K ·1.7479 -1.5885 ·1.1631 ·0.~1 ·1.163 
DENSITY: 
MOUCC 9.5154-03 1.2860-03 1.1224-02 1.1035-03 1.1266-02 
GM/CC 0.4235 5.7236-02 0.4717 4.6381-02 0.4735 
AVGMW 44.5061 44.5081 42.0303 42.0303 42.0303 
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Tabla A-J ( Continuación ). 

ISTREAMID DPROPI.· :. F16EA·' F58C' FB2J · FPROPA 
FROM: DIVD16E ··- DIVB1BE 53-F DIVB18E 
TO : -· 18-E .· 58-C 82.J -
SUBSTREAM' MIXED 
PHASE: LIQUID LIQUID MIXED LIQUID MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 2.9373-03 3.1592-20 4.4166-03 3.1592-20 
PROPANO 1.1886-03 0.3226 0.961 1.1886-03 0.961 
PROPILENO 0.9943 0.6636 7.633!>-03 0.9943 7.633!>-03 
N-BUTANO o 1.2499-04 3.7399-04 o 3.7399-04 
ISOBUTANO o 8.1868-03 2.444>02 o 2.444!>-02 
BUTILENO o 2.1873-03 6.5310-03 o 6.5310-03 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO 28.2678 28.2675 5.2151-15 594.0371 1.0184-16 
PROPANO 11.1558 4554.0705 2.3264•05 234.4348 4542.9184 
PROPILENO 8906.6084 8941.0341 1763.4266 1.8717+05 34.4353 
N-BUTANO o 2.3251 119.33-48 o 2.3303 
JSOBUTANO o 152.2946 7799.9246 o 152.3132 
BUTILENO o 39.278 2011.6459 o 39.2824 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 212.8469 320.0462 5489.687 4472.6904 107.2 
KGIHR 6946.032 1.3717•04 2.4434•05 1.8800•05 4771.2778 
UMJN 314.8858 477.3402 9616.014 6641.5709 187.7769 
STATE VARIABLES: 
11:MP e 46.62 44 61 2658 45.9953 61.2658 
PRES KG/SQCM 24.8332 24.4832 21.7932 20.6932 21.7932 
V FRAC o o 7.5201-06 o 7.5201-06 
LFRAC 1 1 0.9999 1 0.9999 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1850.7322 -8290.4716 t.2702 ls.<l.5647 1.2702 
CAUGM 39.2747 -193.4301 -613.3221 39.0328 -613.3221 
MMKCAUHR 0.3513 -2.6533 -149.8588 7.3381 -2.9263 
ENTROPY: 
CAUMOL-K -48.8835 -58.125 -77.7993 -48.8897 -77.7993 
CAUGM-K -1.163 -1.3581 -1.7479 -1.1632 -1.7479 
DENSJTY: 
MOUCC 1.1266-02 1.117!>-02 9.5148-03 1.1224-02 9.5148-03 
GMICC 0.4735 0.4789 0.4234 0.4717 0.4234 
AVGMW 42.0303 42.8602 44.5081 42.0303 44.5081 
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Tabla A-3 (Continuación ). 

STREAMID ...... ... REflUX ··· SINFLU ;.l;·,,:;::: 

FROM: .. ' DIVD16E ·.:;i." . .. 53-F:·· 
TO··: ' . ' '· .,,,, .. i&-E.·::·:;;,,,:,:· ·.:=.= .•• ·.'.'' -··· 

SUBSTREAM: MIXEO 
PHASE: LIQUIO MOCEO 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 o 
PROPANO 1.1886-03 o 
PROPILENO 0.9943 o 
N-BUTANO o o 
ISOBUTANO o o 
BUTILENO o o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO 565.7692 o 
PROPANO 223.279 o 
PROPILENO 1.7826+05 o 
N,SUTANO o o 
ISOBUTANO o o 
BUTILENO o o 
TOTALFLOW: 
KMOl.JHR 4260.0435 o 
KG/HR 1.7905+05 o 
lJMIN 6302.31 o 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 46.62 MlSSING 
PRES KG/SQCM 24.6332 20.6932 
VFRAC o MISSING 
LFRAC 1 MISSING 
SFRAC o MISSING 
ENTHALPY: 
CALJMOL 1850.7322 MISSING 
CALJGM 39.2747 MISSING 
MMKCAl.JHR 7.0322 MISSING 
ENTROPY: 
CALJMOL-K -48.6835 MISSING 
CALJGM-K -1.183 MISSING 
OENSITY: 
MOLJCC 1.1268-02 MISSING 
GMICC 0.4735 MISSING 
AVGMW 42.0303 MISSING 
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RESULTADOS DE LA SIMULACION 

Tabla B-1 Sensibilidad del Parámetro Rendimiento -Pureza en función de la localización del 
plato de alimentación de la opción de mejora No. 1. 

STREAMID 816E D56C D57C1· · . DES1J·:-.. •:, DES62J 
FROM: 16-E ·· 1&-e 56-C· ::,.¡ ··:-1..J.U!.': .. ···s2-J .. ,,,,. 

TO : DIVB16E 56.c .. 53-F •· '.·· "16-E:••,·:: ;OIVD18E:: 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR LIOUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o 4.4166-03 4.4166-03 o 4.4166-03 
PROPANO 0.961 1.184+03 1.1844-03 0.961 1.1844-03 
PROPILENO 7.6334-03 0.9944 0.9944 7.6334-03 0.9944 
N·BUTANO 3.7318-04 o o 3.7318-04 o 
l·BUTANO 2.4442-02 1.2924-32 1.2924-32 2.4442-02 o 
BUTILENO 6.5303-03 3.5222-33 3.5222-33 6.5303-03 o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o 594.0293 594.0293 o 594.0293 
PROPANO 2.3719+05 233.811 233.611 2.3264+05 233.611 
PROPILENO 1797.6493 1.8717+05 1.8717+05 1763.4141 1.6717+05 
N·BUTANO 121.3992 1.7454-33 1.7454-33 119.074 o 
!·BUTANO 7951.2689 3.3600-27 3.360~27 7796.9936 o 
BUTILENO 2050.7202 6.6394-28 6.8394-28 2011.4417 o 
TOTALFLOW: 
KMOL/HR 5596.687 4472.6662 4472.6662 5489.687 4472.6662 
KGIHR 2.4911+05 1.8800+05. 1.6800+05 2.4434+05 1.8800+05 
L/MIN 9803.2418 6.7556+04 8502.252 8.o141+04 6482.2527 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.2657 50.1681 42.9242 62 43.4618 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.1232 20.9825 21.7932 24.6332 
VFRAC o 1 o 1 o 
LFRAC 1 o 1 o 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAL/MOL 1.2702 4562.3652 1542.563 1.5426 1551.7248 
CAL/GM ·613.3233 108.5493 36.7011 -552.1247 36.9191 
MMKCAL/HR -152.7853 20.4071 6.8997 -134.9057 6.9407 
ENTROPY: 
CAL/MOL·K -77.7994 -39.8512 -49.2004 -69.6635 -49.195 
CAL/GM·K -1.7479 -0.9481 ·1.1705 ·1.5651 -1.1704 
DENSITY: 
MOL/CC 9.5154-03 1.1035-03 1.1465-02 1.1417-03 1.1500-02 
GM/CC 0.4235 4.6381-02 0.4818 5.0814·02 0.4833 
AVGMW 44.5081 42.0303 42.0303 44.5081 42.0303 
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Tabla B-1 {Continuación). 

STREAMJD DPROPJ F16EA F1J F56C F62J 
IFROM: DIVD16E 56-C EXP-1 53-F 

TO : -· 16-E 1-J 56-C 62-J 

SUBSTREAM: MJXED 
PHASE: LIQUID LIOUID VAPOR MIXED LIOUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 2.9373-03 o o 4.4166-03 
PROPANO 1.1644-03 0.3226 0.961 0.961 1.1844-03 
PROPILENO 0.9944 0.6638 7.6334-03 7.6334-03 0.9944 
N-BUTANO o 1.2499-04 3.7316-04 3.7316-04 o 
l·BUTANO o 6.1868-03 2.4442·02 2.4442·02 o 
BUTILENO o 2.1873·03 6.5303-03 8.5303-03 o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 28.2874 28.2675 o o 594.0293 
PROPANO 11.1166 4554.0705 2.3264+05 2.3264+05 233.611 
PROPILENO 8906.5978 8941.0341 1783.4141 1763.4141 1.8717+05 
N-BUTANO o 2.3251 119 074 119.074 o 
1-BUTANO o 152.2946 7798.9938 7796.9938 o 
BUTILENO o 39.278 2011.4417 2011.4417 o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 212.8458 320.0462 5409.687 5489.687 4472.8662 
KG/HR 8945.9819 1.3717+04 2.4434+05 2.4434+05 1.8800+05 
UMIN 308.4844 477.3402 1.9568+05 6.6488+04 6501.9844 
STATE VARIABLES: 
TEMP C 43.4618 44 29 27.1977 42.9262 
PRES KG/SOCM 24.6332 24.4832 9.8593 10 21.0124 
VFRAC o o 1 0.3203 o 
LFRAC 1 1 o 0.8796 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1551.7248 -8290.4718 1.5163 1.2702 1542.5626 
CAUGM 36.9191 ·193.4301 -550.0421 -613.3233 36.7011 
MMKCAUHR 0.3302 ·2.6533 -136.3515 ·149.8589 6.8997 
ENTROPY: 
CAUMOL·K -49.195 -58.125 -69.3052 .77 5087 ·49.2006 
CAUGM·K ·1.1704 ·1.3581 ·1.5571 ·1.7414 ·1.1706 
DENSITY: 
MOUCC 1.1500.02 1.1175-02 4.6757-04 1.3761·03 1.1465-02 
GM/CC 0.4833 0.4789 2.0811·02 6.1246-02 0.4818 
AVGMW 42.0303 42.8802 44.5081 44.5081 42.0303 
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Tabla B-1 (Continuación). 

STREAMID . FEXPf' .. FPROPA REFLLIX· SINFLU· 
FROM:. • DIVB10E·· DIVB16E Ol\IDIBE • . 53-F 
TO·:" EXP-1 · -~·: 111-E.. -· 
SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: MIXED MIXED UQUID MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO o o 4.4168-03 o 
PROPANO 0.961 0.961 1.1844-03 o 
PROPILENO 7.6334-03 7.6334-03 0.9944 o 
N-BUTANO 3.7313-04 3.7318-04 o o 
1-BUTANO 2.4442-02 2.4442-02 o o 
BUTILENO 6.5303-03 6.5303-03 o o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO o o 565.7616 o 
PROPANO 2.3264+05 4542.9374 222.4944 o 
PROPILENO 1763.4141 34.4351 1.7826+05 o 
N-BUTANO 119.074 2.3252 o o 
!-BUTANO 7798.9938 152.295 o o 
BUTILENO 2011.4417 39.2784 o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5489.587 107.2 4250.0204 o 
KG/HR 2.4434+05 4771.2713 1.7905+05 o 
UMIN 9615.4676 187.7666 6173.7882 o 
STATE VARIABLES: 
TEMP C 61.2657 61.2557 43.4616 MISSING 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7932 24.6332 21.0124 
YFRAC 1.4601-07 1.4601-07 o MISSING 
LFRAC 1 1 1 MISSING 
SFRAC o o o MISSING 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1.2702 1.2702 1551.7246 MISSING 
CAUGM -613.3232 -613.3232 36.9191 MISSING 
MMKCAUHR -149.8589 -2.9263 6.6104 MISSING 
ENTROPY: 
CAUMOL-K -77.7994 -77.7994 -49.195 MISSING 
CAUGM-K -1.7479 -1.7479 -11704 MISSING 
DENSITY: 
MOUCC 9.5154-03 9.5154-03 1.1500-02 MISSING 
IGMJCC 0.4235 0.4235 0.4833 MISSING 
AVGMW 44.5061 44.5081 42.0303 MISSING 
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RESULTADOS DE LA SIMULACION 

Tnblu B-2 Sensibilidad del parámelro Rendimiento - Pureza en función de Ja variación de la 
relación de reílujo de Ja opción de mejora No. 1 . 

STREAMID B16E D56C D57C1 DES1J DES62J 
FROM: 16-E 16-E 56-C 1-J 62-J 
TO : DIVB16E 56-C 53-F 16-E DIVD16E 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR LIQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 3.1643-20 4.4166-03 4.4166·03 3.1643-20 4.4166-03 
PROPANO 0.961 1.1863-03 1.1863-03 0.961 1.1863-03 
PROPILEN 7.6171-03 0.9944 0.9944 7.6171·03 0.9944 
N-BUTANO 3.7311-04 o o 3.7311-04 o 
!·BUTANO 2.4442·02 1.2890·32 1.2890-32 2.4442-02 o 
BUTILENO 6.5301-03 3.5255-33 3.5255·33 6.5301-03 o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 5.3254-15 594 0344 594.0344 5.2234-15 594.0344 
PROPANO 2.3719+05 233.9781 233 9181 2.3265•05 233.9781 

·-
PROPILEN 1794.0087 1.8717+05 

-\115:0654:12 
1.8717+05 1 8717+05 

N-BUTANO 121.3769 1 7145-33 1.7145=33 o 
!·BUTANO 7951.2183 3.3511-27 3.3511-27 7798.9246 o 
BUTILENO 2050.6442 8 8479-28 -8.84 79-28" 2011.3672 o 
TOTAL FLOW: 
KMOIJHR 5596 887 4472.8869 447i88s9 5489.687 4472.8669 
KG/HR 2.4911+05 1 8800+05 1 8800t05 2.4434+05 1.8800+05 
IJMIN 9803.2599 6.7556+04 6502.3145 8.0141+04 6482.3145 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.285a 50 1681 42.9249 62 43 4624 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.1232 20.9825 21.7932 24.6332 
VFRAC o 1 ~-º 

--- ---~- ---º--1 
LFRAC 1 o 1 o 1 .. 
SFRAC o o o o o ---ENTHALPY: 
CAIJMOL 1.2702 4562.3099 1542.5306 1 5425 1551 6925 --
CAIJGM -613.3338 108.548 36. 7004 -552 1354 36.9183 
MMKCAUHR ·152.788 20.4069 6.8996 -134 9084 6.9406 --ENTROPY: 
CAIJMOL·K ·77.8 ·39.8512 ·49.2004 -69.6642 -49.1949 
CAIJGM·K ·1.748 -0.9481 ·1.1705 .1 5652 ·1 1704 
DENSITY: 
MOIJCC 9.5154-03 1.1035-03 1.1465·02 1.1417·03 1.1500-02 
GM/CC 0.4235 4.6381-02 0.4818 5.0814·02. 0.4833 
AVGMW 44.5081 42.0303 42.0303 44.5081 42.0303 



12S 

Tabla B-2 (Continuación ) 

ISTREAM!D DPROPI F16EA F1J . · F56C F62J · 
FROM: DIVD16E - se-e~ EXP-1 53-F: 

TO : - .. 16-E .·. 1-J 56-C 62-J •. 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID LIQUJD VAPOR MIXED LIQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 2.9373-03 3.1643-20 3.1643-20 4.4166-03 
PROPANO 1.1883-03 0.3226 0.961 0.961 1.1863-03 
PROPILENO 0.9944 0.6638 7.6171-03 7.6171-03 0.9944 
N-BUTANO o 12499-04 3.7311-ll4 3.7311-04 o 
!-BUTANO o 8.1868-03 2.4442-02 2.4442-02 o 
BUTILENO o 2.1673-03 6.5301-03 6.5301-03 o 
COMPONENTS: KGIHR 
ETANO 28.2677 28.2675 5.2234-15 5.2234-15 594.0344 
PROPANO 11.134 4554.0705 2.3265+05 2.3265+05 233.9781 
PROPILENO 8906.6222 8941.0341 1759.6472 1759.6472 1.8717+05 
N-BUTANO o 2.3251 119.0541 119.0541 o 
!-BUTANO o 152.2946 7798.9246 7798.9246 o 
BUTILENO o 39.278 2011.3672 2011.3672 o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 212.8468 320.0482 54ll9.687 5489.687 4472.8869 
KGIHR 8946.024 1.3717+04 2.4434+05 2.4434+05 1.8800+05 
LJMIN 308.4874 477.3402 1 9568+05 6.6488+04 6502.0469 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 43.4624 44 29 27.1979 42.9269 
PRES KGJSQCM 24.8332 24.4832 9.8593 10 21.0124 
V FRAC o o 1 0.3203 o 
LFRAC 1 1 o 0.6796 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAIJMOL 1551.6925 -8290.4716 1.5162 1.2702 1542.5304 
CAlJGM 36.9183 -193.4301 -558.0527 -613.3337 36.7004 
MMKCALJHR 0.3302 -2.6533 -136.3542 -149.8615 6.8996 
ENTROPY: 
CAIJMOL-K -49.1949 -56.125 -69.3058 -77.5093 -49.2006 
CALJGM-K -1.1704 -1.3561 -1.5571 -1.7414 -1.1706 
DENSITY: 
MOLJCC 1.1500-02 1.1175-02 4.6757-ll4 1.3761-03 1.1485-02 
GM/CC 0.4833 0.4789 2.0811-o2 6.1248-02 0.4818 
,,_VGMW 42.0303 42.8802 «.5081 44.5081 42.0303 
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Tabla B-2 ( Continuación ) 

SlREAMID FEXP1 FPROPA REFLUX SINFLUi· ·· 
FROM: .·. .. . ·. • DM!16E DJVB16E DIVD16E 53-F·. 

TO ... EXP-1 - 16-E ··. ··:::·_,;;,_:. 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: MIXED MIXED LIQUID MIXED 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 3.1643-20 3.1643-20 4.4166-03 o 
PROPANO 0.961 0.961 1.1863-03 o 
PROPILENO 7.6171-03 7.6171-03 0.9944 o 
N-BUTANO 3.7311-04 3.7311..()4 o o 
1-BUTANO 2.4442-02 2.4442-02 o o 
BUTILENO 6.5301-03 6.5301-03 o o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 5.2234-15 1.0200-16 565.7867 o 
PROPANO 2.3265+05 4543.017 222.8« o 
PROPILENO 1759.6472 34.3615 1.7826+05 o 
N·BUTANO 119.0541 2.3248 o o 
1-BUTANO n98.9248 152.2937 o o 
BUTILENO 2011.3672 39.277 o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5469.687 107.2 4260.04-01 o 
KG/HR 2.4434+05 4771.2741 1.7905+05 o 
UMIN 9615.5224 167.7673 6173.6471 o 
STATE VARIABLES: 
TEMP C 61.2658 61.2658 43.4624 MISSING 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7932 24.6332 21.0124 
VFRAC 4.1373-07 4.1373-07 o MISSING 
LFRAC 1 1 1 MISSING 
SFRAC o o o MISSING 
ENTHALPY: 
CALJMOL 1.2702 1.2702 1551.6925 MISSING 
CAlJGM -613.3337 -613.3337 36.9183 MISSING 
MMKCAlJHR ·149.8615 -2.9264 6.6103 MISSING 
ENTROPY: 
CALJMOL·K -77.8 -77.8 -49.1949 MISSING 
CAlJGM-K -1.746 -1.746 -1.1704 MISSING 
DENSITY: 
MOlJCC 9.5153-03 9.5153-03 1.1500-02 MISSING 
GM/CC 0.4235 0.4235 0.4833 MISSING 
AVGMW 44.5081 44.5081 42.0303 MISSING 
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RESULTADOS DE LA SJMULACION 

Tabla B-3 Sensibilidad del parámetro Rendimiento - Pureza en función de la variación de las 
condiciones de presión - temperatura de la opción de mejora No. 1 . 

STREAMID B16E 056C 057C1 DES1J DES6ZJ 
FROM: 16-E 16-E 56-C 1-J 62-J 
TO : DIVB16E 56-C 53·F 16-E OIVD16E 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR UQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 3.1637-20 4.4166-03 4.4166-03 3.1637-20 4.4166-03 
PROPANO 0.961 1.1649-03 1.1649-03 0.961 1.1649-03 
PROPILENO 7.6282-03 0.9944 0.9944 7.6282-03 0.9944 
N·BUTANO 3.7241·04 o o 3.7241-04 o 
1-BUTANO 2.4439-02 1.2881-32 1.2881-32 2.4439-02 o 
BUTILENO 6.5273-03 3.5232-33 3.5232-33 6.5273-03 o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 5.3244-15 594.0314 594.0314 5.2225-15 594.0314 
PROPANO 2.3719+05 233.7007 233.7007 2.3265+05 233.7007 
PROPILENO 1796.612 1.8717+05 1.8717+05 1762.2005 1.6717+05 
N·BUTANO 121.1484 1.7133-33 1.7133-33 118.828 o 
f·BUTANO 7950.4163 3.3468-27 3.3488-27 7798.138 o 
BUTILENO 2049.7801 8.8419-28 8.8419-28 2010.5197 o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5596.887 4472.8747 4472.8747 5489.687 4472.8747 
KG/HR 2.4911+05 1.8800+05 1.8800+05 2.4434+05 1.8800+05 
lJMIN 9803.2367 6.7556+04 6502.2441 8.0141+04 6482.2451 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.2655 50.1681 42.9237 62 43.4612 
PRES KG/SQCM 21.7932 21.1232 20.9825 21.7932 24.6332 
V FRAC o 1 o 1 o -LFRAC 1 o 1 o 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1.2702 4562.3517 1542.5342 1.5426 1551.6958 
CAUGM -613.3289 108.549 38.7004 ·552.1303 36.9164 
MMKCAUHR -152.7864 20.4071 6.8996 ·134.9068 6.9406 
ENTROPY: 
CAUMOL·K -77.7996 -39.8512 -49.2005 -69.6637 -49.195 
CAUGM·K ·1.7479 ·0.9461 ·1.1706 -1.5651 -1.1704 
DENsÍTY: 
Mollee 9.5154-03 1.1035-03 1.1465-02 1.1417-03 1.1500·02 
GM/CC 0.4235 4.6381-02 0.4816 5.0814-02 0.4833 
AVGMW 44.508 42.0303 42.0303 44.508 42.0303 
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Tabla B-3 ( Continuación ). 

smEAMID OPROPI • · F16EA F1J F56C · F62J 
FROM: OIVD18E .• - · 56·C EXP-1 53-F·: 
[TO : -·· 16-E 1·J 56-C 82-J 

SUBSTREAM: MIXED 
PHASE: LIQUID LIQUID VAPOR MIXED LIQUID 
COMPONENTS: MOLE FRAC 
ETANO 4.4166-03 2.9373-03 3.1637-20 3.1637·20 4.4166-03 
PROPANO 1.1841).03 0.3228 0.961 0.961 1.1849-03 
PROPILENO 0.9944 0.6838 7.6282-03 7.6282-03 0.9944 
N·BUTANO o 1.2499-04 3.7241·04 3.7241-04 o 
!·BUTANO o 8.1866-03 2.4439-02 2.443!).02 o 
BUTILENO o 2.1673-03 6.5273-03 6.5273-03 o 
COMPONENTS: KG/HR 
ETANO 28.2875 28.2875 5.2225-15 5.2225-15 594.0314 
PROPANO 11.1208 4554.0705 2.3265+05 2.3265+05 233.7007 
PROPILENO 8906.8105 8941.0341 1762.2005 1762.2005 1.8717+05 
N-BUTANO o 2.3251 118.828 118.828 o 
!·BUTANO o 152.2946 7798.138 7798.138 o 
BUTILENO o 39.278 2010.5197 2010.5197 o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 212.8462 320.0462 5489.687 5489.887 4472.8747 
KG/HR 8945.9989 1.3717+04 2.4434+05 2.4434+05 1.8800+05 
UMIN 308.4841 477.3402 1.9568+05 8.8487+04 6501.9765 
STATE VARIABLES: 
TEMP C 43.4812 44 29 27.1975 42.9257 
PRES KGISQCM 24.6332 24.4832 9.8593 10 21.0124 
VFRAC o o 1 0.3203 o 
LFRAC 1 1 o 0.6796 1 
SFRAC o o o o o 
ENTHALPY: 
CAUMOL 1551.6958 ·8290.4716 1.5162 1.2702 1542.5338 
CAUGM 36.9184 ·193.4301 ·558.0478 ·613.3293 36.7004 
MMKCAUHR 0.3302 -2.6533 ·136.3527 ·149.8601 6.8996 
ENTROPY: 
CAUMOL·K -49.195 -58.125 -69.3054 -77.509 ·49.2007 
CAUGM·K -1.1704 -1.3561 ·1.5571 ·1.7414 ·1.1706 
DENSITY: 
MOUCC 1.1500-02 1.1175-02 4.6757-04 1.3761-03 1.1485-02 
GMICC 0.4833 0.4789 2.0811-02 6.1249·02 0.4819 
AVGMW 42.0303 42.8602 44.508 44.508 42.0303 



129 

Tabla ll-3 (Continuación ). 

STREAMIO FEXP1; FPROPA REFl.UX . SINFLU::· · 
FROM: . 01va1ee DIVB16E DIVD11lE 53-F 
TO : EXP-1 - 1N: 

SUBSTREAM: MIXEO 
PHASE: LIQUID UQUID LIQUID MIXED 
COMPONEN'ra: MOLE FRAC 
!ETANO 3.1637-20 3.1637-20 4.4166-03 o 
PROPANO 0.961 0.961 1.18'0-03 o 
PROPILENO 7.6282..03 7.6282-03 0.9944 o 
N-BUTANO 3.7241-04 3.7241-04 o o 
1-BUTANO 2.4439-02 2.4439-02 o o 
BUTILENO 6.5273-03 6.5273-03 o o 
COMPONEITTS: KG/HR 
ETANO 5.2225-15 1.01i8-16 585.7638 o 
PROPANO 2.3265+05 4542.9928 222.5798 o 
PROPILENO 1782.2005 34.4114 1.7826+-05 o 
N-BUTANO 118.828 2.3204 o o 
!-BUTANO n98.138 152.2783 o o 
BUTILENO 2010.5197 39.2604 o o 
TOTALFLOW: 
KMOUHR 5489.687 107.2 4260.0284 o 
KGIHR 2.4434+05 4771.2634 1.7905+05 o 
UMIN 9615.4705 187.7663 8173.781 o 
STATE VARIABLES: 
TEMP e 61.2655 61.2655 43.4612 MISSING 
PRES KGISQCM 21.7932 21.7932 24.6332 21.0124 
VFRAC o o o MISSING 
LFRAC 1 1 1 MISSING 
SFRAC o o o MISSING 
ENTHALPY: 
CAlJMOL 1.2702 1.2702 1551.6958 MISSING 
CAUGM -813.3289 -613.3289 38.9184 MISSING 
MMKCAUHR -149.86 -2.9264 6.6103 MISSING 
ENTROPY: 
CAUMOL·K -77.7996 -77.7996 -49.195 MISSING 
CAUGM-K -1.7479 -1.7479 -1.1704 MISSING 
DENSITY: 
MOUCC 9.5154-03 9.5154-03 1.1500-02 MISSING 
GMICC 0.4235 0.4235 0.4833 MISSING 
IAVG MW 44.508 44.508 42.0303 MISSING 


	Portada
	Tabla de Contenido
	Capítulo 1. Introducción
	Capítulo 2. Generalidades
	Cpaítulo 3. Simulación de Procesos
	Capítulo 4. Simulador de Procesos Aspen Plus
	Capítulo 5. Simulación de la Planta Fraccionadora de Propano-Propileno
	Capítulo 6. Opción de Mejora No. 1 Proceso de Producción de Propileno con Bomba de Calor con Ebullidor por Flash de Líquido de Fondos de la Torre Fraccionadora
	Capítulo 7. Opción de Mejora No. 2 Proceso de Producción de Propileno con Bomba de Calor y Expansión de Domos de la Torre Fraccionadora
	Capítulo 8. Selección de la Opción de Mejora para el Proceso de Separación de Propano- Propileno de la Torre Fraccionadora 16-E
	Capítulo 9. Conclusiones
	Capítulo 10. Bibliografía
	Apéndices



