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CAPIiTULO 1

INTRODUCCION Y DESCRIPCION DEL PROCESO
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INTRODUCCION

Con el afan de recuperar los vapores de hidrocarburos ligeros que se enviaban at
quemador de campo y de disminuir las emisiones producto de la combustién de dichos
hidrocarburos, Petroleos Mexicanos decidié en 1986 instalar una planta recuperadora de
vapores de hidrocarburos en su Refineria “18 de Marzo" situada en Azcapotzalco, D.F. La
planta, disefada por Bufete Industrial con una capacidad de recuperacion de 6 millones de
pies clbicos estandar por dia, estuvo a punto de instalarse, pero la decision que tomo el
Gobierno Federal de cerrar la refineria en marzo de 1991, hizo que quedara disponible

para su posible instalacion en alguna otra refineria del sistema.

Por su cercania al Valle de México y la influencia ambiental que tiene la Refineria "Miguel
Hidalgo", de Tula, se defermind estudiar en el faller de Ingenieria de Proyectos de la
Facuitad de Quimica el funcionamiento del proceso, originalmente disefiado para la planta
de Azcapotzalco, a las candiciones de flujo, composicion y temperatura de los desfogues
que se enviaban en 1992 al quemador de campo en Ja refineria de Tula.

En el presente trabajo de tesis se pretende profundizar dicho esfudio, analizando las
variables de disefio de cada una de las operaciones unitarias que integran el proceso de la
planta recuperadora de hidrocarburos y proponer alternativas para mejorar el rendimiento
def proceso, asi como minimizar costos y mejorar la calidad de los productos.

Para lograr lo anterior, se realizé primero la simulacion det proceso con el simulador Aspen
Plus, tomando como caso base las condiciones de disefio de Bufete Industrial para los
desfogues de Azcapotzalco. Posteriormente se modificaron las condiciones de operacién
que procedian con ef proposito de recuperar adecuadamente los desfogues de Tula. En la
parte final del trabajo se analizaran alternativas de modificacién del proceso.
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DESCRIPCION DEL PROCESO

Una vez extraido el petroleo, se sujeta a un proceso de estabilizacion que consiste en
desprender por calentamiento una buena parte de hidrocarburos ligeros. Sin embargo, el
petréleo crudo que recibe una refineria cuenta con hidrocarburos ligeros, que en la torre de
destilacion almosférica se separan por el domo. En virtud de que sélo condensaran estos
hidrocarburos a muy bajas temperaturas y que por lo tanto se requeriria equipo de
refrigeracion, el cual es muy costoso, es praclica comun enviarlds a un quemador de

campo para su incineracion.

En refinerias que cuentan con procesos de hidrotratamiento, rompimiento catalitico de
gasdleos, reformacion, reductora de viscosidad, coquizacion, etcétera, se producen clertas
cantidades de hidrocarburos ligeros que al no poder condensarlos también se envian al

quemador de campo.

La funcién principal de una planta recuperadora de vapores es la de evitar que los
desfogues se envien al quemador y la de aumentar la produccién de petroliferos valiosos.
Por la composicion del desfogue, los productos que generalmente se obtienen son: gas
seco, gas L.P. y gasolinas. E! gas seco se utiliza como combustible, el gas L.P. y la nafta se
suman a las carrientes de |a refineria que manejan dichos productos.

Para facilitar la descripcion del proceso, conviene dividir la planta en cinco secciones:
captacion y compresion de vapores, en dos etapas; endulzamiento; deshidratacion; tercera
etapa de compresion y enfriamiento de gases; y fraccionamiento. A continuacion se hara
una descripcion resumida de los procesos, la cual se fundamenta en el manual que
preparé Bufete industrial para la refineria de Azcapotzalco.

Las secciones de la planta estan representadas en los diagramas siguientes:
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1.- Captacion y compresion de vapores

La carga de hidrocarburos se capta a una presion de 0.035 kg/cm® manométrica y
temperatura de 50°C a través de un separador de tres fases (D-101). Del separador los
vapores son enviados a dos compresores del tipo rotatorio, no lubricados, conectados en
serie. (C-101Ay C-101B).

Con el fin de prevenir la condensacion de hidrocarburos amargos se selecciona
cuidadosamente la presion de descarga de cada etapa de compresion de tal manera que el
gas de entrada se pueda endulzar y deshidratar antes de alcanzar la presién del punto de

rocio de los hidrocarburos.

Los gases comprimidos en la primera etapa del compresor C-101A son enviados a través
de un interenfriador, primera etapa EX-101, hacia el separador de succion, segunda etapa
D-102, para eliminar el agua condensada. Del separador los gases pasan al segundo
compresor, C-101B, para ser comprimidos nuevamente y ser descargados al separador de
carga de la endulzadora D-103, previamente enfriados en el post-enfriador segunda elapa
EX-102, para separar e| agua condensada. A |a salida de este separador se registra el flujo

de gas que se envia al proceso.

El control de la capacidad de los compresores se efectia con la presién en la succion de la
primera etapa mediante una recirculacion de los gases desde la segunda etapa hasta la
succién de la primera. Los dos compresores son accionados por un motor eléctrico comdn,
Se protegen los compresores por alta temperatura y presion en las descargas.

El agua amarga condensada, que es separada de los vapores frios de la primera y
segunda etapas, es enviada al limite de bateria.

Dentro del alcance de suministro de equipo se incluye una valvula de cierre rapido, la cual
permite desviar en forma inmediata la carga al quemador. La planta de recuperacién de
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vapores puede operar dentro de un intervalo que fluctia entre el 33% y el 100% de la

capacidad de disefio bajo condiciones normales de operacion.

2.- Enduizamiento

Como en el presente trahajo no se realiza el analisis de la seccion de endulzamiente, se
supondra que ésta consiste en un separador de componentes, en donde al gas amargo
procedente del tercer separador, se le sustrajo todo el acido que contenia y parte de otros
componentes, para cumplir asi con el balance de materia indicado en el diagrama que
pertenece al manual.

3.- Deshidratacion

El gas dulce que sale de ia planta endulzadora entra a la torre deshidratadora T-301 en
donde se pone en contacto a contra corriente con trietilénglicoi para absorber ei vapor de
agua presente en los hidrocarburos.

Debe hacerse notar, que en el diagrama anterior, se incluye el intercambiador EX-301, que
en el disefio de Bufete industrial actiia como calentador de gases deshidratados al recibi
calor del glicol pobre. En ej presente trabajo, dicho intercambiador acttia como enfriador al
reducir la temperatura de los gases deshidratados con agua, para que éstos entren a una
temperatura adecuada ai tercer compresor.

En virtud de que ia etapa correspondiente a la reconcentracion de glicol no es analizada en
el presente trahajo, no se representa en el diagrama.

4.- Tercera etapa de compresion y enfriamiento de gases

El gas deshidratado entra al separador D-404, en donde se controla la presion tanto de ia
planta endulzadora como de la deshidratadora, mediante una recirculacién de vapores
comprimidos a partir de la saiida del enfriador EX-401,
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Los gases que salen del separador se envian a la succion del compresor de la tercera
etapa C-401, en donde son comprimidos. En la finea de succion se cuenta con un
interruptor para parar el compresor cuando la presion es muy baja. En la descarga del
compresor se dispone de interruptores para hacer sonar la alarma y parar €l equipo por

alta temperatura y presion.

En el cambiador EX-401 se condensan en forma parcial los hidrocarburos de ios vapores
comprimidos. Las liquidos y gases enfriados son enviados a un segundo enfriador EX-402,
en donde la temperatura se reduce al intercambiar calor con el gas combustible producto.

En el intercambio parte de los hidrocarburos enfriados se condensan.

Los gases y liquidos que salen del segundo enfriador se envian al chiller EX-403, que
extrae calor con propano como refrigerante. Los hidrocarburos se envian a un separador
liquido-gas D-402.

Los liquidos condensados se pasan a través de una valvula de control de nivel para lograr
un flasheo. Esta mezcla de liquidos y vapores se envian al domo de la desetanizadora T-
401.

Los gases no condensados del separador D-402 se conducen a través de una valvula de
control para mantener constante la presion en el mismo y se mezclan con los vapores que
provienen del domo de la desetanizadora. Se mezclan y se mantienen a una presion
constante con una valvula de control localizada a la salida del segundo enfriador de

hidrocarburos, para ser enviados al limite de bateria como gas combustible.

El control de la capacidad del compresor de la tercera etapa se efectia mediante la

recirculacion de los gases descrita anteriormente,
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§.- Fraccionamiento

Los liquidos provenientes del separador D-402, que son flasheados a través de la valvula
de control de nivel, se alimentan a la desetanizadora T-401, de cuyo domo salen gases que
se mezclan con los del separador D-402.

Del fondo de la desetanizadora se extraen dos corrientes liquidas, una de estas es enviada
al rehervidor del tipo termosifon vertical EX-404 y la ofra corriente se manda a través de las
bombas P-401 A/B al camblador EX-407, para ser calentada y entrar al plato once de la
desbutanizadora T-402. Los vapores que salen del domo de la desbutanizadora son
condensados totalmente en el cambiador EX-406; los liquidos se envian al domo de reflujo
D-401. El liquido del acumulador D401 se envia a las bombas P-402 A/B y se divide en
dos corrientes. La correspondiente al producto se enfria en el cambiador EX-409, para
después pasar por la valvula de control de presion hasta el limite de bateria como gas L. P.
La ofra corriente se envia como reflujo al domo de la desbutanizadora por medio del control
de flujo.

lgualmente del fondo de la desbutanizadora, salen dos corrientes de nafta, una de las
cuales pasa al cambiador EX-407 para enfriarse y posteriormente llegar al enfriador EX-
408, en el que se baja atin mas la temperatura para después reducir |a presion por medio
de una valvula de control de nivel y llegar finalmente al limite de bateria como producto
(nafta) y la segunda corriente se envia al rehervidor de termosifon vertical EX~405.

El rehervidor de la desetanizadora se calienta con vapor de baja presion para controlar la
temperatura de los vapores generados. El rehervidor de la desbutanizadora utiliza vapor de
media presion con controi de temperatura en el plato siete de la columna.

Sistemas de refrigeracién
El paquete de refrigeracién originalmente propuesto es un circuito cerrado con propano
que consta de un compresor rotatorio lubricado, un separador de succion del compresor,

un separador de aceite, un tanque de purga de aceite, un condensador de refrigerante, un
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economizador, sistema de lubricacion con bamba de prelubricacién, enfriador de acette y

filro doble de aceite, lote de accesarios y tablero de contral.

El equipo suministrado es de una capacidad nominal diaria de 209 toneladas de propano

condensado, con un condensador enfriado por agua.

El vapor de propano se comprime con un compresor de desplazamiento positivo de tornilto.
El aceite lubricante y de sello que entra en la descarga de gas es removido en un
coalescedor horizontal de separador de aceite. Este aceite es enfriado y filtrado antes de
retornar al compresor, El vapor de propano es condensado, al enfriarse con agua en un
condensador, y es expandido en un economizador flash. El vapor de propano se dirige al

economizador del compresor. £ propano liquide es alimentado al evaporador remoto,

El vapor de propano del evaporador remoto retorna a la succién del compresor, para

repetirse el ciclo.

E! destilador de aceite automaticamente drena liquidu refrigerante al evaporador remoto. £l
refrigerante entra en ebullicion al contacto con el calentador, E! aceite es retornado al

compresor automaticamente.
Especificacion de los productos

s Gas Seco

Debe contener el 100% del metano, cuando menos el 93% del etano y menos del 15% del
propano y mas pesados de la carga. El contenido maximo de H,S que se permite af gas
seco es de 100 ppm. El gas seco en el limite de bateria debe salir a una presién minima de
8 kg/cm’ manométricas y a una temperatura maxima de 38°C.
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economizador, sistema de lubricacion con bomba de prelubricacion, enfriador de aceite y
filtro doble de aceite, lote de accesorios y tablero de control.

El equipo suministrado es de una capacidad nominal diaria de 209 toneladas de propano

condensado, con un condensador enfriado por agua.

El vapor de propano se comprime con un compresor de desplazamiento positivo de tornilio.
E! aceite lubricante y de sello que entra en la descarga de gas es removido en un
coalescedor horizontal de separador de aceite. Este aceite es enfriado y filtrado antes de
retornar al compresor, El vapor de propano es condensado, al enfriarse con agua en un
condensador, y es expandido en un economizador flash. E! vapor de propano se dirige al

economizador del compresor. El propano liquido es alimentado al evaporador remoto.

El vapor de propano del evaporador remoto retorna a la succion del compresor, para
repetirse el ciclo.

El destilador de aceite automéaticamente drena liquido refrigerante al evaporador remoto. El
refrigerante entra en ebullicion al contacto con el calentador, E! aceite es retornado al
compresor automaticamente.

Especificacion de los productos

o Gas Seco

Debe contener el 100% del metano, cuando menos el 93% del etano y menos del 15% del
propano y mas pesados de la carga. El contenido maximo de H,S que se permite al gas
seco es de 100 ppm. El gas seco en el limite de baleria debe salir a una presion minima de

8 kg/cm® manométricas y a una temperatura maxima de 38°C.
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o GaslL.P,

Debe de ser dulce y puede contener cualquier relacidn de propano/butano. Ei contenido de
pentano y mas pesados debe ser menor al 5% y no debe tener mas del 7% del etano
contenido en la carga. Ef gas L.P. en el limite de bateria debe salir a una presion minima de

10.5kg/cm® manométricas y a una temperatura maxima de 35°C.

¢ Naftas

Se deben recuperar pentanos y mas pesados dulces y libres de humedad. No debe
contener mas del 5% de butanos provenientes de la carga. La nafta en el limite de bateria
debe salir a una presion minima de 6 kg/cm? manométricas y a una temperatura maxima de
35°C.
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o GaslL.P,

Debe de ser dulce y puede contener cualquier relacion de propano/butano. El contenido de
pentano y mas pesados debe ser menor al 5% y no debe tener mas del 7% dei etano
contenido en fa carga. El gas L.P. en el limite de bateria debe salir a una presién minima de

10.5 kg/cm® manométricas y a una temperatura maxima de 35°C.

» Naftas

Se deben recuperar pentanos y mas pesados dulces y libres de humedad. No debe
contener mas def 5% de butanos provenientes de la carga. La nafta en el fimite de bateria
debe salir a una presién minima de 6 kg/cm’ manométricas y a una temperatura maxima de
35°C.
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ANALISIS DE LA PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE LA REFINERIA DE
AZCAPOTZALCO Y VALIDACION DEL MODELO DE SIMULACION

Antes de iniciar el calculo de la planta recuperadora de vapores, con la composicion de los
vapores que se desfogan en la refineria de Tula y de analizar las posibles modificaciones
que pudieran hacerse para mejorar el proceso, conviene reproducir los balances de
materia y energia del disefio originalmente planteado para |a refineria de Azcapotzalco.
Asi, se tomara como punto de referencia los balances de materia y energia que contiene el
propio manual de disefio de la planta. Por lo tanto, se denominara “Caso Base" a la
simulacién de la planta de Azcapotzalco. En el caso base se consideran las misimas
condiciones de presion estipuladas en el diagrama de flujo de la planta. Si al simular el
proceso de fa planta, se logran reproducir los balances de materia y energia, entonces se
tendra la seguridad de que el proceso se representa en furma adecuada, y que el algoritmo

utilizado puede aplicarse en las siguientes etapas del presente trabajo.

Para tratar el caso base, se calculd el proceso de la planta con el simulador de procesos
ASPEN PLUS version 8.5-4, version comercial soportada por ASPEN Technology Inc. Un
simulador como el ASPEN PLUS tiene la ventaja de rendir resultades muy precisos y de

permitir que se efectiien un gran nimero de simutaciones en un tiempo corto.

El Aspen Plus es una herramienta que se utiliza para modelar cualquier tipc de proceso, en
el que materia y energia fluyen continuamente de una operacion unitaria a otra. Para llevar
a cabo la simulacion de un proceso determinado, es nepesario proporcionar al programa un
archivo de entrada que represente al modelo, el cual consiste de informacion contenida
normalmente en el diagrama de flujo del proceso. Al terminar los cdlculos, el simulador
genera a st vez un archivo de salida, el cual es una representacion completa del caiculo de
fa planta, en ei que se incluye la composicin, flujo, y propiedades de todas las corrientes
intermedias y de ios productos, asi como dei funcionamiento de fos procesos unitarios.
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Planta Recuporadara de Vapores

Es obvio que si la planta de Azcapatzalco se diseiid con otro simulador diferente at Aspen
Plus, este hecho se vera reflejado en una variacion de la composicion de las corrientes y

de las temperaturas de equilibria.

Etapas para simular el casp base

A continuacion se describen los pasos invalucrades en la generacion del archivo de

entrada, que permite definir el caso base:

2.1.- Definicion del problema.-

E! problema que se plantea consiste en reproducir fas candiciones de disefio de la Planta
Recuperadora de Vapores de Hidrocarburos que provienen de los desfogues de la refineria
de Azcapotzalco, con el fin de obtener como praductos: gas seco, gas L.P. y nafta. El
propésito de la simulacion es obtener los balances de materia y energia de la planta y

evaluar el funcionamiento de las operaciones unitarias indicadas en el diagrama de fiujo.

2.2.- Seleccion del conjunto de unidades.-

Tanlo para el archivo de entrada como para el de salida, se decidid utilizar el conjunto de
unidades MET (unidades métricas empleadas en ingenleria), uno de los conjuntos de
unidades que proporciona el Aspen Plus, debido a que en su gran mayoria las unidades de
este conjunto coinciden con las utilizadas en e} diagrama de flujo de la planta. Sin embargo,
como en el conjunto de unidades MET, la temperatura se expresa en grados Kelvin, {a
presion en atmasferas, y el flujo de entalpia en calorias por segundo; y en el diagrama de
flujo la temperatura se informa en grados centigradas, la presion en kilogramos por
centimetro cuadrado, y la entaipia en kilojoules par segundo, fue necesario incluir en el
archivo de entrada, el nombre de aquellas propiedades y sus respectivas unidades que se
utilizan en el dlagrama de fiujo y que difieren del conjunto MET.
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A continuacion se muestran las unidades empleadas para cada una de las propiedades

fisicas que se trataron en el trabajo:

Tabla 2.1.- Unidades empleadas en la
simulacion del caso base
Propiedad Unidades
o Area 3
« Densidad molar molfem’
» Enfropia mofar cal/mol-K
« Fiujo de calor KJfseg
« Flujo de entalpia KJlseg
« Flujo molar kmottr
« Presién kglem?
+ Temperalura °’C
o Trabajo Kwhr

2.3.- Especificacion de los componentes quimicos presentes en las corrlentes de!
procesa.-

En este paso se sefalan todos los componentes que pudieran estar presentes en
cualquier carriente del proceso (incluidos los servicios auxiliares, si es que se
calculan). Debera verificarse primero si dichos componentes se encuentran en alguno
de los bances de datos de propiedades fisicas del Aspen Plus, y si los bancos
contienen, para cada uno de los companentes involucrados, los pardmetros necesarios
para llevar a cabo la simulacion. De no existir esta informacién para algin companente,

habra que proporcionarla en el archivo de entrada.

El Aspen Plus contiene los siguientes cuatro bancas de datos:

a) ASPEN PLUS Pure Component Data Bank, que tiene datos de cuatrocientos setenta
y dos componentes.

b} DIPPR Pure Component Data Bank, que contiene datos de seteclentos sesenta y
sels compaonentes, bajo iicencia del National Bureau of Standars (NBS), y que fue
desarroliado par el Design Institute for Physical Property Data, bajo la supervision del
American Institute of Chemical Engineers (AIChE).
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A continuacion se muestran las unidades empleadas para cada una de las propiedades

fisicas que se trataron en el trabajo:

Tabla 2.1.- Unidades empleadas en la
gimulacién del caso base
Propiedad Unidades
o Area m’
+ Densidad molar molicm®
« Enlropia molar cal/mol-K
« Flujo de calor KJfseg
« Flujo de entalpia KJlseg
« Flujo molar kmolmhr
+ Presion kgiem?
« Temperatura ‘c
« Trabajo Kwir

2.3.- Especificacidn de los componentes quimicos presentes en las corrientes del
proceso.-

En este paso se sefialan todos los componentes que pudieran estar presentes en
cualquier corriente del proceso (incluidos los servicios auxiliares, si es que se
calcutan). Debera verificarse primero si dichos componentes se encuentran en alguno
de los bancos de datos de propiedades fisicas del Aspen Plus, y si los bancos
contienen, para cada uno de los componentes involucrados, los parametros necesarios
para llevar a cabo ia simulacion. De no existir esta informacion para algin componente,

habra que proporcionaria en el archivo de entrada.

El Aspen Plus contiene los siguientes cuatro bancos de datos:

a) ASPEN PLUS Pure Component Data Bank, gue tiene datos de cuatrocientos setenta
y dos componentes.

b) DIPPR Pure Component Data Bank, que contiene datos de setecientos sesenta y
seis componentes, bajo licencia del National Bureau of Standars (NBS), y que fue
desarrollado por ei Design Institute for Physical Property Data, bajo la supervision del
American Institute of Chemical Engineers (AIChE).
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c) Combustion Data Bank, banco de datos especializado para casos en que se
manejen sistemas gaseosos a temperaluras muy elevadas (por arriba de los seis mil
grados Kelvin).

d) Binary Data Bank, que contiene datos de las constantes de Henry para cuarenta y

nueve solutos en solucion acuosa.

Por el tipo de proceso que se analiza y por las condiciones. de temperatura
prevalecientes, conviene utilizar ya sea el ASPEN PLUS Pure Component Data Bank o
el DIPPR Pure Component Data Bank. Como el TEG es el Unico de los componentes
que no esta registrado en el ASPEN PLUS Pure Component Data Bank, se decidid
utilizar el DIPPR Pure Component Data Bank por contenerlo.

El nombre de los componentes presentes en las corrientes del proceso bajo estudio, asi
como algunas de las constantes fisicas que los caracterizan; se listan en la Tabla 2.2,

Tabla 2.2.- Componentes quimicos presentss en el proceso
Peso Funto de Burbuja | Punto de fusion

Componente Fomula_{ Molecular | (°C) @ 1aim (°C)@ 1 atm
Bidxido de Carbono CO; 44.01 -78.51 56,6
Mondxido de Carbono co 28.01 -191.40 -207.0
Hidrégeno H 2.02 -262.87 -250.1
Acido Sulfhidrico H,S 34.08 -60.31 829
Metano CH, 16.04 -161.52 -1828
Etano CHe 30.07 -88.58 -172.0
Progpileno CiHq 42.08 -47.72 -185.0
Propano CiHs 44.10 -42.07 -187.1
i-Bulano CHio 68.12 -11.81 -145.0
n-Butano CiHio 68.12 -0.49 -135.0
Butileno CiHs 56.11 -5.00 -130.0
i-Pentano CeHiz 7215 27.84 -180.0
neo-Pentano CsHy2 7215 9.50 -20.0
n-Pentano CsHiz 7215 36.08 -120.7
Hexano® (n-Hexano) CeHyq 86.18 68.74 84,0
Agua H0 18,01 100.00 00
Trietilénglicol (TEG) CgH1404 150.20 288.00 -1.2
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A falta de informacién completa, la fraccion de hexanos y mas pesados (hexano') que
representa, el 0.39 por ciento molar del total de la carga, se supondra que esta constituida

unicamente por n-hexano.

24.- Especificacién de los métodos y modelos a usarse en el calculo de las
propiedades termodinamicas.

En el Aspen Plus, los métodos y modelos usados para calcular las propiedades
termodinamica y de transporte se integran en varios conjuntos de opcién. Cada
conjunto de opcién contiene los métodos y modelos necesarios para llevar a cabo una
simulacién. Las propiedades usadas en una simulacién sen los coeficientes de
fugacidad, entalpias, densidades, entropias y energias libres. El simulador proporciona
cuarenta y cuatro conjuntos de opcion diferentes, que se fundamentan en diversos
modelos de prediccion de propiedades termodinamicas. En la siguiente tabla se
muestran algunos de los conjuntos de opcién que contiene el Aspen Plus, asi como los
modelos de propiedades termodinamicas en los cuales descansan.

Tabla 2.3.- Conjuntos de opcién

Nombre del conjunto Modelos de propledades termodindmicas

Correlaciones de eslados correspondientes:
SYSOP1 - Chao-Seader
8YSOP2 - Grayson-Streed

Ecuaclones de estado:
SYSOP3 - Redlich-Kwong-Soave
SYSOP4 - Peng-Robinson
SYSOPS - BWR-Lee-Slarling
SYSOP8 - Redlich-Kwong-ASPEN
SYSOP17 - Lee-Kesier-Pldcker

Modelo de coeficientes de actividad de Wilson:
SYSOP8 - Wilson/Rediich-Kwong

Modelo de coeficlentes de actividad de Van Laar:
SYSOP9 - Van Laar/Redlich-Kwong

Modelo de coeficlentes de actividad de Renon:
SYSOP10 - Renon (NRTL)/Redlich-Kwong

Modelo de coeficientes de actividad de UNIQUAC:
SYSOP11 - UNIQUAC/Redlich-Kwong
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La eleccion del conjunto de opcion depende del tipo de mezcla que contenga el sistema,
asi como de las condiciones de operacion del mismo. En la planta recuperadora de
vapores se cuenta con una mezcla de hidrocarburos, que ademas tienen hidrégeno, agua,
acido sulfhidrico, dioxido y mondxido de carbono. En algunas partes del proceso la mezcla
se encuentra como gas y en otras como mezcla liquido-vapor, por lo que cualquiera de los
conjuntos de opcion sefalados en la tabla anterior puede ser utilizado para el calculo de
las propiedades termodinamicas.

Aspen Plus tiene la ventaja de que se pueden utilizar mas de dos conjuntos de opcion al
llevar a cabo una simulacion, lo cual es necesario cuando se tienen diferencias de presion
muy elevadas entre una parte del proceso y ofra, puesto que seria erréneo aplicar un
mismo conjunto de opcion, ya que en éstos se recomienda un intervalo de condiciones de
operacion, en donde el sistema se representa razonablemente. Ahora bien, el utilizar varlos
conjuntos de opcion lleva a ciertas incongruencias en los resultados obtenidos en una
simulacion, ya que, si por ejemplo, se contara con dos equipos en serie, en donde la
descarga de uno es la alimentacidn del otro, y si los dos equipos se calculasen con
diferentes conjuntos de opcidn, la corriente que los une resultara con diversos valores en
cada propiedad termodindmica, de acuerdo al conjunto de opcién empieado, error que
repercutiria en los cdlculos subsecuentes. Es por ello que cuando se trata de un proceso
en el cual las diferencias de presion no son exageradas a lo largo del mismo, es
recomendable utilizar tan s4lo un conjunto de opcion para simular todos los equipos.

En el proceso que se analiza no existen diferencias de presion muy elevadas de una parte

del proceso a otra, por lo que se seleccionara un sélo conjunto de opcion.

De un analisis previo, en donde se compararon los resuitados que se obtienen a! simuiar
por separado los equipos mas representativos del proceso, con cada uno de los conjuntos
de opcion, se infiere que la mejor opcion para el calculo de las propledades
termodinamicas es el conjunto SYSOP4, es decir, el que se fundamenta en /a ecuacion de

Peng-Robinson, ya que para todos los equipos, dicho conjunto reproduce de mejor manera
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los balances de materia y energia sefalados en el diagrama de fiujo del proceso. Debe
agregarse, que los modelos fundamentados en los coeficientes de actividad definitivamente
no representan adecuadamente ef comportamiento de los sistemas cuando éstos contienen

hidrégeno.

Los resultadas obtenidos de fa simufacién de cada equipo se encuentran agrupados en

tablas en ef Apéndice A del presente trabajo,

Los conjuntos de opcidn que se basan en los modelos de ecuaciones de estado predicen
una cantidad de agua para la saturacion de los hidrocarburos a tas condiciones de presion
y temperatura de la corriente de vapores que entra a la planta, diferente a la cantidad
sefialada en los balances de materia del diagrama de flujo del proceso de 56.48 kmol/r,
Por fo que el fiujo de agua que satura los hidrocarburos, se considera para los caiculos
subsecuentes, coma aquella que resulta de utilizar el conjunto de opcidn SYSOP4, es
declr, de 46.85 kmolhr.

La ecuacidn de Peng-Robinson que se ulilizara en el presente trabajo para simular la
planta, fue desarrollada en la década de los setentas en e! estudio del equilibrio liquido-
vapor. Esta ecuacion de estado tiene la sigulente forma:

RT a,

Vb, v(y+b)+6,(v-t,)

P=

en donde,
b:n = Z xl bl

a, = >‘_: ;x, X, (a, a_,)”(l—ky)

b= fu(Tc,Pc,)

a, =fn(T, Tq,[’c,,w,)
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Tc y Pc son la temperatura y presion en el punto critico y w el factor acéntrico, referentes a
compuestos puros; k; es un coeficiente de interaccion binaria determinado empiricamente
y que caracteriza al sistema formado por el componente i y el componente j. El simulador

Aspen Plus asigna e} valor de cero al parametro &,

Al simular la torre deshidratadora T-301, con e} valor de cero para el parametro k; se
absorbe alrededor del 4.5 por ciento de los hidrocarburos alimentados, y tan sdlo el 39.5
por ciento del agua contenida en el gas. Los resultados anteriores se deben a que, al
utilizar un valor nulo para e} parametro de interaccién binaria (k), se infiere que los
componentes son quimicamente semejantes y que por lo tanto, el tretilénglicol no tendra
especial afinidad por el agua, lo cual es falso.

Con el fin de oblener mejores resultados al absorber el agua en trietilénglicol, fue necesario
determinar el parametro de interaccion binaria (k) que fuera apropiado para el par de
componentes. Para determinar dicho parametro, se realiz6 una regresion con los datos de
composicion experimental del equilibrio liquido-vapor para el sistema trietilénglicol-agua,
calculo que se efectud con el mismo simulador Aspen Plus, pero en un archivo de entrada
independiente al elaborado para la simulacion del proceso, pero cuya estructura es similar.

Los datos experimentales de composicion del equilibrio fiquido-vapor para el sistema
compuesto por trietilénglicol y agua, a tres diferentes presiones, se consignan en las tablas
B.1, B.2y B.3, que se encuentran también en el apéndice B.

El valor del parametro k; que se obtuvo, mediante la regresion de ios datos experimentales
antes indicados, resulté ser de -1.0212. Con este valor se obtiena la desviacién minima en
la prediccion del punto de burbuja, con respecto a los datos experimentales. Dicho
coeficiente se incorpord finalmente al archivo de entrada para llevar acabo la simulacion
del proceso.
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Al utilizar el parametro &, de -1.0212 en la simulacion de la torre absorbedora, se absorbe
toda el agua que entra a la torre y ademas la cantidad de hidrocarburos absorbidos en el
glicol disminuye notablemente, ya que de 4.5 por ciento de hidrocarburos alimentados a la
torre, que se absorbian cuando &; es cero, ahora se absorbe tan salo 0.42 por ciento con el
valor de k,iguala -1.0212.

2.5.- Divislon del diagrama de flujo del proceso en bloques de operaciones unitarias.
Es necesario representar el diagrama de flujo de! proceso en términos de bloques de
operaciones unitarias, nombrar cada bloque y asignar a cada hloque las corrientes de
entrada y salida.

En el archivo de entrada que se generd para la simulacion de la planta recuperadora de
vapores, se asigno a cada blogque el mismo nombre utilizado en el diagrama, por ejemplo, a
la desetanizadora se le dio el nombre T-401. Ahora hien, como el diagrama de flujo no
contiene una identificacion de valvulas, aquellas que hubo necesidad de simular se
nombraron con la letra "V", seguidas por un nimero consecutivo. En el diagrama que se
presenta en el primer capitulo, se muestran los nombres de los equipos que corresponden
al de los bloques, asi como los cddigos de las corrientes del proceso.

2.6.- Definicién de las comrientes de alimentacion al proceso.

En el proceso que se analiza, se cuenta con las siguientes tres corrientes de alimentacion:

1.- Carga de vapores de hidrocarburos amargos, saturados con agua a la presion de 0.035
kg/cm® manométrica y a Ia temperatura de 50°C, y cuyo destino es el separador en la
succion de la primera etapa de compresion. En la hoja de especificacion de ios vapores de
alimentacion a la planta recuperadora de Azcapotzalco se listan los porcentajes molares de
disefio de cada componente, que concuerdan con la composicion de los vapores indicada

en el balance de materia del diagrama de flujo del proceso.
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El flujo molar de cada uno de los componentes que constituyen la carga de vapores

alimentados a la planta, asi como ta composicion en por ciento molar de cada uno de ellos,

se muestran en la tabla 2.4.

Tabla 2.4.- Composicién de los vapores de alimentaclén a
la planta recuperadora de Azcapotzalco
Componente kmolhr % mol
« Biéxido de Carbono 274 0.79
« Mondxido de Carbono 1.94 0.56
« Hidrégeno 8.31 2.40
« Acido Sulfhidrico 12,82 362
« Metano 103.43 29.91
« Etano 30.28 8.76
s Propileno 14,18 4.10
¢ Propano 47.86 13.84
¢ i-Butano 14.81 428
¢ n-Butano 2599 7.52
« Butileno 538 1.55
s i-Pentano 16,18 468
* neo-Pentano 1.01 029
¢ n-Pentano 12.93 3.74
¢ n-Hexano 1.40 0.41
¢ Agua 48,85 13.55
345.77 100.00

2,- Un flujo de 9.29 Kmolihr de frietilénglicol, que entra al domo de Ia torre

deshidratadora T-301, a una presion de 8.37 kg/cm? manométrica y temperatura de

57°C.

3.- Propano refrigerante, el cual intercambia calor en el equipo EX-403. Por no contar

con informacion sobre las condiciones de operacion del ciclo de refrigeracién del

propano, en la simulacion del intercambiador EX-403, se considerd que la temperatura
de entrada del propano al camblador de calor, es la temperatura de saturacion a una

atmdsfera de presion, es decir -40°C.

En la descripcion que se hizo en el primer capitulo del sistema de refrigeracidn, se
indico que el equipo suministrado tiene una capacidad nominal diaria de 209 toneladas
de propano condensado, cantidad que equivale a 198 kmol/hr de propano.
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En el archivo de entrada, de cada una de las corrientes antes mencionadas, se
especificd el fiujo molar de los componentes quimicos que las constituyen, asi como las
condiciones de presion y temperatura, a la entrada de la planta. El simulador, al
proporcionarle los datos anteriores, automaticamente, determina la fase y entalpia
caracteristicas de la corriente, a través de un calculo flash (autoevaporacion) de dos

fases,

Es importante hacer notar que el dato de presién proporcionada al simulador para cada
corriente, debe darse en condiciones absolutas, por lo que a los valores de presion
seilalados en el diagrama de flujo del proceso, se les adiciond 0,795 kg/cr?, en el caso
de que fa planta se situara en la Refineria "18 de Marzo", en la Ciudad de México.

2.7.- Seleccion del modelo de operacion unitaria para cada bloque y la
especificacion de las condiciones de operacion del mismo.

En este paso, a cada bloque se le asocia el modelo apropiado Aspen de operacion
unitaria y se le asignan las condiciones de aperacién. A continuacién se presentan dos
tablas que contienen los nombres de los modelos de operacion unitaria que se
utilizaron para llevar a cabo la simulacién del caso base, asi como las variables que se
especificaron para cada uno,



TABLA 2.5.- MODELOS DE OPERACION UNITARIA UTILIZADOS EN LA
SIMULACION DEL CASO BASE

Modeto
Operacién Simbolo Aspen Variables Especificadas
* Enfriamiento \/ Temperatura y Presion de salida
‘gf )t Heater
+ Condensacion * Presién y fraccion de vapor de

salida

+ Intercambio de
calor

e Heatx

+ Temperatura y presion de salida
de una de las corrientes

dos fases

+ Reduccion de — <}t Heater |- Presiony carga de calor de
presion salida
- Mezclado L Mixer + Presion de salida
L
¥
 Divislén de ‘*"J“‘ Fsplit * Presién de salida y fraccién de la
corrientes corriente de entrada en la salida
A
- Bombeo E—\ Pump * Presién de descarga
=N
+ Compresion [ I] Compr + El tipo de compresor y ia presion
b de salida
[—4
r;m:
* Tanque flash de -1 | Flash2 * Temperatura y presion de salida
‘{.. :




TABLA 2.6.- MODELOS DE OPERACION UNITARIA UTILIZADOS EN LA

SIMULACION DEL CASO BASE
Modelo
Operacién Simbolo Aspen Varlables Especificadas

+ Tanque flash de

tres fases Flash3 « Temperatura y presion de salida
[
g - Temperatura y presion de salida,
+ Separador de | y la fraccion de los componentes
componentes Sep2 de ia corrients de entrada en la
(Endulzamiento) T salida
L—-b
* Nimero de etapas, pérfiles de
presién y temperatura, carga tér-
+ Absorcién Radfrac | mica del domo y dei fondo, y la
fraccidn vapor dei destilado
L
I
* Numero de etapas, etapa de ali-
mentacidn, pérfil de presion, carga
- Destilacion o Radfrac térmica del domo, temperatura de

salida de! reboiler (tipo termosi-
fon), fraccion vapor del destilado,
y el fiujo molar por fondo
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Es importante sefialar que el cambiador de calor EX-301, como se menciona en la
descripcion del proceso, se simuia como un enfriador de gases deshidratados, ya que
estos tienen, a la salida de la torre absorbedora, una temperatura mayor a la adecuada
en la entrada del tercer compresor, y no una temperatura menor como se indica en sl

diagrama de flujo del proceso.

Los rehervidores de las torres desetanizadora y desbutanizadora no se simularon como
equipos independientes. Como se aprecia en ia tabla 2.6, ios rehervidores de las torres
fraccionadoras se especificaron dentro de! calculo de la columna, y como se sabe de
antemano que se trata de dos intercambiadores del tipo termosifon y, que sl modslo
Radirac tiene la opcidn de calculo de este tipo de intercambiadares, solo fue necesario
proporcionar para su simulacion la temperatura de salida del rehervidor, propledad que

sf se indica en el diagrama para ambos equipos.

Como se explico en la descripcion del proceso, {a seccion de endulzamiento se calcula
como un separador de componentes, en donde ademas de cumplir con el balance de
materia sefalado en el diagrama de flujo del proceso, se llevan las corrientes de salida

a las condiciones de presion y temperalura Indicadas en el diagrama.

2.8.- Definicion de las corrientes de corte y seleccién del método para su
convergencia.

Al representar el diagrama de flujo mediante bloques, se identifican facilmente los
cicios presentes en el proceso y por [o tanto las posibles corrientes de corte. Una
corriente de corte es cualquiera de las que constituyen el ciclo y que al darle valores
estimados de composicion, temperatura y presién, rompen dicho ciclo y permiten ei
calculo de los equipos involucrados.

En la simulacion del caso base, las corrientes de corte fueron seleccionadas de

acuerdo a la informacion disponible y por la importancia que tienen dentro de! ciclo, En
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el diagrama de flujo del proceso que se desea simular, se distinguen los siguientes tres
ciclos:

1.- El primero involucra a los bloques EX-402, EX-403, D-402, V-401, V-402, 7401 y
MX, que corresponden a la seccion de enfriamiento y a la torre desetanizadora. La
corriente de carte especificada para este ciclo es la denominada C45, la cual entra al
intercambiador entre la carga y el producto de la desetanizadora (EX-402).

2.- Otro de los ciclos que se distinguen en el proceso, es el que corresponde a la zona
de rectificacion de la torre desbutanizadora, es decir, el que involucra a los bloques T-
402, EX-406, P-402 y DIV. Por lo tanto la corriente de corte de dicho ciclo, la
denominada C52, es la que equivale al reflujo de Ia torre.

3.- Finalmente el tercer ciclo estd conformade por la torre desbutanizadora (7-402) y
por el intercamblador (EX-407), en donde intercambian calor la carga y el producte de
la misma torre desbutanizadora. La corriente de corte que se selecciond en este caso,
es laC41, producto de la torre desbutanizadora.

Debe hacerse notar, que el archlvo de entrada contiene instrucciones para que la
secuencla de convergencia de los tres ciclos se efectie en el mismo orden que se ha
seguido al describirlas.

La asignacion de valores a las corrientes de corte se hace de igual manera que la
especificacion de valores a las corrientes de alimentacion al proceso. El simulador
Aspen Plus cuenta con varios métodos para hacer converger las corrientes de corte, de
los cuales se escogié el méfodo Broyden, que ademdas de arrojar los mejores
resuitados, converge en un intervalo de tiempo mas corto.
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Resultados de la slmulacion

En general, se obtuvieron resultados satisfactorios al llevar a cabo la simulacion del caso
base, ya que éstos son parecidos a los consignados en el diagrama de flujo del proceso.
En particular se obtuvo mejor concordancia cuando se utilizé el conjunto SYSOP4,

fundamentado en la ecuacion de estado de Peng-Robinson.

Los resultados obtenidos de la composicion y otras caracteristicas de cada corriente del

proceso se consignan en el apéndice C.

Con respecto a los productos, es decir, al gas comhustible, gas L. P., y naftas recuperados,
se cumplen las especificaciones demandadas por Pemex en las bases de disefio de la
planta recuperadora de vapores para la refineria de Azcapotzalco, tanto en las condiciones
de presion y temperatura de entrega de productos en el limite de bateria de la planta, como

en la composicion y rendimiento requeridos en cada producto.

Para comparar los resultados obtenidos al utilizar el simulador de procesos Aspen Plus y
los sefialados en el diagrama de flio, consideraremos la diferencia entre valores. A
continuacion se presenta una tabla en donde se muestran las especificaciones de
composicion a cumplir, se comparan con los valores consignados en el diagrama de flujo y

con aquellos que se obtuvieron al calcular el caso base mediante el simulador Aspen Plus.
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Tabla 2.7.- Tabla comparativa de resultados

Base de diseflo do Aspen

Pemex *DFP : Plus : Variacion
Gas Combustible
Recuperacion en %:
* Metano 100 100.00; 99.97 0.03
« Etano mayor o igual que 93} 98.68 | 95.54 ! 344
* Propano y mas pesados | Menor o igual que 15§ 9.76 10.0'9 033 )
GasL.P.
Recuperacion en %:
* Etano menoroigualque7 | 1.02: 433§ 331
Impureza en %: :
« Pentano y més pesados | menoroigualque5 ! 2.74; 235 i 039
Nafta
Recuperacién en %:
« Butanos menoroiguaiqued|{ 013! 013 0.00

* DFP: Diagrama de flujo dei proceso.

En la Tabla 2.7 se aprecia que, aun cuando se cumple con la recuperacion
especificada de etano en el gas combustible y en el gas L. P., el valor del etano
recuperado obtenido con el simulador varia algo con respecto a lo indicado en el
diagrama de flujo. Los resultados restantes son muy semejantes entre si.

Para cada una de las secciones de la planta conviene destacar lo siguiente:

« Captacion y compresién de vapores.- Tanto en la primera etapa de compresion como
en la segunda se obtuvieron casi las mismas temperaturas de descarga que las
indicadas en el diagrama de fiujo. Las temperaturas tan sélo difieren en el caso del
primer compresor en un grado centigrado, y en quince grados para el segundo
compresor. Estas pequeiias diferencias en temperatura pueden deberse en parte a la
cantidad de agua que entra a la planta, la cudl como ya se menciond, difiere de la
cantidad indicada en el diagrama, por ser oftra cantidad la que estima la ecuacion de
Peng-Robinson para la saturacion de los vapores a la temperatura y presion de
alimentacién a la planta,
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Con respecto a la cantidad de agua que debe ser separada en esta seccion, con el
simulador se estimé la necesaria para que a !a torrs deshidratadora (T-301) llegara la
menor cantidad de ella, sin que por esto hubiera condensacion de hidrocarburos en los
separadores D-102 y D-103, tal y como lo indica el balance de materia de esta seccion
de la planta en el diagrama de flujo.

o Deshidratacidn.- Al llevar a cabo la simulacion de la planta, los vapores de
hidrocarburos dulces que entran a la torre deshidratadora (T-301) contienen casi la
misma cantidad de agua que la consignada en el diagrama de flujo; tan sélo varia en
0.24 kmolfhr.

Al igual que lo indicado en el balance de materia alrededor de este equipo en el
diagrama de flujo, el agua contenida en los vapores de hidrocarburos es absorbida en
su totalidad por el trietilénglicol (TEG), pero en el cdlculo realizado con el simulador se
estima que también son absorbidos 0.32 por ciento de los hidrocarburos alimentados a
la planta.

E! balance de energia no coincide con lo sefialado en el diagrama de flujo para esta
torre, es decir, la temperatura de salida del gas de la torre aumenta considerablemente
con respecto a la temperatura de entrada del gas, y no disminuye como lo indica el
diagrama de flujo. La temperatura de salida del liquido de la torre, al igual que lo
sefialado en el diagrama de flujo, es menor a la temperatura del liquido de entrada.

Se sabe que el caior liberado por el agua absorbida, es igual al calor latente de
vaporizacion mas el calor de solucion del agua fiquida en el glicol. La corriente gaseosa
tiene una capacidad calorifica total mucho mayor que la comiente liquida, por lo que la
temperatura del liquido que sale de la torre resulta aproximadamente igual a la temperatura
de entrada del gas que contiene agua, por lo que es de esperar que sfectivamente la
temperatura del gas de salida sea mayor al de entrada, y no menor como lo indica el

diagrama de flujo de proceso. Cabe sefialar que cualquier conjunto de opcién que se utilice
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para determinar las propiedades termodinamicas del sistema, estiman una temperatura

mayor del gas de salida que la que posee el gas de entrada.

» Tercera etapa de compresion y enfriamiento de vapores.- La diferencia de
temperatura de la corriente de descarga del tercer compresor en la simulacion del caso
base, con respecto a la temperatura consignada en el diagrama de flujo es de 14

grados centigrados.

La condensacion parcial de los hidrocarburos en el tren de enfriamiento resultd tal
como se esperaba, pero en el separador de carga a la desetanizadora (D-402), la
cantidad de vapor separado calcutada con el simulador es ligeramente mayor (26.3%)
que fa Indicada en ef diagrama de flujo (24.1%), fo cual como se aprecia en la Tabla
2.7, conduce a una ligera disminucion en la recuperacion de etano en el gas

combustible.

s Fraccionamiento.~ L.a separacion en la torre desetanizadora (T-401), corresponde a la
indicada en el diagrama, excepto en la separacion de etano, por las razones antes

mencionadas.

En relacién af balance de energia alrededor de esta torre, al utilizar el simulador
Aspen, se obtiene una temperatura de la corriente de entrada a la torre de -37.16°C, la
cual difiere de la indicada en el diagrama, de -19°C, ambas a la misma presion. Esta
corriente antes de liegar a la torre, se hace pasar por una valvula reductora de presion, de
17.49 kg/cm® manométrica a 8.69 kg/cm® manométrica, lo que produce un aumento en la
temperatura de -32°C a -19°C, segun datos citados en e! diagrama, y no una disminucion
de temperatura que es lo que se esperaria al reducir la presion de la corriente.
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Es importante mencionar que todos los conjuntos de opcitn que calculan las propiedades
termodindmicas arrojan el mismo resultado en relacion a la temperatura de entrada a la

torre desetanizadora, que el conjunto SYSOP4,

A pesar de lo anterior, las temperaturas estimadas con el simulador Aspen, tanto para
la corriente de salida de! domo de la torre, como la que sale por el fondo, son las

mismas que las seilaladas en el diagrama de flujo.

Con respecto a la torre desbutanizadora (T-402), el balance de energia que arroja la
simulacién del caso base utilizando el Aspen Plus, es muy parecido a los valores
consignados en el diagrama de flujo. La separacion de la mayoria de los componentes
presentes en la corriente de entrada a la torre se da de forma similar a la indicada en el
diagrama de flujo, excepto para el neopentano, ya que en vez de obtener por el
destilado alrededor de 32% del que entra a la torre, como lo indica el balance de
materia en el diagrama de flujo, se obtiene el 99%, lo cual es erroneo.

Lo anterior se puede deber a que en las bases de disefio consignan la presencia de
dos isopentanos, pero no aclaran cudles son. Se considero en la simulacién, que uno
de los Isopentanos era el 2-metil butano y el otro el 2-dimetil propano (neopentano). Es
posible que la segunda suposicién sea errénea, dado que el neopentano es muy volatil
y por ello se presenta preferentemente en el destilado.



.
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BASES DE DISENO Y ANALISIS DE COSTOS DE
LA PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE LA REFINERIA DE TULA

Senalamos en el primer capituto que el presente estudio comprende la adaptacion del
proceso de recuperacion de vapores de hidrocarburos a las condiciones de flujo y
composicion de los desfogues que se envian al quemador de campo en la refineria de
Tula,

Debe decirse que, por razones econdmicas, cualquier refineria debe tener una planta
recuperadora de vapores, y en parlicular la refineria de Tula por el impacto que las
emisiones tienen sohre el cercana Valle de México. El frabajo no tendra coma limite {a
adaptacidn del proceso base analizado a las candiciones de la refineria de Tula, dado
que lo ampliaremas a la busqueda de modificaciones que mejoren la eficiencia y eleven
su rendimiento econdmico.

Para facilitar el analisis decidimos dividir el diagrama de! proceso en dos grandes
bloques; el primero comprende la primera y segunda etapas de compresion, fas de en-
dulzamiento y deshidratacion de gases y la tercera etapa de compresion. En el se-

gundo bloque estudiaremos las secciones de enfriamiento y fraccionamiento de vapo-
res de hidrocarburos.

A continuacian se presentan las bases de disefio que establecimos para poder llevar a
cabo el dicho analisis.

3.1.- Capacidad de disefio de la planta, ,
Al ser los vapores una corriente residuat de varios procesos en una refineria, su com-
posicion es variable y el volumen fluctia dia con dia. Sin embargo, mostraremos en la
tabla siguiente el gasto promedio mensual de desfogues registrado de enero a julio de
1992, en la refineria “Migue! Hidalgo™.
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Tabla 3.1.- Gasto promedio mensual de desfogues (1992)
Mes Enero  Febrero  Marzo Abril Mayo Junio Julio
m/dfa® | 49347 56513 868881 35514 49282 78768 60924
* Volumen expresado en condiciones estandar (1 aim y 20°C)

Como se observa en la tabla 3.1, el flujo maximo mensual diario fue de 88,881 metros
cubicos estandar en promedio y el flujo minimo diario fue de 35,514 metros cubicos
estandar en promedio, lo cual quiere decir que el gastc promedio mensual fluclia en
un intervalo que comprende del 40% del valor maximo, a dicho valor.

Es obvio, que también el gasto presenta grandes fluctuaciones diarias, quiza semejan-
tes en magnitud a las mensuales. En virud de que el propésito de una planta recupe-
radara es aprovechar al maximo los desfogues, tomaremos como base de disefio una
capacidad adicional de 60%, sobre el valor maximo mensual diario de 88,881 metros
cibicos estandar, por fo que determinamas como capacidad de disefio la cifra de
142,000 metros cibicos estandar por dia, 0 su equivalente de 5,014,000 pies cibicos

estandar por dia.

3.2.- Condiclones de presion y temperatura de la carga de vapores.

Se supone que l0s vapores se alimentan a la planta recuperadora a una presién de
0.035 kg/cm? manométrica y a una temperatura de 50°C. Como la planta se sitia en la
refineria “Miguel Hidalgo®, en Tula, para encontrar ta presion absoluta se adiciona al
valor de la presién manométrica la atmosférica de 0.812 kg/en?. La presion atmosférica
para el caso de Tula, se calculd por medio de la siguiente ecuacion:

n Mg

o=t = -

B~ RT
o bien,
B=Re” 3.1
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en donde, P, es la presion atmosférica a la altura /i, /; la presion atmosférica al nivel
del mar, es decir 760 mmHg, / |a altura sobre el nivel del mar, B es una constante que
incluye al peso molecular del aire A, la constante de aceleracion de la gravedad g, la
constante general del gas ideal R y la temperalura 7. La constante B tiene un valor de
1.168 x10* m" y Tula esta situada a 2060 m sobre el nivel dsl mar. Al aplicar la ecua-

cion (3.1) encontramos que la presion atmosférica en Tula es 0.812 kg/em?.

3.3.- Composicion del vapor a recuperar.

La refineria de Tula cuenta con cuatro quemadores de campo: Q,, Qz, Qy y Q4. El que-
mador Q, es elevado. El quemador Q; recibe en total el 60% de los desfogues de la re-
fineria, desfogues que proceden en parles iguales de los sectores 1y 3. Los quemado-
res Q;, Q; y Q, sirven para eliminar el 12, 25 y 3 por ciento, respectivamente, de los
desfogues totales, de acuerdo a la informacion proporcionada por la Superintendencia
de Pérdidas y Uso Eficiente de la Energia, adscrita a la Coordinacion Ejecutiva de Pro-
duccidn de Pemex-Refinacian. En la tabla 3.2, se consigna la compaosicion volumétrica
de cada corriente,

Tabla 3.2.- Composicion de los vapores que se envian a cada quemador
Quemadores
Q Q. Qy Qq
Sector 1 Sector 3

Componente % vol. % vol. % vol. % vol. % vol.
Hldrégeno 0.00 9.00 8.00 8.33 0.87
Acido Sulfhidrico 1.62 10.08 9.60 10.03 76.97
Metano 5.89 31.70 29.00 33.28 1283
Etano 0.98 14.00 13.26 13.48 3.89
Propileno 7.13 5.83 0.00 13.99 272
Propano 0.00 11.06 12.80 0.00 0.00
i-Butano 4.75 270 6.17 1.52 0.59
n-Butano 9.43 570 8.35 4.58 0.80
Butileno 9.71 0.83 0.88 4.66 080
2-trans-Buteno 18.16 0.00 0.00 0.95 0.11
2-cis-Buteno 11.98 0.00 0.00 0.23 0.00
i-Pentano 9.89 5.03 743 0.39 0.00
n-Pentano 11.07 4,01 6.52 4,12 0.48
n-Hexano 9.42 0.06 0.00 4.44 0.34

Total] 100.00 100.00 100,00 : 100.00 100.00
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Con la informacion detallada de la composicion de cada una de las corrientes de des-
fogue y de acuerdo a la capacidad de disefio de 142,000 metros cubicos estandar por
dia, se estimaron los flujos de cada componente, como se muestra en la siguiente
tabla.

Tabla 3.3.- Flujo molar total de vapores

Componente %vol. | mvdia moldla | Kmalthr
Hidrégeno 6.57 9,328 288,114 12.00
Acido Sulfhidrico 10.91 15,496 478,610 19.94
Metano 27.69 39,327 | 1,214,659 50.61
Etano 11.75 16,686 515,382 21.47
Propileno 6.59 9,360 289,105 12.05
Propano 6.61 9,379 289,688 12.07
|-Butano 3.57 5,069 156,563 6.52
n-Butano 6.46 8,173 283,311 11.80
Butileno 3.06 4,344 134,161 5.59
2-trans-Buteno 2.47 3,502 108,169 4.51
2-cls-Buteno 1.51 2,139 66,078 275
|-Pentano 4.79 6,802 210,007 8.75
n-Pentano 5.54 7,863 242,860 10.12
n-Hexano 249 3,532 109,103 4.55

Total] 100.01 142,000 | 4,385,890 182.73

Ahora bien, se supondra que los vapores se encuentran saturados con agua a las
condiciones de temperatura y presion antes sedaladas. Utilizamos la ecuacién de
Peng-Robinson para estimar la maxima cantidad de vapor de agua que puede llevar la
corriente de vapores. Encontramos que se satura con 27.99 kilomoles de agua por
hora. Al considerar el agua, la composicion se modifica segln se indica en la tabla 3.4.

B s

TSP
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Tabla 3.4.- Composicidn de los vapores de ali-

mentacion a la planta recuperadora de Tula
Componente Kmol/hr % mol
Hidrdgeno 12.00 5.69
Acido Sulfhidrico 19.94 9.46
Metano 50.61 24.02
Etano 21.47 10.19
Propileno 12.05 5.72
Prapano 12,07 5.73
-Butano 6.52 3.08
n-Butano 11.80 5.60
Butileno 5.59 2.65
2-trans-Buteno 4.51 2.14
2-cis-Buteno 2.75 1.31
j-Pentano 8.75 4.15
n-Pentano 10.12 4.80
n-Hexano 4.55 2,16
Agua 27.99 13.28
Tolal 210.72 99.99

Conviene recordar que las constantes fisicas de la mayoria de los componentes de la
corriente de desfogues de Tula se listaron en la tabla 2.2, faltaria tan séio agr-qar los

vajores para el 2-cis-buteno y el 2-trans-buteno que corresponden a:

Punto de Punto de
Pesc | Burbuja(C) | Fusién(C)
Componente | Fdrmula | Molecular | @ 1 atm @ 1atm
2-trans-Buteno CiHs §6.11 0.88 -105.55
2-cis-Buteno CHs 56.11 3.72 -138.91

3.4.- Comparacion entre las corrientes de entrada de Azcapotzalco y Tula.

Las principales diferencias en composicion entre fas corrientes de desfogue de Ia ex-

refineria de Azcapotzalco y la de Tula son las siguientes:

« En Azcapotzalco se quemaban 345.77 Kmolihr, de vapores mientras que tan sélo
se quemaran 210.72 Kmol/hr en Tula. El hecho de que la refineria de Tula se dise-

fiara en la década de los afios sesenta, explica que tenga procesos e ingenieria mas

modernos que la refineria de Azcapotzalco y que las corrientes de desfogue sean

menores, no obstante la mayor capacidad de refinacién de Tula.
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s+ El porcentaje molar de metano, propano y n-butano era bastante mayor en Azca-
potzalco que en Tula. Por el contrario el porcentaje malar de hidrégeno, acida sul-
fhidrico, etano, propileno, butileno, n-pentano y n-hexana presentes en el desfogue
de Tula es mayor que el que imperaba en Azcapotzalco. Tula tiene equipo para hi-
drotratar naftas y destilados intermedios productos de la torre atmosférica y de
vacio, mas no Azcapotzalco, lo cual explica la mayor proporcion de acido sulfhidrico
e hidrégeno en la corriente de Tula. La mayor capacidad de hidrodesintegracion ca-
talitica en lecho fluidizado de Tula quiza sea la razén para una mayor presencia de

hidrocarburos no saturados.

3.5.- Especificacion de los productos.
Se mantendran las mismas especificaciones de los productos -gas seco, gas L.P. y

nafta- indicadas en la descripcion del proceso que aplicaba en Azcapotzalco.

3.6.- Servicios Auxiliares,

Para encontrar ias condiciones Gptimas de operacion en los diferentes equipos que
componen el proceso, se determind el consumo de los servicios auxiliares requerido en
cada uno de ellos. A continuacién se definen las caracteristicas de estos servicios con

los que cuenta la refineria de Tula:

Tabla 3.5.- Servicios auxillares de la refineria de Tula
Presién (kg./cm” )* | Temperatura ( C)

1.- Vapor

Alta (sobrecalentado) 41.60 376

Media (sobrecalentado) 19.10 269

Baja (saturado) 3.00 137
2.- Agua de enfriamiento

Suministro 4.50 32

Retomo 3.50 42

* Presion manométrica

Se cuenta con propano como refrigerante a baja temperatura. En virtud de que el ciclo

de refrigeracion trasciende en los costos y de que buscaremos el ciclo mas apropiado
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para cada caso, no haremos en esta seccion ninguna consideracion adicional al res-

pecto.

3.7.- Criterios generales de disefio.-
« En sentido estricto, la caida de presion en un intercambiador de calor deberia in-
cluirse dentro de los parametros que se consideran para lograr un disefio dptimo.
Sin embargo, para simplificar la tarea, decidimos fijar en 0.3 kg/en? la caida de
presion en todos los intercambiadores, valor que da un cierto margen de seguridad
en el disefio. Como nos parecen adecuadas las caidas de presidn en el resto de los
equipos que utilizé Bufete Industrial, mantendremos los mismos valores.
« En la columna absorbedora de agua (T-301), que utiliza trietilénglicol (TEG) como
liquido absorbente, se haran circular por fa torre tres gaiones de TEG por libra de
agua absorbida; lo cual equivale a 2.79 Kmoi de TEG por Kmol de agua. Dicha regla
de disefio para columnas absorbedoras a alta presion se coteja en el libro Gas Puri-
fication de Arthur Kohl y Fred Riesenfeld.
« Elfactor de servicio sera de 8000 horas por afio.

3.8.- Andlisis de costos.-

En el analisis de las diferentes alternativas de disefio de algunas secciones de! pro-
ceso, al igual que en la determinacion de las mejores condiciones de operacion, fue
necesario realizar una evaluacion economica del costo. El costo total fue calculado a

partir de los costos fijos y los costos variables de los equipos involucrados.

El apéndice del libro Chemical Engineering Economics, de D. E. Garrett, contiene grafi-
cas que sirven para estimar costos fijos de muy diferentes equipos, a precios de abril
de 1987. El costo del equipo instalado se calculo aplicando los factores recomendados.
Para actualizar el costo a junio de 1994 fue necesario buscar el indice de precios, dato
que encontramos en el nimero de septiembre de 1994 en la revista Chemical Enginee-
ring.
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La relacion de costos resultante es:

Lasiom

A' ‘ (3669
Covmmon = Caarnr 1 = Comrr 3506

Con relacion a ia depreciacion, conviene puntualizar que se manejaron fres esquemas,

|

{HRIL 87

que comprenden una depreciacion acelerada de 2 aiios, otra moderada de 5 afios y fi-

nalmente la normal de 10 anos.

Respecto a los costos variables, tomamos en cuenta los siguientes costos unitarios de
los servicios en la refineria de Tula:

» Agua de enfriamiento: N$ 0.4062 por m’

« Energia eléctrica: N$ 0.2183 por kw-hr

» Vapor de media y alta P>10 kg/cm® N$ 30.8322 por ton.

« Vapor de baja P<10 kgicm® N$ 23,1242 por ton.

El costo del propano refrigerante que se emplea en la seccién de enfriamiento de
gases, se evalia como el costo total del ciclo de refrigeracion del mismo.

Es importante sefialar que tanto los costos fijos como los costos variables se calcularon
en ddlares, al cambio de 1994 de 3.5 nuevos pesos por dbiar en promedio,

A continuacion se describe el analisis que realizamos, asi como los resultados obteni-
das, para cada uno de los dos bloques de estudio ya definidos con anterioridad,
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ANALISIS DE LA SECCION DE COMPRESION DE
LA PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE LA REFINERIA DE TULA

En el proceso de recuperacion de vapores existen tres etapas de compresion, la pri-
mera y la segunda separadas de la tercera etapa por las secciones de enduizamiento y
deshidratacion de gases. Al calcular el caso base, observamos que casi toda el agua
que contienen los vapores es eliminada en los separadores localizados después de la
primera y segunda etapa de compresidn. Por lo tanto, uno de los objetivos que perse-
guimos al revisar la seccion de compresion, fue la de encontrar la temperatura mas
adecuada de salida en los interenfriadores EX-101 y EX-102, posteriores a la primera y
segunda etapa de compresion, de suerte que logremos condensar la mayor cantidad
de agua de la corriente de gases, con la minima pérdida de hidrocarburos, es decir,
que al enfriar las corrientes ya comprimidas s6lo se formen dos fases; liquido y vapor,
la liquida constituida principalmente por agua. De enfriar alin mas los vapores podria
formarse una segunda fase liquida de hidrocarburo, lo cual representaria en si una
pérdida.

Por otro lado, la corriente de gas seco a (a salida de la torre deshidratadora (T-301),
que lleva trazas de glicol, se enfria en el cambiador de calor EX-301 para posterior-
mente ser comprimida en una tercera etapa en el compresor C-401. Entre estos dos
equipos se encuentra el separador D-404, que sirve para separar los hidrocarburos
que se pudieran condensar junto con el glicol en el enfriador EX-301. Debido a que se
desea recuperar la mayor cantidad de vapores de hidrocarburos, es importante también
encontrar la temperatura de la corriente que sale del equipo EX-301, para que con-
dense el glicol que contiene la corriente de gas deshidratado, pero sin arrastrar hidro-
carburos en forma apreciable.

A continuacién se presenta el esquema del primer bioque de (a pianta recuperadora de
vapores, objeto de analisis del presente capitulo.
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Seccién de Compresién, Endulzamiento y Deshidratacion de Gases

Es conveniente decir que una primera modificacion al proceso consiste en recuperar el
liquido que se condensa en el separador D-404; liquido que contlene TEG e hidrocar-
buros. Para elio la corriente L4 se une a la corriente de TEG fresco alimentado a la
torre deshidratadora T-301. De esta forma las corrientes G9 y L4 se suman para dar la

corriente G8. E! cambio en el proceso se puede apreciar faclimente en ia siguiente
flustracion:



Planta Recuperadora de Vapores Capitulo4  Pagina 45

Torre Deshidratadora

| g | @
L | ‘ L ex! { .
O o g (. 1 o
N v301 | EXadtY GAS | T-300 | ; GAS
Tee | e seca] } : [ p? SECO
[ ;
T ! B |
Fli /"—'L Ty | ! ks . e
| My | | | ]
Ll D404 i ! w-{0-404
aas | R Gas b j
DULCE 1 o / DULCE B ; { )
Cle Bt ey ’ a - o iy
g TEG CONHC B }
] ) | TEGCONAGUA
i " W )
- e e e i
TEG
TEG CON AGUA i e |
Esquema oviginai Esquema modificado

También cabe seialar que en el presente analisis se mantuvieron las mismas relacio-
nes de compresion que indica el diagrama del proceso, ya que en un anélisis preliminar
se encontraron adecuadas, aunque posteriormente fue analizado el valor dptimo de la
presion de descarga de ia tercera etapa.

4.1.- Resultados.

El nivel de enfriamiento que se puede iograr en los intercambiadores de calor esta
condicionado a la temperatura dei agua de enfriamiento que es de 32°C. Para sl inter-
cambiador de calor EX-101, encontramos que aln si lograramos enfriar los vapores a
la temperatura del agua de enfriamiento de 32°C, no se formarian tres fases, a la
presion de 2.63 kglcm® abs., a la que se encuentran los vapores en dicho intercambia-
dor, pero si se producen dos fases, una de elias corresponde al agua que se desea
eliminar. Para determinar fa temperatura mas adecuada de salida del enfriador EX-101
es necesarlo calcular el costo del primer bloque que estamos analizando, para diferen-
tes valores de temperatura de salida.
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Sin embargo, es importante hacer notar que el agua que pudiera condensar posterior-
mente en el enfriador EX-102 depende de la proporcion que se condenso en el inter-
cambiador de calor EX-101. Asi, observamos que si 1a corriente a la salida del equipo
EX-101 se mantiene a una temperatura mayor de 34°C, en el intercambiador de calor
EX-102 se formaran sélo dos fases, siempre y cuando en este Ultimo intercambiador se
mantenga el sistema a una presion de 9.04 kg/cm’ abs. y a una temperatura mayor a
56°C.

Ahora bien, en el caso supuesto de que lograramos enfriar la corriente de salida del
equipo EX-101 a menos de 34°C, con lo cual reduciriamos la proporcién de agua en los
vapores que se alimentan al segundo compresar, entonces ya no se condensaria agua
en el enfriador EX-102, al enfriar el sistema a 56°C. Atin mas, si reducimos la tempera-
tura del sistema a menos de 56°C, entonces si se formaran tres fases, pero el volumen

de hidrocarburo condensado sera mayor al del agua.

En virtud de que los vapores de hidrocarburos se encuentran practicamente a la misma
presién en los equipos D-103, T-301 y D-404, y con el objeto de evitar condensaciones
indeseables de hidrocarburos, sera necesario mantenerlos a una temperatura mayor o
igual a 56°C, de acuerdo a los argumentos que hemos expuesto con anterioridad.
Ahora bien, dado que la corriente de TEG fresco G9 tiene una temperatura de 57°C,
esto nos permitira enfriar algo mas la corriente de gas seco C2 que sale de la torre
deshidratadora T-301. Asi podremos mezclar las corrientes L4 y G9, dando como resul-
tado una corriente de TEG, que se alimenta a la torre T-301, con una temperatura igual
0 mayor de 56°C.

Para satisfacer la limitacion impuesta de que la corriente G8 no alcance una tempera-
tura menor de 56°C, calculamos que la temperatura de la corriente a la salida del en-
friador EX-301 debe ser mayor o igual a 54°C, sin importar cual fue la temperatura de
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los vapores a la salida de EX-101. Si la temperatura de la corriente L4 toma un valor de

54°C, la temperatura de la corriente G8 resulta ser de 56.7°C.

Bajo estas circunstancias, la corriente liquida L4 que sale del separador D-404 con-
tiene el 99 por ciento del trietilénglicol y tan solo el 0.24 por ciento de los hidrocarburos

de la corriente C2 de gas seco. -

Resumiendo, la mayor parte del vapor de agua de los desfogues se condensa en el en-
friador EX-101 y se purga en el separador D-102, sea cual fuere la temperatura de sa-
lida en el enfriador EX-101, dentro de los limites razonables de proceso.

Ademas, no se condensan hidrocarburos ni en el separador D-102, ni en el D-103. En
donde si se presentan pequefias pérdidas de hidrocarburos es en la seccién de deshi-

dratacion de vapores.

De igual forma, cabe sefalar que el glicol absorbe toda el agua en la torre deshidrata-
dora y deja a los vapores de hidrocarburos libres de humedad. Esta situacion se man-

tuvo para cualquier temperatura supuesta en el enfriador EX-101.

A continuacidn se muestran en las tablas 4.1y 4.2 los resultados mas significativos que
obtuvimos al llevar a cabo el analisis del primer bioque de la planta, que comprende {a
secciones de compresion, endulzamiento y deshidratacion de gases.

Tabla 4.1.- Resultados del analisls del primer blogue de la planta
Temperatura | Flujo de agua en la Pérdidas de hidrocarburos en
de salida en comente C18 Flujo da TEG la seccion de deshidratacién®
EX-101* (°C) (Kmobhr) requerido (Kmol/r) {KmoVhr)

35-50 3.30 9.91 1.93
34 3.26 9.77 1.95
33 3.07 9.21 208

a. Las temperaturas de salida mas adecuadas en los equipos EX-102 y EX-301 son de 56°C y
54°C respectivamente.
b. Entran ala planta 160.79 Kmol/hr de hidrocarburos.
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En la tabla 4.1 se observa que para temperaturas mayores de 34°C en la corriente de
salida del equipo EX-101, la cantidad de agua que llega a la torre deshidratadora es
siempre de 3.3 Kmal/hr y por lo tanto el fiujo de TEG que se requiere para absorber
dicha cantidad de agua en la torre T-301 es de 9.91 Kmol/hr. Lo anterior se debe a que
a las condiciones de presion a las que se encuentran las corrientes de salida de los
dos primeros compresores y permaneciendo la temperatura de salida del cambiador
EX-102 en 56°C, la cantidad de agua gue no llega a condensar en EX-101 a una cierta
temperatura condensa en e! intercambiador EX-102.

También se apreéia que la pérdida de hidrocarburos a través de este blogue es tan
solo el 1.2 por ciento de los hidrocarburos totales alimentados a la planta, Esta pérdida

de hidrocarburos ocurre principalmente en la seccion de deshidratacion de vapores.

Ahora bien, para temperaturas menores a 34°C en la salida del intercambiador EX-101,
disminuye la cantidad de vapor de agua que llega a la seccién de deshidratacién, de-
bido a que se condensa mas agua en los enfriadores EX-101 y EX-102, requiriéndose
un menor flujo de TEG, pero aumentando ligeramente las pérdidas de hidrocarburos en
la deshidratacién del gas dulce.
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Tabla 4.2.- Servicios auxiliares requeridos en el primer bloque de la planta
Cambiadores de calor
EX-101 e JEXAO2
Consumo de Consumo de
Temperatura | Carga do agua de Carga de agua de
de salida en calor enfriamiento calor anfriamiento
EX-101(°C) | (KJseg) |Area(n’)! (Kmolhr) | (Kuiseq) |Area(m’)! (Kmolhr)
50 551.71 19.13 2450 283.13 6.86 1250
45 595.72 23.66 2650 254,40 6.38 1125
40 634,42 30.24 2820 229.45 6.04 1020
39 641.61 32.04 2855 224.88 5.97 1000
38 648.65 34.13 2890 220.31 591 975
37 856,52 36.61 2920 215.80 5.84 955
36 662.25 30.68 2950 211.31 5.77 935
35 668.83 4366 2980 206.85 570 915
34 875.27 49,40 2990 202.42 5.63 900
33 681.58 59.35 3010 198.02 5.56 882
EX-301 EX-401"
Consumo de Consumo de
Temperatura | Carga de agua de Carga de agua de
de salida en calor enfriamiento calor anfriamiento
EX-101(°C) | (K¥/seg) | Area(m’) (Kmolhr) | (KWseg) !Area(m)| (Kmolhr)
50 90.368 3.61 400 435.69 2457 1930
45 90.36 3.61 400 435.68 24.57 1930
40 90.36 3.81 400 435,68 24.57 1930
39 90.36 3.61 400 435.68 24.58 1924
38 90.36 3.61 400 435.68 24.58 1924
37 90.36 361 400 43568 24,58 1924
36 90.36 3.61 400 435.68 24.58 1924
35 90.36 3.61 400 435,68 24.58 1924
34 89.86 3.59 400 435.41 24,57 1922
33 87.82 3,53 388 434.37 2462 1920
a. En un primer andlisis se {ij6 la temperatura en 40°C de la corriente que sale de £X-401.
Tabla 4.2.- Continuacién
Compresores
C-101A C-101B C-401
Temperalura
de salida en | Potencia requerida j Potencia requerida | Potencia requerida
EX-101 (°C) (KW) (KW)
50 302.76 27473 120.97
45 302.76 287.57 120.97
40 302.76 261.13 120.97
39 302.76 259.91 120.97
38 302.76 258.71 120.97
37 302.76 257,53 120,97
36 302.76 256.37 120.97
35 302,76 255.23 120.97
34 302,76 254.11 120.95
33 302.76 253.00 120.89

Pégina 43
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En la tabla 4.2 se aprecia que al disminuir la temperatura de salida del enfriador EX-
101, la carga de calor que se intercambia entre el flujo de vapores y el agua de enfria-
miento aumenta, al igual que el area del cambliador de calor, debido al acercamiento de
temperatura que se presenta entre la corriente de salida de vapores y 1a corriente de
entrada de agua de enfriamiento, ademas de requerir un mayor flujo de agua de en-
friamiento para obtener temperaturas mas bajas.

Como el trabajo de compresion es directamente proporcional a la temperatura del gas a
comprimir y se mantienen las mismas relaciones de compresion, al disminuir la tempe-
ratura de salida en el enfriador EX-101, disminuye la potencia requerida en el segundo
compresar.

Por otra lado, debido a que se abtienen temperaturas mas bajas a la salida del com-
presor C-101B y llega un menor fiujo total de vapores al intercambiador de calor EX-
102 al condensarse mas agua en EX-101, la carga de calor que se transfiere en EX-
102 disminuye, de igual forma que el area del equipo y el consumo de agua de enfria-
miento.

Para temperaturas mayores a 34°C a la salida del equipo EX-101, se observa que la
carga de intercambio de calor no varia en el enfriador EX-301, ni el area de transfe-
rencia de calor y por consiguiente el cansumo de agua de enfriamiento; pero si dismi-
nuyen ligeramente en los casos en donde la temperatura de salida del cambiador EX-
101 es de 34°C o menores; esto debido a que se presentan mayores pérdidas de hi-
dracarburos en la torre absorbedora de TEG y por tanto fluye una menor cantidad de
vapores deshidratados a EX-301.

De igual manera, como a temperaturas mayores a 34°C de salida en el EX-101, la co-
rriente de vapor seco que llega al tercer compresor C-401 es la misma, no se modifi-

cara ni la potencia requerida en dicho compresar, ni la carga de intercambio de calor,
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area y consumo de agua de enfriamiento en el equipo EX-401. En el caso de que tuvié-
ramos 34°C o menos a la salida del equipo EX-101, la potencia requerida en C-401
disminuiria ligeramente, asi como la carga de calor, area y agua de enfriamiento en el
intercambiador EX-401, debido a que el flujo de vapores de hidrocarburos que pasa por

estos equipos seria ligeramente menor.

4.2.- Evaluacion econdémica de la primera, segunda y tercera etapas de compre-
sion.

Como mencionamos con anterioridad, para encontrar la temperatura optima de salida
en el cambiador de calor EX-101 es necesario realizar una evaluacion del costo total
del bloque de la planta que estamos analizando, para cada una de las temperaturas

que se fijaron a la salida de EX-101.

Dentro de esta evaluacion economica se incluyen todos los equipos pertenecientes al
primer bloque de la planta, excepto aqueilos correspondientes a la seccion de endul-
zamiento, por no haberse simulado, y que se supone constante de caso en caso. De
igual forma, no abtuvimos el costo de la torre deshidratadora de vapores T-301, ya que
no se modifico su estructura ni se madifico en gran medida el flujo de TEG requerido en
cada caso. Estrictamente, deberiamos haber considerado el costo de estas dos seccio-
nes al calcular el costo total de la planta.

En la tabla 4.3 se sintetiza el resultado de la evaluacién econdmica realizada para los
diferentes casos contemplados, los cuales se ilustran en las siguientes tres graficas.
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Tabla 4.3.- Costo total (ddlares)

Temperatura de salida

a 2 aflos

Amortizacién
en EX-101 (°C) a 10 aflos a 5 alos
50 683794 659790
45 581751 857902
40 580535 657201
39 580387 657228
38 580334 657388
37 580386 857707
36 §80583 658247
35 580099 659128
34 581504 660304
33 582777 662738

899177
897774
898899
809278
900109
901268
902688
905225
908522
914615

Costo total anual

{dblares)

Amortizaclén a 10 afios
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§ © e300 e
8 58000 - \\0 - (’/
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Puede observarse en las graficas, que la temperatura 6ptima de la corriente de sa-
lida de! intercambiador de calor EX-101 es 38°C cuando se amortiza en 10 afios,
40°C cuando se amortiza en 5 afios y 45°C para un periodo de amortizacion de 2
aifos. Lo anterior es ficilmente explicable por la trascendencia que en el costo total

tiene el valor de los equipos de compresion e intercambio de calor.

Con relacién a la temperatura originalmente propuesta de 50°C, se observa una re-

duccién en el caso dptimo, amortizando el equipo a 10 aflos, de 3,460 délares por

ano, 0.6% del costo total de esta seccion.
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ANALISIS DEL DISENO ORIGINAL DE LA SECCION DE
ENFRIAMIENTO DE GASES Y TORRE DEETANIZADORA DE LA
PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE TULA
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ANALISIS DEL DISENO ORIGINAL DE LA SECCION
DE ENFRIAMIENTO DE GASES Y TORRE DESETANIZADORA DE LA
PLANTA RECUPERADORA DE YAPORES DE LA REFINERIA DE TULA

En esta parte se estudia la operacion de los equipos que comprenden la seccion de en-
friamiento de gases una vez comprimidos, endulzados y libres de humedad, asi como
la seccion de separacion del gas combustible retirado del resto de los hidrocarburos en
la torre desetanizadora T-401; respetando el esquema original del proceso, asi como
las condiciones de operacion estipuladas en el diagrama de flujo del proceso de la
planta. Estas dos secciones de la planla se calculan para la corriente de hidrocarburos
provenientes de los desfogues de la refineria de Tula. Debe decirse que sélo en el
capitulo siguiente se analizaran diferentes esquemas de proceso para estas dos
secciones, que permitan mejorar la separacion de productos y por ende disminuir
costos.

A continuacion se muestra el diseiio original de las dos secciones bajo estudio.
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Cabe recordar que los vapores de hidrocarburos llegan a la seccion de enfriamiento

libres de agua, comprimidos por tercera vez en el equipo C-401 a una presion de 16.9

kg/em? y condensados parcialmente en el interenfriador EX-401 a una temperatura de

40°C. En la tabla 5.1 se muestran aquellas condiciones de presion a la que se encuen-

tran las diferentes corrientes del proceso en el esquema original, que no se modificaron

al llevar a cabo la simulacién.
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Tabla 5.1.- Presion de operacitn
del disefo original
No. de coriente | Presidn (kg/cm’) abs.
C3 16.929
c 16.629
€32 16.329
€33 16.029
C34 18.029
€35 16.029
C38 9.492
cag 12.812
C45 9492
C48 9.192
ca7 9.492
c48 9.502
c49 8.812

En el esquema original, la corriente de hidrocarhuros C31 que se encuentra a 40°C de
temperatura, intercambia calor en el equipo EX-402 con la corriente C45 constituida
por el gas combustible rasidual, lo cual permite que la corriente de hidrocarburos & re-
cuperar se enfrie y que se condensen otra vez parte de los hidrocarburos. Para el cal-
culo de este equipo se especifico en 30°C la temperatura de salida de la corriente de
gas combustible que racibe calor.

En una segunda etapa, la corriente de hidrocarburos C32 se enfria en el cambiador de
calor EX-403, hasta alcanzar a la salida (corriente C33) la temperatura de -32°C, con el
objeto de que se trabaje la torre desetanizadora a baja temperatura y se evite |a pér-
dida de componentes mas pesados que el etano. En este caso la temperatura de la co-
rriente C33 se mantuvo constante en -32°C. Vale la pena recordar que el liquido con-
densado en estas dos etapas de enfriamiento se separa del vapor en el tanque sepa-
rador D-402 y que tanto al vapor como al liquido se les reduce su presion, provocando
en la corriente que se alimenta en la torre la formacion de dos fases. El vapor de sepa-
racion se une a la corriente de producto del domo de la torre T-401. La columna trabaja
a 9.5 kg/cm? de presion absoluta.
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La torre desetanizadora que se diseid para la planta que recuperaba los desfogues de
la ex-refineria de Azcapotzalco contemplaba 25 platos. Ahora bien, como en Tula la
composicion de los vapores es diferente a la que se tenia en Azcapotzalco, fue nece-
sario determinar el nimero de platos requerido. Para ello se simulé la seccion de en-

friamiento y la torre desetanizadora variando el niimero de platos.

Posteriormente se realizd un estudio econdmico considerando no sélo el costo de la
torre T-401, sino también el del resto de los equipos relacionados con estas dos sec-
ciones, del cambiador de calor EX-402 hasta la bomba P-401 que se encuentra aia sa-
lida de la torre T-401, dado que el diseito de estos equipos puede modificarse al modi-
ficar el nimero de platos.

Es importante hacer notar que sea cual fuere el numero de platos que se seleccione
para la columna, la corriente de alimentacion C48 debera ser alimentada al primer plato
de la torre, debido a que en el disefio original se concibié a a columna de destilacion
T-401 sin condensador. Por otro lado, para llevar a cabo el andlisis se utilizé la misma
caida de presion de 2.08x10° kg/cm® por plato que se estipuld en el diseito de la planta
de Azcapotzalco. Ademas, se establecié como especificacion en el calculo de la torre,
que el producto de fondos se contamine con no mas de 2.5% del etano contenido en la
carga, de tal suerte que el producto conslituido por el gas combustible contenga un
minimo de 97.5 % del etano alimentado a la planta.

En la evaluacidn econémica de las dos secciones de la planta se consideraron los
costos fijos y los costos variables de los equipos. Dentro de o8 cosios variables se
considero el costo total del ciclo de refrigeracion de propano que se utiliza como refri-
gerante en el camblador de calor EX-403, y el costo que representa no recuperar los
vapores de propileno e hidrocarburos mas pesados como gas L.P. y nafta que, salen
par el domo de la torre desetanizadora y que se les dara el uso de gas combustible.
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8.1.- Ciclo de refrigeracidn de propano.

Para simular el ciclo de refrigeracion del propano y asi determinar su costo, se calculd
el esquema que considera los dos niveles de refrigeracion del mismo, el primero de
40°C a 0°C y el segundo de 0°C a -40°C; esto con el fin de obtener una temperatura de
-32°C para la corriente de proceso a la salida del cambiador de calor EX-403. Se pre-
senta a continuacion el esquema del ciclo de refrigeraciéon que se simuld con el diserio
original.
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La corriente C1 se encuentra a una presién de 14 kg/cm?, presion a la cual el propano
se encuentra como liquido salurado a la temperatura de 40°C. Por medio de la valvula
V-1 se lleva a cabo una expansion isoentalpica hasta alcanzar la temperatura de 0°C y
presion de 4.83 kg/cm’. Después de separar en el equipo D-1 ef vapor que se produjo
en |a primera expansion, el liquido se expande por segunda vez en |a vaivula V-2, con
el fin de enfriar aGin mas la corriente de propano y alcanzar asi la temperalura de -40°C
a la presion de 1.14 kg/em’.

Conviene hacer notar que la corrlente C5, que intercambia calor con la corriente de
proceso en el equ'ipo EX-403, esta formada por un 22 por ciento de vapor. Por lo tanto,
al realizar la simulacion de la seccién de enfriamiento de Jos vapores de hidrocarburos,
la corriente P1 se alimenta al enfriaddr EX-403 (ver esquema del diseilv original), con
jas mismas caracteristicas de la corriente C5 del esquema del ciclo de refrigeracion
antes mostrado. Finalmente, la corriente C6 que se encuentra como vapor salurado a
-40°C se lieva a las condiciones iniciales de presion y temperatura de la corriente C1, a
través de dos compresoras y de un Interenfriador, en donde el propano intercambia
calor con agua de enfriamiento.

Para facilitar los calculos, ei ciclo de refrigeracion se simuid con base a 1 Kmolthr de

propano refrigerante. Para dicho flujo de propano, el costo total anual del ciclo fue de
4,070 dblares.

E! costo total anual por concepto de propano refrigerante para flujos diferentes a 1
Kmol/hr, se determiné de la siguiente manera;

CTO, = F(Cyy + o) + {F** Cpy + F* Coe) D

en donde, CTO: @3 el costo total anual del ciclo de refrigeracién para un fiujo variable

& de propano refrigerante. Cix v Ci; 80N los costos variables anuales en délares por
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concepto de agua de enfriamiento y energia eléctrica para 1 kmol/hr de propano refri-
gerante. Por otra parte, Ceas, Y Cec 80N respectivamente los costos fijos en dolares de
los equipos instalados de compresion y del cambiador de calor que utiliza agua de en-
friamiento, es decir, antes de considerar su depreciacion. Todos estos costos corres-

ponden al ciclo que se simulé con 1 Kmol/hr de propano.

Los exponentes 0.8 y 0.68 a los que esta elevado el flujo F, son los valores recomen-
dados por D. E. Garret, para escalar el costo de inversion de un equipe de un cierto
tamano a otro. D es el factor de depreciacion anual de 1a inversion fija. Al simplificar los

términos, 1a ecuacion toma la siguiente forma:
N . - -t C'om . C 3
C10, = F [(,,,[ +Cyy + (-;-5;’ + —F—ﬁ,—) D]

Es importante seAalar, que debido a que en la primera expansion se evapora parte del
propano, el flujo de propano refrigerante F que fluye en el ciclo sera igual al flujo de
propano requerido en el cambiador de calor EX-403 dividido entre 0.71. E! factor de
0.71 corresponde a la fraccion liquida de propano separade en el equipo D-1 cuando
se simula el ciclo de refrigeracion con base a 1 kmol/hr de propano refrigerante.

§.2.- Costo de propileno y més pesados no recuperados.

El gas combustible cuesta cerca de 0.2 N$/kg, el gas L.P. dulce de 0.55 N$/kg y la
nafta dulce de 0.42 N$/kg, de acuerdo a los costos proporcionados por PEMEX en junio
de 1894, Por lo tanto el producte mas valioso que se obtiene en la planta recuperadora
de vapores es el gas L.P., de tal manera que tiene relevancia considerar en el presente
analisis econdmico, el costo total que representa el que los compuestos como el propi-
leno y mas pesados se escapen por el domo de la torre desetanizadora junto con el
gas combustible producto. Sobre tedo si se observa que los hidrocarbures no recupe-
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rados en la torre desetanizadora estan compuestos en su mayoria por propanos ¥ bu-

tanos, que conforman el gas L.P.

Para determinar el costo total del propileno y mas pesados que se obtienen como gas,
primero se determind el flujo masico de estos hidrocarburos en el gas combustible pro-
ducto y posteriormente se multiplico el flujo por 0.2 N$/kg, que es el precio que se paga
al vender dichos componentes como gas combustible y no como gas L.P. y nafta.

5.3.- Cdiculo del didmetro de la columna desetanizadora T-401.

La capacidad maxima permisible de un plato para manelar flujos de gas y liquido es la
que determina el didmetro minimo posible de la columna. Para un flujo constante de li-
quido, al incrementar el flujo de gas se liega a un punto en el cual se inunda la torre,
debido al arrastre excesivo de liquido. Ademas, al estar inundada la columna, se in-
crementa considerablemente la caida de presion y se dificulta el contro! de la opera-
cion. Un diserio racional exige que se trabaje con un cierto margen de seguridad por
debajo de la condicion de inundacion.

También se puede producir una inundacién al incrementar el flujo de liquido y mante-
ner constante el de gas. Ei flujo excesivo de liquido puede superar la capacidad de las
bajantes u otros pasajes, con el resultado final de que aumenta la cantidad de liquido
en la columna, se incrementa la caida de presion y se presentan otras de las caracte-
risticas de una columna inundada.

Los primeros trabajos de Souders y Brown, llevaron a la definicion de un parametro de
capacidad C,. Los valores maximos permisibles de este pardmetro de capacidad se
han correlacionado con un parametro de flujo Fi;, como se muestra en la figura presen-
tada en el capitulo 18 del Manual del Ingeniero Quimico de Robert H. Perry. Esta figura
se puede utilizar para platos de malia, platos de valvulas y platos de cachucha de bur-
bujeo, con el fin de obtener la velocidad de inundacion del gas, y asi determinar el area

minima que requiere cada plato.
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Para lograr lo anterior, primero se determina el valor del parametro de flujo adimensio-

nal Fyy por medio de la siguiente ecuacién:

en donde, L/G es la relacion de masa de liquido-gas en e| plato de la columna que se
estudia y, p, y o son las densidades del gas y del liquido en ese plato, respectiva-
mente. Posteriormente con el valor de Fy se lee el valor correspondiente al parametro
de capacidad C,, en |a figura presentada en el Manual del Ingeniero Quimico, conside-
rando un espacio entre platos de 24 pulgadas. Una vez que se tiene el valor de Css, ¥
con el valor de tension superficial del liquido (o), se obtiene la velocidad del gas de
inundacion Uy

0.2 p p 0.9
+ o 1~
U»ﬁ%(aa) (T }
]

Con el valor de Uy , se determina e| area minima requerida del plato por medio de la
definicion de velocidad de un gas que fluye a través de un equipo de seccién transver-
sal d;

G
4 p,

u,=

Como la velocidad del gas que se obtiene de la formula anterior, esta dada por el 4rea
neta en condiciones de inundacion, la cual resulta ser el drea neta de flujo de vapor, es
decir, la seccion transversal menos el area blogueada por los bajantes, el valor de A
antes calculado se dividira por un factor de 0.8, recomendado en el libro de Perry, para
asi obtener el valor del area total del plato.



Planta Recuperadora de Vapores ) ___Capitulo 5 Pagina 64

Finalmente con el valor de diametro obtenido para cada plato, se determina el valor del
diametro nominal con la ayuda de la tabla de diametros nominales para tubos de acero

comercial y cédula 10, que se consigna en el libro de Crane, Flow of Fluids.

Los valores de flujo y densidad para el gas y el liquido, asi coma Ia tension superficial
del liquido, para un plato dado de la columna se obtienen directamente del simulador

de pracesos.

Como en una columna de destilacion las zonas de mayor flujo son el domo y el fondo,
se determinaron solamente el diametro del primer y Gltimo plato de la torre, seleccio-

nanda como didmetro de la columna el que presente una mayor medida,

Como resultado de los calculos antes descritos, se encuentra que la zona de la co-
lumna que requiere mayor area es el fondo de |a torre y que basta con considerar un
diametro nominal en la torre T-401 de 2 ft, para evitar |a inundacion, con el margen de
seguridad especificado, independientemente del numero de platos que requiera la
torre.

5.4.- Cdlculo del érea de los cambladores de calor.
La forma integrada de la ecuacion general de Fourler para determinar el flujo de calor

total transferido, en estado estable es:

Q= UAAZw,vr

donde AT).pr @3 la media logaritmica de la diferencia de temperaturas entre dos co-
rrientes que intercambian calor en una supaerficie total 4. El coeficiente total de transfe-
rencia de calor U se considera constante a lo largo de la trayectoria del cambiador de
calor. El valor asignado a U para el tipo de fluidos que intercambian calor en el proceso
bajo estudio es de 150 BTU/(® hr °F), o bien, 850 Watt/(m® K), segin la tabla de valo-
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res aproximados de los coeficientes totales para disefio que se consigna en el apén-

dice del libro de Procesos de Transferencia e Calor de Donald Q. Kern.

Cabe mencionar que el simulador Aspen Plus asigna a U el valor de 150 BTUI(E hr
°F), siempre y cuando disponga de las caracteristicas de los dos fluidos que transfieren
calor a través del equipo. Esta es precisamente la situacion que se presenta con todos
los cambiadores de calor del proceso contemplados hasta el momenlo, excepto el caso
del rehervidor EX-404 de la torre T-401, ya que este equipo se simulo como una etapa
tedrica mas de equilibrio y no como un equipo adicional independiente de la columna.
Por lo que, para determinar el drea de dicho equipo se utilizo la ecuacion de Fourier y
por consiguiente el flujo de calor requerido que proporciona el simulador, para evaporar
cierta cantidad del producto de fondos de la torre y asi alcanzar la separacion deseada

en la columna.

En un equipo a flujo paralelo, la temperatura de salida de la corriente caliente queda
restringida por la temperatura de salida de la corriente fria. Con el objeto de evitar esta
restriccion, todos los equipos de intercambio de calor del proceso de recuperacion de
vapores, fueron considerados con flujo a contracorriente. La media logaritmica de la di-

ferencia de temperaturas para flujos a contracorriente es igual a:

(T =) (T, - t)
Anu.nr= : 27;_,: .
o

T'y ¢ son las temperaluras del fluldo caliente y del fluido frio respectivamente y, los
subindices 1y 2 se refrieren a la entrada y fa salida de los mismos.
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5.5.- Resultados del anélisis del disefo original.

Se presentan a continuacién los resultades mas significativos de la simulacion del di-
sefio original al considerar diferente nimero de platos en la columna desetanizadora
T-401.

Tabla 5.2.- Resultados del andlisis del disefio original
No. de | % de propilenoy | Flujo porel ; Flujo de calor Temperalura (°C)

platos en| mds pasados no | fondo dela | en el rehervidor i Producto por | Producto de
7-401 recuperados__ torre* (kmolhr) (KJMseg) domo, C36 | fondo, C37
5 13.308 66.87 357.80 0.98 62.83
10 8.765 7045 336.83 -8.70 60.34
15 8.620 70.56 336.41 -9.10 60.31
20 8.617 70.56 336.56 -0.11 60.37
25 8.617 70.56 336.72 -9.11 60.42
No. de Temperatura (°C) Fracclon vapor
platos en| Salida de Salida de Entrada a Entrada a
7-401 | EX-402,C32 | V-401,C47 | T-401,C48 | EX-402,C45  C32 | C33 : C48
5 32,87 -36.66 -34,62 -20.75 066 | 0.38 ; 0.04
10 32.50 -36.66 -34.62 -26.54 0.66 ; 0.38 | 0.04
15 32.49 -36.66 -34.62 -26.76 0.66 { 0.38 | 0.04
20 3249 -36.66 -34.62 -28.77 0.66 | 0.38 | 0.04
25 32.49 -36.66 -34.62 -26.77 0.66 | 0.38 ; 0.04
No. de | Potencia requerida | Area de los cambiadores de calor (m*)]  Flujo de propano
piatos en{ en la bomba P-401 refrigerante
T-401 (KW) EX-402 EX-403 EX-404 | requerido (Kmol/tr)
5 1.762 2.61 16.45 517 101.07
10 1.787 252 16.41 4.75 100.72
15 1,783 2.53 16.41 4.74 100.70
20 1777 2.53 16.41 4.75 100.70
25 1.772 2.53 16.41 4.75 100.70
* Fiujo con el que se cumple el contenido maximo permitido de etano en el producto de
fondo

Como era de esperarse, al aumentar las etapas de contacto entre las fases liquido y
vapor dentro de la columna aumenta el grado de separacion de los 6omponentes,
manifestandose en la disminucion del porcentaje de propileno y mas pesados no recu-
perados y el aumento de fiujo del producto en el fondo de la torre, para una recupera-
cion especificada de etano. En la tabla 5.2 se aprecia que a partir de 15 platos el grado

de separacion permanece practicamente constante.
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De igual manera puede explicarse que para una recuperacion dada de etano, al au-
mentar el ndmero de etapas y por lo tanto, al llegar al fondo de Ia torre una fase liquida
mas rica en componentes pesados, se requiera de menor evaporacion en el rehervidor
y por consiguiente disminuye el calor necesario para lograr la evaporacion. Al disminuir
la carga de calor en el rehervidor, es abvio que disminuye su tamano, sin embargo, a

partir de una columna con 10 platos el area de dicho rehervidor permanece constante.

Como se abserva en ia tabla 5.2, el area de los cambiadores de calor EX-402 y EX-403
permanece constante a partir de una columna dotada de 10 platos, siendo ligeramente
mayor el area para el caso de una columna con 5 platos. Lo anterior se debe a que
cuando se utilizan 5 platos, la temperatura de la corriente que sale def domo de [a torre
T-401 es aproximadamente 10°C mayor que cuando se consideran 10 6 mas platos, lo
cual a su vez provoca una menor diferencia de temperaturas entre las corrientes C45 y
C32, aumentado asi el area del cambiador de calor EX-402.

5.6.- Evaluacion econémica del disedto original.

A continuacion se presenta un resumen de la evaluacion econémica que se realizé con
el diseno original para diferente nimero de platos en la torre desetanizadora, Este re-
sumen comprende tres tablas, cada una corresponde a tres diferentes grados de de-
preciacion dei equipo. Posteriormente se ilustra una grafica del costo total contra nu-

mero de platos en la torre T-401, a diferente tiempo de amortizacion.

* Amortizacion a 10 aios:

Tabla 6.3.- Costo total anual del diseiio original (Dolares)
Costos Fijos Costos Variables
Cambiadores Propileno y
No. de] decalory Torre Vapor y Propano | mas pesados Costo
platos bomba desetanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados total
5 15,044 4978 32,181 325915 247,088 625,202
10 14,789 9,952 30,372 324,869 182,738 542,720
15 14,790 14,939 30,325 324,810 160,042 544,906
20 14,792 19,919 30,335 324,810 159,983 549,839
25 14,789 24,899 30,348 324,810 169,983 554,827
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» Amortizacion a 5 afios:

Tabla §.3.- Costo total anual del disefo original (Délares)
o LOStOS Fijos | Costos Varables
Cambiadores Propileno y
No.de| decalory Tore Vapor y Propano | mds pesados Costo
platos bomba deselanizadora | electricidad : refrigeranie : no recuperados total
5 23,543 7,788 32,181 378,405 247,086 689,003
10 23,145 16,675 30,372 377,224 162,738 609,054
15 23,146 23,380 30,325 377,157 160,042 614,050
20 23,150 31,173 30,335 377,157 159,683 621,798
25 23,144 38,966 30,346 377157 159,983 629,596

o Amortizacion a 2 anos:

Tabla 6.3.- Costo total anual del disefio original (Délares)
Costos Fijos Costos Variables
Cambiadores Propileno y
No.de}| decalory Tome Vapory Propano | mds pesados Coslo
plalos bomba deselanizadora | eleclricidad ! refrigerante { no recuperados total
5 50,315 16,6843 32,181 543,749 247,086 889,974
10 49,464 33,287 30,372 542,143 162,738 818,004
15 49,468 49,967 30,325 542,051 160,042 831,851
20 49,474 66,623 30,335 542,051 159,883 848,466
25 49,462 83,278 30,346 542,051 159,983 865,120

Costo total anual (Disefio original)

g
S S
[~ a 10afios
-0 5 sfios
~—&— 82 afos
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I SRS & . °
10 15 20 2

Nimerode platos en T-401
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Al disminuir el tiempo de depreciacion aumenta el costo anual de los equipos. Aun
cuando el costo por concepto de propano refrigerante es un costo variable, éste au-
menta al disminuir el tiempo de depreciacion ya que para determinar su costo total

anual también se deprecia el equipo del ciclo de refrigeracion.

Se puede observar en la evaluacion economica realizada para el disefio original, que
para cualquier nimero de platos que se consideren en T-401 y para cualquier tiempo
en el que se deprecie el equipo, el costo por concepto de propano refrigerante repre-
senta mas de la mitad del costo total anual. El costo que resulta al no recuperar el
propileno y mas pesados es también uno de los costos mas importantes. Ambos costos
disminuyen al aumentar el niimero de platos en la torre, permaneciendo constantes a
partir de los 15 platos, para cualquier tiempo de amortizacion que se considere.

Por otro lado, al aumentar el nimero de platos aumenta ei costo fijo de la columna
T-401, para cualquler iapso de tiempo en el que se deprecie ei equipo.

El valor minimo que se presenta en el fiujo de calor en el rehervidor EX-404 ai variar el
nimero de piatos en ia torre (ver tabla 5.2), se refieja por Igual en el costo variable por
concepto de consumo de vapor y electricidad, como en el costo fijo de ios cambiadores
de calor y de la bomba.

De la grdfica se infiere que el niimero de platos optimo en la torre desetanizadora, in-
dependientemente del tiempo de depreciacion de ios equipos, se encuentra entre 10 y
15 platos, acercandose por supuesto al nimero de 10 platos ai depreciar a los equipos
en menor tiempo. Se selecciond la columna constituida por 15 platos para contar con
un margen de seguridad, ademas de que a partir de este nimero la mayoria de los re-
sultados no cambian de forma apreciable al aumentar el nimero de platos en la torre,
como por ejemplo, el porcentaje de propileno y mas pesados no recuperados y el flujo
de propano refrigerante requerido en el cambiador de calor EX-403.
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ANALISIS DE ALTERNATIVAS DE DISENO PARA
LA SECCION DE ENFRIAMIENTO Y TORRE DESETANIZADORA
DE LA PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE LA REFINERIA DE TULA

A continuacion se presentan cinco diferentes esquemas de procesa relacionados con
la seccion de enfriamiento de vapores de hidrocarburos y con la torre desetanizadora.
Con el proposito de analizar cada disefio y medir el beneficio que pudieran tener con
respecto al diseio original, se simulé su comportamiento y se evalud ecandémicamente.
Los disefios fueron evolutivos, esto es, de acuerdo a los resultados obtenidos en un

esquema se proponian modificaciones y se generaba un nuevo esquema. Los disefios
se presentan en el mismo orden en que fueron analizados.

Con el objeto de destacar e! principio en que descansa cada alternativa de disefio,
describiremos al principio, en forma reducida y con letra cursiva, en que consiste ésta,
e} diagrama de flujo resultante y su consecuencia en el costo total. Una vez cublerto el
resumen, se procedera a hacer un analisis detallado de las propuestas.

6.1.- Ellminaci6n del separador D-402 y de la viivula V-401,

Resumen (
Dado que en una columna de destilacion se suele obtener una mejor separacién de
componentes que en un separador tipo flash, se decidid considerar como primera alter-
nativa el envio de toda la comiente de hidrocarburos a la torre desetanizadora, elimi-

nando asi el separador D-402. Se ilustra a continuacién el esquema del primer ensayo
de madificacion de las dos secciones consideradas.
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Primera Propuesta de Modificacién
(Eliminacion del separador D-402 y de la véivula V-401)

Este esquema resulta inadecuado dado que se incrementa el costo fotal anual en
0.96%, al perderse una mayor proporcion de propileno y mas pesados por el domo de

la torre desetanizadora, como consecuencia de aumentar la temperalura de vaporiza-
cién de la corriente.
Tabla comparativa de costos entre los diferentes diseiios i
(Délares) : ‘
Costo Raduccién con
Inversiént  fijo Costo | Costo fotal | respecto al diserio
Disefio total * |anual**{ variable | anualizado original (%)
« Original 167,081 | 28,720 | 515,177 544,906 —
« Eliminacién de
D-402y V-401 | 168,069 { 20,748 | 520,391 { 550,139 -0.96

* Incluye EX-402, EX-403, EX-404, T-401 y P-401
* Para un tiempo de depreciacién de 10 aflos
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Descripcidn en detalle de la primera modificacién

Al no considerar en la aitemativa el equipo D-402 resuita innecesaria la valvula reduc-
tora de presion V-401, En esta primera aiternativa de disefio, a toda la corriente C33 de
salida del enfriador EX-403 se le reduce su presion de 16.029 kg/cm’ a 9.502 kg/em?
en la valvula V-402, para posteriormente ser alimentada en el domo de [a torre T-401.
Con este cambio desaparecen del diserio original las corrientes C34, C35, C47 y se
modifica ia C45; las dos primeras corresponden al vapor y al liquido que se separan en
el equipo D-402, respectivamente. La corriente C47 se refiere a la salida de la vaivula
V-401. La corriente C45, que se refiere a la entrada al intercambiador de calor EX-402,
ahora es reempiazada por la corriente C36 que sale de la torre desetanizadora T-401,

Se especifico, al igual que en el diseiio original, una recuperacion de etano en el gas
combustible de por lo menos 97.5% del contenido en la carga, y se consideraron 15
platos en la torre,

Corwiene sefalar que en el nuevo disefio se mantienen la presién original de disefio de
la torre desetanizadora, y ias temperaturas de las corrientes C46 y C33 que salen res-
pectivamente de los enfriadores EX-402 y EX-403 fijadas en el disefio original,

Resultados del andlisis de la primera proj fficacion

En ia tabla 6.1 se resume el resultado obtenido en la simulaclén del esquema de pro-
ceso de las dos secclones que se analizan, al no considerar al separador D-402 nl la
vaivula V-401,
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Tabla 6.1.- Resultados de la simulacion de la primera
propuesta de modificacion al eliminar el separador D-402
% de propilenoy |  Flujo porel i Flujo de calor Temperatura (°C)
mds pesados no | fondo de la | en el rehervidor | Producto por | Producto de
recuperados  : torre* (kmol/hr) (KJ/seq) domo, C38 | fondog, C37

8.94 70.31 336.93 -27.48 60.58
Temperatura (°C) Fraccion vapor
Salida de EX-402, | Entradaa T-401,
€32 C48 C32 C33 C48
32,37 -37.95 0.66 0.38 0.43
Potencia requerida | Area de los cambladores de calor (")} Fiujo de propano
en la bomba P-401 refrigerante
(KW) EX-402 EX-403 EX-404 | reguerido (Kmol/hy)
1,78 2.58 16.39 476 100.46
* Flujo con el que se cumple el contenido maximo permitido de etano en el pro-
ducto de fondo

Puede apreciarse en la tabla 6.1, que al eliminar el separador D-402, se incrementa li-
geramente el porcentaje de propilenc y méds pesados no recuperados como gas L.P. y
nafta. Lo anterior se explica debido a que en el diserio original se efecttia una autoeva-
poracidn (flash) en el separador D-402 a mayor presion y menor temperatura que la
que se produce en el primer plato de la torre desetanizadora correspondiente al es-
quema sin separador.

En virtud de que ia recuperacion de etano es flja y, de acuerdo a las leyes de Raoult y
Dalton, al quitar el separador se incrementa la fraccién molar en el vapor de los com-
ponentes mas pesados que el etano, dado que se aumenta la temperatura y se reduce
la presién.

El resultado obtenido se refleja en el analisis de costos de ia primera aiternativa, ya
que el costo taotal anual del nuevo disefio es alrededor de 5,000 ddlares mayor que el
costo total anual del diseiio original, debido al propileno y mds pesados no recupera-
dos como gas L.P. y nafta, ya que el resto de los renglones de costo no presenta
cambios considerables. Esto se puede observar en la tabla 4.5 para cualquier tiempo
en el que se deprecie al equipo.

S e ¢ v
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Tabla 6.2.- Costo total anual de la primera modificacidn (Dolares)
Costos Fijos __Costos Variables
Cambiadores Propileno y
Amortizacion | de calory Torre Vapor y Propano | mas pesados | Costo
(arios) homba desetanizadora® | electricidad | refrigerante i no recuperados | total

10 14,809 14,939 30,370 324,092 165,929 560,139
5 23,175 23,380 30,370 376,347 165,929 619,201
2 49,529 49,967 30,370 540,949 185,929 836,744

* £ didmetro nominal de 1a torre es de 2 ft

Es deseable autoevaporar a mayor presion y menor temperatura, pero antes analiza-

remos el efecto de incorporar a la torre agotadora, una seccion de rectificacion.
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6.2.- Incorporacion de etapas de rectificacion en la torre desetanizadora.

Resumen

En el disefio original, la torre desetanizadora no cuenta con condensador y por lo tanto
no rectifica; en la presente alternaliva se considera ia instalacion de un condenisador y
de varias etapas de rectificacion. A continuacién se mueslra el nuevo esquema pro-

puesto.
{:{5‘,3\,1 . B [ E— e
HC DE o PROPANO
oesmom.t | REFRIGERANTE
TADORA -
1 peosvbgenf | SO A
€3 1
) Cy . Iy T 3200
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EX-401 [ o Ex:402 oo “\J AEX407
@i\ 68 - (6 {40 —_—
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V403 EX-404 -
{5 (ce} =
PROPANO REFRIGERANTE , GAS COMBUSTIBLE
= @

Seacclén de Enfrlamlento y Torre Desetanizadora
Segunda Propuesta de Modificaclén
(Torre Desetanizadora con etapas de rectificacién)

La propuesta es adecuada cuando se Instala un condensador, al disminuir el costo total
anual en 0.28%. La razén de la mejoria se debe a que el sistema se trabaja a una
mayor presidn y por lo tanto disminuyen las pérdidas de propileno y més pesados. La
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instalacion de etapas adicionales de rectificacion incrementa el costo total. A continua-

¢idn se comparan coslos.

Tabla comparativa de costos entre los diferentes disefos
(Délares)
Cosfo Reducclén con
Inversidni  fijo Costo | Costototal | respecto al disefio

Diseflo total * ianual * ! variable | anualizado orginal (%)

« Original 167,961 | 29,729 { 515177 | 544,006 —

+ Eliminacion de D-402

y V-401 168,069 ; 29,748 | 520,391 ; 550,139 -0.98

« Incorporacian de eta-

pas de rectificacién en

T-401 176,738 | 31,108 1 512,282 : 543,388 0.28

* incluye EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401 y P-401
** Para un tiempo de depreciacién de 10 afios

Descripcién en detalle de la sequnda propuesta de modificacion

Vimos en la primera alternativa, que no resulta conveniente eliminar ei separador D-
402. A continuacion analizaremos el efecto de instalar etapas de rectificacion en la

torre desstanizadora.

El diseilo mas simple de rectificacién consiste en incluir un condensador que recircule
el liquido al plate superior — al de alimentacion—. Una mayor rectificacion se obtendra
al colocar platos por encima de la alimentacion. Por lo que en este analisis se simula la
torre con condensador varlando el nimero de etapas adicionales de rectificacion por
encima de la alimentacion. Mediante una evaluacién de costos se determinara el mejor
esquema para la zona de rectificacién de la columna,

Mantendremos ciertas restricciones en ei nuevo disefio de la torre, como son los 15
platos en la zona de agotamiento, por ser este nimero de platos el que rinde una
aceptable separacion de componentes a un costo razonable, asunto que fue discutido
anteriormente. La presion en el primer plato de |a torre modificada tendra que ser ne-
cesariamente mayor que en el disefio original para vencer la caida de presion que
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ocurre en el condensador y entregar la corriente C36 a la presion de 9.492 kg/cm’.
para que se alcance la presion de 8.81 kg/em® en la corriente que conduce al gas com-
bustible a limite de bateria. La reduccion de presion de 9.492 a 8.81 kg/cm® se consi-
gue a través del equipo EX-402 y la valvula V-403. Al considerar una caida de presion
de 0.3 kg/cm® en el condensador, la presion en el primer plato tendra ahora que ser
9.792 kg/cmz. Vale senalar que en las columnas de platos, éstos se numeran de arriba

a abajo en orden creciente.

Al condensador adicional se le denominara EX-410 y, con el objeto de impedir la con-
densacién del etano y mas volatiles y propiciar la condensacion de propileno y menos
volatiles, se utilizara como refrigerante propano con las mismas caracteristicas fisicas
del usado en el enfriador EX-403, Por lo tanto, en el nuevo disefio se establece que
sea -32°C la temperatura del liquido que condensa. En un capitulo posterior se deter-
minara la temperatura 6ptima de condensacion del liquido.

Otra restriccion en el calculo de la torre es el etano que se pierde en la corriente de sa-
lida por el fondo de la torre desetanizadora, e} cual debe ser igual a 2.5% del etano

contenido en la carga alimentada a la planta.

Resultados del analisis de la sequnda propuesta de modificacion
En latabla 6.3 se muestra el resultado de la simulacién efectuada. El flujo de liquido en
el fondo de la torre y la relacion de reflujo consignados en dicha tabla, satisfacen las

restricciones de disefio antes comentadas.
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Tabla 6.3.- Resultados de {a simulacion de la segunda modificacion al
eliminar el separador e incorporar etapas de rectificacion
No. de platos | % de propilena y i Flujo por el | Relacidn | Flujo de calor en | Flujo de calor
por arriba de | mas pesados no | fondo de la  dereflujo i el condensador | en ef rehervidor
la alimenlacion| recuperados i tomre (kmolhr) | (L/D)* (KJ/seq) (KJ/seg)
0 8.38 70.75 0.007 8.20 343.82
1 8.47 70.68 0.007 7.55 343.45
2 8.50 70.66 0.007 7.42 34341
3 8.50 70.65 0.007 7.38 343.42
4 8.50 70.65 0.007 7.37 343.44
5 8.50 70.65 0.007 7.7 343.47
No. de platos Temperatura (°C) Fraccion vapor
por arriba de Enelprimer | Productode | Salida de Entrada a
la alimentacidn | plato de Ja torre | fondo, C37 | EX-402, C32] T-401, C48 | C32 | C33 | C48
0 -26.79 82.02 31.88 -37.95 0.85 | 038 | 0.43
1 -27.41 62.06 31.87 -37.95 085 ; 038 | 0.43
2 -27.58 62.08 31.87 -37.98 0.65 | 0,38 | 0.43
3 -27.63 62.09 3187 -37.95 0.85 ; 0.38 | 0.43
4 -27.85 62.10 31.87 -37.95 0.65 { 0.38 | 0.43
5 -27.66 62.14 3187 -37.95 0.65 | 0.38 | 0.43
Consumo de propano
No. du platos | Potencia requerida | Area de fos cambiadores de calor (m’) refrigerante (kmolhr)
por arriba de la | en la bomba P-401
alimentacién (KW) EX-402 { EX-403 | EX-404 { EX410 | EX-403 | EX-410
0 1.63 2,61 16.31 4.85 0.03 89.48 1.58
1 1.63 2,62 16.30 494 0.88 90.48 145
2 1.62 282 16.30 | 4.94 0.87 09.45 1.43
3 1.62 262 16.30 4,95 087 99.45 1.42
4 1.62 282 16.30 4,95 087 98.45 1.42
5 1.62 262 16.30 495 0.87 99.45 1.42

* Relacién molar enire el liquido devuello a la torre y ef destiiado separado

Para cualquier nimero de etapas de rectificacién por encima de la alimentacian, el
diametro nominal de |a torre desetanizadora con condensador resulta ser de 2 pies, al
igual que en los diseilios anteriores.

Se puede observar en la tabla 6.3 que al incorporar etapas adicionales de rectificacion

en |a forre desetanizadora con condensador, aumenta el porcentaje de propileno y mas
pesados no recuperados como gas L.P. y nafta, sin embargo, disminuye ligeramente el
calor transferido tanto en el condensador como en el rehervidor.

ESTA
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Debe recordarse que el componente clave en el disefio de la torre desetanizadora es el
etano, esto es, para cualquier disefio se establece una proporcion fija de etano recupe-
rado por et domo. Por lo tanto, tiene sentido el anadir etapas de rectificacion en la torre
desetanizadora, dado que se incrementara la fraccion molar de componentes mas vo-
latiles que el etano que salen por el domo. Sin embargo, de la inspeccion de la tabla
6.3, se infiere que basta la inclusion del condensador como unica etapa de rectificacion
para reducir las pérdidas de propileno y mas pesados como gas L.P. y nafta. Al aumen-
tar el numero de etapas de rectificacion se pierde el efects benéfico de la rectificacion
al tener que modificar ligeramente las condiciones de presion y temperatura en la
seccién de agotamiento, lo cual provoca una mayor perdida por el domo de propileno y
mas pesados,

Al efectuar un analisis de costos con un niimero diferente de etapas de rectificacion, se
comprueba la afirmacion hecha anteriormente en relacion a la conveniencia de contar

s0lo con el condensador, como puede apreciarse en la tabla 6.4,

« Amortizacion a 10 afos:
Tabla 8.4.- Costo total anual de la segunda modificacion al eliminar el
separador e incorporar etapas de rectificaciéon (Doéiares)

Costos Fijos Costos Varlables
No. de platos | Cambiadores Propileno y
por armibade | de calory Torre Vapory ; Propano | mas pesados | Costo

refrigerante | no recuperados

fotal |

la a[ilnentaclén bomba desetanizadora | electricidad

30,863 325,439 157,206 545,676
30,858 325,333 167,723 546,891

30,850 | 325312 157,834 | 548,088
30860 | 325305 157871 | 549,123
30,862 | 325304 157,800 | 550,146

(L XY PN
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« Amaortizacion a 5 aios:

Tabla 6.4.- Costo total anual de la segunda modificacion (Délares)
oo COSIOSFjos 4 Costos Variables . . . .
No. de platos | Cambiadores Propileno y
por arriba de de calor y Torre Vapory Propano mas pesados Costo
la alimentacion bomba deselanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados{ tolal
0 26,003 - . 23,587 30.896 78,356 i . 185614 613,446
1 25,025 25,178 30,863 377,868 167,296 818,230
2 25013 28,751 30,858 377,748 167,723 818,003
3 25,011 28,325 30,859 377,724 157,834 619,763
4 25011 29,898 30,860 377,717 157,871 621,357
5 25,008 31,472 30,862 377,718 157,890 822 047

¢ Amortizacion a 2 ainos:

Tabla 6.4.- Costo total anual de la segunda madificacién (Délares)
Coslos Fijos Costos Variablos
No. de platos | Cambiadores Propileno y
por amibade | de calory Torre Vapor y Propano | mds pesados Costo
/a atimeptacion bomba deselanizadora | eleciricidad | refrigerante | no recuperados |  total
T 0 | 53827 1 80408 | 30,896 .| B43682 : 156814 . | 6MARS |
1 53,483 53,809 30,863 543,018 838,469
2 53,458 57,172 30,858 542,855 167,723 842,066
3 53,454 60,535 30,859 542,822 167,834 845,504
4 53,454 63,898 30,860 542,812 157,871 848,885
5 53,448 87.281 30,882 542,810 157,800 852,271

Enla primera propuesta de modificacion, en la cudl se elimina el separador D-402 de la
seccion de enfriamiento y torre desetanizadora, la temperatura del primer plato de la
torre desetanizadora es -27.48°C. Al instalar un condensador, la temperatura se incre-
menta a -26.79°C, lo cual influye negativamente en la pérdida de propileno y mas pe-
sados. A pesar de ello, el efecto benéfico de contar con una etapa de rectificacion (el
condensador) e incrementar la presion en 0.3 kg/cn en el primer plato se suman para
dar un efecto benéfico neto. ‘

Con respecto al diseiio original, el eliminar el separador e incorporar un condensador,
tiene el efecto de disminuir el porcentaje de propileno y mas pesados no recuperados
como gas L.P. y nafta de 8.62 a 8.38.



Planta Recuperadora de Vapores Capitulo 6  Péagina 82

Al comparar la evaluacion economica que se realizo con el diseflo original contra la
evaluacion economica de la segunda propuesta de modificacion, se observa que dis-
minuye el costo total con respecto al diseiio original, a pesar de aumentar los costos
fijos de los equipos, asi como el consumo de propano refrigerante, al eliminar el sepa-
rador D-402 e incorporar un condensador en la torre desetanizadora. Lo anterior se
debe a que se recupera mayor cantidad de propileno y mas pesados como gas L.P. y
nafta, el cual representa ser uno de los costos mas importantes en el costo total anual.
El beneficio neto anual en costo de la segunda alternativa de disefio con respecto al

disefio original es de 1,518 dolares, es decir, una reduccién en los costos de 0.28%.
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6.3.- Aumento de presion en la torre desetanizadora.

Resumen

La tercera alternativa es una evolucion de la alternativa anterior, la cual se analizara en
dos pasos. El pnimer paso consiste en trabajar la torre desetanizadora a mayor presion
y el segundo en disiminuir progresivamente la carga térmica del enfriador EX-403, hasta
su virtual eliminacion. Se presenta a continuacion el esquema correspondiente a la ter-
cera propuesta de modificacion.

£ 0 feaa) e L e )
HC DE [l L e ! PROPANO
DESHIDRA- | REFRIGERANTE
TADORA % ‘ P=9 11 kgtem’ ) )
R TR [0, 1< Ry e R IRRHCMN [ T ) S,
‘ Clil] [c45 (=3 { ..... 4
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A P J AEX-407
ey T—m«:i»
[j@
[cas} &_{65}7 L)~
EX-404 VA2
b P=8,81I(a/cm'
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}"R}OPANO REFRIGERANTE N GAS COMBUSTIBLE
= iy —

Seccién de Enfriamiento y Torre Desetanizadora
Tercera Propuesta de Modificacién
(Aumento de la presion de operacién en la Torre Desetanizadora)

La propuesta es favorable. Al incrementar la presién en la torre de 9.8 a 16.03 kg/cm’
se reduce el costo total anual en 3.12%, al disminuir la pérdida de propileno y més pe-
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sados. Un gran beneficio econdmico de 30.96% se obliene si ademas se elimina el en-

friador EX-403, al abatir notablemente el requerimiento de propano refrigerante.

Tabla comparativa de costos entre los diferentes diseiios
(Délares)
Costo Reduccion con
Inversién  fijo Costo | Coslo total | respecto al disefio
Diserlo total * ianual ** | variable | anualizado original (%)
¢ Original 167,961 | 29,729 | 515,177 | 544908 —
o Eliminacion de D-402
y V-401 168,069 ; 29,748 {520,391 | 550,139 -0.98
« Incorporacidn de eta-
pas de rectificacién en
T-401 175,738 i 31,106 1512,282 | 543,388 0.28
s Aumento en la
presion de T-401
Teay =-32°C| 219,739 | 38,8904 | 489,002 527,896 312
-16°C| 195,006 | 34,516 | 451,647 | 486,163 10.76
0°C| 189,954 | 33,622 { 414,557 | 448,179 17.75
8°C| 188,382 | 33,344 | 396,338 | 420,682 21.15
25°C| 185,171 | 32,775 | 358,353 | 391,128 28.22
Sin EX-403| 163,611 | 32,499 | 3436068 | 376,195 30.96

* Incluye EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401 y P-401
** Para un tiempo de depreciacion de 10 afios

Descripcién en defalle de la tercera alfernativa de disefio

Con el fin de mejorar la recuperacion de propileno y mas pesados por el fondo de la
torre desetanizadora, se eliming la valvula reductora de presion V-402 que se localiza
antes de la torre T-401. De esta forma la corriente C33 de salida del enfriador EX-403
se alimenta al primer plato de la torre desetanizadora a una presion de 16.029 kg/cm?,
mucho mayor a la utilizada en el esquema anterior de 9.502 kg/cm?.

Debido a que es indispensable entregar la corriente que contiene el gas combustible a
limite de bateria a una presién de 8.81 kg/cm®, y con el propésito de no afectar la ope-
racién del cambiador de calor EX-402, en esta tercera‘altemativa de diserio se instala
la valvula V401 a la salida de la torre desetanizadora, con el fin de reducir la presién
de 15.792 de la corriente C36 que representa el destilado de la torre T-401, a 9.11
kglcn’. La corriente resultante de dicha reduccion de presion se denomina C45, la cual
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a través del intercambiador de calor EX-402, alcanza la presién deseada de 8.81
kg/cm®. Con este arreglo resulta innecesaria e inconveniente la valvula V-403, situada

a la salida del equipo EX-402, por lo que se elimina del esquema de disefo.

En cuanto al resto de las condiciones de operacion, se mantienen las mismas que se
utilizaron en el disefio anterior, asi como las restricciones a cumplir en el calculo de la
torre desetanizadora, como son la recuperacion de etano por la corriente que sale por
el fondo y la temperatura de -32°C del liquido condensado.

Con el aumento de presion de operacion en la torre desetanizadora, la corriente C37
que sale por el fondo alcanza una presion de 16.06 kg/cm’ (considerando que la torre
contiene 15 platos), la cual es mayor a 12.812 kg/cm?, que era la presion a la cual se
enviaba dicha corriente a la torre deshutanizadora en los diseios anteriores. Para ob-
tener la presion de 12.812 kg/cm?’, se elimina la bomba P-401, y se instala la vélvula
reductora de presion V-402,

Resultados del andlisis de la tercera pro fa iff

Ademds de incrementar la presion en la torre deselanizadora T-401, se simularan dife-
rentes temperaturas de la corriente C33 que sale del enfriador EX~-403 y que se ali-
menta a dicha torre, con el objeto de determinar su efecto en el costo total, dado que el
propano refrigerante que se utiliza en este cambiador de calor, es un ingrediente
importante en la estimacion de costos. Inclusive se considerara la posibilidad de excluir
el enfriador EX-403. A continuacion se presenta la tabla 6.5 con los resultados obteni-
dos.
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Tabla 6.5.- Resultados de la simulacién de la tercera modificacion al
aumentar la presion de operacion de la torre desetanizadora
Temperatura | % de propilenoy | Fiujo porel | Relacion | Flujo de caloren i Flujo de calor
de la comente | mds pesadosno | fondodela | dereflujo i el condensador i en el rehervidor
€33 (°C) recuperados _ ilormre (kmobhr) i (L/D) {KJ/seg) (KJ/seg)
-320 6.03 72,60 0.045 34.29 44256
-16.0 6.59 72.16 0.103 68.58 394.04

0.0 8.62 71.90 0.200 121.46 354.19
8.0 7.03 71.82 0.2685 155.77 337.61
25.0 7.15 71.72 0.440 247.48 308.98
31.3* 7.01 71.83 0.521 287.60 305.70
Temperatura Temperalura ('C) Fraccidn vapor
de lacomienie } Enelprimer | Productode ; Salidade Entrada a
€33 (°C) |platodelatorre | fondo, C37 | EX-402,C32} EX-402,C45] C32 c3a3
-320 -15.74 86.88 3145 -38.13 0.65 0.38
-16.0 -6.63 87.32 31.38 -38.18 0.65 0.44
0.0 2.79 8781 31.34 -38.21 0.65 0.50
8.0 7.29 87.70 31.32 -38.22 0.65 053
25.0 15.90 87.82 31.31 -38.23 0.65 0.62
31.3* 18.83 8878 i ... -3851 | ... 0.65
Consumo de propano refrigerante
Temperatwa | Area de los cambiadores de calor (m’) (kmolta)
de la corriente
€33 (°C) EX-402 | EX-403 | EX-4C4 | EX-410 | EX-403 EX~410 Tolal
-32.0 2.60 16.23 9.14 275 98.62 6.59 148.62
-18.0 283 8.49 8.25 4,54 77.51 13.18 128.11
0.0 264 4.78 7.49 6.89 54,18 23.34 109.50
8.0 284 3.35 747 8.20 41.46 20.63 100.85
250 265 0.80 6.61 11.82 11.62 47.55 83.45
31.3* 285 | ... 6.66 13.28 0.00 55.26 78.06

* Temperatura a la cual no se incluye el cambiador de calor de propano (EX-403), lo que significa
que latemperatura de alimentacién es Igual a ia temperatura de la comiente C32

Es importante recordar que el flujo de liquido que sale por fondo de Ia torre y la rela-
cién de reflujo consignados en la tabla de resultados satisfacen las restricciones de di-
sefio fijadas para la torre desetanizadora.

El diametro nominal de la columna T-401 resulto ser de 2 pies, aumentando a 2.5 pies
en el caso en que |a temperatura de {a corriente C33 se iguale a -32°C.

Comparando el resultado que se abtuvo en el caso cuando la temperatura de la co-
rriente C33 se mantiene en -32°C contra el disefio anterior se confirmé que, al aumen-
tar la presion en el primer plato de la torre desetanizadora con condensador, de 9.792
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kgfem’ a 16.029 kg/cm?, condensa una mayor cantidad de componentes pesados, dis-
minuyendo notablemente el porcentaje de propileno y mas pesados no recuperados
como gas L.P. y nafta, de un porcentaje de 8.38 en el esquema anterior a 6.03 por

ciento en el presente esquema.

Al aumentar la presion en el primer plato, también se incrementa la temperatura, lo cual
provoca que aumente la cantidad de calor requerido en el condensador EX-410 de la
torre para llegar a 'a temperatura constante de -32°C. De esta manera también au-
menta el consumo de propano refrigerante en el cambiador de calor, el drea de inter-

cambio de calor y el reflujo de liquido a la torre.

Como se puede apreciar también aumenta el flujo de calor en el rehervidor o cual se
debe a que al aumentar la presidn de operacién en la torre, aumenta ligeramente la
cantidad de etano que llega al fondo de la torre. Se requerird incrementar la vaporiza-
cion de liquido en el rehervidor, al quedar fija la cantidad de etano que sale por el
fondo de la torre. Se puede observar que al aumentar la presidn aumenta la tempera-
tura del producto que sale del fondo de la torre con respecto al disefio anterior, al igual

que el tamano del equipo.

Por otro lado, la corriente que entra al cambiador de calor EX-402 es ahora mas fria.
En el esquema anterior |a corriente que intercambiaba calor en este equipo con la co-
rriente C31 era la corriente C36, cuya temperatura era de -32°C; en este nuevo es-
quema la corriente que entra al cambiador de calor es ia C45, cuya temperatura es de
-38.1°C. La modificacion propuesta permite que la carriente C32 sea ligeramente mas
fria con lo cual se ocasiona una ligera disminucion en el drea del equipo EX-402, y se
disminuye el consumo de propano refrigerante en el enfriador EX-403 para alcanzar la
temperatura de -32°C, disminuyendo también el drea de intercambio de calor del

equipo.
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A continuacion se presenta la evaluacion economica que se realizo para esta tercera

propuesta de modificacion.

o Amortizacion a 10 afios:

Tabla 6.6.- Costo total anual de la tercera modificacion (Dolares
Costos Fijos . o C0SMOS Variables
Temperatura Propileno y
de fa corriente | Cambiadores Tome Propano | mas pesados Costo
c33(°C) de calor i desetanizadora| Vapor i refnigerante ; no recuperados | tolal
320 16,294 20,600 38,723 338,267 112,012 627,896
-16.0 16,040 18,476 34,478 204,707 122,372 486,163
0.0 16,146 18,476 30,991 255,011 128,555 448,179
8.0 14,868 18,476 20,541 236,367 130,430 429,682
25.0 14,209 18,476 27,036 198,567 132,751 391,128
31.3* 13,814 18,885 26,749 188,777 130,170 376,195

« Amortizacion a 5 anos:

Tabla 6.6.- Costo total anual de la tercera modificacion (Délares
Costos Fijos Costos Variahles
Temperatura Propileno y

de la comiente | Cambiadores Torre Propano { mas pesados | Costo

C33(°C) de calor | deselanizadora| Vapor  {refrigerante | no recuperados| tolal
<320 28,630 32,238 38,723 302,345 112,012 603,948
-18.0 25,102 28,914 34,478 343,220 122,372 554,006
0.0 23,703 28,914 30,991 208,119 128,555 610,283
8.0 23,267 28,914 29,541 276,922 130,430 489,075
250 22,378 28,914 27,035 233,811 132,751 444,890
31.3* 21,618 29,242 26,749 220,322 130,170 428,102

» Amortizacion a 2 afos:
Tabla 6.6.- Costo total anual de la tercera modificacion (Délares

Costos Fjjos Costos Variables
Temperatura Propileno y
de ia corriente | Cambiadores Torre Propano | maspesados | Costo
c33(°C) de calor ! desetanizadora| Vapor |refrigerante | no recuperados| total
-32.0 61,187 68,898 38,723 562,601 112,012 843,512
-16.0 53,649 61,795 34,476 495,768 122,372 768,082
0.0 50,657 61,765 30,991 433,910 128,555 705,909
8.0 49,727 61,795 29,541 404,670 130,430 676,163
25.0 47,826 61,795 27,035 344,829 132,751 614,237
31.3* 46,202 62,496 26,749 325991 130,170 591,608

Al comparar los valores consignados en la tabla 6.4, que corresponden al esquema en
el cual se incluye un condensador en la torre T-401, con los obtenidos cuando se in-
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crementa la presion de operacion, pero manteniendo la misma temperatura de -32°C
en la corriente de salida del equipo EX-403, se observa que a pesar de que aumentan
los costos fijos y los costos por consumo de vapor y propano refrigerante, la disminu-
cion en un 28% del costo asociado a la pérdida de propileno y mas pesados en este
nuevo esquema, ocasiona una reduccion apreciable en el costo total anual. En este
nuevo esquema se logra una disminucion de 2.85% en el costo total anual con res-

pecto al que se obiuvo en el disefio anterior.

Ahora bien, puede apreciarse en la tabla de resultados 6.5, que al enfriar menos la co-
rriente de hidrocarburos en el interenfriador EX-403, y alimentar a la torre una corriente
a mayor temperatura, aumenta ligeramente la concentracion en la fase vapor de los
componentes mas pesados que el etano, lo cual provoca un aumento en el porcentaje
de propileno y mas pesados no recuperados como gas L.P. y nafta.

Al tener una temperatura mas elevada en el primer plato de la torre y alimentar una co-
rriente con mayor fraccion de vapor, aumenta también el flujo de calor transferido en el
condensador para alcanzar la temperatura de -32°C, incrementandose por lo tanto el
reflujo de liquido a la torre, lo cual se traduce en un equipo EX-410 de mayor tamafio y
en un mayor consumo de propano refrigerante en el condensador.

Al aumentar la temperatura en el primer plato de la torre, de igual forma aumenta la
temperatura en el fondo de la torre, lo cual origina una menor vaporizacion en el
rehervidor para alcanzar la temperatura a la cual se satisface la cantidad de etano es-
pecificada en la corriente que sale por el fondo de la torre. De esta manera disminuye
el flujo de calor transferido en el rehervidor, al igual que su tamafo.

El drea del equipo EX-402 permanece constante al variar la temperatura de salida de la
corriente C33 del enfriador EX-403. Sin embargo, como era de esperarse, el beneficio
de no llegar a temperaturas tan bajas en el equipo EX-403, provoca una disminucién
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notabie en el tamario del equipo y en el consumo de propano refrigerante en el equipo
£X-403.

Enia tabla 6.5 se puede observar que al eliminar el cambiador de calor EX-403, el por-
centaje de propileno y mas pesados no recuperados disminuye, lo cual se debe a que
con la eliminacion del equipo se aumenta la presion en {a torre desetanizadora, con-
densandose una cantidad mayor de propileno y mas pesados.

En ia tabla 6.6 se observa que, al aumentar la temperatura de alimentacion de ia co-
rriente C33 a la torre T-401, se incrementa el costo por concepto de propilenc y mas
pesados no recuperados No obstante, se logra un beneficio neto con esta modificacion
al reducir el resto de los costos, sobre todo el costo por concepto de propano refrige-
rante, logrando con esto un costo total anual mucho menor al que se obtiene cuando ia
temperatura de la corriente C33 se mantiene en -32°C. La disminucién de costos es
progresiva al incrementar la temperatura de la corriente €33, hasta alcanzar la mayor
temperatura que corresponde a la eliminacién del enfriador EX-403.
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6.4.- Modificacion al ciclo de refrigeracion del propano.

Resumen

El propano refrigerante es determinante en la estructura de costos. Por ello, en la pre-
sente alternativa se considera un ciclo de refrigeracién mas eficiente al utilizar dos nive-

les de refrigeracion para dar servicio en la planta.
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P
PROPANO REFRIGERANTE GAS COMBUSTIBLE
£ @)

Seccién de Enfrlamlento y Torre Desetanizadora
Cuarta Propuesta de Modificacion
(Con dos niveies de temperatura del propano refrigerante)

El resultado es favorable, al reducir el costo total anual en 34.49% con respecto al di-
seflo original debido a que se consume un menor flujo de propano refrigerante. La tem-
peratura de la corriente C33 se mantuvo en 8°C.
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Tabla comparativa de costos entre los diferentes disefos

(Ddlares)
Costo Reduccién con
Inversion:  fijo Costo i Costototal ; respecto al disefio
Diseflo lotal* :anual **i variable | anualizado original (%)
e Original o 167,961 | 29,729 { 615,177 | 544,008 [N
« Eliminacion de D-402
y V-401 168,069 : 29,748 : 520,391} 550,139 ! ~ -096

« Incorporacion de ela-
pas de reclificacion en
T-401 175,738 ; 31,1008 : 512,282 | 543,388 0.28
¢ Aumento en la
presién de T-401
Tey=8°C| 188,382 | 33,344 | 396,338 | 429,682 21.15

Sin EX-4031 183,611 : 32,499 | 343,608 | 376,185 30.96

« Modificacién al ciclo

de refrigeracion
Tcyy = 8°C| 209,033 ; 36,999 {319,870 | 356,969 34.49

* Incluye EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401y P-401
** Para un tiempo de depreciacion de 10 afios

Descripcidn en detalle de la cuarta modificacion

Al analizar el disefio anterior se observd que al aumentar la temperatura de salida de fa
corriente de hidrocarburos en el enfriador EX-403, el costo por concepto de propano
refrigerante disminuye, pero se incrementa la pérdida de propileno y mas pesados
como gas L.P. y nafta en el domo de la torre desetanizadora, lo cual significa la con-
veniencia de mantener la corriente C33 a baja temperatura. Por otra parte se aprecia
que a bajas temperaturas de la corriente C33, el consumo de propano refrigerante es
mayor en el equipo EX-403 que el requerido en el condensador EX-410 de la columna
T-401, lo cual nos conduce a proponer un arreglo mas eficiente del ciclo de refrigera-
cion, que permita mantener baja la temperatura de la corriente C33, para favorecer la
separacion en |a torre desetanizadora.

Vale la pena recordar que en la simulacién del disefio original y de las propuestas de
modificacion, el medio de refrigeracion utilizado en los equipos EX-403 y EX-410 es el
propano a -40°C y presién 1.14 kg/em?, de acuerdo al ciclo de refrigeracion del pro-
pano. Ademas de utilizar el propano a ~40°C como refrigerante, conviene emplearlo a
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una temperatura intermedia, esto es, a 0°C y 4.83 kg/cm?, con el objeto de disminuir el

grado de irreversibilidad del ciclo de refrigeracion y los costos del mismo.
Para ello, se decidio como disefio alterno, utilizar al propano a -40°C para dar servicio

al equipo EX-410 y propano a 0°C para enfriar la corriente de proceso en el equipo EX-

403. A continuacion se flustra el ciclo de refrigeracion propuesto.
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Como se puede observar en el esquema anterior, se integran dos ciclos de refrigera-
cion. Esto es, un primer ciclo que comprende la refrigeracion del propano en dos
etapas, una de 40°C a 0°C y la otra de 0°C a -40°C, tal y como se ha manejado en la
simulacion de los disefios anteriores. Sin embargo en este caso el propano a -40°C
s6lo dara servicio al condensador EX-410, ya que en este equipo se desea condensar
a -32°C a la corriente que sale por el domo de la torre T-401. El segundo ciclo corres-
ponde a la refrigeracion del propano de 40°C a 0°C, con el fin de que la corriente de
hidrocarburos que pasa a través del enfriador EX-403 se enfrie con propano a 0°C, por
lo que la temperatura de la corriente de salida C33 de este equipo, sera necesaria-
mente mayor a 0°C.

Con el propésito de observar el efecto que pudiera presentar el nuevo esquema de
ciclo de refrigeracion sobre el costo total anual de la seccion de enfriamiento y torre
desetanizadora, se fijo en 8°C la temperatura de la corriente C33, en virtud de que esta
temperatura fue una de las seis seleccionadas en la simulacién de la anterior pro-
puesta de modificacion y por lo tanto se dispone de informacion, En el siguiente capi-
tulo se determinara la temperatura 6ptima de la corriente C33 de salida del enfriador
EX-403.

Se puede observar en el esquema del nuevo ciclo de refrigeracion, que los dos ciclos
se inician al dividir la corriente tota! de propano liquido C4 para dar origen a las co-
rrientes C11 y C12, cuyos flujos de propano son los necesarios para satisfacer los re-
querimientos de enfriamiento a los dos intercambiadores que presta servicio. Los dos
ciclos se integran al unir la corriente C3 de vapor separado en el equipo D-1, pertene-
ciente al primer ciclo, con la corriente C13 de salida del cambiador de calor EX-403,
correspondiente al segundo ciclo. Ambas corrientes, C3 y C13 se encuentran a la
misma presion y temperatura.
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En esta propuesta de modificacion se mantendran las mismas condiciones de opera-

cion que se fijaron en el disefio anterior, al igual que las restricciones de disefio a

cumplir en el calculo de la torre desetanizadora.

Resultado del andlisis al modificar el ciclo de refrigeracion del propano

A continuacion se presentan los resultados de la simulacion y del estudio econdmico,

que se obtuvieron al modificar el esquema de refrigeracién del propano.

Tabla 6.7.- Resultados de la simulacién de la cuarta
alternativa de disefio al modificar el esquema
del ciclo de refrigeracién del propano

% de propilenoy | Fiujo por el | Relacién { Flujo de caloren | Flujo de calor
mds pesados no i fondodeia | dereflujo| elcondensador | en elrehervidor
recuperados _{ torre (kmolhr) i (L/D) (KJ/segj (KJ/seg)
7.03 71.82 0.265 165.77 337.61
Temperatura (°C) Fraccion vapor
Enel pimer | Productode | Salidade Entrada a
platodelatorre | fondo, C37 | EX-402, C32| EX-402, C45! C32 C33
7.29 87.70 31.32 -38.22 0.85 0.53
Consumo de propano refrigeranie
Area de los cambiadores de calor (m’) (kmoihr)
EX-402 | EX-403 | EX-404 | EX-410 | EX-403 EX-410 Total
2.64 11.57 147 6.29 51.14 29.93 93.42

Tabla 6.8.- Costo total anual de la cuarta alternativa de diseiio (Ddlares)
Costos Flios Costos Variables
Propano y mas
Amortizacién | Cambiadores Torre Vapory Propano pesados no Costo
(aflos) decalor |desetanizadora®| electricidad | refrigerante | recuperados total
10 18,523 18,478 29,541 159,909 130,430 356,969
5 26,986 28,914 28,541 197,450 130,430 415323
2 61,952 61,795 29,541 315,421 130,430 599,139

* El diametro nominal de ia torre es de 2 ft
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Al comparar los resultados contenidos en las tablas 6.7 y 6.8 contra los del diserio an-
terior (tablas 6.5 y 6.6) para {a temperatura de 8°C de la corriente C33, se observan los

cambios que se describen a continuacion.

Al enfriar la corriente de hidrocarburos en el equipo EX-403 con propano a 0°C, en
lugar de -40°C, el area del intercambiador aumenta de 3.35m” a 11.57nv’. El flujo total
de propano refrigerante disminuye de 100.85 kmol/hr a 93.42 kmol/hr.

El incremento de area del cambiador de calor EX-403 provoca un aumento en el costo
de equipo, sin embargo, la disminucion del consumo de propano refrigerante por un
mejor arreglo en el ciclo de refrigeracion, ocasiona que disminuya el costo total del
ciclo de refrigeracién del propano en un 32.31%,

Gracias a la notable disminucion del costo del ciclo de refrigeracion del propano, el
costo total anual de la seccién de enfriamiento y torre desetanizadora disminuye en un
16.92% con respecto al costo del disefio anterior, cuando el equipo se deprecia en 10
afios, y disminuye en un 34.49% con respecto al disefio original.

Con la modificacion del ciclo de refrigeracién se reducen aun mas los de la seccion de
enfriamiento y torre desetanizadora que cuando se elimina el enfriador EX-403, caso
que se analiz en la tercera propuesta de modificacion.
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6.5.- Separacion de fases de la corriente de hidrocarburos antes de enfriarse.

Resumen
En el presente esquema se separan las dos fases de la corriente de hidrocarburos
antes de enfriarse. fa fase liquida se alimenta directamente a la torre desetanizadora y

la fase vapor sigue el mismo proceso planteado en ef disefio original.
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Quinta Propuesta de Modificacion
{Separacién anticipada de fases en la corriente de hidrocarburos)

El esquema analizado resulta muy favorable, al reducir en 37.62% el costo total anual
con respecto al diseflo original, debido a que se requiere un menor flujo de propano re-
frigerante, no obstante, que se incrementa la pérdida de propileno y més pesados.
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Tabla comparativa de costos entre los diferentes disefios

(Ddlares)
Costo Reduiccion con
Inversidni  fijo Costo | Costo total | respecto al diseflo
Disedlo fotal * i anual **: variable } anualizado original (%)
'« Original 1167981 | 29,729 | 515,177 ; 544,908 e
« Eliminacion de D-402
y V-401 168,069 | 29,748 : 520,391 : 650,139 -0.96

« Incorporacion de eta-

pas de rectificacion en

T-401 175,738 ¢ 31,106 : 512,282 | 543,388 0.28

o Aumento enta

preslon de T-401

Tewn =8°C| 188,382 | 33,344 | 396,338 | 420,682 21.15

Sin EX-403| 183,611 | 32,499 { 343,606 | 376,195 30,86

« Modificacion al ciclo
de refrigeracion

Ten = 8°C| 209,033 | 36,099 | 319,970 ; 356,969 34,49
« Separacldn de fases
antes de enfriamiento

Teyy=8°C| 196,818 | 34,837 § 305,089 | 330,926 37.62

* Incluye EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401 y P-401
** Para un tiempo de depreclacién de 10 aflos

Descripcién en detalle de la quinta propuesta de modificacién.
Hemos visto con anterioridad como el consumo de propano refrigerante influye en los

costos. Por ello, se ensayara a continuacion un esquema en el que se reduce la carga
de hidrocarburos al enfriador EX-403. Conviene recordar que la corriente C31 a la sa-
lida del cambiador de calor EX-401 esta compuesta por 30% de liquido y 70% de vapor
y que la corriente integral se envia en el diserio original, primero al intercambiador EX-
402 y posteriormente al enfriador EX-403 que utiliza como medio de enfriamlento al
propano. Lo anterior con el fin de condensar la mayor cantidad de hidrocarburos para
después separarios en las columnas de fraccionamiento.

La corriente C31, que consta de dos fases se alimentara a un separador tipo flash si-
tuado después del equipo EX-401, con el objeto de enfriar Gnicamente el vapor en los
equipos EX-402 y EX-403, El liquido separado se alimentara a la torre desetanizadora
T-401, en el plato adecuado por debajo del plato original de alimentacién.
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De antemano, se prevé que se requerira un menor consumo de propano refrigerante, a
costa de una mayor pérdida de propileno y mas pesados por el domo de la torre dese-
tanizadora, como consecuencia de disminuir la seccion de agotamiento a que se sujeta

lafase liquida separada.

Puede apreciarse que al incorporar el separador D-402 a la seccion de enfriamiento, se
obtienen las corrientes C31V y C31L, que corresponden al vapor y liquido separados
que constituian la corriente de hidrocarburos C31. La corriente C31V sigue el mismo
camino que seguia la corriente C31 en los diseflos anteriores, hasta alimentarse al
primer plato de la torre desetanizadora. Por otra parte, a la corriente C31L que con-
tiene el liquido separado, se le reduce su presidn a través de la valvula V-403, para dar
la corriente C60 cuya presion sera la que tenga el plato en donde dicha corriente sea
alimentada.

Cabe sefalar que al llevar a cabo la simulacién de la presente alternativa, se mantie-
nen las mismas condiciones de operacion que se utilizaron en el cdlculo de la cuarla
propuesta. La torre T-401, no se modifica en su numero de platos, ni en el plato de ali-
mentacion de la corriente C33,

Debido a que en la presente propuesta se utiliza el nuevo esquema del ciclo de refrige-
racién dei propano analizado con anterioridad, se llevara a cabo la simulacion del éiclo
con los requerimientos de propano refrigerante que arroja la simulacién de cada caso
que se presenta al variar el plato de alimentacién de ia corriente C60.

Resuftado del andlisis de la quinta [ ficacion

A continuacion se presentan tanto los resuttados que se obtuvieron al llevar a cabo la
simulacion del esquema propuesto, asi como el resultado de la evaluacién econdmica,
al alimentar la corriente C60 a diferentes niveles en la torre desetanizadora.
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Tabla 6.9.- Resultados de la simulacién de 1a quinta modificacién al separar
Jas fases de la corriente de hidrocarburos antes de enfriarse
Plato de % de propileno y | Flujo por el ; Relacion : Flujo de caloren | Flujo de calor
alimentacidn | mds pesados no | fondode la ¢ de reflujo ; elcondensador i en el rehervidor
de C60 recuperados i tomre (kmolthr): (LD} (KJ/seg) {KJ/seg)
3 8.289 70.82 0.316 167.58 270.69
5 8.284 70.83 0.305 162.23 265.33
8 8.273 70.83 0.303 161.25 264.30
7 8.267 70.84 0.302 160.81 263.85
8 8.268 70.64 0.302 160.82 283.86
9 8.278 70.63 0.303 181.36 264.44
11 8.356 70.77 0.314 166.18 269.55
Temperatura (°C) Fraccidn vapor
Plato de Producto | Salida de | Entrada a| Entrada
alimentacidn | Primer plato | de fondo, | EX-402, | E£X-402, { a T-401,{ C32 | C33 | C60
de C60 de la torre ca7 Cc32 C45 C60
3 2.06 86.80 25.39 -38.33 30.63 | 092 | 082 {35E-3
5 1.56 88.79 25.39 -38.33 39.83 | 082 | 0.82 {35E-3
6 1.49 88.78 2539 -38.33 | 30.83 § 0.92 | 0.82 j35E-3
7 1.48 86.78 25.39 -38.33 3083 | 062 { 062 {35E-3
8 1.48 86.78 25.39 -38.33 | 39.83 | 002 | 0.82 {34E-3
9 1.49 88.79 25,39 -38.33 | 3983 | 0062 | 082 |34E-3
1 1,73 66.66 25.33 -38.34 | 3083 ! 092 | 0.82 134E-3
Consumo de propano refrigeranie
Plato do Area de los cambladores de calor {m}) (kmol/hr)
alimentacion
de C80 EX-402 | EX-403 | £X-404 | EX-410 | EX-403 EX-410 Total
3 285 6.51 5.9 9.61 25.37 32.20 70.86
5 2.85 8.51 6.82 937 2537 31.17 69.41
6 285 8.51 6.80 9.32 25,37 30,98 60.14
7 285 8.52 5.79 9.30 25.37 30.90 69.02
8 285 6.51 5.79 9.30 25.37 30.90 69.02
9 2.85 6.51 5.80 9.33 25.37 31.01 6047
11 2.66 8.51 5.91 957 25.35 31,93 ;1 7046

» Amortizacion a 10 aios:

.

Tahla 6.10.- Costo total anual de {a quinta modificacién (Délares

Costos Flios Castos Variables
Plato de Propileno y
alimentacién | Cambiadores Tome Propano | mas pesados
da C60 de calor {desetanizadora{ Vapor | refrigerante { no recuperados
3 18,561 18,476 23,685 131,935 163,896
5 16,404 18,476 23218 129,288 153,806
374 23128 | 12675 §3601
‘ 4 23,000 8,94 W
] 16,381 23,088 128,513 153,508
9 16,379 23,138 128,798 163,694 340,485
11 18,530 23,585 131,193 155,142 344,927
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« Amortizacidn a 5 anos:

Tabla 6.10.- Costo total anual de la quinta modificacién (Ddlares
.. CostosFijos | CostosVadables
Plato de ’ Propileno y
afimentacion | Cambiadores Tome Propano | mas pesados Costo
de C60 de calor desetanizadora Vapor refrigerante : no recuperados total
3 25,902 28,914 23,885 162,477 153,808 394,876
5 25,672 28,914 23216 158,390 153,805 390,988
6 25,625 28,914 23,128 158,751 153,601 390,018
7 . 258,604 28,914 23086 : 158448 163,490 -~ | 389,543
8 25,805 28,914 23,088 168,448 153,508 389,564
9 25832 | 28,914 23,138 158,786 153,694 390,165
1 25870 28,814 23,585 181,586 155,142 395,108

« Amortizacion a 2 anos:

Tabla 6.10.- Costo total anual de la quinta modificacion (Dolares
Costos Fijos Costos Vanablas
Piato de Propiteno y
alimentacion | Cambiadores Torre Propano | mas pesados Costo

de C60 de calor |desetanizadora] Vapor _|refigerante | no recuperados| lotal
3 55,357 61,795 23,685 258,683 153,898 553,419
5 54,867 61,785 23,218 254,210 153,805 647,894
6 54,768 61,795 3128 | 153,601 548,515
8 54,723 61,785 23,088 252,744 163,508 545,858
9 54,780 81,795 23,138 253,249 153,604 548,857
1 56,288 81,795 23,585 267,365 155,142 553,176

La simulacién de cada caso, al variar el plato de alimentacién de la corriente C60,
arroj6 el mismo didmetro nominal de 2 ft en la columna T-401.

Como se puede apreciar en las tablas 6.9 y 6.10, el plato 6ptimo de alimentacion de la
corriente C60 es la etapa nimero siete de la torre, contando los platos de arriba hacia
abajo, ya que para este plato de alimentacion se tiene el menor costo total anual. Esto
. se debe a que cuando se alimenta la corriente C60 en el plato nimero siete se obtiens
una menor temperatura de equilibrio en el primer plato de la columna, lo cual provoca
por un lado menor pérdida de propileno y mas pesados, y por otro parte un menor ta-
marno de equipo y consumo de servicios en el condensador y en el rehervidor de la
torre desetanizadora.
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Como se muestra en las siguientes graficas, de costo total anual contra plato de ali-

mentacion de la corriente CB0, para cualquier periodo en el que se deprecie el equipo,

el plato de alimentacion dptimo de la corriente C60 es el séptimo.

Amortizacién a 10 aftos
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Amortizacién a 2 afios
564000 @
g : ?
§ 5500 N /
2 .
§ 5o " /
2 /
- 548000 1Y ’/
g ‘ 9 0(
g 5400 e 0
8 544000 B e B e e |
2 4 8 8 10 12
Plato de alim entacidn de C60

En relacion al beneficio que se obtiene separar las dos fases de la corriente de hidro-
carburos antes de ser alimentada a la seccién de enfriamiento, con respecto a lo que
se obtenia en el diseiio anterior, en donde no existia tal separacién, se observan los
siguientes aspectos al comparar las tablas 6.7 y 6.8 con las tablas 6.9 y 6.10, respecti-
vamente.

Si bien es inferior la temperatura que prevalece en el primer plato de la torre, en el
nuevo diseio (1.46°C) con respecto a la del disedo anterior (7.3°C), a la misma presion
de operacion, el porcentaje de proplleno y mas pesados se incrementa de 7.03, que se
obtenia en el disefio anterior, a 8.27 con la quinta propuesta de modificacion.

Lo anterior se debe a que al alimentar 1a corriente C60 en el plato siete de la torre de-
setanizadora, se reduce e! agotamiento y se incrementa la rectificacion a que se sujeta
dicha corriente. En el disefio original se discuti6 la necesidad de contar con una
seccion de agotamiento en la torre desetanizadora de por lo menos quince platos, con
el objeto de que la corriente que sale por el fondo de la torre se enrlquezéa 10 mds po-
sible de componentes mas pesados que el etano, por |o que al reducir a la mitad el
agotamiento de ia corriente C60, se incrementa la pérdida de propileno y mas pesados
que salen por el domo,
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Al aumentar e} flujo de hidrocarburos por el domo de la torre y al disminuir ligeramente
la diferencia de temperaturas entre la corriente de proceso y el propano refrigerante en
el condensador EX-410, aumentan los requerimientos de refrigerante y de area de
transferencia en dicho cambiador de calor. De la misma manera al reducir el flujo de
hidrocarburos por el fondo de la torre, disminuye el consumo de vapor en el rehervidor
EX-404 y el tamafio del equipo.

Como era de esperarse, al separar las dos fases de la corriente C31 y enviar tan solo
la fase vapor a través del enfriador EX-403 que utiliza propano a 0°C como refrige-
rante, se reduce notablemente el consumo de este servicio, de 51.14 kmol/hr de pro-
pano en el disefio anterior a 25.37 kmol/hr en el actual disedo, lo cual provoca que el
consumo total de propano se reduzca y que como consecuencia se abata el costo por
concepto de propano refrigerante en un 19.68% con respecto al disefio anterior. El
area de transferencia de calor en este enfriador se reduce también considerablemente
con respecto al disefio anterior, de 11.57 m® a 6.52 m?, lo cual representa un beneficio
adicional en el costo de los cambiadores de calor de la planta.

A pesar de que el costo que representa la pérdida de propileno y mas pesados se in-
crementa en la presente alternativa con respecto al disefio anterior, la disminucion del
costo de los cambiadores de calor, del costo de! consumo de vapor y principalmente la
disminucion del costo por concepto de propano refrigerante, permitieron que el costo
total anual se reduzca, en un 4.8% con respecto a la cuarta opcion, para el caso en
que el equipo se deprecia en 10 afios. Debe resaltarse que el costo tota! disminuye en
un 37.6% con respecto al costo tota! del diserio original.



CAPiTULO 7

CONDICIONES OPTIMAS DE OPERACION DE LA SECCION DE
ENFRIAMIENTO DE GASES Y TORRE DEETANIZADORA DE LA
PLANTA RECUPERADORA DE VAPORES DE TULA
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CONDICIONES OPTIMAS DE OPERACION DE
LA SECCION DE ENFRIAMIENTO DE GASES Y TORRE DESETANIZADORA

En el analisis de las diferentes alternativas de disefio propuestas para la seccion de
enfriamiento de vapores de hidrocarburos y torre desetanizadora, se observo la gran
incidencia que tienen la presidn y la temperatura de operacién sobre los resultados,
como fue el caso de elevar la presion de operacidn de la columna desetanizadora de 9
a 16 kg/cm®. Con el aumento en la presion de operacién se logré disminuir de forma
notable las pérdidas de propileno e hidrocarburos mds pesados por el domo de la co-
fumna T-401, lo cual repercutié favorablemente en el costo total. De la misma manera,
al mantener la corriente de entrada a la columna desetanizadora y el condensador de
fa misma a baja temperatura se jograba disminuir alin més el porcentaje de propileno y

mas pesados gue se perdia con la corriente de gas combustible.

Por la importancia que tiene aumentar la presién y disminuir la temperatura de opera-
cién sobre fos costos fijos y variables, se decidié determinar ias condiciones optimas de
dichas variables en los equipos pertenecientes a la seccién de enfriamiento de gases y
torre desetanizadora para la quinta alternativa de diseiio, la cual se analizé amplia-
mente en e} capitulo anterior y cuyos resultados fueron los mas favorables entre las di-
versas propuestas. Encontrar e} valor 6ptime no sera un proceso del todo formal, ya
que se realizara por equipos, pero a pesar de ello consideramos que fos resultados
obtenidos no distan mucho de los que se obtendrian si se determinara el valor dptimo

de las variables de operacion de todos los equipos conjuntamente.

La evaluacién econdmica que se efectuard para encontrar las condiciones de opera-
cién 6ptimas sera en base a un tiempo de depreciacién del equipo de diez afios. Y se
calculard ef costo total anual a otros tiempos de depreciacion para medir el efecto que

tiene éste sobre el costo,
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Cabe sedialar que a! determinar el valor optimo de fas condiciones de operacion se
mantienen las mismas caidas de presion por equipo que se han postulado hasta el
momento.

Con el proposito de tener idea del beneficio econdmico que se obtiene al determinar el
valor optimo de las condiciones de operacién de las diferentes operaciones unitarias
con respecto al disefio original y a la quinta propuesta de modificacion, se presentara
al principio de cada calculo una explicacion breve asi como una tabla comparativa de
costos. La tabla contiene los costos fijos y variables de los equipos que comprenden la

tercera etapa de compresion, seccion de enfriamiento y torre desetanizadora.

Para obtener ef valor dptimo de presion de la columna de separacion fue necesario
modificar la presién de descarga del compresor C-401 (tercera etapa de compresidn),
por lo que en ia evaluacion econdmica se sumd al costo total anual de la seccion de
enfriamiento de gases y torre desetanizadora, el costo del compresor, asi como el
costo del enfriador EX-401, posterior a la tercera etapa de compresion.

7.1.- Valores dptimos de la presién y la temperatura de operacion en la torre de-
setanizadora.

Resumen

Se determind en primer lugar el valor Sptimo de presién de operacién de [a torre dese-
fanizadora T-401 y de temperatura de salida del condensador de la misma, en virtud de
la influencia que tienen estas dos variables de operacién en la separacién de los pro-
ductos.

Se encontré que las condiciones dptimas de presion y temperatura de salida en el con-
densador de la torre son 17 kg/cm® y -39.5°C, respectivamente. A pesar de que con
eslos valores aumentan los costos fijos se logra reducir el costo fotal anual en 6.61%
con respecto a la quinta alternativa criginal de disefio, y en un 35.03% con respecto al
disefio original,
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Tabla comparativa de costos (Délares)
Costo Reduccion con

Inversioni  fijo Costo ; Costo tofal ; respecto al disefio
Caso fotal * {anual** i variable i anualizado original (%)
« Disefia original 371,158 : 65,895 : 607,791 ; 673,486 —-—
« Quinta alternaliva de disefio | 400,017 : 70,803 : 397,703 ;: 468,506 : 3044
« Condiciones oplimas de
operacion en la tarre T-401 446,633 | 79,064 : 358,477 ; 437531 35.03

*Incluye C-401, EX-401, EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-4D1 y P-401
** Para un liempo de depreciacién de 10 afios

Descripcidn en detalle de la determinacidn de las condiciones dptimas
Es importante sefialar que en esta primera optimizacion permanecen constantes las
condiciones de operacion del resto de los equipos. Por otro lado, vale la pena recordar

que el condensador de la torre utiliza propano a -40°C como refrigerante.

En un calculo previo se encontrd que el valor Optimo de presion de operacion en la
torre desetanizadora se localizaba entre 15 y 20 kg/em® y que |a temperatura de salida
del condensador que origina un menor costo para este intervalo de presiones se en-
cuentra entre -39.3 y -39.7°C, si se considera una depreciacion del equipo de diez
afios. A continuacion se muestran los resuitados que se obtuvieron al variar la presién
de operacion de la columna desetanizadora y la temperatura de salida del condensa-

dor.
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Tabla 7.1.- Resultado de operar a diferentes presiones la torre desetanizadora
y la temperatura de salida del condensador
Diferencia do % de Flujo por
Temperatura{temperaturas; propileno y | el fondo Flujo de Flujo de | Temperalura
en el enel mas dela Relaciéni calorenel :caloren eli en el primer
condensador| condensador | pesatios no: torre :de reflujoi condensador; rehervidor: plato de la
{°C) (°C)* recuperados; (kmolhr)i  (L/D) | (KJseg) | (KJ/seg) i torre(°C)
Presion de operacion de la torre: 15 kglem®
-39.4 06 5.989 72.63 | 0.382 192.69 266.08 -2.09
-39.5 0.5 5,853 7266 i 0.383 193.04 266.33 214
-39.6 0.4 5.917 72.890 i 0384 193,48 266.57 -2.19
Presidn de operacion de la torre: 18 kglcm®
-39.4 08 5.489 73.03 | 0393 192.85 280.66 -2.13
-39.5 0.5 5.454 73.05 | 0.394 193.10 280.92 -2.19
-39.6 0.4 5.420 7308 | 0385 163.56 281.19 -2.24
-39.7 0.3 5.385 73.11 0.397 194.02 281.45 -2.30
Presién de operacién de la tore; 17 kg/cm®
-30.4 086 5.033 73.38 | 0.405 163.31 205,39 -2.18
-39.5 0.5 5.005 73.41 | 0.407 193.77 295.67 -2.24
-39.8 0.4 4.972 73.43 | 0.408 194.24 295.98 -2.30
Presion de operacién de Ia torre: 18 kglom®
-39.3 0.7 4.682 73.88 | 0.418 194.08 309.99 -2.18
-39.4 0.8 4.830 73.70 | 0.419 194.57 310.29 -2.24
-39.5 0.5 4,598 73.73 | 0.421 195.05 310.59 -2.30
-39.6 0.4 4,568 73.75 | 0.423 195.63 310.89 2,36
-39.7 0.3 4534 73.78 | 0.424 196.01 311.19 -2.42
Presidn de operacion de |a torre: 19 kg/icm®
-39.3 0.7 4.289 73.97 | 0.434 195.94 32607 -2.23
-39.4 0.6 4,258 7399 | 0.435 198.43 325.40 -2.30
-39.5 0.5 4.227 74.02 | 0.437 196.93 32572 -2.38
-39.6 0.4 4.198 7404 ; 0.439 197.43 326,04 -2.43
-30.7 0.3 4.165 74.07 | 0.441 187.93 326,37 -2.49
Presion de operacion de la tosre: 20 kg/cm?
-39.3 0.7 3848 74.24 | 0.452 1098.41 340.51 -2.29
-39.4 06 3.918 7428 | 0.454 198.93 340.85 -2.38
-39.8 0.5 3.888 74.29 | 0485 100.45 341.20 -2.43

* Diferencia de temperaturas entre la comiente de proceso y el propano refri

gerante a -40°C
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CONTINUACION
Temperatura | . Temperatura (°C) Fraccidn vapor
enel Producto | Salida de | Salida de ; Entradaa i Entrada ;
condensador | defondo, { C-401, | EX-402, | EX-402, { aT-401,{ C31 | C33 | C60
(°C) c3a7 c3 C32 C45 C60
Presion de operacion de la torve: 15 kglem®
-39.4 83.75 6297 25.35 -44.88 3982 i 072 | 0.82 {3.5E-3
-38.5 83.73 0297 25.34 -44.98 3982 { 0.72 | 082 {35E3
-39.6 83.71 9297 25.33 -45.08 3982 : 0.72 | 082 !3.5E-3
Presién de operacion de la lore: 16 kg/cm”
-39.4 87.01 96.68 2456 -45.83 3983 | 0.70 | 082 ;34E-3
-39.5 86.99 96.68 24.55 -45.83 3983 | 0.70 | 0.82 {3.4E-3
-39.6 86.97 08.68 24.54 -46.03 3983 | 0.70 | 082 {3.4E3
-39.7 86.95 06.68 24.53 -46.14 3983 | 0.70 : 0.82 !3.4E-3
Prasion de operacion de la torre: 17 kglcm?
-39.4 80.16 100.21 23.76 -46,78 3983 | 0.69 | 0.83 ;34E-3
-39.5 90.13 100.21 23.75 -46.88 39.83 | 0.60 | 0.83 {3.4E-3
-39.8 80.11 100.21 23,74 -46.99 39.83 | 069 | 0.83 {34E-3
Presidn de operacion de ia torre: 18 kg/cm®
-39.3 93.21 103.58 22,95 -47.63 39.84 | 067 | 0.83 {3.3E3
-39.4 93.19 103,56 22.94 -47.73 3984 | 067 | 0.83 ;3.3E-3
-39.5 93.17 103,56 22,93 -47.84 3984 | 0.67 | 0.83 {3.3E3
-39.8 93,15 103.58 22,92 -47.94 39.84 | 0.87 | 0.83 13.3E-3
-39.7 93.13 103.56 22.90 -48.04 39.84 | 0.67 | 0.83 {3.3E-3
Presion de operacion ds fa tove; 19 kg/cm®
-39.3 96.14 108.77 2213 -48.58 39.85 | 066 | 0.83 {3.3E-3
-39.4 88,12 108.77 2211 -48.68 3985 | 066 | 083 {3.3E-3
-39.5 96.10 108.77 22.10 -48.79 39.85 | 0.86 | 0.83 |3.3E-3
-39.6 96.08 108.77 22.09 -48.89 3985 | 066 | 0.83 {3.3E-3
-39.7 96.06 108.77 22.07 -48.99 30.85 | 066 | 083 {33E-3
Presion de operacidn de la torre: 20 kg/cm*
-39.3 98.99 109.84 21.28 -49.53 39.85 | 0.85 | 0.83 {3.3ET
-394 98.97 109.84 21.27 ~49.84 3985 | 0.85 | 0.83 {3.3E-3
-39.5 98.95 100.84 21.25 -49.74 39.85 0.85 ! 0.83 {3.36-3
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CONTINUACION
Temperatura Consumo Consumo de propano
enel Area de los cambiadores de calor (m’) | de Agua | Potencia | refrigerante (kmol/hr)
condensador en EX-401: requerida

(°C) EX-401:EX-402;EX-403:EX-404: EX-410: (Kmolhr) i en C-401EX-403:EX-410; Total
Presion de operacion de la lorre: 15 kgicm®
-39.4 2431 282 | 682 | 533 ; 25.18 1830 110.30 | 28,55 37.01 ;78.83
-39.5 2431 282 : 882 | 534 | 2630 1830 110.30 | 26.63 | 37.09 i 78.03
-396 2431 282 i 882 | 534 i 2768 1830 110.30 | 26.52 i 37,18 179.04
Presion de operacion de la lorre; 16 kglem”
-39.4 2457 283 1 831 | 595 | 25.21 1930 120.97 | 24,10 { 37.02 {78.39
-395 2457 283 | 831 | 595 | 26.34 1930 120.97 i 24.08 | 37.10 :76.49
-39.8 2457 283 | 631 ; 506 | 27.72 1930 120.97 | 24.08 ;| 37.19 {78.60
-39.7 24571 283 ! 630 598 | 29.50 1830 120,97 | 2405 37.28 {78.71
Presidn de operacién de la torre: 17 kglem®
-39.4 2477 284 | 584 | 883 | 2532 2025 131.12 § 21.88 1 37.14 { 74.33
-39.5 2477 : 284 | 584 : 664 ; 2648 2025 131.12 | 21.84 | 37.23 | 74.44
-30.6 2477 2.84 | 583 | 684 | 27.85 2025 131.12 | 21.82; 37.32 1 74.54
Presion de operacién de la torre: 18 kglem?
-39.3 24941 285 | 540 | 7.39 | 24.54 2113 140.8 | 19.82 { 37.29 { 72.50
-39.4 2494 285 | 540 | 7.39 | 25.51 2113 140.8 | 19.80 | 37.39 {7261
-39.5 2494} 285 | 540 | 7.39 [ 2666 2113 140.8 | 19.78 | 37.48 {72.72
-30.6 2494 285 | 530 | 740 | 28.07 2113 140.8 | 19,78 ; 37.57 | 72.83
-39.7 24941 285 | 539 ; 740 | 29.688 2113 140.8 | 19.75] 37.68 {72.95
Presion de operacién de la torre: 19 kglem®
-39.3 2507 | 287 | 499 { 823 | 2480 2195 160.06 | 17.92 | 37.65 {71.10
-39.4 2507 287 | 499 | 823 {2579 2195 150.06 | 17.90 | 37.74 | 71.22
-30.5 2507 287 | 498 | 824 2896 2195 150.06 | 17.89 | 37.84 | 71.34
-30.8 2507 287 | 498 | 824 | 2838} 2195 150.06 | 17.87 | 37.94 | 71.46
-30.7 25071 287 | 498 | 8.24 | 30,22 2195 150.06 | 17.85 | 38.03 | 71.57
Presion de operacion de la torre: 20 kglcm®
-39.3 2518 288 | 461 { 917 | 25.15] 2272 158.94 | 18.17 | 38.12 | 70.03
-39.4 2518 | 288 | 460 | 918 | 26,151 2272 158,94 | 16.15'38.22 | 70.15
-39.5 25181 288 | 460 | 918 | 27.341 2272 158.94 | 16,13 | 38.32 1 70.27

Se puede apreciar en la tabla 7.1 que siempre que se mantenga la misma presion en la
columna desetanizadora, una disminucion en la temperatura de salida en el condensa-
dor de la torre, favorece la recuperacion de propileno y mas pesados por el fondo. Lo
anterior resulta mas notorio al comparar los resultados de la tabla 7.1 con los conteni-
dos en la tabla 6.9 (capitulo seis), es decir, cuando se opera la columna T-401 en 16
kg/cm’ y se reduce la temperatura en el condensador de -32°C a -39.5°C, el porcentaje
de propano y mas pesados no recuperados disminuye de 8.27% a 5.45%.
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Sin embargo, al reducir la temperatura de salida en el condensador EX-410, se incre-
menta notablemente el area de transferencia de calor en el equipo, debido a un mayor
flujo de calor intercambiado para alcanzar temperaturas mas bajas y a que se reduce la
diferencia de temperaturas entre la corriente de proceso y el propano refrigerante. De
la misma forma también se incrementa el consumo de propano refrigerante requerido
en el condensador de la torre.

Los resultados antes discutidos se reflejan en los costos totales que se presentan a

continuacion.

Evaluacion econémica

Enlatabla 7.2 se presenta el resultado de la evaluacién econdémica para un tiesmpo de
depreciacion del equipo de diez afos, con el objeto de determinar las condiciones de
operacion en la torre desetanizadora que originan un menor costo total de las secclo-
nes de la planta que se estdn analizando. Pasteriormente se presentan los resultados
de! analisis econdmico en forma grafica.
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¢ Amortizacion a 10 afos:
Tabla 7.2.- Costo total anual expresado en ddlares, al variar la temperatura de
salida en el condensador y la presién de operacion de la torre desetanizadora.

Temperatura Costos Fijos Costos Variables
enel Cambiadores Vapor, Propileno y
condensacor | de calor y Torre aguay Propano | mas pesados Costo
{°C) compresor | desetarizadora | electricidad : refrigerante ; no recuperados| total
Presién de operacion de la lome: 15 kglem’
-39.4 55,717 17,771 108,801 145,969 111,201 439,559
-395 56,045 1711 108,922 148,169 110,530 439,437
-39.6 56,441 17,774 108,843 148,389 109,866 439,410
Presion de operacion de la tore; 16 kglcm’ ]
-39.4 57,666 18,476 17,11 142,780 101,908 438,001
-395 57,996 18,476 117,194 142,081 101,266 437,913
-30.6 58,304 18,476 117,218 143,208 100,627 437,921
-39.7 58,806 18,476 117,241 143,427 99,087 438,027
Presién de operacién de |a torre: 17 kg/em®
-394 59,541 19,181 125,112 | 140,192 93640 | 437,566
3050 . BOBTRI G181 < 26,1987 14041057 102,922 71 1 497,631
-39.6 60,273 19,181 126,161 140,819 92,307 437,641
Presion de operacion de la torre: 18 kg/lem® '
-39.3 61,073 19,886 132,603 137,931 86,559 438,142
39.4 61,360 19,886 132,719 138,121 85,961 438,047
-39.5 81,895 19,886 132,745 138,348 85,365 438,039
-30.6 62,008 19,886 132,772 138,575 84,773 438,104
-30.7 62,607 19,886 132,798 138,784 84,179 438,254
Presion de operacion de la torre: 19 kg/om?
-39.3 62,850 20,591 140,005 136,340 79,638 439,424
-39.4 63,140 20,591 140,033 136,502 79,080 430,416
-39.5 63,478 20,591 140,081 136,804 78,485 439,419
-39.6 63,886 20,591 140,089 137,056 77,911 439,633
-39.7 64,400 20,591 140,118 137,249 77,337 439,695
Presion de operacion de la torre: 20 kglem®
-30.3 64,603 21,296 147,073 135,334 73,306 441,612
-39.4 64,898 21,208 147,103 135,563 72,748 441,508

-39.5 65,241 21,298 147,134 135,805 72,191 441,667
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Costo total anual vs temperatura en el condensador de T-401,a i
diferentes presiones da operacion (amortizado a 10 afios)

e

442000 1
: 441000
| 440000
¥ P20 kglom2
4 g 40000 . P=19 kglcm3
e P rimc
3 - C

| 436000 § P16 kglom2 |

435000

P=15 kglem2 |
‘B3 .14 g5 ‘36 g7 |

Grados centlgrados

Los valores 6ptimos de presion de operacion y temperatura de salida del condensador
en la columna de destilacién T-401 son 17 kg/em? y -39.5°C.

Se puede observar en la evaluacion de costos, que al incrementar Ja presién de obe-
racion y obtener un mejor rendimiento de productos, disminuye el costo que representa
&l no recuperar el propileno y mas pesados como gas L.P. y nafta, y que al reducir el
consumo de propano refrigerante en el cambiador EX~403 disminuye el costo por con-
cepto de propano refrigerante.

Sin embargo, el aumento de presion origina un mayor costo del equipo, principalmente
del compresor C-401 y de la torre desetanizadora. Al incrementarse la carga de calor
en el rehervidor de la torre, la potencia requerida en el compresor C-401 y el consumo
de agua en el enfriador EX-401, causan un aumento en el costo por consumo de vapor,
electricidad y agua.

Es importante hacer notar que con el valor 6ptimo de temperatura de salida del con-
densador de la torre desetanizadora de -39.5°C, un acercamiento de temperaturas de
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tan solo 0.5°C en el cambiador de calor, resulta en un mejor rendimiento de productos,

a pesar del incremento del servicio y del tamafio del equipo.

A continuacidén se presentan los resullados de fa evaluacion econémica anterior

cuando se considera una amortizacion del equipo en cinco y dos afios.

« Amortizacion a 5 afos:

Tahla 7.2.- Costo total anual expresado en ddlares, al variar la temperatura de
salida en el condensador y la presion de operacién de |a torre desetanizadora.
Temperatura Castos Fijos ) Costos Variables
enel Cambiadores Vapor, Propifeno y
condensador | de calor y Torre aguay Propano | mas pesados Costo
(°C) compresor | desetanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados|  total
Presion de operacion de la torre: 15 kg/cm®
-39.4 87,195 27,811 108,901 178,012 111,201 514,120
-39.5 87,710 27,811 108,922 179,248 110,530 514,221
-39.6 88,330 27,811 108,943 179,613 109,868 514,463
Presion de operacion de la lome: 16 kg/cm”
<304 90,248 28,014 17,471 175,083 101,908 513,322
-39.6 60,763 28,014 117,194 175,320 101,266 513,457
-39.6 91,385 28,914 117,218 175,591 100,627 513,735
-38.7 92,171 28,914 117,241 175,857 08,087 514,170
Presién de operacion de Ia tomre: 17 kgicm®
-39.4 93,179 30,018 125112 171,883 93,540 513,732
-39.5 93,609 30,018 125,136 172,157 92,922 513,932
-39.6 94,324 30,018 125,161 172,383 92,307 514,203
Presion de operacidn de Ia tome: 18 kgficm® .
-39.3 95,578 31,121 132,693 169,089 86,559 515,040
-39.4 96,028 31,121 132,719 169,296 85,961 515,125
-38.5 98,552 31,121 132,745 169,569 85365 . | 515352
-39.6 97,182 31,121 132,772 169,842 84,773 515,690
-39.7 97,979 31,121 132,788 170,076 84,179 516,163
Presion de operacion de la toe: 19 kg/em®
-39.3 98,358 32,225 140,005 167,062 76,838 517,286
-39.4 98,813 32,225 140,033 167,369 79,060 517,500
-39.5 99,342 32,225 140,081 167,608 78,485 517,719
-39.6 89,979 32,225 140,089 167,914 77,9114 518,118
-39.7 100,784 32,225 140,118 168,124 77,337 518,588
Presion de operacidn de [a lome: 20 kg/iom®
-39.3 101,102 33,328 147,073 165,768 73,306 520,577
-39.4 101,563 33,328 147,103 168,014 72,748 520,756
-39.5 102,100 33,328 147,134 166,322 72,191 521,075
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« Amortizacion a 2 anos:

Tabla 7.2.- Costo total anual expresado en dolares, al variar la temperatura de
salida en el condensador y la presion de operacion de la torre desetanizadora.
Temperatura Coslos Fijos Costos Variables
enel Cambiadores Vapor, Propileno y
condensador § de calor y Tome aguay Propano ; mas pesados Costo
(°Cc) compresor i desetanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados|  lotal
Presion de operacion de la torre: 15 kg/cm®
-39.4 186,352 59,437 108,901 283,098 111,201 748,989
-39.5 187,452 59,437 108,922 283,447 110,530 749,788
-39.6 188,778 59,437 108,943 283,854 109,866 750,876
Presion de operacién de la torre: 16 kg/em®
-39.4 192,873 81,795 17,11 278,837 101,808 750,584
-39.5 193,977 61,795 117,194 277,188 101,266 751,420
-39.6 195,306 61,795 117,218 277,604 100,627 762,550
~39.7 196,967 61,785 117,241 278,011 99,987 754,021
Presién de operacién de la torre: 17 kglcm®
-39.4 189,142 64,154 125,112 271,711 93,540 753,659
-39.5 200,253 64,154 125,136 | 272,128 92,822 754,594
-39.6 201,589 684,154 125,161 272 480 92 307 765,691
Presidn de operacion de la lorre: 18 kg/cm®
-39.3 204,287 68,512 132,893 267,238 86,559 757,270
-368.4 205,227 66,512 132,718 267,497 85,001 757,916
-39,5 208,347 68,512 132,745 267915 85,365 758 884
-39.8 207,694 68,512 132,772 268,333 84,773 760,084
-39.7 209,397 68,512 132,798 | 268,645 84,179 761,531
Presion de operacidn de [a lore: 18 kg/lcm”
-39.3 210,210 68,870 140,005 263,835 79,638 782,558
-39.4 211,182 88,870 140,033 264,316 78,060 763,461
-39.5 212,313 68,870 140,081 264,834 78,485 764,363
-39.6 213,675 68,870 140,080 265,118 77,811 765,661
-39.7 215395 68,670 140,118 265,380 17,337 767,100
Presidn de operacion de la torre: 20 kg/cm®
-39.3 216,074 71,229 147,073 261,835 73,308 769,317
-39.4 217,058 71,228 147,103 261,968 72,748 770,104
-39.5 218,205 71,229 147,134 262,447 72,181 771,206
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Costo total anualvs temperatura an el condensador de T-401,a
difersntes presiones de operacién (amortizado a § afios)

sa000y

520000
518000
§ st
P=20 kglom?
§ 514000 pe1g kglem2
512000 P=18 kglom2
; Y P=17 kglem2
510000 P=16 kglom2
508000 i P=15 kglom?

B3 24 .25 .36 .37

Grados centigrados

Costo total anuai vs temperatura en el condensador de T-401, a
diferantes presiones de operacién (amortizado a 2 afios)
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3 .34 .95 .06 .97
Grados centigrados

Cuando se considera en el calculo de los costos fijos un tiempo de depreciacién del
equipo de cinco anos, se puede observar que los valores optimos de presion de ope-
racion y temperatura de salida en el condensador de la torre desetanizadora, se modi-
fican de 17 a 16 kg/cm?, a una temperatura igual o mayor a los -39.4°C.
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Sin embargo, cuando el tiempo de amortizacion se reduce, como es el caso de dos
afios, la presion de operacién éptima podria ser de 15 kg/cm’ o menos, debido al au-
mento considerable en el costo del equipo. De forma similar se puede observar en la
grafica de costo total anual de operacién para un tiempo de amortizacién de dos afios,
que las curvas de costo contra temperatura de enfriamiento en el condensador, tienen
una pendiente mucho mayor que en los dos casos anteriores de amortizacion, lo que
hace suponer que la temperatura 6ptima de operacion en el condensador sera mucho
mayor a los -39.3°C.

Cuando el equipo se deprecia a un menor tiempo, el valor éplimo de temperatura en el
condensador no sélo esta sujeto al costo del condensador EX-410 por su tamafo, sino
también al costo del equipo del ciclo de refrigeracion del propano, costo que se incre-

menta al aumentar e! consumo de propano refrigerante.

7.2.- Valor optimo de temperatura de la corriente de entrada a la torre desetaniza-
dora.

Resumen

Una vez determinadas las condiciones éptimas de operacién de la columna desstaniza-
dora, se prosiguié a obtener el valor éptimo de temperatura de la corriente alimentada
al primer plato de la torre que resulté ser 6.3°C.

Debido a que antes de realizar esta determinacién ya nos encontrdbamos cerca del
valor éptimo de temperatura, sé/o se logra reducir en un 0.02% adicional el costo total
de Ja quinta alternativa original, y en un 0.01% adicional el costo con respecto al disefio
oniginal.
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Tabla comparativa de costos (Dolares)
Reduccidn con
Costo respecto al

Inversién| fijo Costo | Costo total | diseflo ariginal
Caso total* | anual** | vaniable | anualizado (%)
« Diseio original 371,158 | 85,695 | 607,791 | 673,486 —
« Quinta altemnativa de disefio | 400,017 | 70,803 | 397,703 | 468,500 30.44
« Condiciones dptimas de
operacion en a tore T-401 446,633 | 70,054 | 358,477 | 437,531 35,03
« Temperatura optima de ia
corriente C33 alimentada ala
tore T-401 448,810 | 79,457 | 358,010 | 437.467 35.04

*incluye C-401, EX-401, EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401 y P-401
** Para un tiempo de depreciacion de 10 aflos

Descripcion en delalle de los resultados del presente trabajo
Para encontrar el valor 6ptimo de temperatura de la corriente C33 de entrada a la co-
lumna de separacidn, se varid la temperatura de dicha corriente a ia salida de! enfrla-

dor EX-403, el cudl utitiza propano a 0°C como refrigerante. Para ello, se utilizaron las
condiciones de operacion optimas en la columna de separacion, asi como aquetias que
se han ulilizado hasta el momento en el resto de los equipos. A continuacion se pre-
sentan {anto los resultados de las simulaciones realizadas para las diferentes tempera-
turas de la corriente C33, como el resultado de |a evaluacién sconémica.

Tabla 7.3.- Resultado de variar la temperatura de la
corriente de entrada a la torre desetanizadora

% de | Flujo por
Temperatura propileno y | el fondo Flyode | Flujode |Temperatura
defa [Diferenciade} mds de la | Relacidn| caloren el jcalor en el| en el primer
comiente |lemperaturas| pesados no| torre ide reflujo] condensador| rehervidor| plato de la
C33(*C) (°C) * __irecuperadosi (kmolhr) | (L/D) {Kd/seg) | (KW/seg) | tome (°C)
8.0 8.0 5.005 73.41 | 0.407 193.77 205.87 -2.24
70 70 5,003 73.41 | 0397 189.69 208.06 -2.59
6.8 88 5.002 73.41 | 0.384 188.07 208,22 273
6.4 6.4 6.001 73.41 | 0302 187.25 206.30 -2.80
8.3 8.3 5.001 7341 | 0384 186,85 208.34 -2.83
6.2 6.2 5.001 7341 | 0380 186,45 208.38 -2.87
6.0 6.0 6.000 YRX ) 0388 185.84 298.48 -2.94
4.0 4.0 4.99 73.41 | 0370 177.84 297.28 -3.85
2.0 2.0 4.990 73.42 | 0.353 189.79 208.15 -4.38

* Diferencia de temperaturas entre ia corriente de procesa y el propano refrigerante a 0°C
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CONTINUACION
Temperatura (°C) Fraccion vapor
Temperatura de | Producto | Salida de { Salida de { Entrada a | Entrada
la corriente C33 | defondo, | C-401, | EX-402, | EX-402, {aT-01,; C31 | C33 ! C60
(°C) car c3 ca2 c45 c80
6.0 90.13 100.21 2375 -46.66 3963 | 0.69 | 0.83 {34E-3
7.0 90.13 100.21 23,75 -46.88 3963 ! 069 | 0.82 |3.4E-3
6.6 90.13 100.21 23.75 -46.88 39.83 | 069 | 0.82 {3.4E-3
6.4 90.13 100.21 23.75 -46.86 3963 { 0.69 | 0.82 {3.4E-3
6.3 90.13 100.21 23.75 -46.88 30.63 | 0.69 ; 082 {34E-3
8.2 90.13 100.21 23.75 -46.88 39.83 | 069 | 061 |3.4E-3
6.0 90.13 100.21 23.75 -46.86 3063 | 0.69 | 0.81 ;3.4E-3
4.0 90.13 100.21 23.75 -46.88 3083 : 0.69 | 0.60 |34E3
2.0 90.12 100.21 23.75 -46.88 3983 | 069 | 0.79 {34E-3
Consumo Consumo de propano
Temperatura| Area de los cambladores de calor (') | de Agua | Potencla | refrigerante (kmol/hr)
la cormiente en EX-401| requerida
C33 (*C) |EX-401{EX-402|EX-403: EX-404{EX-410; (Kmolhr) | en C-401|EX-403; EX-410; Total
8.0 2477 284 | 584! B.64 | 2648 2025 131,12 { 21.84 1 37.23 | 74.44
7.0 2477 284 | 655 865 | 2609 | 2025 131,12 | 23.21 | 38.45 { 74.70
6.8 24771 284 | 6868 865 {2584 2025 131,12 1 23.78 | 38,14 | 74.61
6.4 2477 284 | 7.03| 865 | 2587 2025 131.12 | 24.03 | 35.98 | 74.88
6.3 2477 284 | 711} 865 § 2583 2025 131.12 | 24.16 | 35.90 | 74.68
6.2 2477 284 | 720 885 | 2579 2025 131,12 | 24.30 | 35.83 | 74.91
6.0 2477 284 | 737 665 12572 2026 131.12 | 24.57 | 35.87 [ 74.96
4.0 2477 284 | 953 667 | 2400 2025 13112 | 27.27 | 34.13 { 76.49
2.0 24.77 ) 284 113.25] 6.69 | 24.26 2025 131.12 | 29.94 | 32.83 {76.03
¢ Amortizacién a 10 afios:

Tabla 7.4.- Costo total anual expresado en ddlares, al variar la temperatura de
entrada a ia torre desetanizadora

Costos Fljos Costos Variables
Temperatura | Cambiadores Vapor, Propileno y
de la comiente | de calor y Torre aguay Propano | mds pesados | Costo
C33(°C) compresor | desetanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados|  total
8.0 59,873 19,181 125,138 140,419 92,922 437,531
70 60,097 19,161 125,170 140,142 92,883 437473
6.6 60,197 19,181 125,184 140,052 92,866 437,480
60,249 125191 | 140,001 92,857

AN 0. 881 37

\ 125,198 139,945 2,850 7
8.0 125,205 139,805 92,840 437,479
40 125,277 130,482 92,751 437,745
20 125353 139,040 92,853 436,486

437479
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Costo total anual vs temperatura de ia corrients
C33 (amortizado a 10 aiios)

47800 AN

437600 Tl

437400 i + T -1

Grados cantigrados

E! valor de la temperatura de la corriente de entrada a la torre T-401 que produce un
menor costo total anual es 6.3°C.

En general, al disminuir la temperatura de la corriente de entrada a la columna de se-
paracién, aumentan los costos fijos y el costo por consumo de vapor en el rehervidor
de la torre, pero se reduce el costo por concepto de propano refrigerante y el que re-
presenta la no recuperacion de los hidrocarburos mas pesados que el etano como gas
L.P. y nafta.

Se puede observar en las tablas de resultados 7.3 y 7.4, que a pesar de que se re-
quiere de un mayor consumo de propano refrigerante total, al disminuir la temperatura
de la corriente C33, no aumenta el costo del ciclo de refrigeracion. Esto se debe a que
en el ciclo de refrigeracion el flujo de propano que tiene mayor infiuencia en el costo fijo
y variable de jos dos compresores, es el que da servicio al condensador de la torre T-
401. Al ser menor el consumo de propano refrigerante en el condensador EX-410 a
temperaturas mas bajas de la corrients C33, los costos relacionados a los dos compre-
sores del ciclo disminuyen, y aunque el resto de los costos aumentan en este ciclo, se
reduce el costo total anual del cicio de refrigeracion.
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Si se considera en los calculos econdmicos un tiempo menor de depreciacion del
equipo, se observa que el valor dptimo de temperatura de entrada a la torre desetani-
zadora es mayor a 8°C, como se puede apreciar en las siguientes graficas, debido a {a
influencia que tiene la depreciacion sobre los costos fijos.

Costo total anual vs temperatura de la corriente
C33 (amortizado a § afios)

517000
516600 9\
518000 |\
515500 ™

5 515000 "o
514500 S
514000 ‘e,

513600 t + + + — !
2 3 4 5 8 7 8
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Costo total anual vs temperatura de ia corrlente
€33 (amortizado a 2 afios)
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7.3.- Valor 6ptimo de temperatura de la corrlente extraida del enfrlador EX-401.
Resumen

La temperatura optima de la cormiente de salida del enfriador EX-401 es 33.5°C, valor
can el cudl se logra reducir en un 8.5% el casto total oniginal de la quinta propuesta de
diserlo, y en un 36.36% el costo del diseflo original, como consecuencia de una dismi-
nucion apreciable en el costo por concepto de propano refrigerante.

Tabla comparativa de costos (Ddlares)

Reduccion con
Costo respecto al
Inversién|  fijo Costo | Costototal | disedo original
Caso fotal * | anual™ i variable | anualizado {%)
« Disefio original 371,158 {65,605 | 607,701 ! 673,488 —
« Quinta altemativa de disefio | 400,017 | 70,803 1 387,703 : 488,500 30.44
» Condiciones Optimas de
operacién en la torre T-401 446,833 | 79,054 | 358,477 | 437,631 35.03

« Temperatura Gptima de la
comriente C33 alimentada a la
toire T-401 448,810 | 79,457 | 358,010 | 437,487 35.04
« Temperatura Optima de la
comente exiraida del enfria-
dor EX-401 477,955 | 84,508 | 343,987 | 428,585 36.36
*Incluye C-401, EX-401, EX-402, EX-403, EX-404, EX-410, T-401 y P-401

* Para un tlempo de depreclacién de 10 aflos

Descripcién detallada de los resultados al determinar el valor éptimo de la temperatura
de la comente extralda del enfriador £X-401.
A continuacién se presenta el resultado ohtenido at variar la temperatura de la corriente

C31 de salida del cambiador de calor EX-401, el cual utiliza agua como medio de en-
friamiento.
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Tabla 7.5.- Resultado de variar la temperatura de
la corriente de salida del enfriador EX-401
% de Flujo por
Temperatura propileno y | el fondo Flujo de Flujo de | Temperatura
de la Diferencia de mds de la |Relacidn} calorenel icaloren el en el primer
cormiente | temperaturas! pesados no} {torre |de reflujo;condensador: rehervidor! plato de la
C31(°C) (°C)* irecuperados: {(kmolhr)i (L/D) (KJ/seg) | (KJ/seg) i torre (°C)
42.0 10.0 4.964 73.44 | 0.392 187.85 296.12 -2.42
40.0 8.0 5.001 7341 | 0.301 188.85 206.34 -2.83
38.0 6.0 5.038 73.38 | 0.390 185.77 207.01 -3.24
36.0 40 5.075 73.35 | 0.389 184.59 208,12 -3.65
34.0 20 5111 7332 | 0.388 183.32 280.66 -4.07
338 1.8 5.114 7332 | 0.388 183,19 280.84 4.1
337 1.7 5116 73.32 | 0.388 183,12 20993 -4.13
336 1.8 5.118 7332 | 0.388 183.06 300,02 -4.15
335 1.5 6.120 7332 | 0.387 182.99 300.11 -4.17
334 1.4 5121 73.31 | 0.387 182.82 300.21 -4.19
33.2 1.2 5.126 7331 | 0.387 182,79 300.39 -4.23
33.0 1.0 5.128 7331 | 0.387 182,85 300.59 -4.28
324 0.4 5.139 7330 i 0.367 182.23 301.18 -4.40
Temperatura (°C) Fraccion va
Temperatura de | Producto |} Salida de | Salida de |Entradaa| Entrada
fa comriente C31 | defondo, { C-401, | EX-402, | EX-402, { aT-401,| C31 | C33 | C60"
(‘C) c3y7 C3 c32 C45 Cc60
42.0 90.10 100.21 26.48 -46.68 4183 | 0.70 | 0.80 |3.4E-3
40.0 90.13 100.21 23.75 -46.88 39.83 | 069 | 0.82 |34E3
380 90.16 100.21 21.01 -48.89 37.84 | 067 | 0.83 |3.3E-3
36.0 90.19 100.21 18.23 -46.89 3584 | 0.68 | 085 {3.3E3
340 90.23 100.21 15.43 -46.90 33.85 | 065 | 0.86 |3.2E3
338 90.23 100.21 15.14 -46.90 33.65 | 0.85 | 0.88 ;3.2E-3
33.7 90.23 100.21 15.00 -46.90 33.55 | 065 i 0.86 |3.2E-3
336 90.23 100.21 14.88 ~48.80 3345 | 065 | 086 [32E-3
335 90.23 100.21 14.72 -46.90 33.35 | 0.85 | 0.87 j3.2E-3
334 90.23 100.21 14.58 -46,80 3325 | 0.85 | 0.87 |3.2E3
33.2 90.24 100.21 14.29 -46.90 33.05 | 085 i 087 {3.2E-3
330 90.24 100.21 14.01 -46,80 3285 | 0.64 | 0.87 {32E-3
32.4 90.25 100,21 13.15 -46.90 3225 | 084 | 087 {3.2E-3

* Diferencia de temperaturas entre la comiente de proceso y el agua de enfriamiento a 32°C
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CONTINUACION

consumo Consumo de propano
Temperatura| Area de los cambiadores de calor (m’) e Agua | Polencia : refrigerante (kmol/hr)
la corriente en EX-401 requerida

C31(°C) |EX-401:EX-402 EX-403.EX-404:EX-410: (Kmolhr) | en C-401 |EX-403;EX-410; Total
42.0 2194 260 | 800 | 664 : 2575 1850 131.12 : 20.04 | 36.09 :80.03
40.0 2477 284 | 711 | 665 ; 2583 2025 13112 | 24.16 | 3590 ;74.88
38.0 2844 315 619 ; 867  2500; 2099 131.12 | 19.56 1 35.69 {69.97
36.0 3383 ; 356 ¢ 523 | 670 : 2597 2172 131.12 ; 1518 | 3547 {65.28
34.0 42.83 | 416 : 420 : 6.73 : 28.02 2244 13112 ; 11.08 { 35.22 {60.82
3.8 44.01: 423 ; 410 ; 674 ; 2603 2251 131.12 ; 1067 | 35.20 ;60.39
3.7 4477 : 427 | 404 . 674 2603 2254 131.12 | 10.47 | 35,19 :60.18
3.6 4556 | 431 ; 3.09 ; 6.74 | 2603 2268 131.12 } 10.27 ; 36,17 ;59.96
33.5 48411 436 | 393 | 674 | 26.03: 2281 131,12 | 10.07 | 35.16 169.74
334 4732 ; 440 ; 388 : 6.75 | 2603 ; 2265 131.12 | 0.88 | 3516 160.63
332 49.35; 449 | 376 ; 675 | 26.04 2272 131.12 | 949 | 35,12 {59.10
33.0 5176 ; 459 | 365 | 675 | 26.04 2279 13112 | 9,10 | 3510 | 68.867
324 683971 493 { 330 i 6.77 : 2608 2300 131,12 | 7.95 | 35.02 | 67.41

¢ Amortizacion a 10 afos:
Tabla 7.6.- Costo total anual expresado en délares, al variar la temperatura de
salida en el enfriador EX-401

Costos Fijos Costos Varfables
Temperatura | Cambiadores Vapor, Propileno y
da la corriente | de calor y Torre aguay Propano | mas pesados Costo
C33(°C) compresor | desetanizadora | electricidad | refrigerante | no recuperados |  total
42,0 69,633 19,181 123,922 146,831 92,161 441,728
40.0 80,278 19,181 125,194 139,865 92,851 437,467
38.0 61,130 19,181 126,491 133,371 93,538 433,711
36.0 62,387 19,181 127,808 127,026 94,216 430,598
34.0 64,523 19,181 129,145 120,846 94,884 428,679
33.8 64,851 19,181 129,278 120,353 94,953 428,616
3.7 65,029 19,181 129,336 120,089 94,987 428,602
X3 N 19181 1 129411 | 119,766 95020 | 428,585
B 19,1810 ) 1204697 ¢ 110485071 95.083 1 ) '420,685.
334 19,181 129,544 119,172 95,085 428,613
33.2 19,181 129,677 118,584 95,152 428,700
33.0 19,181 129,811 117,993 95,217 428,868
324 19,181 130,215 116,256 95,415 430,474
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Costo total anual vs temperatura de la corriente
€31 (amortizado a 10 afios)

442000 9

. -
430000 N P

428000 _,-.mﬂ.w_..,,,__w,__,.w_,, e o
320 340 360 380 400 420

Grados centigrados

Como resultado de este analisis se encontro que la temperatura 6ptima de la corriente
de salida C31 del enfriador EX-401 es 33.5°C, cuando el equipo se deprecia en diez

afos.

Al disminuir la temperatura de salida del cambiador de calor EX-401 aumentan los
costos fijos y variables, excepto el costo del ciclo de refrigeracion debido a la disminu-
cion congiderable en el consumo de propano refrigerante en el enfriador EX-403.

Si se reduce el tiempo de depreciacion del equipo a 5 afios, el valor dptimo de la co-
rriente C31 se modificara de 33.5 a 33.6°C, y en el caso de que el factor de deprecia-
cién sea de 2 ailos, el valor dptimo sera 34°C. Esto se debe a que incrementa el costo
del enfriador EX-401 casi en la misma proporcion en que disminuye el costo total del
equipo del ciclo de refrigeracion de propano.
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Costo total anual vs temperatura de la corriente
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7.4.- Valor dptimo de temperatura de la corriente del gas combustible producido y

extraldo del camblador de calor EX-402,
Resumen

Finalmente se determind el valor dptimo de temperatura de la corriente C46, la cual ¢co-

rresponde al gas combustible que se envia al limite de
peratura ptima de operacién de la corriente C46 es

bateria. Se encontré que la tem-
31.9°C, valor muy cercano a la
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temperatura de 30°C que se habia fijado hasta antes de determinar el valor éptimo de
dicha variable, lo cual conduce a que sélo se reduzca el costo total con respecto al di-
sefio original en 0.05%.

Tabla comparativa de costos (Ddlares)

Reduccidn con

Costo respecto al
Inversiéni  fijo Costo | Costo total | disedo original
Caso total * | anual™ | variable { anualizado (%)
« Diserio original 371,158 165,695} 607,791} 673,486 o
« Quinta altemnativa de disedo | 400,017 | 70,803 | 387,703 | 468,508 30.44
s Condiciones optimas de
operaclon en la torre T-401 446,633 | 70,054 | 358,477 : 437,531 35,03

« Temperatura Optima de la
corrente C33 alimentada a la
torre T-401 448,910 | 79,457 { 358,010 { 437,467 356.04
¢ Temperatura dptima de la
cormiente extralda del enfria-
dor EX-401 477,055 | 84,508 | 343,987 | 428,585 36.36
o Temperatura Gptima de la
comiente extraida del inter-
cambiador EX-402 480,780 | 85,098 | 343,201 | 428,209 36.41
* Para un tiempo de depreclacion de 10 afios

Descripcion en delalle de los resultados

Cabe recordar que la corriente C46 de gas combustible producido recibe calor en el
cambiador de calor EX-402, antes de llegar al limite de bateria, de la corriente de vapo-
res de hidrocarburos que se dirige a la torre desetanizadora. En la tabla 7.7 se presen-
tan los resuitados del calculo, a excepcidn de aquellas variables que no sufren cambio
al variar la temperatura de la corriente C46. Posteriormente se muestra el resuitado de
{a evaluacion economica.
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Tabla 7.7.- Resultado de variar la temperatura de
la corriente de salida del intercambiador EX-402
Temperatura | Temperatura Area de los cambiadoresi Consumo de propano
de la dala Diferencia de de calor (M%) | refrigerante (kmal/hr)
corriente C46|cormiente C32: temperaturas
{°C) {°C) cp EX-402 | EX-403 |EX-403:EX-410: Total
334 13.88 60.78 9.72 3.64 902 | 35.16 | 68.69
33.0 13.98 60.88 7.30 3.67 9.14 i 35.16 | 58.81
326 14.08 60.98 8.41 an 927 : 35.16 | 58.94
32.2 14.18 61.08 5.85 3.74 939 { 35.16 | 59.06
320 14.23 61.13 5.84 3.76 945 : 3516 §9.12
31.9 14.25 61.15 5.54 377 948 { 35.16 ; 59.15
318 14.28 61.18 5.45 3.78 951 ; 35.16 | §59.18
31.6 14.33 81.23 5.28 3.80 9.58 | 35.16 1 59.25
300 14.72 61.62 4.36 3.93 10.07 ; 35.16 | 59.74
250 15.94 62.84 3.03 433 11.62 ; 35.16 | 61.29
20.0 17.18 64.05 2.35 4.70 13.15 | 35.16 | 62.82

* Diferencia de temperaluras entre la comiente caliente de salida C32 y la corrlente fria de en
trada C45, cuya temperatura es de -46.9°C

« Amortizacion a 10 afos:

Tabla 7.8.- Costo total anual expresado en dé6lares, al variar la temperatura de
salida del intercambiador de calor EX-402

.0

Costos Fijos Costos Variables
Temperalura | Cambladores Vapor, Propileno y
da la comiente | de calor y Torre aguay Propano | mas pesados Costo
C46 (°C) compresor | desetanizador | electricidad | refrigeranie | no recuperados |  total
a
334 87,657 19,181 129,469 118,070 95,053 429430
33.0 66,688 19,181 129,469 118,230 95,053 428,601
32.8 66,290 19,181 129,469 118,400 95,053 428,393
322 66,051 19,181 129,469 118,561 95,063 428315

316 65,808 428323
30.0 65,417 428,585
250 84,905 430,125
20.0 64,685 19,181 129,469 123,540 95,053 431,928

8,302
428,303
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Costo total anual vs temperatura de la corrients
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Como se puede observar en la gréfica, el valor optimo de temperatura de la corriente
de gas combustible que se extrae del intercambiador EX-402 es 31.8°C, para un tiempo
de depreciacion del equipo de diez afios. '

Al calentar mas la corriente de gas combustible en el cambiador de calor EX-402, se
obtiene una corriente C32 de vapores de hidrocarburos mas fria, lo cual provoca que
aumente el rea de fransferencia de calor, y por lo tanto el costo del equipo. Sin em-
bargo, al requerirse un menor consumo de propano refrigerante en el enfriador EX-403
para aicanzar la temperatura de 8°C, se reduce el costo del ciclo de refrigeracion del
propano, lo que ayuda a que disminuya el costo total de fa planta.

Para un tiempo de depreciacion de! equipo de cinco afios, el valar dptimo de tempera-
tura de la corrlente C46 se desplaza de 31.9 a 31.6°C, y a 30°C aproximadamente en
el caso de dos afios.
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CONCLUSIONES

El objetivo propuesto al desarrollar la tesis se satisfizo ampliamente, al lograr mediante
modificaciones en las condiciones de operacion y en el esquema del proceso una re-
duccion en el costo anual de 21.8% con respecto al disefio original, lo que representa
un ahorro cercano a $250,000 ddlares al afio, tan sélo en aquellas secciones de la
planta recuperadora de vapores que fueron consideradas en este estudio, esto es, de
la primera, segunda y tercera etapas de compresion, de !a etapa de enfriamiento y la
torre desetanizadora.

Fue posible alcanzar la meta anteriormente descrita, en virtud de que se lograron los
siguientes abjetivos particulares:

« Seleccionar los métodos adecuados para llevar a cabo la simulacion del proceso de
la planta recuperadora de vapores de hidrocarburos de Azcapotzilco, que pemmitieran
reproducir adecuadamente las condiciones de operacion de disefio de dicha planta.

o Resultar adecuado, para recuperar los desfogues de la refineria de Tula, el esquema
de proceso de recuperacion de vapores que Bufete industrial disefié para la refineria
de Azcapotzaico.

o Determinar las temperaturas de operacion 6ptimas en los equipos que conforman las
secciones de captacion, primera y segunda etapas de compresion y deshidratacion de
gases, logrando con ello enviar la totalidad de los hidrocarburos que entran a la planta
a las secciones de enfriamiento y fraccionamiento, sin agua y écido sulfhidrico,
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Con el propdsito de hacer evidentes los principates cambios que se proponen, se pre-
senta a continuacion el esquema de! disefio original que comprende la tercera etapa de

compresian, la seccion de enfriamiento de gases y la torre desetanizadora.

. B R— B
PROPANO
M REFRIGERANTE
T Y S
c4i
A7
M vat
[jag] cx)
[ n‘l’
L A X407
EI’:S] P=g.8 kgt e
- —(
{50~ {CAB] - { 401
YA
)
3 (~40°C) pagy
Ry g
y-403 X404
P=3.81 kgtond
»-[5 {€4g] 0 )
PROPANO REFRIGERANTE GAS COMBUSTIBLE
oy [

Tercera etapa de compresion, seccién de enfriamiento y torre desetanfzadora
Diseito original

Para alcanzar la reduccion de costos arriba mencionada, los cambios mas importantes
en las condiciones de operacidn son;
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1.- Separar la fraccion liquida de la corriente que sale del cambiador de calor EX-401
para alimentarla por separado a la columna desetanizadora T-401, y evitar asi ser en-
friada en los equipos EX-402 y EX-403

2.- Elevar la presion de operacion de la torre desetanizadora de 9.5 a 17 kglem®

3.- Operar la torre desetanizadora con refiujo

4.- Llevar las temperaturas de trabajo a las condiciones optimas de operacion en cada
uno de los diferentes equipos de intercambio de calor que componen el nuevo es-

quema de proceso

Las modificaciones mas relevantes que se proponen efectuar en la configuracion del

proceso para lograr las condiciones de operacion son:

1.- Transferir la localizacion del tanque D-402 de la salida del enfriador EX-403 a |a sa-
lida del cambiador de calor EX-401.

2.- Eliminar la valvula reductora de presion V-402

3.- Rearreglar el ciclo de refrigeracion del propano para utilizar con efectividad el hivel
intermedio de enfriamiento en el cambiador de calor EX-403

4.- Incorporar un condensador en la torre desetanizadora, utilizando como medio de
enfriamiento el propano a -40°C.

5.- Eliminar la bomba P-401



Planta Recuperadora de Vapores

Concluslones

Pdgina 138

Con los cambios antes mencionados, el esquema del proceso de la seccion modificada

queda de la siguiente forma:

o feasly -{P2)-- |
weoe - PROPANG
DESHIORA- ] REFRIGERANTE
TADORA 1" 2

P=17.9 kg/em . S
(cljl ’ B e R R
I Y40
o { CA0CEy (T Tea9 e
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L b1 R
03 [
]
[c4q] EX-404 V402
P=8.81 kferd o
PROPANO REFRIGERANTE GAS COMBUSTIELE
g Gl

Tercera etapa de compresion, seccidn de enfriamiento y torre desetanizadora

Diseflo propuesto

Con las modificaciones antes propuestas se incrementa ligeramente el costo fijo, pero
se logra una reduccion apreciable en el costo varlable, como una consecuencia de
modificar el ciclo de refrigeracion y de evitar pérdidas de propileno y més pesados en
el domo de |a torre desetanizadora, las cuales se reducen de 8.62 a 5.12%.
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Finaimente, se comparan en la siguiente tabia los costos totales anuales de las seccio-

nes consideradas en (08 dos disefos.

Tabla comparativa de costo anual (Ddlares)

Inversion | Costofijo| Costo Costo total
Disejio Total * anual** | variable anualizado
*Onginal | 934,616 | 1685427 | 960,013 1,125,440
¢ Propuesto 1,044,243 | 184,831 | 695424 880,256
Ahorro 245,185
*incluye el tren de compresion, la seccion de enfriamiento y la torre desetani-
zadora

* Para un tiempo de depreciacion de 10 afios

Es importante sefalar que la presion de operacion de la columna desetanizadora, asi
como la temperatura de salida del enfrlador EX~401, son las varlables que tienen un

mayor efecto sobre los costos.

Por otra parte, conviens llamar la atencion en relacion a los criterios generales que
suelen usarse en el disefio de intercambiadores de calor, los cuales consisten en
asignar una diferencia de temperatura entre las corrientes que intercambian calor de
10°C para aquellos enfriados con agua y 5°C para los refrigerados. En el presente tra-
bajo se encuentran valores muy inferiores a los criterios generales, por ejemplo, en e}
equipo EX-401 que utiliza agua de enfriamiento, ] doptimo esquema econémico se ob-
tiene con un acercamiento de 1.5°C, mientras que en el condensador de la torre dese-
tanizadora, la mas favorable condicion econdmica se tiene con un acercamiento de
0.5°C entre |a corriente de proceso y el propano refrigerante, Esto sucede porque en el
balance no sélo estan en juego el costo fijo de! cambiador de calor y los costos asocia-
dos al calor recuperado, si no también, la recuperacion adecuada de productos valio-
sos al abatir Ja temperatura de Ja corriente de proceso.
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Puede concluirse que en el caso de intercambiadores de calor, en los que las tempera-
turas de diserio afectan significativamente la eficiencia termodindmica del sistema en
consideracion, es necesario efectuar un analisis detallado del efecto del acercamiento
de temperatura de disefio, en lugar de usar reglas convencionales, ya que dicho acer-
camiento de temperatura influye substancialmente en el costo del sistema.
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ANALISIS COMPARATIVO DE LOS CONJUNTOS DE OPCION

En el segundo capitulo se menciona el resultado del analisis comparativo de algunas de las
opciones que ofrece el simulador Aspen Plus para reproducir las propiedades
termodinamicas. En las hojas siguientes se presentan dichos resultados en forma de tablas

para diversos equipos.

En las tablas no se consignan los resultados obtenidos con el conjunto SYSOPS6 por arrojar
los mismos datos que el conjunto SYSOP3, ni los de los conjuntos SYSOP9 y SYSOP10
por su equivalencia a los del SYSOPS.

Nomenclatura

En las tablas se utilizan por razones de espacio algunas abreviaturas para describir las
corrientes. A continuacion se describe el significado de las abreviaturas utilizadas en las
tablas comparativas correspondientes a los siguientes equipos.

Separadores.-
s V:vapor de separacion
¢ L. liquido de separacion
¢ En el caso en que se formen dos fases, una fase liquida se denomina L1 y la otra
L2

Torre deshidratadora.-
o G: gas de salida
¢ L: liquido de salida
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Torves fraccionadoras.-
¢ D: producto del destilado
¢ B: producto por fondos

Cambiadores de calor y vilvulas.-
¢ VF: fraccioén del vapor en la corriente de salida
¢ T: temperatura de Ia corriente de salida



SEPARADOR"DE SUCCION DE LA PRIMERA ETAPA DE COMPRESION (D-101)

CONJUNTOS DE OPCION
CORRELACION DE ESTADOS
DIAGRAMA CORRESPONDIENTES ECUACHIN DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOP2 SYSOP3 SYSOP4 SYSOPS SYSOP17 SYSOPSB SYSOP11

COMPONENTE v L v L v L v L v L v L v L v L v L
Flujo {Kmoihre):
Biéxido de Carbono 2.74 b 2.74 b 2.74 hhidd 2.74 6.8E-06 2.74 5.7E-06 2.74 7.0£-08 2.74 3.3E-06 2.73 5.4E-03 2.74 3.7E-03
Monéxido de Carbono 1.94 b 1.94 hhddd 1.94 bt 1.94 7.7-09 1.94 8.3E-09 1.94 hid 1.94 3.1E-09 1.94 4.6E-03 1.94 3.4E-G3
Hidrégeno 8.31 b 8.31 s 8.31 ome. 8.31 5.6E-08 8.31 1.2E-07 8.31 b 8.31 4.8E-07 } 2.0E-05 8.31 2.08-05 8.3%
Acido Sulthidrico 1252 hiid 12.52 b 1252 b 12.562 3.1E-04| 1252 2.4E-04} 12.52 1.98-08] 12.52 2.8E04 12.48 4.1E-02 12.49 2.98-02
Metano 103.43 R 103.43 -~ {10343 ---- | 103.43 3.9E.06 | 103.43 4.0E-06}{ 103.43 1.38-10} 103.43 15E-06{ 103.29 .34 103.23 0.1¢
Etano 30.28 30.28 b 30.28 ot 30.28 1.8E-06} 30.28 1.6E-08| 30.28 4.4E-10] 30.28 4.8E-05 30.19 9.3E-02 30.22 & BE-G2
Propileno 14.16 b 14.1s b 14.16 bt 14.16 6.2E-07] 14.16 5.2E-07] 14.16 B85E-10]| 14.16 2.6E-048 14.08 8.1E-C2 AR 4.78.02
Propano 47.88 [ 47.86 weee 47.86 bt 47.86 S.0E-07) 47.86 4.2E-07} 47.86 1.96-03{ 47.86 1.4E03| 47.54 0.32 47.66 0.20
-Butano 14.81 e 14.81 bt 14.81 e 14.81 9.0E.09| 14.81 7.2E-09} 14.81 3.3E-10)] 14.B1 3.4E-03 14.59 0.22 14.67 0.14
n-Butano 25.99 i 25.99 b 25.99 haddd 25.99 4.2E-08} 25.99 3.3E-08} 25.99 B.3E-03] 25.98 1.4E-02 25.48 0.51 25.66 0.33
Butileno 5.36 e 5.36 e 5.36 s 5.36 3.0E-08 5.38 2.4E-08 5.35 2.3E-09 5.36 2.0E-03 5.27 8.8E-02 5.31 52802
t-Pentano 16.18 oo 16.18 e 16.18 iaddd 16,18 1.9e-09] 16.18 1.4E-09] 16,18 2.2E-08] 16.11 6.8E-C2 15.48 0.7C 15.€9 ¢.49
-Pentano 1.01 1.01 1.01 101 23€11| 101 1.8E11{ 101 4BE11} 1.01 8.8E04] 088 27802} 093 2.2802
n-Pentano 12.83 v 12.83 ara 12.93 bt 12.93 1.6E-08} 12.93 1.1E-09} 1293 65.5E-08| 12.83 0.10 12.23 0.70 12.43 08D
a-Hexano 1.40 .- 1.40 soe 1.40 b 1.40 9.3E-12 1.40 6.08-12 1.40 1.6E-07 1.25 0.15% 1.20 G.2C 1.24 15
Agua 56.48 eue 56.48 ---- | 56.48 Suee 42.29 14.13 46.86 2.62 48.42 B8.08 42.59 13.89 32.96 23.52 34 91 2187

TOTALl 355.40 0 355.40 ] 355.40 o 33121 14.19 345.78 9.62 347.34 8.06 341.18 14.23 320.44 34.85 323.39 32.02
Condensado:
* Hidrocarburos o] o] o 3.28-04 2.56-04 2.2E-06 0.34 1144 1645
- Agua [ o ] 14.19 9.62 8.08 13.89 2352 2157




SEPARADOR DE SUCCION DE LA SEGUNDA ETAPA DE COMPRESION (D-102)

CONJUNTOS DE OPCION

CORRELACION DZ ESTADOS
DIAGRAMA CORRESPONDIENTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOP2 SYSOP3 SYSOP4 SYSOPS SYSOP17 SYSOPB SYSOP11

COMPONENTE v L v L v L v L v L v L v L v L \d L
Flujo (Kmol/hr):
Bisxido de Carbono 2.74 weer 2.74 S5E-10f 2.74 SE-10| 274 7.BE-05] 2.74 95E0S| 2.74 1.4E-08{ 2.74 1.0E-04 2.63 4.5€-02 2.7¢ 3.8£-02
Mondxide de Carbono 1.94 A 1.84 SE12 1.84 4E-12§ 1.94 8.9£-08 1.94 1.4E-07 1.94 s 1.94 1.86-07 1.90 3.9€-02 1.90 3.5€-02
Hidrégeno 8.31 Rhhd 8.31 2E-11} 831 1E-11} 831 6B.6E-07] 8.31 1.8E-0681 8.1 e 8.31 1.1E-05 | 2.3€-06 8.31 1.5£-06 8.21
Acido Sulfhidrico 12.52 .- 1252 2E-07] 12.82 2E-07} 12.62 3.5E-03) 1252 4.0E-03| 1252 3.9E-05§ 12.51 7.7€-03| 12.18 .33 12.23 0.29
Metano 103.43  -->- }1103.43 - | 103.43 ---- 1703.43 4.5E-05| 103.43 6.7E-05] 103.43 2.6£-09) 103.43 7.9E-05| 102.24 19 102.37 1.08
Etano 30.28 30.28 e 30.28 ===+ ] 30.28 2.1E-05} 30.28 2.7E-05) 30.28 8.7E-09} 30.28 1.BE-03] 2952 Q.75 29.68 058
Propiieno 14.16 hhidd 14.16 hhd 14.18 hiAd 14.16 6.9E-06| 14.186 85E-08| 14.16 1.7E-08} 14.15 B8.5£-03 ] 13.51 0.65 13.68 C.47
Propano 47.86 47.86 «+=> | 47.86 -+e= | 47.86 G5.8E-06] 47.86 8.8E-08} 47.88 3.BE-0B|} 47.81 4.4E-02| 45.30 285 15.92 1.84
i-Butano 14.81 14.81 iiiad 14.81 b 14.81 1.0E-07] 14.81 1.2E-07] 14.81 7.5E-09; 1471 9.98-02| 13.19 1.62 13.53 1.28
n-Butane 25.99 e 25.98 wev 1 2599 weer | 25.99 4.6E-07] 25.99 5.2E-07] 25.98 1.6E-07] 25.62 0.37 22.35 3.62 23.07 2.92
Butileno 5.36 5.36 Al 5.36 i 5.38 3.3e-07) 5.38 3.8E-07f 5.36 4.3£-08} 5.31 5.5E-02 a7 0.65 4.87 4.9E-01
i-Pentanoc 16.18 i18.18 hhiad 16.18 hidad 16.18 2.1E-08| 16.18 2.28-08}{ 18.18 4.1E-07] 14.82 1.56 11.83 4.35 12.37 3.81
i-Pentano 1.0 bt 1.00 i 1.01 bt 1.01 2.6E-10 1.01 2.8E-10 1.0 8.9€-10 .88 2.5£-02 0.3 c.18 0.83 1.7E-0G1
n-Pentano 12.83 hiddd 1293 e 12.93 hiidd 12.93 1.86-08{ 12.93 1.8E-08| 12.93 1.0E06{ 10.81 2.2 8.£2 4.1 9.28 3.64
n-Hexano 1.40 Aok 1.40 sase 1.40 haded 1.40 1.0E-10 1.40  9.4E-NM 1.40 2.9E-06 0.39 1.01 0.60 0.79 0.63 0.77
Agua 14.22 42.26] 16.15 40.33| 18.33 38.15] 11.85 44.83 13.01 43.47 13.31 43.17 11.25 45.23 8.11 48.36 8.91 46.57

TOTAL] 313.14 42.28 | 315.07 40.33} 317.25 38.15] 310.77 44.63 | 311.93 43.47 |312.22 4£3.17 | 304.86 5053 | 277.78 77,56 | 282.89 72.37
Condensado: .
- Hidrocarburcs 0.00 2E-07 2E-07 3.78-03 4.25-03 4.5€-05 5.30 28.20 25.80
- Agua 42.28 40.33 38.15 44.63 43.47 43.17 45.23 48.38 46.57




 SEPARADOR DE CARGA A ENDULZADORA (D-103)

CONJUNTOS DE OPCION

CORRELACION DE ESTADOS

DIAGRAMA CORRESPONDIENTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOFz SYSOP3 SYSOP4 SYSGPS SYSOP17 SYSOP8 SYSOP11

CDMPONENTE v L v L v L v L v L v L1 12 v L v L v L
Flujo {Kmol/hr):
Biéxido de Carbono 2.74 seee 2.74 4E-10] 2.74 4E-10| 2.74 6.5E-05] 2.74 7.98-05} 2.74 3.1E-03 1.1E-08] 2.73 §.3E-03 258 0.16 258 c.18
Monéxido de Carbono 1.94 1.84 5E-12§ 1.84 A 1.94 7.9E-08| 1.84 1.2E-07| 1.94 2.9E-04 bt 1.84 1.5E-04 1.73 0.14 1.78 0.18
Hidrégeno 8.31 A 8.31 1E-11] 8.31 1E-11] 8.31 6.0E-07| 8.31 1.86-06] 8.31 4.88-04 Eiad 8.31 2.8£-04]5.85-07 8.31 | 2.5E-07 8.31
Acido Sulfhidrico 1252 - | 1282 2E-07) 12.52 1E-07] 1252 2.9E-03| 12.52 3.3E-03] 12.49 2.2£-02 3.2E-05) 12.29 0.23 11.36 1.16 11.08 1.43
Metano 103.43 103.43 == 1103.43 -+ [103.43 3.9£-05}]103.43 5.7E-05)103.40 2.BE-02 2.3E-09]103.39 3.2E-02| 95.07 4.38 87.79 5.64
Ewano 30.28 - { 30.28 --- ] 30.28 ---- | 30.28 1.7E-05] 30.28 2.1E-05} 30.26 2.4E-02 7.1E-09{ 30.15 0.13 27.74 254 27.47 2.81
Propileno 14.16  ---- {1 14,16 ---- | 14,18 ---+ | 14.16 5.5E-08} 14.18 6.86E-06} 14.14 2.3E-02 1.3E-08} 13.91 0.25 12.11 2.05 11.87 z19
Propano 47.86 47.86 47.86 -+~ | 47.86 4.4E-068] 47.86 5.3E-06| 47.77 6.5£-02 2.9E-08} 48.84 1.02 339.88 7.88 39.45 8.41
i-Butano 14.81 wes 1 14.81 -=-- 1 14.87 ---- | 14.81 7.5E-08{ 14.81 B8.6E-08| 14.76 5.2E-02 5.5E-09} 13.73 1.08 10.47 4.34 10.13 4.68
n-Butano 25,99 ++-- 12689 - | 2599 --- | 25,99 3.5E-07| 25.99 3.98-07} 25.87 1.2E-01 1.1E-07] 23.06 2.93 16.79 8.19 16.13 9.86
Butileno 5.38 =ne 5.36 5.36 b 5.36 25E-07{ 5.36 2.8£-07} 5.34 2.2E-02 3.2E-08] 4.98 0.48 3.65 1.7 3.55 1.81
Pentano 18.18 == | 16.18 16.18 ---- | 18.18 1.5E.08§ 16.18 1.5E-08] 16.01 D.17 2.9€:07} 11.13 5.05 7.3% 8.83 6.65 8.53
i-Pentano 1.01 bt 1.01 1.01 ane 1.01  1.8E-10} 1.01 2.0E-10] 1.00 6.2E-03 6.4E-10] 0.84 0.17 058 0.43 053 0.48
n-Pentano 1293 - } 1293 - | 1293 - {1293 1.36-08{ 12.93 1.3E-08] 12.78 0.17 7.1E-07} 7.83 5.09 5.15 7.78 4.59 8.33
n-Hexano 1.40 addd 1.40 weee 1.40 weee 1.40 6.8E-11] 1.40 6.3E-11} 1.34 5.6E-02 1.95-08{ 0.33 1.07 0.27 1.313 0.22 1.18
Agua 14.22 10.53] 4.8t 9.41 ] 5.41 8.81 3.59 10.62 3.85 10.27 3.92 3.1€-02 10.27 2.12 12.10 0.83 13.58 0.84 13.38

TOTAL] 313.14 10.53]303.73 9.41 {304.33 8.81 {302.51 10.62 [302.87 10.27 {302.05 O0.81 10.27 }1283.48B 29.64 | 239.52 7359| 234.71 7B.42
Condensado:
- Hidrocarburos 0.00 2E-07 1E-07 3.0€-03 3.5€-03 7.88-01 3.6E-05 17.54 6C.01 £5.04
- Agua 10.53 9.41 B.81 10.62 10.27 0.03 10.27 312.10 13.58 12.38

Obsérvese que con el conjunto SYSOPS se predice Ia formacién de tres fases




SEPARADOR DE CARGA A DEETANIZADORA {D-402)

CONJUNTOS DE OPCION

CORRELACION DE ESTADOS
DIAGRAMA CORRESPONDIENTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOP2 SYSOP3 SYSOP4 SYSOPS SYSOP17 SYSOPB SYSOP11

COMPONENTE \4 L v L v L v L v L \4 L v L v L \4 L
Flujo (Kmol/hr):
Bidxido de Tarbono 0.11 0.25 0.1 0.25 0.11 0.25 0.11 0.25 0.11 0.25 c.04 0.32 0.18 0.20 0.02 0.34 .38
Monéxido de Carbono 1.78 0.17 1.73 0.20 1.70 0.23 1.78 0.15 1.77 0.18 1.46 0.47 1.82 0.11 0.38 1.57 1.83
Hidrégeno 8.16 0.15 8.10 0.21 8.08 0.23 8.12 0.19 8.05 0.28 7.83 0.48 8.28 0.03 hhtd B.31 8.31
Metano 78.42 25.01 ) 75.98 27.451 71.22 32.21] 80.32 23.11| 79.18 24.27}| 57.54 45.89 | 83.18 20.25| 19.50 B3.83 [103.43
Etano 7.30 2298} 7.35 22.93]| 6.87 23.41 8.01 22.27 7.90 22.38| 494 2534} B.OS 2222 1.50 28.78§ 30.28
Propifenc 1.00 13.18 1.07 13.08} 0.5 13.21 1.13 13.03 1.13 13.03{ 0.69 13.47 1.18 12.88} 0.18 13.88  14.18
Propano 2.81 45.05 ]| 3.00 44.86] 2.85 4521 3.13 44.73| 3.15 4471 1.99 4587 | 3.33 4453 048 47.37| 47.86
Butano 0.31 1450 0.33 14.48] 0.29 14.52 | 0.32 14.43 | 0.33 1448 0.17 14641 0.33 14.48| 0.0% 14.76 | 14.81
n-Butano 0.37 25.82| 0.36 25.63] 0.33 2568 0.35 25.84] 0.37 2562) 020 2579} 0.38 25.81 0.06 25.84} 25.99
Butiieno 0.08 5.28 0.10 6.26 0.09 .28 0.c9 5.27 0.10 5.28 0.08 5.30 0.10 £.28 0.01 5.35 5.36
i-Pentanc 0.07 16.11 008 16.10| 0.07 16.11 0.07 16.11 0.07 18.11 0.03 18.15 ] 0.07 16.11 0.01 16.17 ] 16.18B
i-Pentanc 0.02 0.99 0.01 1.00 | 9603 1.00 0.01 1.00 0.0t 1.00 | 4E-03 1.01 .01 1.00 § 2E-03 1.01 1.0
n-Pentanc 0.08 12.87| 0.05 1288} 0.04 1283 0.04 12.89{ 0.04 12.89§ 0.02 12.91 0.04 12.89 1 SE-03 12.92 | 12.82
n-Hexano 0.01 1.38 1E-03 1.40 1E-03 1.40 | BE-O4 1.40 | 9E-04 1.40 | 2E-04 1.40 1€-03 1.40 | 1E-04 1.4C 1.40

TOTAL] 100.48 183.53] 98.27 185.74] 92.41 191.61}103.48 180.53{102.19 181.82| 74.97 209.04]106.94 177.07] 22,18 261.83}{284.C1 0.00
Recupaeracién en 9%:
« Biéxido de Carbono 3056 69.44 | 30.68 89.44 | 30.56 69.44] 30.56 69.44} 30.56 69.44 | 11.11 8889 | 44.44 5556| 566 94.441100.00 0.00
- Mondxido de Carbono 91.18 8.81 89.64 10,361 88.08 11.92]92.23 7.77 | 9.7 8.29 | 75.65 24.35 ] 94.30 5,70 | 18.65 B1.35{100.00 0.00
- Hidrégeno 88.18 1.81 97.47 253 | 97.23 2.77 §{ 97.1 2.29 { 96.87 3.13 | 94.22 65.78 | 99.64 0.38 0.00 100.00]100.00 0.00
- Metano 75.82 24.18} 73.46 26,54} 68.868 31.14 | 77.86 22.34| 76.53 23.47 | 55,83 44.37] 80.42 19.5g| 18.86 81.15 10C.00 0.00
- Etano 2411 75.89 | 24.27 75.73| 22.68 77.31 ]| 26845 7355 2609 73.91| 16,31 83.69| 26.62 73.38| 4.95 85.05}100.00 0.00
- Propilenc y més pesados 3.39 96.61 3.58 96.42f 3.17 96.84] 3.88 98.32{ 3.72 96.28} 226 87.74] 3.89 96.11] 0.57 93.431100.00 0.00




TORRE DESHIDRATADORA (T-301)

CONJUNTOS DE OPCION

CORRELACION DE ESTADOS

DIAGRAMA CORRESPONDIENTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOP2 SYSOP3 SYSOP4 SYSOPS SYSOP17 SYSOP8 SYSOP11
COMPONENTE G L G L G L G L G L G L (] L G L G L
Flujo {Kmolhr}:
Biéxido de Carbono 0.36 b 0.36 4E-04 0.36 4E-03 0.36 3E-03 0.38 SE-04 0.34 0.02 0.36 2E-07 06.3% 8E-03 0.3% o.¢
Monéxido da Carbono 1.93 b 183 1E-04 1.93 1E-04 1.83 BE-04 1.93 2€-08 1.93 5€-04 1.83 2E-08 1.85 0.08 1.82 o1
Hidrégeno 8.31 b 8.3 2E-04 8.31 2E-04 8.31 2g-03 8.31 SE-04 8.31 7£-04 8.31 5E-09 0.00 8.31 0.00 8.3}
IMeatano 103.43 hoaad 103.42 0.01 103.4% 0.02 103.28 0.15 103.40 0.03 103.35 0.08 103.43 8E-06 | 101.45 1.98 100.64 2.79
Erano 36.28 bl 30.27 0.01 30.27 0.01 30.02 0.28 30.23 0.05 30.25 0.03 30.28 EBE-05 28,31 0.97 2918 1.12
Propilenc 14.16 e 14.15 0.01 14.15 0.01 13.82 0.34 14.10 0.06 14.15 0.01 14.16 9E-05 13.47 0.69 13.43 0.75
Propano 47.86 bkt 47.82 0.04 47.82 0.04 46.66 1.20 47.70 6.17 47.83 0.03 47.86 4E-04 | 45.24 2.82 45 .05
i-Butano 14.81 bt 14.80 B8E-03 14.80 8E-03 14.09 0.72 14.74 0.07 14.81 3E-03 14.81 3E-04 13.38 1.43 13.30
n-Butano 25.93 A 25.95 0.04 25.95 0.08 22.09 1.90 2578 0.21 25.97 0.02 25.99 1E-03 22.94 3.0% 22.7¢
Butileno 5.38 5.35 0.01 5.35 0.01 5.01 0.35 5.31 0.05 5.38 SE-03 5.36 2E-08 4.81 0.55 4.78
i-Pentano 16.18 b 18.14 0.04 18.13 0.05 13.82 2.36 15.97 0.21 16.17 9803 | 16.18 3E-03 | 12.72 3.48 12.44
i-Pentano 1.01 b 1.01 7E-04 1.01 7E-04 0.94 0.07 1.01 SE-03 1.0 1£-03 1.01 4E-05 0.86 0.15 C.845
n-Pantano 12.93 i 12.86 0.07 12.86 0.07 10.49 2.44 12.69 0.24 12.92 0.01 12.92 4E-03 9.70 3.23 9.43
n-Hexano 1.40 bt 1.38 0.02 1.38 0.02 0.77 0.63 1.31 0.09 1.40 2E-03 1.40 2£-03 0.70 0.7¢ 0.63
Agua bt 3.51 as1 9E-07 3.51 B8E-O7 1.33 1.58 0.00 3.6 0.00 3.51 0.00 3.51 0.22 3.28 0.32
Trietilénglicol wree 9.29 | 2E-03 9.29 3E-03 9.29 4E-04 8.29 2£-03 8.29 4E-04 9.29 6E-04 9.28 5E-03 9.29 4E-03 .
284.01  12.80)287.28 955 j287.24 S.67 ]275.52 21.30 {282.84 13.99 | 283.80 13.02 { 284.01 12.81 | 257.01 39.81 | 253.95 41.86
Temperaturs (C) 46.00 45.00] 5039 4299 | 50.39 48.99 | 55.88 51.92 | 66.01 32.39 | 53.46 59.03 | 5361 61.26 | 81.16 8562 | B2.65 B5.03
Compusstos absorbidos:
- Hidrocarburos 0.00 0.26 0.28 10.43 1.18 0.22 0.01 27.23 23.:38
- Agua 3.51 9E-07 8£-07 1.58 3.51 3.51 3.5 3.29 318




TORRE DEETANIZADORA (T-401)

CONJUNTOS DE GPCION

CORRELACION DE ESTADOS
DIAGRAMA CORRESPONDIEBNTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 SYSOP2 SYSOP3 SYSOPA SYSOPS SYSOP17 SYSOP8 SYSOP11

COMPONENTE D B D 8 D B D 8 D 8 D B D B D B D 8
Flujo (Kmot/hrl:
Biéxido de Carbono 0.25 bt 0.25 b 0.25% 0.25 hadad 0.25 e 0.13 0.12 0.25 A 0.25 25
A éxido de Carb 0.17 b 0.7 Rl 0.17 0.7 hiid 0.17 hdd 0.17 hadd 0.17 e a7 e 017
Hidrégeno 0.15 haddd 0.15 hhdid 0.5 bl 0.18 iadid 0.15 R 0.15 - 0.15 A s G.15 e 0.18
Metano 25.01 b 25.01 - 25.01 bl 25.01 meee 25.01 25.01 25.01 25.01 25.01
Etano 22687 032 } 2213 085 {2236 062 {21.8 1.12 {2207 091 {2050 248 | 21.85 113 | 2197 1.0t | 21589 138
Propilano 1.93 11.23 2.08 11.08 2.04 11.12 2.16 11.00 212 11.04 2.38 10.78 2.15 11.01 2.8 10.88 2.26 10.90
Propano 5.37 39.68 5.77 39.28 5.63 39.42 5.99 39.06 5.85 39.20 7.00 38.05 6.03 38.02 6.01 395.04 6.27 38.78
-Butano 0.56 13.63 0.66 13.84 0.63 13.87 0.65 13.85 0.64 13.88 0.72 13.78 0.62 13.88 0.65 13.85 0.67 13.e3
wButano 0.65 2498| 075 24877 0.73 2489} 0725 2487 0.74 2488 0.87 2475 074 2488} 075 2487} 077 2485
Butileno 0.16 5.12 0.20 5.08 0.18 5.09 0.20 5.08 0.18 5.09 0.23 5.05 0.20 5.08 0.18 5.09 0.20 £.08
i-Pentano 0.14 15.87 0.17 15.94 0.17 15.94 0.18 15.95 0.16 15.95 0.16 i5.95 0.16 15.98 0.18 15.95 0.15 15.98
i-Pontanc 0.01 0.98 0.02 0.97 0.02 0.97 0.02 0.97 0.02 0.87 0.02 0.97 0.02 0.97 0.02 .97 0.02 0.97
n-Pentano 0.08 12.78f 0.10 1277} 0.10 12.77| 0.08 12.728)] 009 12.78] 0.09 12.78{ 0.10 12.77} 0.09 12.78}{ 0.09 12.78
n-Hexano 0.00 1.39 0.00 ~ 1.39 0.00 1.39 0.00 1.38 0.00 1.39 0.00 1.39 0.00 1.39 0.00 1.33 0.00 1.39

TOTAL} 57.15 126.08] 57.48 126.07{ 57.45 126.08] 57.46 126.07{ 57.48 128.07{ 57.43 126.10] 57.45 126.08]{ 57.45 126.08| 57.45 126.08
Temperaturas {C) -14.00 51.00 § -11.31 51.87 {-11.61 51.02 { -11.49 439.45 | -12.18 50.20| -557 51.49]-12.29 49.13( -8.29 51.16 | -7.28 51.95
Recuperacién sn 9%:
- Bibxido do Carbono 100.00 0.00 [100.00 0.00 {100.00 O©0.00 |100.00 0.00 §100.00 0.00 52.00 48.00 {7100.00 0.00 {100.00 0.00 {100.00 0.00
+ Mondxido de Carbono 100.00 0.00 {100.00 0.00 [7100.00 0.00 {100.00 0.00 §100.00 0.00 {100.00 0.00 [100.00 0.00 [100.00 0©.00 {10000 ©.00
- Hidr6geno 100.00 0.00 [100.00 0.00 {100.00 0.00 {100.00 0.00 |100.00 0.00 |100.00 0.00 |100.00 0.00 0.00 100.00{ 0.00 100.00
* Metano 100.00 0.00 {100.00 0.00 {100.00 O0.0C {100.0C 0.00 {700.00 0.00 {100.00 0.00 |{100.00 0.00 {100.00 0.0C {100.00 0.00
- Etano 98.681 1.39 | 96.30 3.70 | 97.30 2.70 { 95.13 4.67 | 96.04 3.96 | 85.21 1079 { 95.08 4.892 | 95.60 4.40 [ 93.95 6.05
- Propilsno y mas pesados 6.61 9333} 7.22 9278 7.05 9295} 742 9258} 7.27 92.73}{ 850 9150{ 742 92858 7.45 9255} 7.73 9227




"' TORRE DEBUTANIZADORA (T-402)

CONJUNTOS DE OPCION

CORRELACION DE ESTADOS

DIAGRAMA CORRESPONDIEENTES ECUACION DE ESTADO COEFICIENTES DE ACTIVIDAD
DE FLUJO SYSOP1 S5YSOP2 SYSOP3 SYSOP4L SYSOPS SYSOP17 SYSOP8 SYSOP11
COMPONENTE D ] D B D B D 8 D B D 8 D B o] B D 8
Flujo {Kmol/hr}:
Bisxido de Carbano weee eeen een o, T waee waee [, [N
Mondxido de Carbone e—- wenn veee reee . .- R, ceae —ae e aeen . veee -
Hidrégeno —een P —een [ . —eee caen .- . —aee caae . .-
IMeatano [ vaee w—a- coes veee vese weee vese anee —en
Etano 1.08 it 1.07 2E-13 1.07 4€-11 1.07 8e-11 1.07 8E-11 1.07 3E-09 1.07 2E-10 1.07 8E-03 1.07 8E-08
Propilenc 38.21 R 38.20 SE-07§ 38.20 1E-06} 38.20 36-06; 38.20 3E-06] 33.20 26-05| 38.20 SE-06| 38.20 3£.05] 38.20 1E-C4
Propano 134,92 -+ | 134,92 BE-06 | 134.92 2E-05] 134.92 3E-05 | 134.92 36-05 | 134.92 1£-04 ] 134,92 2E-05 | 133.92 2£.04 | 134.92 6E-04
-Butano 46.33 Riad 46.34 1E-03 | 46.34 1E-03| 46,34 3E-03] 46.34 4E-03 ] 46.34 SE-03] 46.34 3IE-03 | 46.33 5E-03 | 46.33 6E-03
n-Butano 8471 0.08 | 84.74 3E-02] 84.74 3E-02 ] B4.72 SE-02 8472 5E-02} B4.70 7E-02] BA.71 6E-02 ] 84.72 5E-02}| 84.72 5E-02
8Butileno 17.38 R 17.33 1E03] 17.39 1E-03| 17.39 3E03) 1733 3603 17.33 5£03 | 17.39 3E03] 17.33 2E.03 ] 17,39 2£02
i-Pentano 7.73 13.70 2.27 14.15 7.29 14.13 2.32 14.10 7.32 14.10 7.35 14.07 7.12 18.30 7.36 14.05 7.37 16.05
-Pentano 0.40 0.88 1.24 2802§ 1.24 2E-02 1.23 3E-02 123 3E-02 1.24 2E-02 1.24  2g-02| 1.23 3&-02 1.23 3E-02
n-Pentanc 083 1252 0.50 12.94 Q.48 12.96 0.49 12.95 0.43 12.85 Q.48 12.96 0.68 12.76 0.44 13.00 0.44 13.00
n-Hexano hatid 1.39 7E-09 1.39 4E-09 1.39 SE-09 1.39 B8E-09 1.39 2E-09 1.39 2E-08 1.39 2E-089 1.39 BE-10 1.39
TOTAL|331.67 28.53 | 331.67 2853 331.67 28.53 | 331.68 2853} 331.68 28.53 | 331.69 28.52 | 331.67 2854 | 331.66 28.54 j 331.67 28.53
Temperatura {C) 66.00 132.00f 87.25 133.83] 66.2 131.84}] 65.04 132.07{ 65.44 132.71}{ 66.95 133.03| 64.44 131.37} 66.27 133.60} 66.77 133.02
Recuperacién en el domo:
+ Etano 0.98 1 1 1 1 1 1 1 1
- Pentanos y més pesados 0.24 0.24 0.24 0.24 0.24 0.24 0.24 0.24 0.24
Recuperacién en el fondo:
- Butanos 4E-C4 2£-04 2E-04 4£-04 4E-04 S5E-04 4E-04 4E-04 4E-04




 COMPRESORES C-101A, C-1018 Y C-401, Y BOMBA P-401

TEMPERATURA DE SALIDA (C}
CONJUNTOS DE OPCION C-101A C-1018 £-401 P401
Correlaciton de Estados C epondi
SYSOP? 130.10 127.12 91.96 51.49
SYSOP2 130.10 127.12 91.98 51.49
 Ecuacién de Estada:
SYSOP3 130.32 127.69 83.21 54.43
SYSOP4 130.41 128.02 93.81 53.42
SYSOPS 130.20 127.56 93.69 55.27
SYSOP17, 130.27 127.24 81.96 52.40
o afiod e Activided
SYSOP8 130.10 127.12 91.98 50.16
SYSQP11 130.10 12732 91.96 50.16
Disgramas de Fiujo 128.00 112.00 77.00 51.00




CAMBIADORES DE CALOR Y VALVULAS

EX-402 EX-407 EX-406 v-401 vV-402
CONJUNTOS DE OPCION VF T (C} VF T (C} VF T (C} VF T(C) VF T {C}
C lacién de Estados Correspondi
SYSOP1] 0.65 30.38 | 0.00 65.05) 0.00 53.28 | 1.00 -38.59}0.069 -36.91
SYSOP2| 0.64 3078 | 7E-04 6500 ] 0.00 S1.95 | 1.00 -3859 |0.055 -35.95
Ecuacién de Estado:
SYSOP3]| 0.66 30.29 | 0.04 65.28 ] 0.0C 51.11% 1.00 -38.23}0.0982 -35.02
SYsoP4f 0.66 30.06 { 0.02 6551 ] 0.00 5158 { 1.00 -37.88 [0.080 -37.82
SYsSOPS5{ 0.63 34.93 | 0.02 68.20 ) 0.00 63.32 ] 1.00 -37.88(0.022 -27.22
SYSOP17} 0.65 29.39 { 0.02 64.63 | 0.00 51.02 }{ .00 -38.84 0.087 -38.49
Coefi de A dad
sSYsSOp8) 0.70 60.67 | 0.00 62,63 | 0.00 $2.08 { 0.90 102.30|0.000 -30.50
SYSOP11{ 0.68 64.01 | 0.00 6263 | 0.00 52.63{ 0.90 104.37{0.000 -30.50
Diagrama de Fiujo .- 31.00 .. 64.00 | .00 S3.00{ 1.00 -21.00}0.078 -19.00
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CALCULO DEL PARAMETRO K, DE LA ECUACION DE PENG-ROBINSON

A continuacién se presentan los datas de composicién experimentales del equilibrio liquido-
vapor para el sistema trietilénglicol-agua, que se utilizaron para flevar a cabo una regresion
y asi determinar el parametro de interaccion binaria (k;) de Ia ecuacion de Peng-Rabinsan,
apropiado para representar dicho sistema en la simulacion de la torre deshidratadora T-
301.

Los datos experimentales se consignan en las tablas B.1, B.2 y B.3, a la presion total de
100 mmHg, 300 mmHg y 600 mmHg. Dichos datos se leyeron de un diagrama de
temperatura vs. fraccién mol de trietilénglicol, que se muestra en ef capitulo que trata sobre
la absorcién de vapor de agua en el libro Gas Purification, de los autores Arthur Kohl y Fred
Riesenfeld.

Como se menciona en el capitulo dos del presente trabajo, el resultado de la regresion de
los datos experimentales del equilibrio liquido-vapor del sistema trietilénglicol-agua, arrcja
el valor de -1.0212 para el coeficiente k;.
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Tabla B.1.- Datos de composicidn del equilibrio liquido-vapor
del sistema TEG-agua, a la presién total de 100 mmHg
Fraccién molar de TEG | Fraccidn molar de TEG .
en ol liquido en el vapor Temperatura (°C)
0.000 0.000 124.44
0.100 0.000 128.89
0.200 0.000 135.55
0.300 0.000 142.22
0.400 0.000 151.11
0.500 0.000 160.00
0.600 0.000 173.33
0.700 0.000 190.00
0.750 0.000 204.44
0.800 5.88x10° 220.00
0.850 1.18x10% 243,33
0.800 2.94x107 270.00
0.950 9.71x10% 310.00
0.965 0.147 326.87
0.976 0.194 340.00
0.088 0.329 362.67
0.994 0.418 373.33
1.000 . 1.000 416.67
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Tabla B.2.- Datos de composicion del equilibrio liquido-vapor
del sistema TEG-agua, a la presidn total de 300 mmHg
Fraccion molar de Fraccién molar de
TEG en el liquido TEG en el vapor Temperatura (°F)
0.000 0.000 167.78
0.100 0.000 173.33
0.200 0.000 180.00
0.300 0.000 187.22
0.400 0.000 196.67
0.500 0.000 207.78
0.600 0.000 222.78
0.700 1.18x10-3 246.67
0.750 5.88x10-3 262.44
0.800 1.18x10-2 284.67
0.850 3.18x10-2 311.11
0.900 6.71x10-2 342.67
0.950 0.162 385,33
0.965 0.218 399.33
0.976 0.309 415.33
0.988 0.442 432.89
0.994 0.602 448.44
1.000 1.000 475.78
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Tabla B.3.- Datos de composicidn del equilibrio liquido-vapor
del sistema TEG-agua, a la presion total de 600 mmHg |
Fraccion molar de Fraccién molar de
TEG en el liquido TEG en el vapor Temperalura (°F)
0.000 0.000 200.00
0.100 0.000 206.22
0.200 0.000 212.78
0.300 0.000 221.11
0.400 0.000 233.33
0.500 0.000 248.89
0.600 0.000 267.78
0.700 2.94x10-3 291.67
0.750 1.12x10-2 309.78
0.800 2.35x10-2 332.78
0.850 5.29x10-2 360.00
0.900 0.108 392.89
0.950 0.259 435.55
0.965 0.331 448.89
0.976 0.447 465.33
0.988 0.607 485.11
0.994 0.765 500.00
1.000 1.000 517.33
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RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL CASO BASE

A continuacion se muestran en forma de tablas los balances de materia y energia, tanto los
sefalados en el diagrama de flujo, como los obtenidos para cada corriente del proceso, con
el simulador de procesos Aspen Plus, para la simulacién de la planta recuperadora de
vapores de hidrocarburos, a [as condiciones de flujo, composicion y temperatura de los

desfogues de la refineria "18 de Marzo", en la Ciudad de México.



CAPTACION Y COMPRESION DE VAPORES
CORRIENTES
c1 ci12 c13 c14 £1 c15 c16 c17 L2
Cargs de D dela §D gs dal 1er.{ Vapores a 2a. Descarga de la Descarga ds! Gas a
Hidrocarburos 1a. ataps enfriador ataps Purga de agua 2a. etapa 2do. enfriador endutzadora Purga de agua
ASPEN ] ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN l ASPEN ASPEN ASPEN J ASPEN
COMPONENTE *DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS
Flujo {Kmol/hr):
Bi6xido de Carbono 2.74 2.74 2.74 2.74 2.74 2.74 2.74 2.74 hidaad 7E-05 2.74 2.74 2.74 2.74 2.74 278 } o JE-0%
Monéxido de Carbono 1.4 1.94 1.94 1.94 1.94 1.94 1.94 1.94 sessr 1E-07 ) 1.84 1.94 1.93 1.94 1.84 1.94 1E-C7
Hidrégeno 8.31 8.3 8.31 8.31 8.31 8.31 8.31 8.31 Radadd 2E-06 8§.31 8.31 8.21 8.31 8.31 8.3v § 2E-0€
Acido Suifhidrico 1252 1252 ) 1252 1252} 1252 1282|1252 1252 e 3E.03 | 12.52 12.52 ] 1262 1252 § 12582 1281} - 3E-03
Metanc 103.43 103.43§103.43 103.43]103.43 103.43]1103.43 102.43 SE-05 | 103.43 103.43{ 103.43 103.43| 103.43 103.43 5E-05
Etano 30.28 30.28 { 30.28 30.28 | 30.28 30.28 ] 30.28 30.28 2E-05 | 30.28 30.28 | 30.28 30.28 | 30.28 30.28 2E 0%
Propileno 1416 14.16 } 14.16 14.16 | 14.16 14.16 | 14.16 14.16 seune 7E-06 | 14.16 14.16 | 14.16 14.18 } 14.1€ 1416} - 6E-06
Propanc 47.86 47.86 | 47.86 47.86 1 47.86 47.86 | 47.86 42.86 ] - BE-06 | 47.86 47.86 | 47.86 47.86 ] 47.86 47.8S S5E-06
i-Butano 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 hadidd 9E-08 | 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 14.81 BE-QE
n-Butano 25.99 25991 2599 25.99 | 25.99 25.99 | 25.99 25.99 4E-07 | 25.99 25.99 | 2599 2599 25983 2893 3607
Butileno 5.36 5.36 $.36 5.36 5.38 5.36 5.36 5.36 s 3E-07 5.36 5.36 5.36 5.36 5.36 5.36 | - 3E-G7
i-Pentanc 16.18 16.18 | 16.18 16.18 | 16.18 16.18 | 16.18 16.18 suee 2E-08 { 16.18 16.18 | 16.18 16.18 | 16.18 16.38 1E-O8
neoc-Pentanc 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 s 2E-10 1.01 1.0 1.0t 1.01 1.01 1.¢1 2E-10
n-Pantano 12.93 1293 | 12.93 12.93] 12,93 1293} 12.93 12.93 e 1E-08 | 12.83 12,93 ] 1283 1293 § 12,83 12983} - 1E-08
n-Hexano 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 A 7€-11 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 | oo 6E-11
Agua 56.48 46.86 | 58.48 46.88 | 56.48 46.86 | 14.22 13.01 | 42.26 33.84 { 14.22 13.01 14.22 13.00 3.69 3.95 10.53 8.07
TOTAL] 355.40 345.78] 355.40 345.78| 355.40 34578 313.14 311.93] 42.26 33.85 | 313,14 311.93}313.14 211.923130261 302.86} 10.53 38.07
Temperatura {C) 50.00 50.00 | 128.00 125.17} 50.00 50.00 | 50.00 50.00 | 50.00 50.00 | 112.00 127.41| 50.00 $0.00 | 50.00 50.00 | 50.00 50.00
Presion {(Kg/em™2}, abs. 0.83 0.83 2.92 292 2.77 2.77 2.77 277 2.77 2.77 9.86 2.86 9.73 8.73 8.73 8.73 8.73 9.73
Fraccibn mol del vepor 1.00 1.00 1.00 1.00 b 0.90 1.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00 ) e 1.00 1.00 .00 0.00 0.0
Densidad {(Kg/m~3) 1.01 1.03 2.88 2.93 b 3.88 5.78 3.68 |988.04 833.70} 10.7 10.79 .o 13.80 } 1253 13.98 {998.04 833.90
PM 33.42 3385 ) 3342 3385 33.42 3385 ) 33.49 3557 18.02 1802} 3549 23557 ] 3549 3557 | 36.70 36.09 | 18.02 18.02

“DFP: Diagrama de flujo del proceso
* * El diagrama de fiujo no consigna el valor de fracién mol dei vapoer de la cormientc
'z »** En el diagrama de flujo no se indica e! valor de d ¥ p

POy :x

ala 1P de la corriente.




ENDULZAMIENTO Y DESHIDRATACION
CORRIENTES
c17 c18 c2 G9 G c21 c22 L4
Glicol pobre en Glicol rico en Descarga del Gas de separacion Liquido de
Gas amargo Gas dulce Gas deshidratado agus agua entriador EX-301 {D-4041 separacién (D-404}
ASPEN ]ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN l ASPEN ASPEN I ASPEN
COMPONENTE *DFP | PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS
Flujo (Kmol/r):
Biéxido de Carbono 2.74 2.74 0.38 0.36 0.36 0.36 | v meeen . BE-04 0.36 0.36 0.38 0.36 .. 1E-06
Monéxido de Carbono 194 194 | 1.93 183 | 1.93 1,93 | e eeeee | ceeee 1€04 ] 1.93 193 | 193 1.83 R 6E-C7
Hidrégeno 8.31 8371 | 831 831 | 831 831 | cweer e | e S€-04 | 8.31  8.31 8.31 8.21 e 2E-06
Acido Suifhidrico 1252 1251} - O S [ P T T TPy cereeenees e ———-
Metano 103.43 103.43}103.43 103.43} 103.43 103.40] ~--=-- <= 0.03 ]103.43 103.40} 103.43 103.40 s 9E.05
Etane 30.28 30.28 1 30.28 30.28} 30.28 30.24 | -cvo- ceeew b eeeee 0.04 30.28 30.24 30.28 30.24 . 1E-04
Propileno 14.16 14.16{ 14.16 14.16 ]| 14.16 1411 ] =-+o-=  =ooe0 | neeee 0.05 14.16 14.91 14.16 1411 b 2E-04
Propanc 47.86 47.86147.86 47.86] 47.86 47.72 | <cvec ceeee 0.14 47.86 47.72 47.86 47.7 e 7E-04
i-Butano 14.81 14.81{ 14.87 14.81 14.81 14.76 | o= ceves } cmens 0.05 14.81 14.76 14.81 14.76 bl 4E-C3
n-Butano 25.99 25.99| 25.99 25.99] 25.99 25.83 ] ccvev ceren ) veee 0.16 25,99 25.83 25.99 25.83 b 1E-03
Butileno 6.36 5.36 | 5.36 6.35 5.36 5.32 ] trer memee } eeees 0.04 6.36 5.32 5.36 5.32 A 2E-04
i-Pentano 16.18 16.18 | 16.18 16.18| 16.18 16.C3 MRS S 0.15 16.18 16.03 18.18 16.03 .. 1E-03
neo-Pentano 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 T.01 | e emees el 3E-03 1.01 1.01 1.01 1.0 A 5E-05
n-Pentana 12.83 12.93]1 12.83 12.93§ 12,93 12,78 | =eree eewes o eeees 0.17 12.83 12.786 12.83 12.76 e 2E-C3
n-Hexano 1.40 1.40 1.40 1.40 1.40 1.34 } ceees weee- . 0.06 1.40 1.24 1.40 1.34 b 4E-04
Agua 3.69 a.es 3.51 3.7% sewsa cesen aseae  erees 3.51 375§ ceeer wenee T cse  Laiea
Trietiiénglicol seeen srene 2eeee cenes Jooeemee 2E-03 | 9.29 5.29 8.28 9.29 | - 2603 ) - 3E-04 i 2E-03
TOTAL{302.61 302.86]287.52 287.76] 284.01 283.12} 9.29 9.29 12.80 13.84 } 284.01 283.12§ 284.01 283.11 e 8E-03
Temparatuza (C) S0.00 50.00] 49.00 485.00| 46.00 66.13 | 57.00 §57.00 | 45.00 35.9) } 49.00 49.00} 49.00 48.00 A 49.00
Presién (Kgicm™2), abs. 873 973 | 9.24 9.24 8.17 8.17 8.17 8.17 89.24 g.24 9.17 2.17 8.17 2.17 e 9.17
Fraccion mol del vapor 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 s 0.00
Densidad (Kg/m™3} 1259 13.98] 12.23 13.30} 12.37 12.41 b 830.10§1102.0 922.60} 12.36 13.24 12.36 13.24 ore 716.40
PM 38.70 36.09] 36.14 36.13§ 38.36 36.30 | 150.17 150.18}113.95 108.75| 36.36 36.30 35.36 36.29 . 80.62

*DFP: Diagrama de fiujo del proceso
** En el diagrama de flujo no se indican el valor de densidad a la temperatura y presién de {a cornisnta
** - Ei diagrama de flujo no consigna esta corrienta sn su balance de materia y ensrgla




TERCERA ETAPA DE COMPRESION Y ENFRIAMIENTO DE VAPORES
CORRIENTES
c22 c3 c31 c32 1 Ca6 €33 €34 ca7
Gas de D ga del i bi EX-402 Descarga del Gas de Gas de
p ién (D- O g de la Descargs del Carga de la entrisdor con separacion {D- separscion a
401} 3a, etapa entriador EX-401 d zadors Gas Combustib prop. {EX-403) 402) menor presion
ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN
COMPONENTE *DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS
Flujo (Kmol/hr):
Biéxido de Carbono 0.36 0.36 0.26 0.36 0.36 0.38 0.26 .26 0.26 0.36 0.36 0.26 0.11 0.1 c.11 [eR B
Monéxide de Carbono 1.83 1.2 1.2 1.83 1.93 1.93 1.93 1.93 1.93 1.93 1.93 1.83 1.76 1.77 1.76 1.77
Hidrégeno 8.31 8.31 8.31 8.21 8.31 8.31 8.21 8.21 .21 8.31 8.31 B8.31% 8.16 8.05 8.16 8505
Metano 103.43 1023.40] 102.42 103.40] 103.42 103.40} 102.42 103.40| 102.42 103.40| 103.42 102,40 78.42 79.28 { 78.42 79.28
Etanc 30.28 30.24 § 20.28 30.24 | 30.28 30.24 | 30.28 30.24 | 29.87 28.83 j 30.28 30.24 7.30 7.93 7.30 7.94
Propileno 14.78 141 14.16 14.11 ] 1416 141 14.16 141 2.93 3.06 18,16 14.11% 1.00 1.14 1.00 1.14
Propano 47.86 47.72 47.86 47.72{ 47.86 47.72 47.86 47.72 2.18 g.48 47.86  47.72 2.81 317 2.83 3
i-Butano 14.81 1476 | 14.81 14.76 | 14.81 14.76 | 14.81 14.78 0.87 0.91 14.81 14.75 0.31 0.33 0.21 0.33
n-Butano 25.99 2582 | 25.98 25.82}] 25.99 25.82 25.99 25.83 1.02 1.03 25.99 25.83 0.37 0.37 0.37 0.37
Butileno 5.36 5.32 5.36 5.32 5.36 5.32 5.36 5.32 6.2 0.26 5.36 5.32 0.08 0.09 0.08 609
i-Pentano 16.18 16.03 16.18 16.03 16.18 16.03 16.18 16.03 0.217 0.21 16.18 16.02 0.07 0.07 Q.07 c.07
neo-Pentano 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.07 1.01 1.01 0.023 0.603 1.01 1.01 0.02 o.c G.02 0.0
n-Pentano 12.83 12.76 } 1293 1276 | 12.93 12.76 | 12.83 1276 0.1 0.12 12.93 12.76 0.06 0.04 0.06 0.64
n-Hexano 1.40 1.34 1.40 1.34 1.40 1.34 1.40 1.34 .01 2E-03 1.40 1.34 .01 9E-04 0.0 .00
Tretilénglicol ~ {  eee- 3E-04 omee 3E-04 g 3E-04 | - 2E-08 § - ceeee f eeeee 3E-04 | eeee eeeee e e
TOTAL| 284.01 283.11}284.01 283.11}284.01 283.11| 284.01 283.11} 157.63 157.03 | 284.01 283.11}100.48 102.37}100.48 102.37
Temperatura {C} 49.00 43%.00} 7700 9258} 38.00 39.00} 31,00 3055 | 38.00 3800 j-32.00 -32.00}-32.00 -32.00{-41.00 -39.25
Presién (Kgicm™2), abs. 8.17 89.17 18.99 18.99 18.89 18.89 18.61 18.61 9.48 9.48 18.29 18.29 18.2¢ 18.29 9.a8 9.48
Fraccién mol del vapor 1.00 1.00 1.00 1.00 i 0.72 hid 0.66 1.00 1.00 0.3% 0.36 1.00 1.06 1.00 1.00
Densidsd (Kg/m*~3) 12.36 13.24 | 21.80 25.02 . 39.32 wee 42.72 b 7.7 wee 87.27 b 17.53 8.0 8.97
PM 36.36 36.29 ) 36.36 36.295} 36.36 36.285] 36.26 36.29 20.82 20.83 36.36 352951 12.€1? 17.82 12.61 17.82

*DFP: Diagrama de flujo del proceso
** B diagrama de flujo no consigna st valor de fracién mol del vapor de {a corriente
*** En el diagrama de flujo no se indica el valor de densidad a la temperatura y presién ce ia corrients.




FRACCIONAMIENTO
CORRIENTES
C35 €48 c36 €37 c38 €39 r €42 c4s
D ga del i i EX-
Liquido de 407 Ges
saparacién (D- Vapora Liquido a Domo de la Fondo de !a Descarga de la Cargaa combustible a
402) d izad d ized d ized deetanizadora bombs P-401 d izad Natta EX-402
ASPEN lASPEN ASPEN ]ASPEN ]EPEN ASPEN ‘ASPEN lASPEN JASPEN
COMPONENTE DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS
Flujo (Kmolihr):
Biéxido de Carbono 0.25 0.25 0.02 0.02 0.23 0.22 0.25 0.25 L i JE it SN ELED 0.36 o 36
Mondxido de Carbono 0.17 0.16 0.12 0.12 c.04 0.04 0.7 O.T6 ] weesr eemer B mseme eeen e e f e e 1.82 1.e2
Hidrégeno 0.15 0.26 0.14 0.23 0.01 0.02 0.15 0.26 F o0 e e e e 8.31 8.31
Moetanc 25.01 24.13}1 1189 11.29] 13.42 12.83 ] 25.01 283 ] c=ev ceeer f e e ] e e e s 103.43 1063.40
Etanc 22.98 22304 1.58 1.66 21.40 20.641 22.67 2099 0.32 .21 0.32 1.21 0.32 1.3 e 29.87 2882
Propiteno 13.16 12.97}) 0.20 0.23 {1286 12.75] 1.93 192 §11.23 1105} 11.23 1105} 11.23 11.05f -0 o 2.93 3.08
Propano 45.05 4455} 057 0.62 | 43.48 43.93] 5.37 5.31 § 39.68 39.24} 39.68 39.23 ) 39.68 32.24 e e 818 5.48
i-Butano 14.50 14.42| 0.05 0.08 | 1445 14.36% 056 067 | 13.63 13.85] 13.63 13.85} 13.63 1385} - 3E-03 | 0.87 0,81
n-Butano 25.62 25.461| 0.06 0.07 | 26.56 25.39} 0.65 0.66 | 24.98 24.801 24.98 24.80] 24.98 24.80} 0.06 0.05 1.07 1.03
Butileno 6.28 5.23 0.02 0.02 6.28 5.21 0.16 0.17 512 5.06 5.12 5.08 5.12 508 | 3E-03 .24 C.26
i-Pentano 18.11 1595 €.01 0.01 | 16.10 15.84} 0.14 0.14 | 15.97 156.81§ 15.97 1581} 1597 15.81}13.70 14504} 0.2} .23
neo-Pentano 0.99 1.00 | oo 2E-03} 0.99 0.99 0.01 0.02 098 0.98 0.98 C.98 0.98 .88 G.B6 C.03 0.03 .03
n-Pentano 12.87 12.72{ 0.01 6E-03{ 12.86 12.71{ 0.08 0.08 [ 12.78 12.64{ 1278 12.64{ 1278 12.64| 1252 1280 014 ol
n-Hexano 1.39 1E+O00} - 1E-04 1.38 1.34 | - 2E-03 1.39 1.34% 1.39 1.34 1.39 1.34 1.39 1.3% c.01 3E-03
T'ie‘ﬂéngﬁco| ..... 000§ - om——e LY 35.04 ............... 3E-04{ - 35_04 ..... 3ECE{ - 3E,04 ..........
TOTAL}183.53 180.74] 14.38 14.35 | 169.15 166.39} 67.15 54.66 |126.08 126.08}126.08 126.08]126.08 126.08| 28.63 2853 }|157.63 157.63
Temperatura {C) -32.00 -32.00]-19.00 -37.16}-19.00 -37.16]-14.00 -13.30| 51.00 49.71} 51.00 50.22} 64.00 63.90] 86.00 86.00{-30.00 -29.21
Presién (Kg/cm™2), abs. | 18.29 18.29} 9.49 9.49 9.49 9.49 8.48 8.48 953 9.563 ) 12.80 12.80) 12.73 12.73} 12.66 1266} 9.48 9.48
Fraccion mol del vapor 0.00 0.00 1.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00 0.00 0.Co 0.00 0.00 . 0.01 0.00 0.00 1.0C 100
Densidad (Kg/m~3} 584.88 616.80} 9.32 9.97 |611.81 635.80} 12.64 1249} *°* 546.40} 530.2 547.00} *°* 453.60f *** &71.00f *"° 10.18
PM 46.62 46.76 ) 19.47 19.72] 42.93 49.09) 26.47 26.49) 55.87 55.55} 55.87 55.55) 55.87 55.585{ 7274 72.78} 20.82 2082

*DFP: Diagrama de fiujo del proceso
** £l diagrama de flujo no consigna e! valor de fracién mol del vapcr de la corriente

- ¢ ** En el diagrama de flujo no se indica ¢! valor de densidad a iz P Ty P de !a corriente.




FRACCIONAMIENTO (CONTINUACION)

CORRIENTES
ca0 Cc50 C81 C52 €53 c54 ca1 ca3
Descarga del Descarga del Descarga del
Domo de Ia d dor EX-{ D ga de la Refiujo de la entriador de gas Fondo de la enfriador de natia
debutanizadora 406 bomba P-402 debutanizadora Gas L.P. L.P. EX-409 debutanizadora EX-408
l ASPEN lASPEN ASPEN ] ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN ASPEN
COMPONENTE off j Plus | orp | Plus | orp | Pus | DOFf | Plus | ore | prus | oFp | pus | oFp | pLus | oFp | pPLus

Flujo 1Kmol/hrl:
Biéxido de Carbono
Monéxido da Carbono

Hidrégeno  } e S, e o o T B T TP, PRSP
Metano b e e vevee PO e O e e O [ PUUOE SR,
Etano 1.06 4.45 1.08 445 1.06 4.45 0.75 2.14 0.31 1.31 0.31 1.31
Propilano 38.21 37.58 | 38.21 37.58 | 38.21% a7ss | 2697 2653} 11.24 1105 § 11.28 1105} -
Prapanoc 134.92 133.43§134.92 133.43]134.92 133.43} 95.24 94.19 | 39.68 38.24 | 38.68 3823 | - e e e
i-Butano 46.33 47.08 { 46.33 47.08 | 46.33 47.08 | 32.71 33.23§ 13.63 13.85 | 13.63 1385 | - a3 { - 4E-03
n-Butano B4.71% 84.14 | B84.71 84.14 | 847 84.14 | 59.79 59.40 | 24.91 2475 | 24.9% 24.75 0.06 .05 .06 0.0%
Butileno 17.38 17.18 f 172.38 17.19 § 17.38 17.19}§ 1227 12.14 5.11 5.06 5.11 506 § - 3E-03 3E 03
i-Pentanc 7.73 4.48 7.73 4.48 7.73 4.46 5.45 3.15 2.28 1.21 2.28 1.31 12.70 145G { 13.70 1450
neo-Pentanc 0.40 3.23 0.40 3.23 0.40 3.23 0.28 2.28 6.12 0.25 0.12 0.95 .B& 0.03 0.86 0.0
n-Pentano 0.93 0.11 0.93 0.11 0.92 0.11 0.66 0.08 0.27 0.03 0.27 0.03 12.52 12.60 | 12.52 12.60
n.Hc!ano - —amue ewna P T LT T o S T DT A P R L T b .33 1 _34 1.39 1.34
Tretilénglicol ceane cerne P T [OTOTE SOV O TP BT 3E-04 | e 6.4
TOTAL| 331.67 331.69{ 331.67 331.69} 331.67 331.69| 234.12 234.14] 97.55 9755 | 9755 9755 | 28,53 2853 | 28.83 282
Temperstwra (C} 66.00 64.38 } 53.00 50.00{ 53.00 50.04 | 53.00 50.04 ] 5300 5004 | 35.00 35.00|132.00 13252} 35.00 35.00
Presién {Kg/cm™2}. abs. 1252 1252 f 12.22 12,22} 1252 1252 1252 1252} 1252 1252 | 1252 1252} 12.66 12.66 ] 12.66 12.66
Fraccién mol del vapor 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 ©.C0
Densidad {Kg/m*3} 22.81 27.91 b 513.70] 496.41 513.80] 486.41 513.80] 496.41 513.80 - 545.10 .- 481.50 A 636.40
PM 50.94 50.51 5094 50.51 50.94 50.51 50.94 50.51 50.84 50.51 50.84 50.51 72.74 7278 72.74 72.78

*DFP: Diagrama de flujo del proceso
** En el diagrama de flujo rio se indica el vaior da densidad a la temperatura y presién da ia corriente.




PRODUCTOS A LIMITE DE BATERIA

CORRIENTES
c49 (=133 c44
Gas combusible Gas L.P. Natta
ASPEN ASPEN l ASPEN
COMPONENTE DFP PLUS DFP PLUS DFP PLUS
Flujo {(Kmol/Mr):
Biéxido de Carbono 0.36 038 | - e F e e
[Monéxido de Carbono 1.93 T.93 | reeee meess  F e e
Hidrégeno 8.31 831 | s eeee e e
[Metano 103.43 103.80] v e ] e e
Etano 29.97 2883 § 0.3% 1.31 |
Propileno 233 3.06 11.284 1105 | -0 e
Propano 8.18 8.48 39.68 39.24 ) -0 e
i-Butano 0.87 0.91 13.63 13.85 4E-03
n-Butano 1.02 1.03 24.91 24.75 0.06 0.05
Butileno 0.24 0.26 5.11 506 | - 3E-03
i-Pantano 0.21 0.21 2.28 1.31 13.70 14.50
nso-Pentanc 0.03 0.03 0.12 0.95 0.88 0.03
n-Pantano .14 0.12 0.27 0.03 12.52 12.60
n-Hexano .01 IEO3 | e e 1.39 1.3a
Trietilénglicol =} e e el S SO 3E-04
TOTAL} 157.63 157.03] 97.55 97.55 | 28.53 28.53
Temperatura {C) 38.00 37.59 35.00 34,99 35.00 35.18
Preeion (Kgiem™2), abs. 8.80 8.80 11.30 11.30 8.80 6.80
Fraccién mot del vapor 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Densidad {Kg/m~3} 6.68 7.15 |541.85 544.60]| 603.81 635.0C
M 20.82 20.83 } 50.94 50.51 72.74 72.78

*DFfP: Diagrama de flujo dsi proceso
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