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i INTRODUCCION 2

Todos los centros de refinacion tienen como funcion principal la produccion de
combustibles y lubricantes de la mas alta calidad, que permitan cubrir la demanda actual del
pais asi como minimizar los productos residuales, teniendo como premisa minimizar los

efluentes liquidos y gaseosos que impactan el deterioro ambiental,

En los centros de refinacion constantemente se buscan mejoras en los esquemas de proceso
a fin de hacerlos mas eficientes respecto al uso, manejo y conservacion de la energia, asi
como para cumplir los reglamentos ecologicos.

De las diversas unidades de proceso, la destilacion atmosférica y al vacio del petraleo
crudo representan el inicio del complejo esquema de una refineria, Su optimo
funcionamiento permite obtener diversos cortes que representan cargas selectas a procesos
posteriores.

El presente estudio tiene la finalidad de analizar la factibilidad técnica y economica
para incrementar la capacidad de procesamiento de una planta de destilacion atmosférica de
165 000 BPD a 180 000 BPD.

Para proporcionar una conclusion final, fué necesario conocer la situacion actual de la
planta, determinar las limitaciones en el equipo existente, realizar la evaluacion del tren de
precalentamiento para proponer un arreglo optimo, asi como estimar la rentabilidad de las

adecuaciones y/o modificaciones requeridas para lograr el objetivo.

La disponibilidad de una herramienta fundamental para este trabajo, lo constituye el
simulador de procesos HYSIM, el cual permite realizar 1as estimaciones més significativas
que soportan Jos resultados obtenidos.
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2.1. PETROLEO CRUDO

Existe una diversidad de yacimientos de petréleo que proporcionan caracteristicas
particulares a este fluido. En México, se tienen mezclas de diferentes pozos en explotacion
que permiten obtener “crudos” reconocidos a nivel mundial como el Istmo, Maya y

Olmeca.

A los diversos centros de refinacion, llega una mezcla de los crudos mencionados e

inclusive se adicionan otros tipos de crudos menos conocidos.

El conocimiento apropiado de la materia prima a procesar es un factor determinante del

cual depende el optimo funcionamiento de una planta de destilacién atmosférica.
+ CONSTITUCION DEL PETROLEQ

La composicion del petroleo crudo es muy compleja, substancialmente la constituyen los
hidrocarburos, compuestos que como su nombre lo indica son a base de hidrégeno y
carbono. Asimismo se encuentran presentes en cantidades variables de compuestos de

azufre, oxigeno, nitrogeno, vanadio, fierro y arsénico.

Los combustibles derivados del petroleo contienen principalmente parafinas, isoparafinas,
productos arométicos y naftenos, compuestos oxigenados, y derivados del azufre, y
nitrdgeno que no se retiraron durante la refinacidn. Las olefinas se encuentran en

cantidades pequeflas.

La manera mas frecuente en que se encuentra el gas natural, es atrapado entre el petroleo y
una capa rocosa impermeable. En condiciones de alta presion el gas se mezcla o se disuelve

con el petrdleo. El gas natural se compone de hidrocarburos de bajo punto de ebullicion. El
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metano es el principal constituyente de este combustible, el etano puede estar presente en
cantidades hasta el 10 %, el propano hasta el 3 %, el butano, pentano y hexano, pueden

estar presentes pero en cantidades minimas.

Los términos aplicados al gas dulce y amargo se emplean para denotar la ausencia o

presencia de compuestos de azufre.

Cabe mencionar que para ¢l caso de la planta en estudio, se emplea una mezcla de crudos

como alimentacion. Estos crudos se mencionan a continuacion:

Crudo Istmo.- Este crudo se caracteriza por su bajo contenido de contaminantes (azufre,
carbon, asfalteno y metales), asi como un alto rendimiento de destilados del orden
de 82.9 % vol. Contiene mayor cantidad de sal que el crudo maya. Actualmente
este crudo es denominado “mezcla de ligeros” debido a que ya no es un crudo 100

% Istmo sino que se le incorporan otros crudos.

Crudo Maya.- Contrariamente al crudo Istmo, se caracteriza por su bajo rendimiento de
destilados (del orden de 64.7 %).

Crudo Despuntado.- En lo que se refiere a contaminantes tiene caracteristicas semejantes a
las del crudo istmo, sin embargo tiene diferenciag de gran importancia en lo que

respecta al contenido de sal y gasolina.
o CARACTERIZACION.
Un analisis completo de componente por componente del petroleo crudo es muy complejo

y se requieren de equipos muy sofisticados que lo realizan hasta cierto nivel, En nuestro

pais no se dispone de esta infraestructura, requiriéndose asi el empleo de técnicas mds
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simples para fraccionar el crudo mediante destilaciones técnicas. A continuacion se hara

mencion de las tres destilaciones mas conocidas

Destilacion TBP (True Boiling Point), este método es basicamente una destilacion batch,
usando un gran nimero de etapas y un alto reflujo ¢n [a columna de tal forma que podamos

graficar temperatura contra ¢l volumen vaporizado.

Esta destilacion cominmente es aplicada para el petroleo crudo, no asi para las fracciones

del mismo.

Una destilacion mas rapida es aplicada tanto para las fracciones como para el petroleo
cruda, Este proceso fue desarrollado por la American Society for Testing Materials por lo
que es llamada destilacion ASTM. Este método es una répida destilacion batch sin emplear
un reflujo entre la columna y el condensador. Unicamente se dispone de un generador por
pérdida de calor del aparato. Este método es usado en leboratorios de control de todo el

mundo.

El tercer tipo de destilacién de laboratorio la cual es usada para fracciones de petroleo es la
EFV (Equilibrium Flash Vaporitation). Esta destilacion se lleva a cabo a presion por arriba
de la atmosférica o bajo vacio. Las curvas EFV no son muy empleadas debido al tiempo

requerido y a sy alto costo.
2.2 SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA

Una de las primeras operaciones que se efectda con el petroleo crudo en una refineria es su
destilacién en una columna que trabaja a una presion ligeramente superior a la atmosférica
por lo que se denomina “columna de destilacion atmosférica”. Cuando el crudo posee una

cantidad importante de hidrocarburos ligeros (gases y gasolina), es recomendable usar un
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sistema  de dos torres destiladoras donde la pnimer columna constituye la seccion de
despunte seguida de la columna de destilacion atmostérica. Esta ultima tiene como objetivo
la separacion de fracciones de puntos de ebullicion relativamente estrechos (nafta ligera,
nafta pesada, kerosina, gasdleo ligero primario, gasoleo pesado primario y crudo reducido),

fracciones que una vez tratadas y procesadas se convierten en productos comerciales

La fig 2.1 es un diagrama esquematico de flujo de la unidad de destilacion atmosférica de la
refineria de Tula, Hgo., considerada como soporte del presente estudio. En el se visualiza
el fraccionamiento de los diversos cortes obtenidos y los arreglos actuales para

aprovechamiento de calor.
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La diversas secciones que constituyen esta planta se dividen en las siguientes

| Precalentamiento.

[§%)

Desalado

. Despunte y calentamiento.

JE SN

. Destilacion atmosférica y agotamiento

w

Estabilizacion de la gasolina.

¢ PRECALENTAMIENTO

Esta seccion tiene la finalidad de llevar el petroleo crudo a la temperatura necesaria para

efectuar la eliminacion de sales en la seccion de desalado.

Al crudo proveniente de almacenamiento se le adiciona agua en un cantidad equivalente al
2 % del flujo del crudo con el propdsito de disolver sales contenidas en el crudo o
depositadas a lo largo del tren de precalentamiento. En este mismo punto se adiciona

desemulsificante como agente coalescedor.

La corriente de crudo se divide para alimentarse en dos trenes de precalentamiento
idénticos. El precalentamiento del crudo se lleva a cabo aprovechando el calor de los
diversos efluentes de la torre atmosférica, asi como log reflujos externos de la misma. En la
fig. 2.2 se muestra un arreglo general del sistema de precalentamiento empleado en

unidades de destilacion atmosférica.



FIG. 2.2.- ESQUEMA GENERAL DE PRECALENTAMIENTO.
o DESALADO

Su principal objetivo consiste en remover las sales como cloruros de sodio, calcio y
magnesio, sulfatos y carbonatos, minimizando su contenido.

Todo tipo de crudo dispone de propiedades fisicoquimicas especificas que dependen de los
yacimientos donde sean obtenidos. La mezcla de varios crudos en proporciones diferentes
trac consigo fluctuaciones en el contenido de impurezas que afectan el funcionamiento

operacional.

Sélidos.- Corresponden a particulas que no son solubles en agua o en aceite, pero que son
factibles de humectar en la fase acuosa pudiendo removerlos en proceso de lavado
de petraleo.
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Sedimento y solidos suspendidos - Causan inestabilidad de operacion en las interfaces de
las desaladoras, espumeo en la torre atmosférica y corrosion en los equipos y
tuberias. Los sedimentos se eliminan en un 90 % y solidos entre un 10 a 40 % en las

desaladoras.

Los cloruros y sulfatos de magnesio, calcio y sodio- Son los contaminantes més
importantes en el petroleo crudo, ya que se hidrolizan con la temperatura formando
acido clorhidrico y acido sulfhidrico originando altos indices de corrosividad. Lo
anterior obliga a un consumo excesivo de reactivos si no se garantiza una remocion

eficiente de estas impurezas.

Esta planta maneja un proceso de tipo electrostatico en dos etapas, mismo que consiste en
establecer un campo eléctrico a través de la emulsion con el fin de desestabilizar la pelicula
de interface, consiguiéndose también provocar coalescencia de las gotas de agua al generar
un dipolo inducido en las mismas, aprovechando el dipolo natural de la molécula de agua.

El crido caliente se mezcla con un 8 % vol. de agua con respecto al mismo, proveniente de
la 22 etapa, se emplean véalvulas mezcladoras con el fin de formar una emulsion lo mas
homogénea posible, siendo esta alimentada a un tanque asentador en que se encuentran los
electrodos generadores del canipo eléctrico, realizando una remocién de sales del 95 %
aproximadamente y pasa a la segunda etapa a completar el desalado. En la fig. 2.3 se

muestra el sistema de desalado en dos etapas que se menciona.

E! agua de lavado para desalado se precalienta aprovechando el calor de la salmuera

proveniente de la ler etapa.
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FIG. 2.3.- SISTEMA DE DESALADO EN DOS ETAPAS.
o DESPUNTE Y CALENTAMIENTO
Este tipo de torres se emplean generalmente para disminuir fa carga a la torre atmosférica.

La operacion de las torres de despunte es similar a la que se tiene en un tanque separador
gas-liquido, contando con una seccién de platos para poder realizar el corte deseado més

eficazmente.

Ahora bien, retomando el proceso, el crudo desalado efluente de las desaladorns, se
alimenta 8 los intercambiadores con el objeto de alcanzar las condiciones de despunte,
aprovechando para ello el calor cedido por las corrientes de residuo atmosférico antes de
enviarse a LB. (Limite de Bateria).

La alimentacion del crudo, a las torres despuntadoras se hace 8 control de nivel de las
mismas por debajo del ultimo plato. La reduccion de presion de las corrientes de crudo en
las vilvulas de los controladores de nivel, ocasiona una vaporizacion parcial. En estas
torres, constituidas por seis platos tipo vilvula, se separala fracciénvvaporizada y se



2 GENERALIDADES i3

rectifica usando como reflujo una corriente de nafta atmosférica que se admite a controt de

flujo en cascada con el control de temperatura de las gases efluentes del domo.

Debido a la presencia de agentes corrosivos (H;S y HCl en presencia de agua), se inyectan
inhibidores de corrosion, filmico y neutralizante en la linea de domos de las torres
despuntadoras, el primero para proteger las superficies metlicas internas del sistema y el
segundo para regular el pH del condensado (pH 6.5). Ademas, con el propésito de disolver
los depasitos de sales en los condensadores de despuntadoras se inyecta agua de proceso

intermitente a la entrada de éstos.

Los vapores provenientes de las despuntadoras son parcialmente condensados. La mezcla
efluente de cada uno de éstos se envia al respectivo tanque acumulador de [a torres
despuntadoras para la separacion de las fases liquida y vapor. El destilado liquido obtenido

de las torres despuntadoras es la nafta ligera.

El destilado vapor de las torres despuntadoras contiene una pequefia fraccion de
componentes recuperables, por lo que pasa al tanque de succién del compresor, donde las
particulas liquidas arrastradas se separan y se envia a desfogue, dejando de esta forma
exclusivamente el vapor que se comprime y condensa, para posteriormente separar las fases
resultantes en el separador del compresor. La fase liquida se bombea para unirse a la
corriente de nafta despuntada, envidndose la mezcla a fraccionamiento. El gas efluente de

este Ultimo tanque se envia a control de presion al cabezal de gas combustible.

El crudo despuntado que se obtiene por ef fondo de las despuntadoras se envia 2 unos
calentadores a fuego directo hasta obtener la vaporizacion requerida para ser alimentado a

la torre atmosférica.,
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o DESTILACION Y AGOTAMIENTO

Las dos corrientes de crudo despuntado provenientes de los calentadores se alimentan a la
torre atmosférica, en la zona de vaporizacion entre los platos 37 y 38. Esta torre consta de
41 platos tipo valvula.

A la torre también se le suministra por el fondo, vapor de agua de baja presion
sobrecalentando para contribuir como agente de arrastre de los productos ligeros ya que

disminuye la presion parcial de los hidrocarburos.

La corriente de domos constituida por nafta y vapor de agua se envia al condensador de la
torre atmosférica. El efluente del condensador pasa al acumulador de la torre donde se
separan agua como fase pesada que se envia al tanque colector de agua amarga y nafta
como fase ligera de la cual una parte se refluja a las torves despuntadoras y atmosférica y la
otra parte se envia a la Planta Hidrodesulfuradora de Nafta, previo enfriamiento. Esta
Gltima corriente puede también ser enviada normalmente (cuando la hidrodesulfuradora
esté fuera de operacién) a almacenamiento sin tratar o bien mezclarse con la nafta ligera
estabilizada para enviarse a tratamiento caustico y posteriormente a almacenamiento. Para
evitar corrosion en la linea del domo de la torre atmosférica se inyectan inhibidores
neutralizante y filmico. Adicionalmente se tienen las facilidades para inyectar agua en esta
linea, antes de la entrada a los condensadores de la torre atmosférica con el objeto de

disolver las sales que pudieran causar incrustacion en estos equipos.

Con el objeto de mantener el perfil de temperaturas adecuado en la torre atmosférica, en la
seccion de extraccion de nafta pesada se cuemta con una recirculacion tomada del plato 7 y
se retorna a control de flujo al plato 8 de la torre. En caso de falla de alguno de estos

equipos se usara el enfriador de recirculacion superior.
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La primera extraccion lateral se realiza en el plato 9. La nafta pesada extraida se alimenta al
agotador de nafta pesada a control de nivel de éste. Dicha columna consta de 4 platos tipo

valvula.

El calor de agotamiento lo suministra el rehervidor de nafta pesada, cuyo medio de
calentamiento es el residuo atmosférico. A falla de este equipo, el agotamiento se realizard

con vapor directo de baja presion sobrecalentado.

El vapor efluente del agotador de nafta pesada se retoma al plato 6 de la torre atmosférica,
mientras que la corriente de fondos que constituye la nafta pesada producto se envia a
control de flujo a intercambiar cafor en los equipos de los trenes de precalentamiento, para

complementar su enfriamiento en el enfriador de nafta pesada y enviarse aL. B.

La extraccion lateral de kerosina de la torre atmosférica, se realiza por el plato 16 y se
alimenta al plato 1 del agotador de kerosina a control de nivel de éste. El calor para
agotamiento a realizar en esta columna de 4 platos tipo valvula, lo suministra el residuo
atmosférico en el rehervidor de kerosina. En caso de falla este equipo el calor sera

suministrado por vapor de agotamiento.

Por la parte superior del agotador se obtiene una corriente gaseosa que se regresa a la torre

atmosférica al plato 15.

Del fondo del agotador se extrae la kerosina producto, que se envia a intercambiar calor,
completando su enfriamiento primeramente con aire en ¢l primer enfriador de kerosina
posteriormente con agua en el segundo enfriador de kerosina, para por (ltimo entregarse a
control de flujoen L, B.



1. GENERALIDADES 16

Con el proposito de tener una mejor separacion en la seccion de gasoleo ligero de la torre
atmosférica, se cuenta con una recirculacion que se obtiene del plato 24, intercambia calor
enfriandose con el crudo de alimentacion de los trenes de precalentamiento, complementa
su enfriamiento con aire en el enfriador de recirculacion inferior y se regresa a control de

flujo a la torre atmosférica en su plato 24.

La extraccién de gasoleo ligero de la torre aunosférica se lleva a cabo en el plato 25 y se

alimenta a control de nivel al agotador de gasoleo ligero, para su agotamiento.

E! calor necesario para el agotamiento es suministrado por el residuo atmosférico en caso

de falla de este equipo, se suministrara vapor de agotamiento.

De esta ultima torre de 4 platos tipo valvula se obtiene una corriente de domos que se

retorna al plato 25 de la atmosférica.

La corriente de fondos de la torre de agotamiento de diesel se envia a intercambiar calor en
los trenes de precalentamiento, para después enfriarse con el aire en el primer enfriador de
diesel y con agua en el segundo enfriador de diesel y asi ser entregado a control de flujo en
L B.

El gaséleo pesado que se extrae de la torre atmosférica en su plato 33 se envia al tanque de
balance de gasoleo pesado a control de nivel de éste, de ahi intercambia calor en el tren de
precalentamiento, posteriormente se envia al primer enfriador de gasdleo, donde se enfria
con aire y con agua en el segundo enfriador de gasdleo pesado, entregindose a L. B. a

control de flujo.

El residuo atmosférico que se obtiene de la torre atmosférica como corriente de fondos, se

envia a servir como medio de calentamiento en los rehervidores de las torres agotadoras de
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gasoleo ligero, kerosina y nafta pesada y después intercambia calor en los trenes de

precalentamiento.

Posteriormente, el residuo atmosférico se envia a fa Planta de Vacio para su

fraccionamiento a control de nivel del fondo de la torre atmosférica.

¢ ESTABILIZADORA

La nafta proveniente de las torres despuntadoras se precalienta donde se vaporiza
parcialmente, después se alimenta al plato 23 de la torre estabilizadora de gasolina, misma
que tiene dos secciones y consta de 36 platos tipo valvula, Por el domo de esta se obtiene

una corriente de butanos y mas ligeros, por el fondo la corriente de nafta estabilizada.

El diagrama esquemitico de esta seccion se indica en la fig. 2.4,
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2 3 ESPECIFICACIONES TIPICAS DE PRODUCTOS

Las propiedades de cada fraccion pueden variar conforme lo requiera la demanda, pero

solo a expensas de las fracciones adyacentes.

A continuacion se dan las especificaciones tipicas de los productos de la unidad de

destilacion atmosférica.

TABLA 21 ESPECIFICACIONES TIPICAS DE PRODUCTOS DE LA DESTILACION AIMOSFERICA.

Nafta Ligera { Nafta Pesada Gasoleo Gasoleo Residuo

Especificacion Kerosina Ligero Pesado | Atmosférico
Primario Primario

°API 60/60 | 60.7-68.5 43.2.55.2 35.5-43.8 31.5.378 { 29.5.33.6 | 14.1.154
K 12.2-12.3 11.9-12.1 11.7-11.9 11.7-11.8 1.7 11.6
PM. 98-111 140-176 180-209 215.253 220-289 339460
5g 60/60 0.708-0.736 | 0.758-0.810 [ 0.807-0.817 [ 0.837-0.868 | 0.857-0.879 | 0.970-0.963
{100°F) c.s. |0 560-0792 § 0.950-1.850 1.8-2.9 3152 42-74 1500-3500
(210 °F) ¢.s. 0.4-0.435 0.54-0.86 0.82-1.18 1.15-1.7§ 143-2.0§ 36-70
TFE 229-386 355454 468-572 570-698 680-842 | ws-as
{ASTM D-86)







3 ANALISIS DE 1A SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA M

Una de las partes fundamentales para conocer la situacion actual de la planta y proponer
acciones que permitan incrementar su capacidad de procesamiento, lo constituye su andlisis

operativo y conocimiento de sus equipos.

Por tal razon se requiere disponer de la informacion principal de las caracteristicas de los

equipos que integran la seccion de destilacion atmosférica.

En la tabla 3.1 se indican tanto las condiciones de diseflo como de operacion de todos los
equipos, dividiéndolos en columnas, calentadores, cambiadores de calor, acumuladores y
bombas. Indicando en el caso de las columnas sus temperaturas, presiones y
especificaciones de los internos; para los calentadores a fuego directo su carga térmica y
sobredisedo; en los cambiadores de calor al igual que los calentadores de fuego directo se
da su carga térmica y sobrediseilo; en los acurnuladores incluyendo desaladoras y filtros, se
sefiala su didmetro y altura tangente-tangente; y para el caso de las bombas tenemos su

gasto volumétrico, caida de presién y sobredisefo.



TABLA 3.1.- USTA DE EQUIPO DE LA SECCION DE DESTILACION ATMOSTERICA
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AiINTERCAMBIADORES

CLAVE SERVICIO CARGA TERMICA | SCBAE DISEAT
MM Kcalih
AEA T AB_|INTEACAMBIADOR CRUDO,NAFTA PESADA PRODUCTO 340 12
AEA2AB_|INTERCAMBIADOR CAUDC/NAFTA PESADA PRODUCTQ 340 12
AEAJAD |INTERCAMBIADOR CRUDO/RECIRCULACIGN SUPERIOR 940 12
A-EA4 AD_|INTERCAMBIADOR CRUDO/RECIRCULACION SUPERIOR Jac_ | 1z
AEAS _|INTERCAMBIADOR CRUDO/GASOLEO PESADO PRODUCTO 340 12
AEAG _ |INTERCAMBIADOR CRUDO/GASDLEO PESADO PRODUCTO 3.40 12
AEA7__|INTERCAMBIADOR CRUDO/KEROSINA PRODUCTO 2.50 12
A-EAB__|INTERCAMBIADOR CRUDO/KEROSINA PRODUCTO 250 12
A-EA9AB_|INTERCAMBIADOR CRUDO/GASOLEO LIGERO PRODUCTO 720 12
AEA 10 AB_|INTERCAMBIADOR CRUDO/GASOLEQ LIGERQ PRODUCTO 7.20 12
AEA 11 AB_|INTERCAMBIADOR CRUDO/RECIRCULACION INFERIOR 10.90 12
A-EA 12 AB [INTERCAMBIADOR CRUDO/RECIRCULACION INFERIOR 10.90 12
A-EA 13 AH_[INTERCAMBIADOR CRUDO/RESIDUO 24,40 12
AEA 14 AH |INTERCAMBIADOR CRUDO/RESIDUO 24 40 12
AEA 16 R_ICONDENSADOR DE DESPUNTADORA A-DA 1 843 12
A-EA 16__|CONDENSADOR DE DESPUNTADDRA A-DA 2 8.43 12
AEA 17 Al |CONDENSADOR DE TORRE ATMOSFERICA 58.10 11
AEA 18 AB_|CALENTADOR OE AGUA A DESALADO 1.55 1.25
A-EA 19 AB_|CALENTADOR DE AGUA A DESALADO 155 125
A-EA 20 AB_|ENFRIADOR DE AGUA SALADA 384 125
A-EA 21 AB |ENFRIADOR DE AGUA SALADA a84 125
A-EA22 IREHERVIDOR DE NAFTA PESADA 377 i1
AEA2)_ |RERERVIDOR DE KEROSINA 268 1
A-EA 24 AB_|REHERVIDOR DE GASOLEQ LIGEROQ 5355 X
A-EA 25 AB_|ENFRIADOR DE NAFTA PESADA 531 K
A-EA 26 AB |SEGUNDO ENFRIADCR DE KEROSINA 0.69 X
A-GA27_|SEGUNDO ENFRIADOR DE GASOLEO LIGERQ 033 K
A-EA 28 |SEGUNDO ENFRIADOR DE GASOLEQ PESADO 0.4 11
AEA29_ |CONDENSADOR DE GASES DEL COMPRESOR AGB1 c93 i
AEA30_|CALENTADOR DE AGUA TRATADA a.75 125
AFA 11 |CALENTADOR DE AGUA TRATADA 3.78 125
A-EA32 AB_|ENFRIAD DR DE NAFTA ATMOSFERICA 0.6 11
AEC 1 AB_|PAIMER ENFRIADOR DE KEROSINA 264 11
AEC2AB_|PRIMER ENFRIADOR DE GASOLEO ac4 11
AECIAD_|PAIMER ENFRIAOOR DE GASOLEO LIGERQ 76 K
AEC 4 AB_|ENFRIADOR DE RECIRCULACION INFERIOR 1084
A.EC 5 AB_|ENFRIADOR DE RECIRCULACION SUPERIOR 48




IV. ACUMULADORES, DESALADORAS Y FILTROS

CLAVE SERVICIO CARACTERISTICAS
A-FA1AB |DESALADORA 3,658 mm DIAMETRO x 24,384 mm
A-FA2AB IDESALADORA 3,658 mm DIAMETRO x 24,384 mm
A-FA 3 ACUMULADOR TORRE DESPUNTADORA A-DA1 | 2,591 mm DIAMETRO x 7,315 mm T-T
A-FA 4 ACUMULADOR TORRE ATMOSFERICA 3,353 mm DIAMETRO x 10,688 mm T-T
A-FAS SEPARADOR DEL COMPRESOR A-GB 1 914 mm DIAMETRO x 2,745 mm T-T
A-FA S ACUMULADOR TORRE DESPUNTADORA A-DA2 }2591 mm DIAMETRO x 7,315 mm T-T
A-FA7 TANQUE DE SUCCION DEL COMPRESOR 914 mm DIAMETRO x 2,439 mm T-T
A-FA S8 TANQUE DE BALANCE DE GASOLEO PESADO 2743 mm DIAMETRO x 3,493 mm T-T
A-FA S TANQUE COLECTOR DE AGUA AMARGA 1,016 mm DIAMETRO x 3,048 mm T-T
A-FG3 FILTRO COALESCEDOR DE NAFTA PESADA 3,048 mm DIAMETRO x 4,877 mm T.T
A-FG4AB [FILTRO DE KEROSINA 762 mm DIAMETRO x 1,474 mm T-T
A-FGSAB [FILTRO DE GASOLEO LIGERO PRIMARIO 1,219 mm DIAMETRO x 1,474 mm T-T
A-FG6AB

FILTRO DE GASOLEO PESADO PRIMARIO

1,067 mm DIAMETRO x 1,474 mm T-T




VBOMBAS

CLAVE

SERVICIO GASTO VOL. (LPM) SOBAE DISE&O | DIF ERENCIA DE PRESION PRESION DE
NORMAL DISELD OPERACION DISERD SUCCION (kg/cm2)
CAGAWR BOMBA DE CARGA 9132 10958 12 3110 3110 030
AGA 21 BOMBA DE CARGA 9132 10958 12 31.10 3110 030 N
-AGA3pi _ |BOMBA DE AGUA DE DESALADO 79 958 12 720 714 15.08
A-GA 4/t |BOMBA DE AGUA DE DESALADO 798 958 12 720 7.14 1508
AGA 5 |BOMBA DE CRUDO DESPUNTADO 9419 11303 12 1320 1318 251
AGAGR _|SOMBA DE CARUDO DESPUNTADO 9419 11303 12 13.20 13.18 251
AGA7/R _|BOMBA DE NAFTA DESPUNTADORA A-DA 1 1600 1920 12 17.30 1733 265
A-GAB/R__|DOMBA DE REFLUJO DE NAFTA 5762 6338 11 5 00 497 054
AGA 9 |BOMBA DE NAFTA DE TORRE ATMOSFERICA 2430 2673 11 960 va7 =)
~AGA 10/R _|BOMBA DE RECIRCULACION SUPERIOR 8352 9187 11 5 00 491 aza
"AGA 11/ {BOMBA DE NAFTA PESADA PRODUCTO 2606 2867 1y 7.00 690 276
AGAI12R IBMADEKEROSNAPROIX.CTO 1512 1664 11 780 795 238
A-GA 17/R__|BOMBA DE RECIRCULACION INFERIOR 9018 10909 11 140 457 YT
AGA 14/R_|BOMBA DE GASOLEQ LIGERO PRODUCTO 4017 4419 13 970 970 ver
AGA 15 |BOMBA DE GASOLEC PESADO 1715 1867 11 800 792 160
AGA 16AB/M [BOMBA DE RESIDUO 10146 2175 12 2494 XY T
AGA 17,7 |BOMBA DE NAFTA DESPUNTADORA ADA 2 1600 1920 12 17.30 17.33 265
AGA 18/ |BOMBA DE AGUA AMARGA A TRATAMIENTO 529 582 11 270 266 036
AGA 20/ _|BOMBA DE NAFTA RECUPERADO 211 232 11 4 60 461 s19
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Uno de los factores importantes para evaluar el funcionamiento de la planta, s sin duda el
tipo de carga que procesa, que como se menciono con anterioridad procesa una mezcla de
crudos Istmo, Maya y Despuntado con porcentajes promedio de 50, 30 y 20 %

‘respectivamente.

Las caracteristicas, resultado de la mezcla de estos tres crudos se muestra en la tabla 3 2,

tales como su peso especifico, viscosidad y destilacion técnica entre las mas relevantes.

Asimismo, el disponer de la estadistica operacional permitira establecer el funcionamiento
de equipos especificos y posibles “cuellos de botella” que requeriran una atencion especial.
Por tal razon en la tabla 3.3 se muestran las condiciones de operacion, balance de materia y

reportes analiticos comprendidos en el periodo de Enero-Agosto de 1995.



TABLA 3 2.- CARACTERISTICAS DEL CRUDO

PROPIEDAD ENERO FEBRERQ MARZO ABRIL.
OIA 1:15 18-31 1-15 | 18-28 115 18-31 1.15 18-30
PESO ESPECIFICO, 20/40 oC 08800 | 08820 | 0.8850 | 08800 | 086800 | 08780 | 08840 | 0.8800
AP 2677 | 2840 | 2822 | 2877 | 2877 | 2913 | 2804 | 2877
F. CABACTERIZACION 1079 | 10.80 1082 | 1080 | 1080 1070 | 1081 10.83
VISCOSIOAD BAYBOLT. 37.8 oC 75 81 85 79 81 78 [Y) 80
PVA. Lb/puig? 49 4.8 5.4 5.0 51 5.2 50 5.2
SAL. Lb/1000 Bl 3426 | 4238 225 148 4.7 28 2584 | 2825
ASFALTENQS, % PESO 728 8.31 7.96 8.85 751 7.18 7.84 784
PENTANOS. % PESO 198 213 253 213 209 22 287 2.7
OESTILACION TECNICA. oC
5 93 90 o 98 100 - 0 [
10 124 124 .- 130 132 - 120 128
5 182 184 - 161 160 e 148 154
20 180 182 o 190 190 - 178 180
H 204 209 - 218 218 e 207 204
30 233 240 von 243 249 - 27 29 |
35 268 270 - 275 278 - 204 258
40 300 309 - 314 310 - 290 268
45 352 160 e 360 342 - 340 34
50 388 398 s 398 378 - 384 380
55 408 422 - 423 412 - 418 408
60 430 49 - 454 “2 448 434
as 464 480 o 494 480 - 488 488
70 502 s27 - 528 530 - 819 $10
78 344 580 - 588 550 e 881 382
LIGERQS, % VOL.
c2 o o vor vor e - 094
ca 120 0.88 077 1.02 1.02 0.83 0.40 2.06
1C4 1.50 1.18 0.84 1.60 1.58 134 0.63 6.65
nCé 8.70 7.49 5.21 8.30 10,14 3.42 468 438
iC5 1540 | 1870 [ 15581 1823 | 1566 | 1156 | 1335 | 1690
nC5 200 | 2438 } 2510 | 2130 | 2443 | 2371 1968 | 18,19
C6+ 5030 | 5039 | 5257 [ 5358 | 4719 | 3344 | 61.29 { 49488

OBSERVACIONES.




{CONT N LACIONS

PROPIEDAD MAYQ SNIQ Lo AGOSTO PAOMEDIO
A (k) 143 114 1630 18 1831 118
FES0 CIPRCIFICO 30 40 0C 08800 | 08800 | 06400 | 04800 | 08800 | 08780 08760 0 8803
AR 2098 | 077 | s [ 2877 | M oend 26 50 2874
F CAMCTERIZACION 18 88 1084 1041 1080 1 1081 ¢ 1188 1140 1M
[_VISCOSIDAD SAYROLY 37 8 oC 1 40 " 7 n 78 n i
L PVR_Lbipuige [] X 81 33 82 54 [X] X
AL, 1D/1000 Bis 2431 1048 3118 3148 | 30237 | 3824 9 2730
ALTENOS. % PE30 113 102 178 181 184 148 134 789
PUNTANOS. % PERO 10 487 41 3.1 144 168 [X]) 288
ONBTIWLACION TECNICA. o
) [1] 9
10 120 128
1] 140 133
0 \T7 184
1] 204 207
!:'g_ _23% 238
3 8 288
m P T
48 330 U1
50 310 3
23 398 408
90 423 437
1] LX) an
18 500 912
i) 1T 434
LPG, % VOL
[7] - 03}
Q o 1 04
A 0.8 181
) . 4.13 857
() 19.17 1879
) 3388 2088
Cle 54 08 49.12

CRMIAVAGIONTN,




{. BALANCE Of MASA

TABLA 3 3 - ESTADISTICAS OPERACIONALES

FECHA
PRODUCTO DSELD ENERG FEBRERD MARZO ABRIL MAYO RO ARIO AGOS10 PROMEDIO
ICRUDO DE CARGA, BPO 165,000 167529 106,504 165677 184,908 157,580 347400 158.27% 160.129 163,020
INAFTA DE DESPUNTE, 8P0 23,302 W24 20062 22140 20372 30,033 21500 30.608 31800 21752
IGAS COMBUSTILE, BPD D022 470 487 487 a2 61 o4 ne 2 335
kPG, BPO 4,004 1.0 1,358 1,220 1.290 1,007 1,629 1.641 3275 © 3834
A ESTMELIZADA. 8P0 25.731 2527 24884 20826 25.081 28,142 25,53 28.977 30,711 28218
PIAF TA ATMOSFERICA. BPD 15360 8228 2,082 11.952 7,080 3255 4,306 7.606 8.554 7228
INAF TA PESADA, 8PD 11.290 14002 12,791 13,247 13,270 14,042 13 0D0 14,108 38 540 14 D88
KERGSINA, BFD sses 13,633 10,196 s B012 0208 7251 8646 1147 9417
IGASOLED LIGERD PRIMARIO, BPD 20274 28000 28958 30,031 30233 27,643 26.796 27.560 28827 27.73%
JGASOLEC PESADG PRIMARIO. BPD 7.340 11833 9.208 5816 6.146 7411 7.000 8196 5598 8538
-_masrm. 8PO 78 500 08 335 73.37% 70968 [ XTa 85 929 60582 60,636 66 U26 64 460




. COLUMNA DE DESTH ACION ATMOSF ERICA

FECHA
CONDICYONES DE OPERACION DISESOQ FEBRERO MARZD ABAR. MAYO RO RO PROMEDIO
Em ENT_CALENTADOR ABA 1. oC 211 207 208 208 208 213 204 207
TEMP SALIDA CALEN ABA L oC ase 359 358 358 381 380 381 380
[TEMP_ENT CALENTADOR A 8A 2. oC 2t e 213 213 212 218 205 213
TEMP SALIDA CALENTADOR A BA2. oC 368 380 02 301 380 Jet 360 381
JCOLLMINA FRACCIOMADORA A-
P EAFR. DE TEMPERATURAS. oC
ACTUMULADOR 49 - - - - - ~-
DOMO . 152 140 150 148 150 148 150 149
EXTRACCION NAFTA PESADA 194 14 2 198 104 183 " 194
EXTRACCION KEROSINA 28 230 28 247 249 250 250 248
EXTRACCION GASOLEQ LIGERO 281 298 208 20 283 298 298 296
EXTRACCION GASOLEO PESADO D44 3e8 345 345 45 345 48 45
FONDO 361 e 348 347 347 347 348 348
£ < re Ec) 78 ™ ™ ™ 78
RETORMND REFLLUO SSFERIOR 1 139 142 143 142 137 140 141
ACUMLRADOR sy — - - - - -
DOMO o087 aro 870 a0 o770 070 S0 s 70
FONDO 141 120 120 120 120 120 120 120
JREFLLIOS. BPD
NAFTA 31.294 35,079 38881 26.241 36,770 2.015 37508 35.766
SUPERIOR 50.218 48302 48.181 48725 48908 3283 48272 47955
INFEROR 12928 16377 18452 18528 16.679 14 988 18.000 16.151
[VAPOR DE Al . Yon/He
COLUMNA PRINCIPAL 1955 2022 2124 21.08 2124 1872 2064 2032
AGOTADOR DE NAFTA PESADA 32 nss 058 o o7
AGOTADOR DE XEROSINA 252 aes o038 - D42
AGOTADOR DE GASOLEO 11GERO 575 335 37s 374 336 226 221 YT
[TEMP VAPOR DE AGOTAMEENTO,. oC 343 400 <03 408 40G a3 404 4C3

JOBSERVACIONES:




il COLUMNA DESPUNTADORA

FECHA
CONDICIONES DE OPERACION DISta0 FESRERO MARZO ABRIL MAYO SUINIO AIC PROMEDIO
TEMPERATURA DE ENTRADA. oC 214 221 219 220 218 216 215 218
|PEree_ o TEMPERATURAS, oC
ACUMULADOR 49 - — — — - - —
DOMO 148 162 162 162 181 162 161 162
FONDO 211 213 200 210 209 208 204 2080
|PERFIL DE PRESIONES, Kglom2
ACUMULADOR 19 = — — — — — —
DOMO 23 25 - 25 26 26 26 26 26
FONDO 24 — — — — i — —
RERLLUO, BPO 10328 7590 7.046 7500 7572 6.304 5.706 6968
INAFTA DE DESPUNTE_BPD 21.101 26.042 22146 26372 30,033 27589 30.606 27.131
OBSERVACIONES.
V. ESTABILIZADORA DE GASOUNA -
FECHA
CONDIGONES DE OPERACION DISESO FEBRERO MARZO ABRE MAYO SUNIO SO PROMEDIO
[TEMPERATURA D ENTRADA. oC 158 161 161 161 162 161 160 161
[TEMPERATURA ACUMULADOR. oC T3 26 27 29 30 32 32 30
TEMPERATURA DOMO_oC 77 68 [ 69 71 72 72 70
TEMPERATURA FONDO, oC 208 196 197 196 200 199 198 198
IPRE SION DOMO, kg/im2 143 14.4 14.1 14.6 146 147 146 45
IPAESION FONDO kglcm2 146 j— —_ o — T T T
REFLLJIO, BP0 15801 4392 9.328 11.728 11.954 15078 14398 ¥1.146
OBSERVACIONES:




3 ANALISIS DE LA SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA 2

Una vez recabada la informacion anterior se integran los equipos involucrados en el
simulador de procesos HYSIM, en el cual se incluyen todas las secciones mencionadas con
anterionidad (precalentamiento, desalado, despunte y calentamiento, y destilacion y

agotamiento).

Para la realizacion de esta simulacion se tomo como base para el calculo de propiedades
termodindmicas la ecuacion de estado Peng-Robinson, misma que es recomendada para el

calculo de estas propiedades en fracciones del petréleo.

Este simulador cuenta con dos métodos de convergencia local implicita, el método de la
Secante y el método Broyden, ambos métodos presentan como ventajas el hecho de
eliminar |a evaluacion de derivadas parciales, no emplear la inversién de la matriz jacobiana
y el uso de convergencia cuadrdtica, todas las anteriormente mencionadas permiten una

mayor rapidez de convergencia.

El simulador HYSIM emplea por defaul el método de la Secante, sin embargo si el paso es
demasiado pequeflo el sistema puede demorar en converger y si el paso es grande puede
hacer el proceso inestable, cuando ocurre esto es recomendable cambiar de método en el
médulo que asi lo requiera,

La convergencia de todos los equipos acorde a sus caracteristicas particulares con sus
respectivas recirculaciones fueron comprobadas con la informacién de operacion mostrada
en las tablas No, 3.2 y No. 3.3, Cabe seftalar que los resultados de ésta se encuentran en el
anexo 1, donde se incluye la simulacién completa de esta unidad encontrando las
caracteristicas, propiedades y condiciones de operacion de las diversas corrientes que
integran el sistema.
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La importancia de esta simulacion radica en el hecho de encontrar los “cuellos de botella”
para determinar la factibilidad de incrementar la capacidad de procesamiento de la planta,

para realizar esta revision se dividio arbitrariamente en dos secciones:

o Tren de precalentamiento y desalado.

o Columna de destilacion.
3.1 TREN DE PRECALENTAMIENTO Y DESALADO

Con 1a finalidad de eficientar el intercambio térmico en la seccion de destilacion atmosférica
se realizo la evaluacion del arreglo actual, para lo cual se considerd una capacidad de
procesamiento de 152 000 BPD, reflejando una eficiencia de utilizacion del area de
transferencia de calor muy bajo, esto debido tanto al sobredisefio de los equipos como al
arreglo general de la red. La tabla 3.4 nos muestra las caracteristicas generales y servicios

de los intercambiadores para el caso actual.

El drea actual de transferencia de calor del tren es de 188 616 R?, siendo el area efectiva de
transferencia de 144 676 ft%, en relacion al arreglo de la red, se realizd una comparacion
entre el area minima requerida en arreglos a contra corriente contra el drea actualmente
corregida a area efectiva a contracorriente, El analisis Pinch para 1a sintesis de procesos
para redes de intercambio de calor nos muestra que la eficiencia de utilizacién del drea es.
de 0.57, mientras que en estudios tipicos de plantas de destilacion primaria presenta
eficiencias de hasta 0.85. En fig. 3.1 se presenta un esquema de la configuracién actual de

lared de intercambio térmico en esta planta, asi como su perfil de temperaturas.



TAHLA 3 4 - CARACTERISTICAS GENERALES Y SERVICIOS DE LOS INTERCAMBIADORES PARA EL CASO ACTUAL

CLAVE

ARREGLO

SERVICIO TAMAZO| AREA | Fd(bjpig2) | 1d (oF)
{(FT2) ENV. | TUBO| ENV. | TUBO
JAEA-1/2 AJB__|CRUDO/NAFTA PESADA PRODUCTO 251P | 48.240 | 20278 | 170 ] 470 ] 470 | 150
AEAG/A D |CRUDO/RECIRCULACION SUPERIOR 252P | 42240 | 29302 | 160 | 470 | 420 | 220
AEA-S/6 CRUDOJGASOLEO PESADO PRODUCTO | 1S-1P | 50240 | 10622 | 165 | 470 | 680 | 255
AEA-7/8 CRUDO/KEROSINA PRODUCTO 1S1P | 42240 | 7450 | 180 | 470 | 575 | 280
AEA-9/10 A/B |CRUDOJGASOLEO HHGERO PRODUCTO 25-1P 42-240 15,516 15 470 | 656 | 300
AEA-11/12 A/B_| CRUDO/RECIRCULACION INFERIOR 251P | 50240 | 20466 | 135 | 470 | 565 | 355
AEA-13/14 A/H | CRUDO/RESIDUO 4S2P | 50240 | 84982 | 410 | 375 | 710 | 455
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TREN DE PRECALENTAMIENTO DE CRUDO
CONFICURACION ACTUAL
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FIG. 3.1.- ARREGLO ACTUAL DE LA RED DE INTERCAMBIO TERMICO (CON SIETE SERVICIOS).

Por otra parte, la temperatura 6ptima de entrada del crudo a desalado esta entre 135 °C y
140 °C, sin embargo actualmente se suministra a 155 °C en promedio, lo cual disminuye la
eficiencia del desalado.

3.2 COLUMNA DE DESTILACION

Para la extraccion de los productos se consideraron las temperaturas de extraccién
reportadas en operacién, pudiendo asi determinar la eficiencia tedrica de los platos.

Sin embargo se detecta un traslape de productos entre kerosina y gasdleo ligero, debido, tal
vez, a que se deja caer kerosina pues el valor agregado del gasbleo ligero es mayor que el
de lakerosina.



3 ANALISIS DE LA SECCION DE DESTILACION ATMOSFERICA B

En lo referente a los gasoleos se observa una deficiencia en la rectificacion de la zona de
gasoleo ligero primario, gasoleo pesado primario y residuo atmosférico, lo cual provoca

que haya un contenido del 10 % de gasoleo ligero primario en el gasoleo pesado primario.

Resumiendo, tenemos que la eficiencia de utilizacion del drea actual de intercambio térmico
es de 0.57, siendo que en arreglos tipicos se puede alcanzar 0.85 La temperatura del
petrdleo crudo a al entrada de la desaladora es de 155 °C mientras que los valores optimos

de desalado van de 135 °C a 140 °C provocando una disminucion en la remocion de sales.

En la torre de destilacion atmostérica se presenta un traslape entre los productos de
extraccion lateral, kerosina y gasoleo ligero; adicionalmente se observa una deficiencia en
la zona de rectificacion de gasdleos ligero y pesado provocando que haya un contenido del

10 % de gasoleo ligero en gasdleo pesado.
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Para determinar el maximo incremento de capacidad se realizo un analisis de cada uno de
los equipos principales de esta seccion, permitiendo concluir que este serd de 180 000
BPD.

Prosiguiendo asi a la realizacion de la simulacion matematica, considerando nuevamente las

mismas bases de calculo que para el caso de operacion..
4.1 TREN DE PRECALENTAMIENTO

Al igual que la evaluacion realizada para el tren de intercambio térmico en el caso de
operacion, en este capitulo se realizd el estudio a un sélo tren de intercambio bajo la
premisa de que ambos trenes son idénticos y por lo tanto operan a las mismas condiciones,

Teniendo como resultados globales de esta simulacion:

Carga Térmica del Proceso 437,40 MMBTU
Servicios de Calentamiento  481.20 MMBTU
Servicios de Enfriamiento 49.40 MMBTU

Y mediante la tecnologia Pinch una eficiencia de utilizacién de 0.7, lo cual nos habla de la
deficiencia de la red de intercambio térmico. La fig 4.1 nos muestra tanto el perfil de
temperaturas como las cargas térmicas requeridag al incrementar la capacidad a 180 000
BPD.
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FIG. 4.1.- CONFIGURACION ACTUAL DE LA RED DE INTERCAMBIO TERMICO CON INCREMENTO DE
CAPACIDAD A 180 000 BPD.

Debido a la deficiencia mostrada en la red de intercambio térmico del tren de
precalentamiento de petréleo crudo, se propone un nuevo arreglo que, tomando como
criterio de simplificacion de su estructura un acercamiento minimo de temperatura de
11.11°C (20 °F), se obtuvo la red mostrada en 1a fig. 4.2, donde se puede observar que
aunque se requiere de 13 servicios contra 7 existentes, sus posibilidades de implementacién
son buenas ya que consta de 24 envolventes contra 20 actuales. La red asi obtenida, se
simulé y como resultado se observa que solo fue necesario agregar 3 envolventes nuevas.
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FIG. 4.2- RED DE INTERCAMBIO TERMICO DEL ARREGLO PROPUESTO.

Energéticamente los resultados comparativos contra el drea actual y el consumo energético
determinado para 180 000 BPD son los siguientes:

Area actual de transferencia de calor
Incremento de area

Area total de! nuevo arreglo

Inversion requerida

Calentamiento requerido por el nuevo arreglo
Ahorro energético

Enfriamiento requerido por e] nuevo arreglo
Ahorro energético

Ahorro total de energia

Ahorro econdmico

188,616 ft*
13,042 ft?
201,658 ft*
133,823 US$
421 MMBtwh
60.3 MMBtwh
26.03 MMBtwh
23 4 MMBtuwh
83.7 MMBtuh
886,900 USS
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42 COLUMNAS DE DESPUNTE Y DESTILACION.

Se realizo el analisis hidraulico de cada una de las columnas para después realizar una
comparacion entre el equipo existente y los requerimientos necesarios para ¢l incremento
de la capacidad.

En lo que debido a la limitante que presentan los condensadores de ambas torres se
manejaron dos casos:

¢ Caso No. |: Maxima Gasolina de Despunte.

o Caso No. 2: Maxima Gasolina Atmosférica.

Para la realizacion de la evaluacion hidraulica de las columnas se consideraron los
parametros siguientes:

- maximo escurrimiento 50 %

- maxima inundacion 82 %

- factor de espumamiento 1.0
Dichos parametros fueron tomados partiendo de recomendaciones hechas para procesar

petréleo crudo.

En base a los resultados obtenidos, reportados en la tabla 4.1, las columnas de despunte,
los agotadores y la columna desbutanizadora no presentan problema alguno al incrementar
la capacidad de procesamiento a 180 000 BPD, en ninguno de los 2 casos manejados, esto
debido a que el didmetro requerido es menor al didmetro de disefio. No asf para la columna
principal puesto que en ambos casos requiere de un didmetro mayor al de disefio, sin
embargo el anilisis realizado muestra que no toda !a torre requiere de modificar su
didmetro sino (inicamente una seccion, para el caso | esta seccion esta comprendida por 3
platos que va del plato No. 5 al plato No. 7 y para el caso 2 la seccion comprendida es més
grande, va del plato No. 5 al plato No. 10.
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Como se puede observar si se extrae la maxima cantidad de gasolina de despunte es
necesaria una mayor carga térmica en los condensadores de la columna despuntadora, pero
a cambio de ello la carga térmica es los condensadores de la columna atmosférica dan la

suficiente carga térmica para condensar el flujo de la gasolina atmosferica.

Sin embargo en el ¢aso 2, cuando se extrae la maxima cantidad de gasolina atmosférica una

mayor carga térmica se requerira en el condensador de la torre atmosférica.

TABLA 4 1. COMPARACION DE CONDICIONES DE EQUIPO PARA PROCESAR 180 000 BPD

EQUIPO SERVICIO CARACTERISTICAS
CARGA TE RMIGA. MMBTU/HR
DISEA0 | OPERACION | @ 180,000 8PD
[CASO 1 | CABO 2
AEA16  |CONDENSADOR DE ADA-1 40.1 IY) 3.2 392
AEA18  [CONDENSADOR DE ADA-2 40.1 M8 53.2 2
AEA-17AJ {CONDENSADOR DE ADA-3 253.6 2009 2438 2007
AEAS1  |CONDENSADOR OE ADA-51 28.1 187 283 184
ABAS1  |REMERVIOOR DE ADA51 44 289 “usl 3
ABA-1/2  ICALENTADOR DE CRUDO 508.2 w74 4033|488
DIAMETRO. M
DIBE&G | OPERAGION |_@ 180.000 BPD

CABO 1 | CABO 2
ADA.1 COLUMNA DESPUNTADORA 2.6 2.13 2.44 229
487 388 3.98 398
ADA2Z  |COLUMNA DESPUNTADORA 250 2.13 244 229
4.87 2.88 .98 .96
ADA3 COLUMNA ATMOSFERICA 7.62 748 7.60 9.20
ADA4 AGOTADOR DE NAFTA PESADA 270 198 2.60 2.10
ADAS  |AGOTADOR DE KERGSINA 2.70 2.43 2.40 2.60
ADA.6 AGOTADOR OE GASOLEQ LIG. 270 228 2.40 2.40
ADA'S!  |COLUMNA DEBUTANIZADORA 2.2 198 213 160
2.74 260 284 259

NOTA;

CASO 1: MAXIMA EXTRACCION DE GASOUNA DE DESPUNTE
CASQ 2: MAXIMA EXTRACCION DE GASOUNA ATMOSFERICA
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Adicionalmente a esto, las caracteristicas de disefio de las bombas de acuerdo al analisis
realizado cumplen con los requerimientos necesarios al incrementar la capacidad de

procesamiento

Como resultado de la evaluacion de alternativas, se visualiza un cambio importante en el
arreglo de los intercambiadores de calor los cuales pasaran de 7 servicios a 13 servicios,

requiriendo anicamente la adicién de 3 envolventes.

E! equipo de bombeo, acumuladores y columna principal no presentan deficiencias para el
procesamiento a 180 000 BPD. La mayor rentabilidad la presenta el caso | Maxima
extraccion gasolina de despunte, donde es importante mencionar que se necesita
incrementar la capacidad de condensacion en la seccion de despunte, para esto se
recomienda que el condensador de relevo opere en forma continua o instalar una

envolvente mas a los condensadores.

El arreglo propuesto de intercambio de calor permite alimentar el crudo a la seccion de
desalado a una temperatura optima de 142 oC interconectando a la salida del servicio 8 y

entrada del servicio 5 (ver fig, 4.2).
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5.1 DIAGNOSTICO OPERATIVO

Como se menciono en capitulos anteriores, la planta fué disedada para operar a 165 000
BPD de carga, durante el periodo que fué evaluada se trabajo en promedio a un 98 % de

esta capacidad de procesamiento, llegando inclusive en algunos meses a sobrepasarla.

o TREN DE PRECALENTAMIENTO Y DESALADO.

Se observa una deficiencia en el intercambio de energia térmica dada por el arreglo dela
red lo cual se determina mediante la tecnologia Pinch una eficiencia de utilizacion de 4rea
de 0.57.

En la seccion de desalado se presenta una deficiencia en la remocion de sales contenidas en
el petréleo crudo debido a la alta temperatura de suministro del mismo 152 °C, esto debido
a que como la solubilidad se encuentra en funcion de la temperatura al momento de realizar
la mezcla enla valvula mezcladora se forma una emulsién muy estable dificultando la
separacion de las dos fases en la desaladora provocando que el crudo a la salida contenga
mayor cantidad de agua y como consecuencia sales disueltas en el mismo puesto que la via
de transporte de las sales es el agua.

¢+ COLUMNA DE DESTILACION ATMOSFERICA

Se sefiala el excelente fraccionamiento de los cortes de nafta ligera, nafta pesada y

kerosina, gracias al uso de los rehervidores de los agotadores de dichos cortes.

En dicha torre se observa un traslape de productos dado entre la kerosina y gasoleo ligero,
debido a que es mas conveniente tener mayor cantidad de gasoleo ligero que de kerosina

por su mayor valor agregado.
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El corte de gasoleo pesado primario contiene un 10 % de gasoleo ligero debido a la
deficiencia en la zona de rectiticacion entre los platos de extraccion de gasoleo ligero,

gasoleo pesado primario y la zona del residuo.
5 2 INCREMENTO DE CAPACIDAD

Debido a la visualizacion del incremento de capacidad a 180 000 BPD de petroleo crudo y
a la limitante proporcionada por los condensadores de las columnas despuntadora y de
destilacion atmosférica se manejaron dos casos: caso 1, maxima extraccion gasolina de

despunte, y caso 2, maxima extraccion gasolina atmosférica.

En resumen el caso 1 maneja una deficiencia de energia térmica en los condensadores de la
torres despuntadoras mientras que en el caso 2, la deficiencia de energia térmica la presenta

¢l condensador de la torre atmosférica.

En relacidn a la hidraulico de las columnas, la unica que presenta un mayor didmetro es la
columna de destilacion atmosférica, el cual es mayor en ¢l caso 2, lo que, realizando una
comparacion de ambos casos se determina una mayor rentabilidad en el caso 1, puesto que
es menor la deficiencia de energia térmica y el diametro requerido a pesar de ser mayor al
de diseflo es menor al caso 2, cabe mencionar que Unicamente se presenta esta deficiencia
en una seccion comprendida por tres platos (del 5 al 7) por lo que se recomienda emplear

platos de alta eficiencia para incrementar el area de contacto.

Resumiendo, los andlisis realizados en el capitulo anterior nos permite establecer la
factibilidad de incrementar la capacidad de procesamiento a 180000 BPD lo que permitira
ingresos adicionales por 15 000 USD/dia, teniendo como limitantes la modificacion en la
capacidad de condensacién de las despuntadoras para lo que se recomienda que el

condensador de relevo opere en forma continua o bien instalar una envolvente adicional a
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fos condensadores asi como implementar las recomendaciones del arreglo 1érmico
propuesto que permitira un ahorro de 83.7 MMBTU/h equivalente a un ahorro economico
de 3535 USD/dia pasando de siete servicios a 13 servicios, que lo que tendrd una inversion
de 133, 823 USD con un tiempo de recuperacion de tres meses, y la interconexion de la

seccion de desalado para obtener la temperatura optima de operacion,

A continuacion se presenta la tabla 5.1, tabla comparativa de los resultados obtenidos tanto
de operacién como de las simulaciones realizadas. En fa cual se observan los gastos de
cada uno de los productos de la seccion destilacion atmosférica asi como también su

rendimiento.



TABLA S 1.- COMPARACION DEL BALANCE DE MASA

DISE&O OPERACION SIMULACION DE @ 180,000 8¢D
OPERACION CASO 1 CASO 2
PRODUCTO 8PD % REND. 8PD % REND. BPD % REND. B8PD % REND. {  BPD % REND.

CARGA 165.000 162,022 162,022 180,000 180,000

NAFTA DE DESPUNTE 21,102 128 27,752 17.5 24,092 152 38,242 22 29987 167
NAFTA ESTABILIZADA 25.731 156 26,216 16.6 23071 14.6 37,065 206 29.214 162
LPG 4,094 25 1,534 1.0 1,000 0.6 1,155 06 750 o<
NAFTA ATMOSFERICA 15,880 9.6 7229 46 7.230 46 5.800 2 12,000 67
NAFTA PESADA 11,299 68 14,086 89 14,090 89 13,400 7.4 14.300 79
KEROSINA 8.88s 5.4 9.417 5.9 9,420 60 11,500 64 11.500 G4
GASOLEO LIGERO PRIMARIO 20271 123 27,735 17.5 27,740 176 28.200 15.7 28 880 160
GASOLEC PESADO PRIMARIO 7.640 46 8,638 55 8.640 55 6,100 34 G 880 38
{RESIDUO ATMOSFERICO 79,500 482 66,460 420 73,791 46.6 76.793 42.7 76,490 425
GASOLINA TOTAL 33,345 2t 30,301 19.1 42,865 238 41.214 229
NOTA:

CASO t: MAXIMA £XTRACCION DE GASOUNA DE DESPUNTE
CASO 2: MAXIMA EXTRACCION DE GASOLINA ATMOSFERICA
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La seccion de destilacion atmosférica es la encargada de abastecer en cantidad y calidad
productos destinados a proceso posteriores, por lo que la realizacion de presente trabajo
destinado a incrementar la capacidad de procesamiento incluyendo la maximizacion del
aprovechamiento energético y maxima produccion de destilados a costo de residuales de la
planta ubicada en el Sector VII de la Refineria de Tula, Hgo,, representa un potencial muy

atractivo y presenta las siguientes conclusiones:

Se realizé un diagnostico operativo integral de todos los equipos involucrados, empleando
como herramienta el Simulador de Procesos HYSIM, lo que permitio determinar los
problemas operacionales existentes entre los que destacan tanto la deficiencia en el tren de
precalentamiento como en la remocion de sales contenidas en el petrdleo crudo y traslapes

de productos de destilacion.

Manteniendo el objetivo de eficientar el tren de precalentamiento, disminuyendo el
consumo de energia en los servicios auxiliares, se realizo una evaluacion rigurosa de esta
seccion mediante la Metodologia Pinch, y una vez sefialado que, el arreglo de la red de
intercambio térmico actual es deficiente, se propuso un nuevo areglo para esta red
permitiendo incrementar la temperatura de entrada al calentador atmosférico a 233 °C. Con
lo anterior se logran recuperar 83.7 MMBTU/h adicionales, requiriendo 3 envolventes de
cambiadores de calor. El monto estimado para implementar estas medidas es de 133,823

USD, teniendo un periodo de recuperacion de [a inversion de 3 meses.

Para disponer de una temperatura adecuada en la seccion de desalado se tendra que
interconectar entre los intercambiadores 8 y 5 de acuerdo al nuevo arreglo propuesto con
lo cual se mantendrd una temperatura optima de operacion a la entrada de la desaladora de
142°C.
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El analisis para el incremento de capacidad efectuado en las bombas, los intercambiadores,
los condensadores, las desaladoras, las despuntadoras y columna de  destilacién
atmosférica, permilié determinar un incremento de capacidad de 15 000 BPD, es decir,
procesar 180 000 BPD de petréleo crudoes esta planta. Para lograr lo anterior es
necesario implementar las recomendaciones del arreglo térmico propuesto en el capitulo
4, asi como operar en forma continua el condensador de relevo de las torres de despunte o
bien adicionar una envolvente a los condensadores de despunte. Se realizd un analisis
hidréulico de las columnas que sefala la necesidad de emplear platos de alta eficiencia en la
seccion requerida del plato 5 al plato 7 de la torre de destilacion atmosférica
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5 ANEXOS o

Con la finalidad de no presentar informacion extensa que se haria tediosa y abumda. a
continuacion se presentan los resultados mas relevantes, obtenidos en las tres simulaciones:
con condiciones de operacion, maxima extraccion gasolina de despunte y maxima
extraccion gasolina atmosférica, mencionadas-en los capitulos 3 y 4 del presente estudio, en
los que se incluyen los perfiles de las columnas despuntadoras, atmosférica y estabilizadora,
las condiciones y especificaciones de las corrientes mas importantes y las destilaciones

tecnicas de fos productos de fa Seccion de Destilacion Atmosférica.

Asimismo ¢l diagrama de flujo empleado aplica a las tres simulaciones, el cual nos permite

visualizar los nombres de las corrientes y 12 integracion de los equipos involucrados.
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i{ypritaech's vrocess 3imulavor HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D EM O
date  96/0:/13 Version C2.54 Case Name TULA-OP,SIY
Pime 10141104 Prop Pkg PR Column Name ADA-~!

rhax Stage Variables »##+

Stg | Press Temp Flow Ratas ( barrel/day ) buty
Mo |{kg/cm2_g c Liquid Vapour Feed Draws |MMBtu/hr

1 2,3 152.3 7910.5 5000.0 12195.8 V

2 2.3 164.3 8008,1 15106.3

3 2.3 170.1 7831.9 15203.9

4 2.4 175.1 7297.4 15027.6

5 2.4 182.9 4666.5 14493.,2

6 2.4 217.1 11862.3 81169,1 73973.3 L

iyprotaech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D EM O
date  96/05/18 Version C2.54 Case Name TULA-OP.SIM
time  10:43:19 Prop Pkg PR Colunn Name ADA-2

#*ev Jtage Variablesg rerr

Stg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) Dut

t No |kg/cm2_g c Liquid  Vapour Feed Draws  |MMBtu/hr
1 2.3 152.3 7910.5 5000.0 12195.8 Vv
2 2.3 164.3 8008.1 15106.3
3 2.3 170.1 7831.9 15203.9
4 2.4 175.1 7297.4 15027,6

! 5 2.4 182.9 4666,5 14493.2

1 [ ; 2.4 217.1 11862.3 81169.1 73973.3 L




dyprotech's Process Simulator HYSIM - Liconsed td HYPROTECH = O

[ I

Jate  96/05/18 version C2.34 Case Name TULA-OP.51H
Time  10:43:28 Prop Pkg PR Cclumn Name ADA~3
«xxx Stage Variableg *x«»
Reflux Ratio 3.96401
Reflux Subcooled to 40.00 ¢
Stg | Prass Tenp Flow Rates ( barrel/day ) Duty
No |kg/cm2_g [ Liquid Vapour Fead Draws |MMBtu/hr
1 0.4 40.0 68300.0 0.0 V -287.114
17230.0 L
4110.7 W
2 0.6 142.,8 96666.7 89643.2
3 0.6 165.2 102885.3 118009.9 8680.8 8
4 0.6 174,2 185318.6 115547.6 48000,6 P ~-62.336
5 0.7 184.0 140735.3 149980.4 48000.6 P
6 0.7 193.9 116081,2 153397.7 22770.5 8
7 0.7 205.3 114259,7 151514.1
8 0.7 216.1 113138.4 149692.6
9 0.8 226.0 111866.,4 148571.,3 8109.8 8
10 0.8 233.8 91563.5 139189.5 17529.8 8
1 0.8 243,1 88080.4 136416.4
12 0.8 252.9 113002,8 132933.3 16150.4 P ~26.345
13 0.9 265.4 89271.8 141705.4 10432,4 3 16150.4 P
14 0.9 282.3 39176.,1 123692.3 37702.1 8§
15 0.9 307.7 33240.4 111298.7
16 0.9 323.2 29408.7 105362.9
17 1.0 332.4 24654.8 101831.2 2465.4 8
18 1.0 340.5 6968.5 94311.9 10651.8 8
19 1.0 350.7 3205.7 87277.4
20 1.0 ! 355.8 1808.8 83514.6
21 1.1 337.6 862.4 82117.7
22 1.1 358.8 80094.3 B1171.3 147947,
23 1.1 352.1 12456.5 3206.7 70844.5 L
! Side Stripper 1 draws 22770,5 from stg 6 vapour raturn to stg 3
4 0.7 208.2 25263.6 8680.8
23 0.7 214.2 11173.9 0.2 14089.9 L 18,000
Side Stripper 2 draws 17529.8 from stg 10 vapour return to stg 9
26 0.8 255.9 20759.7 8109.8
27 0.8 264.0 11339.7 0.2 9420.1 L 18.000
Side Stripper 3 draws 37702.1 from stg 14 vapour return to stg 13
28 0.9 287.7 38447.8 10432.4 .
29 0.9 300.9 11178.2 470.4 27740.1 L 22.000
Side Stripper 4 draws 10651.8 from stqg 18 vapour raturn to stg 17
T
30 1.0 ; 328.1 | 2465.4 453.8 8640.1 L







dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E M O
Jata  96/05/18 vVarsion C2.54 Case Name TULA-OP.SIM
I'ime 11:22:47 Prop Pkg PR Column Name DA-4

swx*es Staga Variables s+«e

Reflux Ratio 20.00000
Stg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) puty
No |kg/cm2_g C Liquid Vapour Feed Draws [MMBtu/hr
1 14.2 88,2 20407.8 19.5 V. =~21.808
1000,0 L
1.7 W
2 14.5 96,2 21376.6 21429.1
3 14.5 100, 1 21536.0  22397.9
4 14.5 103.3 21525.6  22557.3
5 14.5 106.7 21464.5  22546.9
6 14,5 110,6 21410.3  22485.8
7 14.5 114.9 21388.0 22431.6
8 14.5 119.7 21439.0  22409.3
9 14.6 124.4 21516.6 22460.3
10 14,6 129.1 21566.7 22537.9
11 14.6 133.6 21513,0 22588.0
12 14,6 138.2 21158.0 22534.,3
13 14.6 143.8 20172.9 22179.3
14 14,6 152.7 18008.3 21194.2
15 14,6 170.0 49227.5 19029.6 24092,0
16 14.6 171.2 49749.4 26156.7
17 14.6 172.2 50141.1 26678.7
18 14.6 172.9 50452.7 27070.4
19 14,6 173.6 50661.6 27381.9
20 14,7 174.5 51129.9 27590.9
21 14.7 175.0 51313.9  28059.2
22 14,7 175.5 51472.2 28243.2
23 14.7 175.9 51610.8 28401.4
24 14.7 176.4 51734.1 28540.0
25 14.7 177.0 51843.3 2B663,3
26 14.7 177.8 51934.3 28772.5
27 14.7 179.0 51985.0 2B8863.6
28 14,7 180.8 51932.4  28914.2
29 14.7 184.,1 51608,7 28861.7
30 14.7 190.7 50707.1  28537.9
31 14.7 204.9 27636.3 23070.7 L 34.721




dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPRQTECH = D E

Jate 96/05/18
Time 11:29:43

varsion

C2.54

Prop Pkg PR

E PO

Case Name TULA~OP.SIM

Tabulated Properties For Tables for Stream * MCF

Liquid True BP ASTM-086 ASTM-D86 [D1160~VAC IDLI160~ATH
Volume Temp. Temp. Corracted Tamp. Tamp.
Percent (C) (C) () () (C}
0,0 4.1 56.9 56,9 -71.2 8.7
2.0 34,0 77.1 7.1 -50,1 36,7
5.0 §7.1 93,6 93,6 -33.4 56,6
10.0 106,4 131.2 131,2 3.5 106.8
15,0 141.4 159.3 159.3 30.5 1411
20.0 173.7 186.3 186,3 56.1 1713.4
30,0 235.6 239.7 239.7 106.1 23§.7
40,0 294.6 281.7 286.0 154.9 298.}
50,0 351.1 342.4 329.2 201.9 355,13
60,0 415.8 401.3 371.1 257.4 418.8
70,0 488.0 468.,1 407.1 321,0 488,1
80,0 §50,7 529.3 431,2 377.5 530.7
90,0 612.0 584,11 447.9 434,1 612.0
95.0 696.0 632,2 460,1 §13,8 696,0
98.0 766.2 668,8 468,14 582.5 766,32
100.0 786.6 674.8 469.3 602,8 786,6




i i =D EMNOQ
: i 3IM - Licensed to HYPROTECH = D E M
Hyprotech's Process Simulator HY S ant TULA-OP, SIN

Date  96/05/18
l'ime 11:29:28

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * GNA.-ATM.

True BP ASTM-D86 ASTM~-D86 {D1160-VAC [D1160~ATM

35?3;2 Temp. Temp. Corrected Temp. Tegp.

Percent (C) (C) (C) (C) (C)

. -1.2 42.7 42,1 -53.9 31.7
g.g 28.6 60.4 60.4 ~-43.5 45.4
5.0 38.5 67.3 67.3 ~-38.5 52.0
10.0 52.8 17.9 77.9 -30.0 63.1
15,0 70.0 91.1 91.1 ~18.7 77.8
20.0 85.7 103.2 103.2 =7.7 92.1
30.0 106.2 118.2 118.2 6.7 110.7
40.0 119.9 127.0 127.0 15.7 122.2
50.0 131.6 134,4 134.4 23.3 132.0
60.0 142.3 141.4 141.4 3l.4 142.2
70.0 152.4 148.4 148.4 39.4 152.4
80.0 161.2 154.5 154.5 46.3 161.2
90.0 172.7 163.6 163.6 55.5 172.7
95.0 178.9 168.5 168.5 60.4 178.9
98.0 186.0 174.9 174.9 66.1 186.0
100.0 192.0 180.5 180.5 70.9 192.0

dyprotech's Process Simulator HYSIM -

Jate 96/05/18
Time 11:29:28

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For

Licensed to HYPROTECH = D E M O
Case Name TULA-OP.SIM

Tables for Stream * NAF,.PES,

Liquid True BP ASTM-D86 | ASTM-D86. [D1160-VAC {D1160-ATM
Volume Temp. Temp. Corrected Temp. Temp.
Percent (C) (C) (C) (C) (C)
0.0 135.2 164.9 164.9 43,0 156.9
2.0 152.6 175.6 175. 6 49.7 165.4
5.0 159.7 179.3 179.3 52.7 169.2
10.0 168.7 183.8 183.8 56.7 174.2
15.0 174.9 185.9 185.9 60.0 178.3
20.0 179.1 188.8 188.8 62,8 181.8
30.0 185.7 192.0 192.0 67.6 187.9
40,0 192.6 195.6 195.6 72.1 193.6
50,0 199.0 199.2 199.2 76.6 199,2
60,0 205,2 202,8 202.8 81.5 205.2
70.0 211.8 207.4 207.4 86.8 211.8
80.0 219.3 212,1 212.1 92.8 219.2
90.0 231.0 221,4 221.4 102.4 231.1
95.0 237.7 226,8 226.8 107.7 237.7
98,0 245.3 233,17 233.7 114.0 245.3
100,0 251,17 239.7 239.7 119.2 251,17




e

. dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D EM QO
ldate 26/05/18 Version C2.54 Case Name TULA-OP.SIM
Time 11:29:29 Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * KEROSINA

Liquid True BP ASTM-D86 ASTM~D86 {D1160-VAC |D1160-ATH
Volume Temp. Temp. Corrected Temp. Temp.
Percant {C) (C) (C) (C) (C)
0.0 169.9 199.8 199.8 73.4 195.1
2.0 192.4 215,58 215.5 83.8 208.1
5.0 204.3 221.9 221.9 88.7 214.2
10.0 214.1 227.1 227.1 93.8 220.5
15.0 222.5 231.4 231.4 97.9 225,53
20.0 225.6 233.1 233.1 100.9 229.2
30.0 233.6 236.8 236.8 105.9 235.3
40.0 238.9 239.5 239.5 109.6 239.9
50.0 244.3 242.4 242.4 113.5 244.8
60.0 249.8 245.6 245.6 117.7 249.9
70.0 256.4 249.9 249.9 123.0 256.4
80.0 262.6 253.9 253.9 128.1 262.6
90.0 274.7 263.3 259.9 138.1 274.7
95.0 282.9 270.0 266.2 144.8 282.9
98.0 293,6 279.8 275.2 153.7 293.6
100.0 302.4 288.4 283.1 161.0 302.4

jyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECK = D E M ©
Jate  96/05/18 Varsion C2.54 Case Name TULA-QP.SIM
Time  11:29:29 Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * G.0.L,P.

Liquid True BP ASTM-D86 | ASTM-D86 |D1160~VAC [D1160-ATM
Volume Tenp. Temp. Corrected Temp. Temp.
Parcent (C) {C) {C) {C) {C)
0.0 201.0 236.6 236.6 103.5 232.4
2.0 232.9 260.2 257.0 117,2 249.3
§.0 249.3 270.1 266.3 126.8 260.9
10.0 261.5 277.0 272.7 134.7 270.6
i 15.0 270.0 281.7 277.0 140.4 277.6
; 20.0 277.4 285.8 280.7 145.5 283.7
! 30.0 290.3 293.2 287.4 154.5 294.5
; 40.0 302.4 300.5 293.9 162.7 304.4
: 50.0 314.0 307.9 300.4 171.0 314.4
: 60.0 325.4 315.5 307.0 180.2 325.3
i 70.0 337.2 323.8 314.0 190.2 337.2
! 80.0 350.4 334.1 322.5 201.4 350.4
; 90.0 167.6 348.4 333.9 215.9 367.6
| 95.0 3gl.5 360.7 343.3 227.9 381.5
! 98.0 393.9 372.1 3561.6 238.5 393.9
% 100.0 403.2 380.8 357.7 246,5 403.2
|
{



dyprotech’s Process Simulater HYSIM - Licensed to HYPROTECH = DE MO
e Cagse Nane TULA-OP.SIM

Jate
Time

96/05/18
11129130

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * G.O.P.P.
Liquid True BP ASTH~DA6 | ASTM-DA6 |DL160=-VAC |D1160-ATM
Volume Temp. Temp. Corrected Tanp. Tanp.
Parcent (C) {C) {(C) (C) {(¢)

0.0 230.3 269.5 265.,7 109.6 240.0

2.0 289.3 il4.4 306,11 160.4 01.7

§.0 321.9 337.7 325.5 186.7 333,1
10.0 345.5 353.9 338.1 208,0 354.8
15.0 360.0 363.4 345.3 216.0 167.6
20,0 370.6 370.3 350.3 223,8 376.8
30.0 3858.9 380.0 357.1 238.0 389.8
40.0 397.5% 387.0 361.9 243.1 399,3
$0.0 407.8 393.3 366.0 250.5 407.9
60.0 418.0 400.0 370.3 289.3 417.9
70.0 429.9 408.5 175.6 269.7 429.9
80.0 446.8 422.3 383.7 284.5 446.9
90.0 467.9 440.8 393.8 303.1 467.9
95.0 488.2 489,31 403.0 321.1 488.2
94.0 507.9 478.4 410.3 338.8 507.9
100.0 525.1 488.7 415.9 354.2 525.1

dyprotech's Process Simulator HYSIM ~ Licansed to HYPROTECH = DE X O
Casa Name TULA-QOP.SIM

Date
Time

96/05,/18
11129132

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For

Tables for Stream * RES,=ATM.

Liquid Trus B8P ASTM=D86 | ASTM=DB6 [D1160~VAC [D1160=-ATM
Volume Tenp. Tenp. Correctad Temp, Tonp.
Parcent {C) {C) {C) {C (C)
0.0 260.7 275.3 271,1 "133.1 267.4
2.0 324.0 316.8 307.9 184.8 330.8
5.0 360.6 345.2 331.4 218.,7 387.3
10.0 396.9 375.9 354.3 246.6 403.3
15.0 421.4 397.58 368.7 267.4 427.3
20,0 441,58 415.8 379.8 204.6 446,9
30,0 480.5 450.3 398.6 317.8 484.5
40.0 518.6 480.6 412.6 347,2 517. 4
50.0 541.6 502.3 421.5 3169.4 541.8
60,0 562.5% 519.4 427.7 isa.l §62.4
70.0 586.0 538.9 434.4 409.9 586.0
80,0 627.3 576.9 445.9 448.4 627,13
90.0 710.1 653.8 465.0 827.5 710.1
95.0 761.9 693.2 473.6 §78.3 761.9
98.0 793.8 11,1 478.1 610.0 793.8
100.0 814.% 719.4 476.0 631.3 814.9




Stream

Japour frac.
Tempaerature C

drassure kg/cm2_g
4olar Flow lbmole/hr
Mase Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
inthalpy MMBtu/hr
Jensity lb/£t3
Mole Wt,

3pec., Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Jigcogity cp

! Factor

sur Tension dyne/cm
3td Denaity lb/ft3

Stream

vapour frac,
Temperature C

Pressure kg/cm2_g
Molar Plow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
Liqvol Flow barrel/day
Inthalpy MMBtu/hr
denaity lb/fed
Mola Wt.

3pac, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr~fe=F
Viscosity cP

I Factor

Sur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

Stream

Vapour frac.
lfemperature C
Pressure kg/cm2_g
Molar Flow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
Liqvol Plow barrsl/day
snthalpy MMBtu/hr
Jensity 1b/£t3
Mole We. .
ipec, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-fe-F
Viscosity cP

7 Pactor

3ur Tenaion dyne/cm
std Density lb/ft3

MCF

0.0000
19.5779
1.0000
9419.2816
948459.9375
162021.9925
=132,2438
$4.9620
221.9888
0,4338
0.0844
14,4701
0,0207
27.5644
55,1450

LPG.ATM.
0.0000
88.2478
14,2000
147.25%5
3813.1509
1000.0170
0.4851
29,8583
57,0877
0.7588

4.9662
36.0975

GNA,ATM,
0.0000
40,0000
0.4200
749,6577
36406,3398
7230.0138
=4.7097
46.7446
107,0641
0.4761

21.4972
48,0767

8-MCF
0,0000
147.1008
19.0000
20298.4282
1,03735E+06
175469.0014
~3.6391
49.3966
112.6670
0.6055

34,2642
56,5640

GNA,EST.
0.0000
204.9206
14,7000
2589,2061
111010, 14086
23070,7323
31,7224
32,4956
94,5208
0.,7672
0,0266
0.0970
0.0705
4,2048
45,9427

NAF,PES,
0,0000
214,2093
0.6952
1142,3589
76711,7813
14089.8849
18,6049
41.1090
148,0435%
0.6495
0.087¢
0.1986
0.0094
11.2486
51,8639

9=MCF
0.0000
147,1008
19,0000
9675,1056
950550, 4375
162338.2024
109.7303
48,8262
216.5954
0,5615
0.0708
1.,0921
0.1857
17,7928
58,1107

GTOT
0.0000
82,2308
0.4200
3338.8637
147416.4044
30300.7460
~4.5887
42,8503
97,3368
0.5428
0.0614
0.2668
0.0069
15,3263
46,4597

KEROSINA

658,7176
52639.8086
9420,1386
19,7367
40,1457
176,1752
0.6919
0.0554
0.,1778
0.0110
9.8232
53.2160

GNADESP~2
0,0000
161,0000¢
17.6485
2740.8630
114908.5899
24092.0293
19,3072
36.1734
92.4262
0,6674
0,0409
0.1308
0.0810
7,1546
45,5783

CARGA=ATM,
0.6001
363,0000%
1.4000
7729.0079
884011,8125
147946.,6640
6568,1508
1.2270
252,1830
0,7024

-
-
-
-

G.0.L.P.
0,0000
300,9042
0,8857
1876,2119
160891, 9688
27740,0064
76,7241
40,8969
225,0347
0.7103
0.0573
0.1524
0.0135
10,2423
55,1629



wr

Stream

Japour frac.
lemperature C
2ressure kg/em2_gq
olar Flow lbmole/hr
Yass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Znthalpy MMBtu/hr
Jensity lb/fe3
dole Wt.

3pac, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr~ft-F
Jiscosity P

¢ Factor
3ur Tension dyne/cm
3td Density ilb/ft3

Stream
‘Japour frac,
Temperature C
Preegure kg/cm2_g
Aolar Flow lbmole/hr
Mass Flow  kg/h
LiqVol Flow barrel/day
inthalpy MMBtu/hr
Jensity lb/ft3
Mole Wt.
Spec, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft~F
Viscosity cP
2 Factor
3ur Tension dyne/cnm
3td Density lb/ft3

Stream

vapour frac.
Temperature C

Pressure kg/em2_g
4Yolar Flow lbmole/hr
4ass Flow kg/h
tlqVel Flow barrel/day
inthalpy MMBtu/hr
Jensity 1b/ft3
Yole Wt.

Spec, Heat Btu/lb~F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
/iscosity cP

1 Factor

3ur Tension dyne/cm
std Density lb/ft3

G.0.P.P.
0.0000
3a28.121
0.9810
374.6683
52499.3516
8640.1214
29,0660
42.8384
308.9134
0.7133
0.0627
0.1034
0.0178
11.9037
57.6766

REF-~DESP~2
0.0000
40.1862
5.0000
518.5411
25175.0273
5000.0000
=3.2372
46.7700
107.0327
0.4761
0.,0711
0.4763
0.0324
21,4735
48,0726

GNA~DESP~1
0.0000
40.0000
1.9485
1370.4315
57454.2930
12046,0147
-6.3087
44.1774
92.4262
0.4960
0.0663
0.3593
0.0147
18.5302
45,5753

RES.~ATM,
0.0000
352,0905
1.1000
2205.1257

454627.4063

70844.4713
288.3328
45,6283
454,5190
0,7117
0.0678
0.4478
0.,0250
13.1682
60,8830

REF-DESP~-1
0.0000
40,1862
5,0000
518,5411
25175,0273
5000,0000
-3,2372
46,7700
107.0327
0.4761
0.0711
0.4763
0,0324
21,4735
48,0726

GNA-DESP~2
0.0000
40,0000
1.9485
1370.4315
57454,2930
12046.0147
-6.3087
44.1774
§2.4262
0.4960
0.0663
0.3593
0.0147
18.5302
45.5753

C-DESP~2
0.2475
221.1210
2.800C
4837.5528
475275,2188
81169.1012
148.7340
4,8009
216,3954
0.6192

FONDO-DESP~1
0.0000
217.0701
2.4000
3864.5039
442005.8750
73973.3320
120.7052
46,4230
252,1530
0.6218
0,0607
0.5694
0.0280
14,1827
56,2215

C~DESP-~1
0.2475
221.1210
2.8000
4837,5528
475275,2188
81169.,1012
148,7340
4,8009
216.5954
0.6192

FONDO~DESP~2
0.0000
217.0701
2.4000
3864,5039
442005.8750
73973.3320
120.7051
46.4230
252,1830
0.6218
0.0607
0,5694
0.0280
14,1827
56,2215
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dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E M O

Date 96/05/18 Varsion C2.54 Case Name TULA~CLl.SIM
Time  11:34:29 Prop Pkg PR Column Name ADA-l

«vex Stage Variables #e**

Stg Press Tenp Flow Rates ( barrel/day ) Duty
No |kg/em2_g c Liquid Vapour Feed Draws |MMBtu/hr

1 2.3 166.0 7275.0 5000.0 19262.5 V

2 2.3 181.3 6978.5 21537.5

3 2.3 188.9 6461.0 21241.0

4 2.4 195.0 5635.9  20723.5

5 2.4 202.6 2987.0 19898. 4

6 2.4 225.2 17249.5 90146.9  75884.4 L

dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH - D E M O

Jate 96/05/18 Version C2.54 Case Name TULA-Cl.SIM
Time 11134344 Prop Pkg PR Column Name ADA~2

t*sw Stage Variablag weer

Stqg | Prass Temp Flow Rates ( barrel/day )

Dut!
No lkg/cm2_g [ Liquid vVapour Fesd Draws HHBtu/gr
1 2.3 166.0 7278.2 5000,0 19262.8 V
2 2.3 181.3 6978,8 21537.9
3 2.3 188.9 6461.5 21241.6
4 2.4 195.0 5636.3 20724.2
5 2.4 202.6 2986.6 19899.1
[ 2.4 225.2 17249.4 90146.9 75884.2 L




dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E M O

Jate  96/05/18 Version C2.54 Case Nama TULA~C1.SIM
Time  11:34:51 Prop Pkg PR Column Name ADA-3

#x#% Jtage Variablag «wee

Reflux Ratio 3.29583
Reflux Subcooled to 40,00 - C
Stqg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) Duty
No |kg/em2_g c Liquid Vapour Feed Draws |MMBtu/hr
1 0.4 40,0 52074.1 0.0 Vv -243,587
15800.0 L
4107.2 W
2 0.6 145.7 71719.7 71981.3
3 0.6 171.3 76686.8 91626.8 8290.4 8
4 0.6 180.8 178950.5 88303.6 60000.0 P -82,627
5 0.7 193.5 126239.2 130567.2 6§0000.0 P
6 0.7 204.8 104014.0 137855.9 21690.3 8
7 0.7 216.5 102906.7 137321.0
8 0.7 226.9 101916.,0 136213.7
9 0.8 236.3 100380.4 135223.0 7379.6 8
10 0.8 244.0 78388.6 126307.9 18879.4 8
11 0.8 253.6 74830,6 123195.5
12 0.8 263.5 102635.0 119637.4 16300.0 P =31,649
13 0.9 276.7 80332.5 131141.9 10126.3 8 16300.0 P
14 0.9 292.8 30767,7 115013.0 378%5.9 8
15 0.9 317.2 24918,6 103304.2
16 0.9 331.2 21375.8  974385.1
17 1.0 338.9 17413,8 93912,3 2129.6 8
18 1.0 345.4 3386.7 87820.6 . 7775.8 8
19 1.0 354.2 1138.5 81569.4
20 1.0 357.2 672.8  79318.1
21 1.1 357.8 346,7  7885%5.4
22 1.1 358.2 87161.4 78529.4 151769, )
23 1.1 351.2 13575.5 3206.7 76792.6 L
Side Stripper 1 drawa 21690.3 from stg 6 vapour return to stg 3
24 0,7 221.8 24586.9 8290.4 .
25 0.7 227.9 11187.0 0.2 13400,0 L 18,000
9ide 8tripper 2 draws 18879.4 from stg 10 vapour return to atg 9
26 0.8 267.0 22752.9 7379.6
27 0.8 275.0 11253.1 0.2 11500,0 L  18.000
Side 8tripper 3 drawa 37855.9 from stg 14 vapour return to stg 13
28 0.9 298.5 38736.7 10126.3
29 0.9 11,8 11007,1 470.4 28200,0 L 22,000
9ide Stripper 4 draws 7775.8 from atg 18 vapour return to stg 17
30 1.0 331.7 2129.6 453.8 6100.0

L




dyprotach’s Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E
Jate 96/05/18 Version C2.54 Case Name TULA-C1.SIM
TFime  11:34:59 Prop Pkg PR Column Name DA-4

+xax Stage Variables w#wt

MO

Reflux Ratio 19.99988
Stqg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) Duty
No (kg/cm2_g c Liquid Vapour Faad Draws |{MMBtu/hr
1 14.2 88.8 23509.2 19.6 V. =-25.323
1155.0 L
3.3 W
2 14,5 97.9 24638.9 24687.0
3 14.5 102.9 24845.6 25816.7
4 14.5 107.2 24891.5  26023.4
5 14.5 111.,6 24930.2 26069.4
6 14.5 116.1 25017.2 26108.0
7 14.5 120.5 25144.6 26195.1
8 14,5 124.7 25321.7 26322,5
9 14.6 128.6 25472.3 26499.5
10 14.6 132.1 25541.5  26650.2
11 14,6 135.5 25466.4  26719,3
12 14,6 138.9 25036.5  26644.2
13 14.6 143.4 23802.1 26214.3
14 14.6 151.4 20669.4  24979.9
15 14.6 170.5 69422.3 21847.2 38243.4
16 14.6 171.3 69901.8 32356.,7
17 14.6 171.8 70249.7  32836.2
18 14.6 172.3 70531.3  33184.2
19 14.6 172.7 70722.7 33465.8
20 14.7 173.4 71284.5 33657.2
21 14.7 173.7 71488.1  34219.0
22 14.7 174.1 71675.9 34422.6
23 14.7 174.4 71851.2  34610.4
24 14.7 174.7 72016.7  34785.6
25 14.7 178.1 72174.1 34951.2
26 14.7 175.6 72320.3  35108.6
27 14.7 176.4 72435.7 35254.8
28 14.7 177.7 72445.3 35370.2
29 14.7 180.2 72078.9 35379.8
30 14.7 186.1 70533.1 35013.4
3l 14.7 201.7 33467.6 37065.5 L 44,582




dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH =

Z

late 26/05/18 Varsion €2.54 Casa Namae TULA-CL.ZIM
Time 11:34:59 Prop Pkg PR Column tiame DA-¢
«swt Stage Variablag wene
Reflux Ratio 19.99988
8tg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) : Duty
No |kg/em2_g C Liquid Vapour Fead Draws gMMBtu/hr
1 14.2 868.8 23509.2 19.6 v ~25,323
1158.0 L
3.3 W
2 14,5 97.9 24638.9  24687.0
3 14.58 102.9 24845.6  25816.7
4 14,5 107.2 24891.5  26023.4
5 14,5 111.6 24930.2  26069.4
6 14.5 116.1 25017,2  26108.0
7 14,5 120,58 28144,6  26198,1
8 14,8 124,7 25321.7  26322.8
9 14.6 128.6 25472.3  26499.5
10 14,6 132.1 25541,5 26650.2
11 14.6 138.,5 25466.4 26719,3
12 14.6 138.9 25036,5 26644.2
13 14.6 143.4 23802,1  26214,3
14 14.6 151.4 20669.4  24979.9
15 4.6 170.5 69422,3 21847.2 38243.4
16 14.6 171.3 69901.8  32356.7
17 14.6 171,8 70249.7  32836.2
18 14.6 172.3 70531.3  33184.2
19 14.6 172,7 70722.7  33465.8
20 14.7 173.4 71284.5  33637.2
21 14. 173.7 71488.1  34219.¢0
22 14,7 174,11 71678.9  34422.6
23 14.7 174.4 71851,2  34610.4
24 14.7 174.7 72016.7  3478%,6
25 14.7 175.1 72174.1  34951.2
26 14.7 175.6 72320.3  35108.6
21 14.7 176.4 72435.7  35254.8
28 14.7 177,17 72445.3  35370.2
29 14.7 180.2 72078.9  35379.8
30 14.7 186.1 70833.1  35013.4
31 14.7 20147 . 33467.6 37065.5 L 44.382




dyprotech's Process Simulatsr HYSIM - L:censaed to HWYPROTECH =
Case Name TULA-T2.

date 96/05/18 VYersion

C2.34

Time 11:47:12 Prop Pkg PR

TEM D
SIM

Tabulated Froperties For Tables for Stream = %°F

Liquid True 8P | ASTM-D&6  A5TM~DEG fﬁLLeo-VA: ID1160~AT
Voluma Temp. Tamp . Corrected Temp. Tamp.
Parcent (C} (C) (C} (C) (C)
0.0 1.9 50.2 50,2 =60. % 23.1
2.0 28.6 67.5 67.5 ~47.6 40.0
5.0 40.1 75.4 15.4 ~41.4 48,2
. 10.0 81.1 106.0 106.0 ~16.1 8l.2
15.0 121.8 139.1 139.1 12.9 116.6
20,0 157.6 169.8 169.8 41.0 154.4
30.0 221.9 227.3 227.3 95.0 221.9
40.0 281.1 279.5 275.0 145,5 283.7
50.0 339.7 331.9 320.7 192.4 339.8
60.0 403.3 389.5 363.,6 246.6 403.3
70.0 474.8 455.6 401.2 309.2 474.8
80.0 543.8 522.9 429.0 371.2 543.8
90.0 600.4 573.7 445.0 423.3 600.4
95,0 675.6 612.2 455.2 494.2 675.6
98.0 750.6 657.1 465.7 566.9 750,56
100.0 783.8 667.1 467.8 600.0 783.8




iyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E M ¢
Caza Name TULA~C1.3IM

Jate 96/05/18
lime 11:37:04

Version

C2.34

prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * GNA.~ATM.

Liquid Trua BP ASTM-~DB 6 ASTM~D86 |[D1160~VAC |D1160~ATM
Valume Temp. Temp. Corracted Tamp. Tamp.
Percent (c) (C) () (C) (C)
0.0 1.7 41.9 41.9 =-53.9 31.7
2.0 25,0 54.2 54,2 «46.6 4l.4
5.0 32.2 9.1 59,1 43,1 45.9
10,0 43.7 67.6 67.6 -36.8 54.2
15.0 61,4 81.7 81.7 -25,4 69,0
20.0 78.8 96.3 96.3 -12.9 85.3
30,0 104.5 117.1 117.1 5.9 109.6
40,0 120.7 128.1 128.,1 16.8 123.6
50.0 134,3 137.0 137.0 25.5 134.8
60.0 146.9 145.6 145.6 34.9 146.6
70.0 158,2 153.5 153.5 44.0 158.2
80,0 168.2 160.8 160.8 51.9 168.2
90,0 179.1 169.1 169.1 60.6 179.1
95,0 189.6 178,0 178.0 69.0 189.6
98,0 - 197.7 185.6 185.6 75.5 197,7
100.0 203.8 191.6 191.6 80.3 203.8

dyprotech's Process Simulator HYSIM -

Date 96/05/18
Mime 11:37:04

Version

C2.54

Prop Pkg PR

| Tabulated Properties For

Licensed to HYPROTECH = D E M O
Case Name TULA~C1.SIM

Tables for Stream * NAF.PES.

; Liquid True BP | ASTM~D86 | ASTN-D86 |[D1160-VAC |D1160~ATM
. volume Temp. Temp. Corracted Temp. Tenp.
E Parcent (C) (<) (<) (C) (€)
! 0.0 146.3 176.0 176.0 52.4 168.8
j 2,0 163.6- 187.1 187.1 89,1 177.2
( 5.0 172.0 191.4 191.4 62.3 181.3
g 10.0 181.8 196.4 196.4 67.2 187.4
! 15,0 188.5 199.7 199.7 71,0 192,1
; 20.0 193.2 202.0 202.0 74,1 196.0
! 30.0 200.2 205.4 205.4 79.0 202,2
! 40,0 206.5 208.7 208,7 83.2 207.3
50,0 212.2 211.8 211.8 87.2 212.3
; 60,0 218.2 215.,3 215.3 91.9 218.2
| 70.0 224.8 219.6 219.6 97.3 224.8
i 80.0 231.5 224.0 224.0 102.7 231.5%
i 90.0 243.1 233.1 233.1 112.1 243.1
! 95.0 249.7 238.4 238.4 117.6 249.7
; 98.0 257.0 245.0 245.0 123.5 257.0
100.0 263.1 250.7 250.7 128.6 263,1




{yprotech's Process Simulator HYSIM ~ Licenssd to HYPROTECH = D E M O
Casa Name TULA~C1.SIM

Jate 96/05/18
Time 11137:08

varsion

C2.34

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * KERQSINA

Liquid True BP ASTM=D86 | ASTM=D86 |D1160-~VAC {D1160=ATH
Volume Temp . Tenmp. Corraectead Temp, Temp.
Parcent (C) (C) {C) {C) (<)
0,0 179.7 209.3 209.3 8l.8 208.,2
2,0 201.3 224,85 224.8 91.2 217.2
5.0 213.9 2317 231.7 96.1 223.3
10.0 24,9 237.4 237.4 101.8 230,13
15.0 230.0 239.9 239.9 106,3 23%.8
20.0 236.6 243.1 243,1 109.3 239.8
30.0 243.5 246.58 246.5 114.1 245,85
40,0 249,.6 249.7 249.7 118,2 250,85
50.0 288,2 282.7 282,7 122.3 25%.8
60,0 261,12 2586.2 253.2 126.9 261,2
70,0 268,0 260.6 257.4 132.8 268.0
80.0 274.8 285,2 261,17 138.1 274.8
90.0 287,68 278.2 271.0 148.7 237.6
95.0 296.2 282.4 277.6 158,9 296.2
98.0 307.8 292.7 286,9 158,3 307.%
100.0 316.1 301.2 294.5 172,8 316,12

iypratech's Process Simulator HYSIM = Licensed to HYPROTECH » D E M Q
Casa Nama TULA-CL.8IM

Jate 96708718
time  11337:06

Version

C2,54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for

Strean * G.O0,L.P.

Liquid True Bp ABTM-D8S | ASTM-D8E |D1180~VAC |D1180~ATM
Volumne Tewnp. Temp. Corrected Tenp. Tenp.
Psrcent () () (C) (C) (<)
0.0 210.7 248.7 245.7 111.0 241.7
2.0 241,86 268.7 - 268,0 128.1 258.9
5.0 260.2 2680.4 278.8 138.8 271.9
10.0 273.6 288.1 282.8 144,58 282.8
15.0 202.4 293.0 287.2 150.5 289.8
20,0 290.0 297.3 291,0 188,7 296,0
30.0 302.7 304.3 297.4 164,68 305.7
40,0 4.1 A 303.4 172, 4 316.0
50.0 325.0 318.2 309.2 180.1 328.2
§0.0 336,0 328,4¢ 35,4 189.2 336.0
70.0 347.9 333.9 322.3 199.2 347.9
80.0 362.2 348.2 33144 211.4 382.2
90,0 381.6 361.7 3441 327.9 igl.6
95.0 396.7 375.3 153.9 240.9 396.7
98.0 409.7 387.1 352.0 252.1 . 408,7
100.0 419.9 396.5 388.1 261.0 419.9




jyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH
Cage Name TULA-Cl.3TH

Jate  96/05/18
Time  11:37:07

Version

C2.54

Prop Pkg PR

=T EWO

Tabulated Properties For Tables for Stream * G.0.P.P.

Liquid True BP ASTM-D86 ASTM~D86 (D1160~VAC |[D1160~ATM
volume Tenp. Temp. Corracted Tamp. Temp.
Percent (<) (C) (C) (C) (C)
0.0 242.7 279.3 274.7 119.7 252.3
2.0 298.8 319.9 310.7 167.4 310.1
5.0 330.4 343.5 330.0 193.5 341.1
10.0 355.3 361.7 344.0 213.,3 364.5
15.0 371.8 373.4 352.5 226,1 379.5
20.0 383.9 381.7 35843 235.4 390.3
30,0 400.7 392.7 365.7 247.8 404.7
40,0 412.7 400.1 370.4 256.3 414.5
50,0 423,1 406.5 374.4 264.,0 423.3
60.0 434.0 413.7 378.7 273.2 434.0
70,0 447.9 424.4 384.9 285.§ 448.0
80,0 462.0 433.4 390.9 297.8 462.0
90.0 488,3 459.0 402.8 321.2 488.3
95,0 515.1 482.6 413.4 345.2 §15.1
98.0 536.6 499.2 420,2 364.6 536.6
100.0 553,0 510.2 424.4 379.6 553.0

dyprotech's Process Simulator HYSIM -

Jats 96/05/18
Mime 11:37:08

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Licensed to HYPROTECH = D E ¥ O
Cage Name TULA-CLl.S8IM

Tabulated Properties For Tables for Stream * RES.-ATHM.
Liquid True BP ASTM-D86 ASTM=D86 |D1160-VAC |D1160-ATM
Volume Tamp. Temp. Corrected Temp. Temp.
Parcent (C) (C) (C) (C) (<)

0.0 255,85 269.7 265.9 127.5 261.9

2.0 316.6 309.8 302.1 178.5 323.4

5.0 352.3 337.6 325.4 208.6 3s8.9

10.0 388.1 367.6 348.4 238.8 394.3
15.0 413.2 389.6 363.6 260,1 418.9
20.0 433.4 407.6 375.1 277.2 438.5
30.0 471.6 441.9 394.3 309.6 475.3
40.0 508.2 474.3 409.8 340.5 509.9
50,0 536.5 498.6 419.9 364.7 536.7
60.0 558.0 §16.0 426.5 384.1 557.9
70.0 580.5 §35.4 433.2 405.7 581.5
80,0 615.5 566,1 442.8 437.3 615.5
90.0 692.8 637.1 461.2 510.8 6§92.8
95.0 750.9 §80.7 470.4 567.3 750.9
98.0 789.5 700.8 473.7 605.7 789.5
100.0 814.9 708.6 474.8 631.3 814.9




Stream
‘Japour frac.
Temperature C

Pressure kg/em2_g
¥dolar Flow lbmole/hr
Aags Flow kg/h
Liqvol Flow barrel/day
Inthalpy MMBtu/hr
Jdensity lb/£el
Yole Wt.

3pec, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Viscosity cP

.l Factor

Sur Tension dyne/cm
3td Density 1lb/ft3

Stream

Japour frac.
Temparaturs C

Pressure kg/em2_q
Molar Flow lbmole/hr
Mags Flow  kg/h
LiqVol Plow barrel/day
inthalpy MMBtu/hr
Density lb/ft3
¥Mole Wt.

Spec. Heat Btu/lb~F
Therm Cond Btu/hr~ft~F
Viscosity cP

7 Pactor

3ur Tension dyne/cm
3td Density ib/ft3

Strean

Japour frac.
Temperature C

Prassure kg/em2_g
dolar Flow lbmole/hr
4ass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Znthalpy MMBtu/hr
oensity 1h/ft3
¥ole Wt,

jpec. Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr~ft~F
Viscosity c¢P

Z Factor

sur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

MCF

$,0000
19.4302
1.0000
10506.4619
1.04289E+06
179998.7446
~144.7766
54.4278
210.8077
0.4353
0.0828
12,1506
0.0198
26.8150
54.6059

LPG.ATM.
0.0000
88.7542
14.2000
169,3450
4411,3701
1155.0015
0.5586
29.9288
57.4290
0.7559

4,9852
36.1849

GNA.ATM,
0.0000
40.0000
0.4200
§97.9963
29173,0449
5800.0003
~-3.7028
46.7063
107.5506
0.4769
0,0710
0.4833
0.0079
21,3705
48.0371

g=MCF
0.0000
138.0518
19.0000
21785.6096
1.13179E+06
193445.7351
~15,5323
49.2413
114.5322
0,5954

33.93%8
55,9215

GNA,EST.
0.0000
201.6868
14.7000
4109.6578
178327.6875
37065,5365
49,7798
32,9247
95.6628
0,7509
0.0243

0.1012
0.0709
4,5219
45,9577

NAF.PES.
0.0000
227.9120
0.6952
1040.3974
73585.1406
13400.0001
20,4414
40.5009
155.8632
0.6609
0.0574
0.1932
0.0097
10.8910
52.2853

9~MCF
0.0000
138.0518
19,0000
11145,2111
1.04484E+06
180293.8370
101,4286
48.6799
206.6777
0,55513
0.06%0
1.1019
0.1523
17.5140
54.5865

GTOT
0.0492
79.3829
0.4200
4707.6542
207500.7188
42865.5367
~4.0618
5.4952
97.1728
0,51356

KEROSINA
0.0000
274,9528
0.7905
776.1322
64648.4492
11499.9998
26.2056
39.9686
183,6336
0.7005
0.0549
0.1721

© 0,0113
9.5648
53.5320

GHADESP=-2
g.0a00
161.0000*
17,6485
4284.6830
182834.5781
38243.3814
31.0705
36,3779
94.0746
0.6636
0.0416
0.1343
0.0819
7.2606
45,6941

CARGA-ATM.
0.5447
363.0000*
1.4000
7663,5965
910444,9378
151768,5835
670.4597
1.4022
261.9093
0.7062

G.0.L.P.
0.0000
311.7944
0.8857
1645.4185
164592.4063
28200.0004
83,5077
40,7576
234.7915
0.7175
0.0570
0,1372
0.0139
10.0235
55.5026



Stream
Vapour frac.
Temperature C

Presgsure kg/cm2_gq
4olar Flow lbmole/hr
vass Flow kg/h
LigVol Flow barrel/day
inthalpy MMBtu/hr
Density lb/ft3
Mole Wt.

3pec. Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Viscogity cP

. Factor

Sur Tension dyne/cn
3td Density lb/ft3

Stream

Japour frac.
Temperature C

Pressure kg/cm2_g
Molar Flow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Znthalpy MMBtu/hr
Jensity lb/ft3
Mole Wt.

3pac, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft~-F
Viscosity «cP

I Factor

3ur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

Stream

Japour frac,
Temperature C

Pressure kg/cm2_g
Molar Flow lbmolae/hr
Yass Flow kg/h
LiqVol Flow barral/day
Enthalpy MMBtu/hr
Density lb/£t3
dole wt.

Spec. Heat Btu/lb~F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Viscosity cP

I Factor

sur Tension dyne/cnm
3td Density lb/ft3

G.0.P.P.
0.0000
331.7280
0.9810
253.,0298
37324,2344
6100.0000
21,0900
43,1329
325,1989
0.7136
0.0635
0.1139
0.0185
12,1465
58.0477

REF-DESP-2
0.0000
40.1850
5.,0000
515.5415
25148.,6465
5000,0000
-3,1729
46,7350
107.5427
0.4768
0.,0710
0.4825
0.0326
21,3507
48,0361

GNA-DESP=-1
0.0000
40,0000
1,9485
2142,3145
91416.6484
19121,5663
~9,7903
44.3049
94.0745
0.4953
0.0664
0.3709
0.0149
18.5794
45,6941

RES.~ATM,
0.0000
35,1675
1.1000
2439.0570
491012,3750
76792.6442
310.2817
45,3637
443,8133
0.7128
0,0672
0.4131
0.0246
13,0092
60,6248

REF~DESP~-1
0.0000
40,1850
5,0000
515.5418
25148,6445
5000.0000
=3,1729
46,7350
107.5427
0.4768
0.0710
0.4825
0,0326
21,3507
48,0361

GNA-DESP~2
0,0000
40.0000
1.9485
2142,3386
91417.9297
19121,8162
~9,7905
44,3050
94,0747
0.4953
0.0664
0.3709
0.0149
18.5795
45,6941

C~DESP~2
0.3302
227.4540
2,8000
§5572,6055
522422,8750
90146.9185
178.5018
3.4977
206,6777
0.6227

-

FONDO~DESP~1
0.0000
225,2323
2.4000
3831.8104
455223.0938
75884.4162
133,5987
46,3145
261,9088
0.6283

-
-
-
-

-

C-DESP-L
0.33C2
227.4540
2.8000
5572.6083
522422.8750
90146.9183
178.5018
3,497
206,6777
0.6227

FONDO~DESP-2
0.0000
225,2299
2.4000
3831.7861
455221,8438
75884, 1674
133.5985
46.3230
261,9097
0.6283
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dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = 0 £ 1 3
Date  96/05/18 Version C2.54 Case Nama TULA-C2,SIM
Pima  11:44:57 Prop Pkg PR Column Name ADA-1

ween Stage Variablen wwes

Stg | Press Temp Flow Ratas ( barrel/day ) Duty
No [kg/cm2_g o Liquid = vapour Fead Draws |MMBtu/hr

1 2.3 149.7 7584.4 5000.4 15133.2 V

2 2.3 161.7 7598.7 17717.3

3 2.3 167.1 7380.8 17731.6

4 2.4 171.4 6826.3 17513.6

8 2.4 177.9 4163.9 16959.1 :

6 2.4 206.6 14296.7 90146,9 80014.0 L

dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH = D E M O
Data  96/05/18 Veraion C2.54 Case Name TULA~C2.SIM
Time  11:45:9 Prop Pkg PR Column Name ADA-2

#wes Stage Variablsg wwee

Stg | Press Temp Flow Rates ( barrel/day ) Duty
No tkg/cm2_g c Liquid Vapour Faed Draws |MMBtu/hr

1 2.3 149.7 7584.4 5000.4 15133.2 Vv

2 2.3 161.7 7598.7 17717.3 :

3 2.3 157.1 7380,8 17731.6

4 2.4 171.4 6826.3 17513.6

H 2.4 177.9 4163.9 16959.1

6 2.4 206.6 14296.7 90146.9 80014.0 L




iyprotech's Preesgss simulator HYSIN - Licensed to HYPROTECH = D E M O
Jate 96/05/18 varsion 2.34 Case Name TULA-C2.SIM
rime 11t145:16 Prop Pkg PR Column Name ADA-3

s«xv Stags Variables twe¢

Reflux Ratio 2.89587
Reflux Subcooled to 40,00 ¢
Stg | Press Temp Flow Ratas ( barrel/day ) Duty
No |kg/em2_g c Liquid Vapour Feed Draws |MMBtu/hr
1 0.4 40.0 63709.1 0.0 V ~290.649
22000.0 L
4109.1 W
2 0.6 146.9 89067.3 89818.2
3 0.6 171.1 95365.0 115176.3 8476.0 8
4 0.6 180.4 196445.1 112998,1 60000.0 P -80.651
5 0.7 191.2 143961.0 156078,1 60000.0 P
6 0.7 201.4 119687.3 161894.1 22775.9 8
7 0,7 212.4 117769.3 160096.2
8 0.7 222.7 116184.2 158178.2
9 0.8 232.2 114259.8 156593,1 17840.6 8
10 0.8 240.3 91751.1 147128.2 19040.4 8
11 0.8 249.9 87626.4 143689.8
12 0.8 260.0 114174.6 139838,1 16300.0 P -30.656
13 0.9 273.0 90385.6 149783.3 10166,6 S 16300.0 P
14 0.9 289.3 39108.5 132127.8 38576.2 8
15 0.9 312.9 32602,1 119426.8
16 0.9 327.3 20587.8 112920.4
17 1.0 338.6 24480.8 108906.2 2294.90 8
18 1.0 342.1 11218.4 102805.2 8720.2 8
19 1,0 348.3 7773.4  97963.0
20 1.0 352.6 5025.5 94%18.0
21 1.1 355.8 2189.5 91770.1
22 1.1 359.,0 86329.6 88934.0 160028.
23 1.1 352,3 13046.0 3206.,7 76490.3 L
Side Stripper 1 draws 22775.9 from s8tg 6 vapour return to stg 3
24 0.7 216.3 25447,1 8476.0
25 0.7 222.6 11147.2 0.2 14300.0 L  18.000
Side 8tripper 2 drawe 19040.4 from stg 10 vapour return to stg 9
26 0.8 262,2 22635.4 7540.6
27 0.8 270.6 11135.6 0.2 11800.0 L 18,000
Side Stripper 3 draws 38576.2 from stg 14 vapour raturn to stg 13
28 0.9 294.6 39344.6 10166.6
29 0.9 307.9 10935.0 470.4 28880.0 L 22,000
Side Stripper 4 draws 8720.2 from stg 18 vapour return to atg 17

30 1.0 | 328.5 2294.0 453.8  6880.0 L




dyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed wo HYPROTECH = 0 # M O

Jate 96/05/18 ‘Yersion C2.54 Casa ame TULA~T2.3IM
Time 11:45:42 Prop Pkg PR Column Name DA-4 '
*war Stage Variables *xwe
Reflux Ratic 13,9899
Stq l Prass Tenp Flow Rates ( barrel/day ) ,f Duty
No lkg/em2 g ¢ ! Liquid  Vapour Fead Draws |MMBtu/hr
P 14.2 33‘1‘ 15404.3 19.5 v -~16.438
i v 750.0 L
3w
2 14.5 91.3 16150.7 16176.9
3 14,5 95,1 16331.8 16923.2
4 14.5 97.6 16362.2 17104.3
5 14.5 99.8 16316.4 17134.7
6 14,5 102.3 16225.3 17088.9
7 14,5 105.4 16105.3 16997.8
8 14,5 109,3 16005.7 16877.8
9 14.6 114.1 15935.2 16778.2
10 14.6 119.5 15898.7 16707.7
11 14.6 125,3 15859.8 16671.2
12 14.6 131.4 15664.4 16632.3
13 14.6 138.2 15023.5 16436.9
14 14.6 148.1 13392.5 15796.0
15 14.6 166.8 49383.9 14165,0 29986.8
16 14,6 167.3 49610.3 20169.7
17 14.6 167.6 49760.5 20396.90
18 14.6 167.9 49879.1 20546.2
19 14.6 168.1 49953.4 20664.8
20 14.7 168.7 50294.4 20739.1
21 14.7 169.0 50407.5 21080.1
22 14.7 169.3 50528.3 - 21193.2
23 14.7 169.6 50659.9 21314.0
24 14.7 170.0 50805.0 21445.,7
25 14.7 170.4 50965.6 21590.7
26 14.7 170.9 51142.1 21751.3
21 14,7 171.7 §1329.4 215927.9
28 1447 172.7 51498.6 22115.1
29 14,7 174.6 §1525.0 22284.4
30 14.7 178.8 50936.2 22310.7
31 14.7 190.6 21721.9 29214.3 L 27.316




qyprotech's Process Simulator HYSIM =~ L

Jate 96/05/18
Time  11:37:03

Version

C2.34

Prop Pkg PR

izensed vy HYPROTECH =D £ 1 O
Casa Nama TULA-CL.STM

Tabulated Properties For Tables for Stream * MCF

Liquid True 8P ASTM-D86 | ASTM~D86 [D1160-VAC [D1160-ATM
Volume Temp. Temp, Corrected Temp. Temp.
Parcent (C) (C) (C) (C) () i
0.0 1.9 50.2 50.2 -60.4 23,1 |
2.0 28.6 67.5 67.5 ~47.6 40.0
5.0 40.1 75.4 75.4 ~41.4 48.2
10.0 81.1 106.0 106.0 ~-16.1 81.2
15.0 121.8 139.1 139.1 12.9 118.6
20.0 157.6 169.8 169.8 41.0 154.4
30.0 221.9 227.3 227,3 95,0 221.9
40.0 281.1 279.5 275.0 145.3 283.7
50.0 339.7 331.9 320.7 192.4 339.8
60.0 403,3 389.3 363,6 246.86 403.3
70.0 474.8 455.6 401.2 309.2 474.8
80.0 543.8 522.9 429.0 371.2 543.8
90.0 600.4 573.7 445,0 423.3 600.4
95.0 §75.6 612,2 455.2 494.2 675.6
98.0 750.6 657.1 465.7 566.9 750.5
100.0 783.8 667.1 467.8 600.0 783.8




dyprotech's Procuess Sinmulator HYSIM -~ Licensed to HYPROTECH = D E M O
Case Name TULA-C2.SIM

date  96/05/18
Tine 11:47:17

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For

Tables for Stream * G.0.P.P.

True BP ASTM-D86 | ASTM-D86 {D1160-VAC [D1160-ATM

Volume Temp. Temp. Corrected Temp. Temp.

Percent (C) (C) (C) (C) (C)

0.0 235.5 273.6 269.6 113.6 244.9
2.0 293.9 317.5 308.,7 163.8 305.8
5.0 325.8 340.7 327.8 189.8 336.7
10.0 349.4 357.1 340.5 208.2 358.4
15.0 364.3 367.1 348.0 219.5 371.7
20.0 375.2 374.2 353.1 227.6 3gL.2
30.0 390.5 383.7 359.7 238.7 394.1
40.0 401.5 390.4 364.1 246.4 403.1
50.0 410.8 395.9 367.7 253.4 411.1
60.0 419.8 401.7 371.4 260.9 419.8
70.0 429.7 408.4 375.5 269.4 429.6
80.0 443,1 418.9 381.7 281.3 443.1
90.0 461.6 434.6 390.5 297.5 461.6
95.0 477.2 448.6 397.7 311.4 477.3
98.0 492.9 462.8 404.6 325.3 492.9
100.0 499.9 469.1 407.5 331.5 499.9

Hyprotech's Process Simulator HYSIM -

Date 96,/05/18
Time  11:47:18

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Licensed to HYPROTECH = DE M O
Ccase Name TULA-C2,SIM

Tabulated Properties For Tables for Stream * RES.-ATM.
Liquid True BP ASTM-D86 ASTM-DB6 {D1160~VAC iD1160-ATM
Volume Temp. Temp. Corrected Tenp. Temp.
Percent (c) (C) (C) (c) (C)

0.0 257.6 272.8 268.8 129.5 264.3

2.0 321.1 314.4 306.0 182.5 328.1

5.0 357.5 342.9 329.6 213.2 364.3
10.0 393.6 373.4 352.5 243.8 400.0
15.0 418.2 394.9 367.1 264.6 424.1
20.0 438.0 412.6 378.1 281.4 443.3
30.0 475.6 446.1 396.5 313.3 479.5
40.0 510.3 476.4 410.8 342.5 512.1
50.0 537.4 499.2 420.2 365.5 537.6
60.0 558.4 516.2 426.6 384.4 558.3
70.0 580.8 535.6 433.3 406.1 581.9
80.0 615.9 $66,3 442.8 437.7 615.9
90,0 693,3 637.2 461.2 511.2 693.3
95.0 751,1 680.8 470.4 567.6 751.1
98.0 789.6 700,9 473.7 605.8 789.6
100.0 B814.9 708.6 474.8 631.3 814.9




{yprotech's Prccess Simulator HYSIM - Licensaed to HYPROTECH = D E M O
Casa Name TULA-C2.SIM

Jate 96/05/18
Iine 11:47:14

varsion

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Properties For Tables for Stream * KEROSINA
Liquid True BP ASTM=-DB6 | ASTM=D86 [D1160~VAC |Dl160~-ATM
Valume Temp., Temp. Corrected Temp. Temp.
Parcent (C) (C) (C) (C) (C)

0.0 171.6 201.9 201.9 75.8 198.2

2.0 197.3 221.3 221.3 87,8 213.1

5.0 210.7 228.8 228.8 92.4 218,8
10.0 222.3 234.7 234.7 98,5 226.3
15.0 226.6 236,6 236.6 102.4 231,1
20.0 232.9 239.6 239.6 106.4 236.0
30,0 239.5 242.8 242.8 110.9 241.6
40.0 245,8 246.0 246.0 115.1 246.,7
50,0 251,4 249,2 249,2 119.0 251.5
60.0 257.0 252.4 252.4 123.4 256.9
70.0 263.4 236.4 253.4 128.7 263.4
80.0 272.0 262.6 259.2 135.8 272.0
90,0 282,5 270.6 266.7 144.5 282.5
95.0 290.8 277.3 272.9 151,3 290.8
98.0 302,0 287.8 282,6 160.7 302.0
100.0 312.6 298.0 291.7 169.5 312,6

dyprotech's Process Simulator HYSIM -

Jate  96/05/18 .

Tine 11:47:15

Version

C2.54

Prop Pkg PR

Licensad to HYPROTECH = D E M O
Cage Nams TULA-C2.SIM

Tabulated Properties For Tables for Stream * G,0,L.P.
Liquid True BP ASTM~-D8S | ASTM~D86 [D1160~VAC [D1160~ATH
Volume Temp. Temp. Corractaed Temp, Tamp.
Percent (C) (<) (C) (C) (C)

0.0 205.9 241.4 241.4 107.2 237.0

2.0 239.1 266.1 262.6 122.8 255.8

5.0 285,2 276.0 271.8 132.8 268.3.
10.0 269,17 284.5 279.5 141.4 278.7

15.0 278.7 289.5 284.1 147.4 286.1

20.0 286.1 293.7 287.8 182.6 292.2

30.0 298.9 300.9 294,31 161.4 302.9

40.0 310.4 307.9 300,4 169.4 312.4

50.0 321.4 314,8 306.4 177.0 321.,5

60.0 332.3 322.0 312.5 186.0 332.2

70.0 343.9 330.2 319.3 195.8 343.9
80.0 357.4 340.6 327.8 207.2 357.4

90.0 375.4 355.8 339,6 222.6 375.4

95.0 388.8 367.7 346.4 234.1 388.8

98.0 403.7 381.4 358.1 ' 247.0 403.7
100.0 412.0 389.1 363.3 254.1 412.0




Ayprotech's Process Simulator HYSIM - Licensed to HYPROTECH =
Case Nama TULA-C2,

late
Time

96/05/18
11:47:13

Version

C2,54

Prop Pkg PR

Tabulatad Properties For Tables for

SoEMa
SIM

Straam * GNA.-ATM.

Liquid | True BP | ASTM-D85 | ASTH-DB6 ID1160-VAC 'D1160-ATM |
Volume Temp. Tamp. Corracted | Temp. | Temp.
Percent (C) (C) (C) (C) (C)

0.0 1.5 41.9 41.9 =-54.1 31.5

2.0 24,7 54.1 54,1 ~46.8 41,1

5.0 31.9 59.0 §9.0 -43.3 45.6
10.0 43.0 67.1 67.1 =-37.2 53.6
15.0 60,1 80.6 80.6 -26.3 67.9
20.0 77.2 94.9 94.9 -14.1 83.7
30.0 103.3 116.0 116.0 5.0 108.5
40.0 119.7 127.2 127.2 16.1 122.7
50.0 133.5 136.3 136.3 24.9 134.0
60.0 146,2 144.9 144,9 34.3 146.0
70.0 157.5 152.8 152.8 43.4 157.5
80,0 167.3 159.,9 159.9 51.2 167.3
90,0 177.2 167.3 167.3 9.1 1717.2
95,0 187.9 176.5 176.5 67.6 187.9
98.0 196.,0 184.0 184.0 4.1 196.0
100.0 201.3 189.4 189.4 78.4 201.3

jyprotech's Process Simulator HYSIM - Licensad to HYPROTECH = D EM O
Case Name TULA=C2.SIM

Jate
rine

96/05/18
11:47:13

Veraion

C2.54

Prop Pkg PR

Tabulated Propertias For Tables for

Stream * NAF.PES.

vtiquid True BP ASTM-D86 | ASTM=D86 |[D1160-VAC {D1160-ATM
Volume Temp. Temp. Corrected Temp. Temp,
Parcant (<) (C) {C) (c) (C)
0.0 142.0 171.9 171.9 48.6 164.0
2.0 157.8 181.5 181.5 55.1 172.2
5.0 168.8 187.4 187.4 58.5 176.5
10.0 175.6 150.8 190.8 63.0 162.2
15.0 182.4 194.2 194,2 66.6 186.6
20.0 187.4 196, 6 196.6 69.8 190.6
30.0 194.8 200.4 200.4 74.8 196.9
40.0 201.1 203.6 203.6 .179.1 202.2
50.0 207.0 206. 9 206, 9 83.1 207.3
60.0 212.9 210.3 210,13 87.6 212.8
70.0 219.5 214.5 214,85 92.9 219.4
80.0 227.8 220.4 220.4 99.8 227.9
90.0 237.1 227.3 227.3 107.3 . 237.1
95.0 246.4 238,1 235,1 114.8 246.4
98.0 253.2 241.3 241.3 120.4 253.2°
100.0 258,2 246.1 246,1 124.5 © 258.2




Stream

Vapour frac.
lemperature C
Pressure kg/cm2_g
dolar Flow lbmole/hr
dass Flow kg/h
LigVol Flow barrel/day
Inthalpy MMBtu/hr
Jensity 1b/ft3
HMole Wt.

3pec, Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-f
Jiscosity cP

Z Factor

sur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

Stream

Vapour frac.
Temperature C

Sressure kg/cm2_gq
Molar Flow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
LigVol Flow barrel/day
EZnthalpy MMBtu/hr
Jensity 1b/£t3
Mole Wt.

3pec. Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Vigcosity cP

2 Factor

3yr Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

Stream
Vapour frac.
Temperature C

Pressure kg/cm2_g
Molar Flow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Enthalpy MMBtu/hr
Density 1b/£t3
Mole Wt.

Spec., Heat Btu/lb~F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Viscosity cP

Z Factor

3ur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

MCF

0.0000
19.4302
1,0000
10906.4619
1.04289E+06
179998, 7446
~144.7766
54,4278
210,8077
0.,4353
0.0828
12,1506
0,0198
26.8150
54,6059

LPG.ATM,
0.0000
83,0645
14,2000
111.2093
2826.9717
749.9894
0.3309
29.7937
56,0415
0.7542

4.9610
35,6842

GNA.ATM.
0.0000
40,0000
0.4200
1241.0073
60276.9727
11999.9998
-7.6316
46,6395
107.0796
0.4773

———
——

21.2989
47.9724

8-~MCF
0.0000
138.0518
19.0000
21785.6096
1.13179E+06
193445.7351
~-15.5323
49,2413
114.5322
0.5954

33.9358
55.9215

GNALEST.
0.0000
190.5734
14.7000
3351.2859
137703.3750
29214.2560
36,1379
32.4944
90.5864
0.7549
0.0275
0.0981
0.0696
4,3509
45.0091

NAF.PES.
0.0000
222.5734
0.6952
1129.0203
78254.3828
14300.0004
20,6597
40,9876
152.8047
0.6564
0.0576
0.1950
0.0096
11.0328
52.1269

9-MCF
0.0000
138,0518
19.0000
11145.2111
1,04484E+06
180293.8370
101.4286
48.6799
206.6777
0.5553
0.0690
1.1019
0.1523
17.5140
54.5865

GTOT
0.0000
67,3248
0.4200
4592,2932
197980.3438
41214.2569
~10.7765
42.3875
95.0435
0.5285
0.0625

0.2897
0.0070
16.1022
45.8873

KEROSINA
0.0000
270.5538
0.7905
786.4238
64504.8867
11499.,9998
256.3622
40,0830
180,8280
0.6970
0.0551
0.1746
0.0112
9.6782
53.4147

GNADESP=2
0.0000
161.0000¢
17.6485
3467.9682
140622.8750
29986.7612
25.5865
35,1350
89.3945
0.6821
0.0392
0.1214
0.0806
6.3992
44.8012

CARGA=~ATM.
0.6131
363.0000*
1.4000
8485.0721
952610.9375
160028.1014
712.6821
1.1787
247.5083
0.7024

G.O.L.P.
0.0000
307.9246
0.8857
1603.0744
168179.0469
28880.0014
83.4995
40.8085
231.2853
0.7150
0,0572
0.1428
0,0138
10,1062
$5.3819



Stream

Vapour frac.
Temperatura C

Pressure kg/cm2_g
dolar Flow lbmole/hr
fass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Znthalpy MMBtu/hr
Jensity lb/fe3
fole Wt.

3pec. Heat Btu/lb-F
Therm Cond Btu/hr-ft-F
Viscosity cP

. Factor

3ur Tension dyne/cnm
std Denaity lb/ft3

Stream

Vapour frac.
lemperature C

dreasure kg/cm2_g
Molar Flow lbmole/hr
Mass Flow kg/h
LiqVol Flow barrel/day
gnthalpy MMBtu/hr
Density 1b/£t3
Hole Wt,

3pec. Heat Btu/lb-F
fherm Cond Btu/hr~ft-F
Viscogity cp

i Factor

3ur Tension dyne/cm

3td Density lb/ft3

Stream

Vapour frac.
Tamperatura C

Pressure kg/cm2_g
Molar Flow lbmole/hr
4ass Flow  kg/h
LiqVol Flow barrel/day
Znthalpy MMBtu/hr
Dansity 1b/ft3
¥ole Wt,

3pec. Heat Btu/lb~F
Therm Cond Btu/hr-ft~F
Viscosity cP

I Factor

Sur Tension dyne/cm
3td Density lb/ft3

G.0.P.P.
0.0000
328.4581
0.9810
297.7603
41820.4961
6679.9999
23,1640
42.8788
309.6365
0.7134
0.0629
0.0945
0.0178
11,9612
57,7282

REF-DESP~2
0.0000
40.1857
§.0000
517.0564
25118.5820
5000,3536
~3,1615
46.6722
107.0994
0.,4772
0.,0709
0.4782
0.0325
21.2831
47,9751

GNA-DESP-1
0.0000
40.0000
1.,9485
1733.9841
70311.4375
14993.3806
~7.0494
43.3843
89.3945
0.5027
0.0650
0.3338
0.0144
17.7146
44.8012

RES.~ATM,
0.0000
352.2696
1.1000
2411.5396
489490.8125
76490.2501
310.8969
45,3884
447.4865
0.7130
0.0674
0.4137
0.0248
13,0405
60,6892

REF~DESP-1
0.0000
40.1857
§.0000
§17.0565
25118.5859
5000.3541
-3,1618
46.6722
107.0994
0.4772
0.0709
0.4782
0.032§
21,2831
47.9751

GNA~DESP-2
0.0000
40.0000
1.9485
1733.9841
70311,4378
14993.38D6
~7.0494
43,3843
89.3945
0.5027
0.0650
0,3338
0.0144
17.7146
44.8012

C-DESP=-2
0.2731
209.7212
2.8000
3672.6053
522422.8750
90146.9185
151.7921
4.3054
206.6777
0.6102

-
-

FONDO-DESE-~1
0.0000
206.5979
2.4000
4242,5361
476305.4688
80014.0507
118,1102
46.7121
247.5083
0.6134

-
-
--——
———

C-DESP-1
0,2731
209.7212
2.8000
55672.,6053
522422.8750Q
90146.9185
51,7921
4.3054
206.6777 -
0.6102

-—.

FONDO=-DESP=2
0.0000
206.5979
2.4000
4242.5361
476305.4688
80014.0507
118.1102
46,7121
247.5083
0.6134

-
-
-
-
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