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TRODUCCION

En los Gltimos afos el problema de la contaminacion ambiental en el Valle de
México ha venido agraviandose, lo cual ha motivadoe al gobicrno del pais a

tomar nuevas medidas para el control de la situacion.

La Retfineria de Azcapotzaleo por varios aflos vino operando para la obtencion
de diferentes productos derivados del traccionamiento del crudo. Como
consecucncia de los procesos cetectuados, la refineria wenia emisiones que

acentuaban el problema de

a contaminacion ambiental. lunto con

O

sto. la

refineria representaba un constante riesgo de scpuridad para da

zona urbana
que ko rodea.

Considerando ¢stos aspectos, entre otro

PEMEX ( Pewudleos

Nlexicanos )
decide cerrar 1a refineria ¢l 18 de marzo de 1991,

Al momento del cierre i retfineria fraccionaba una carga diaria de 170.000
barriles de crudo aproximadamente.

Para cubrir ia demanda de petroliferos que se dejo de procesar al cerrar la

refineria, PEMEX decidid wasladar algunas de las unidades que integraban la

refineria hacia otros centros de trabajo. una de estas unidades tue 1a Unidad de
Desintegiacion Catalitica Fluida ( FCC ) y cono destino se escd
Refineria © Hector Lara Sosa™ de Cadereyvia, Nuevo Leon.

iG ia



Aprovechando la situacién de que la planta seria trasladada. se decidio

repovar su  esquema  de procesamiento, lo gue permitiéd incrementar la

conversién de gasoleo a gasolina 62.6 % vol., propanos-butanos a 30 2% vol. ¥

reducir la emision de SOx a la aunostera.

Como principales productos de la FCC tenemos @ gasolina dulce de alto

octanaje, propanos-propilenos, butanos-butilenos. gas scco, combustoleo v

aceite ciclico ligero.

En la Refineria de Cadereyta se tiene una torre Fraceionadora de Propano-

Propileno. cuya capacidad de discio s de 4,000 BPID ( Barriles por Dia ),
provenientes del domo de la torre Despropanizadora de la unidad FCC No.l
existente. Bajo la mira de aprovechar al maximo las instalaciones existentes,
PEMEX plantea utilizar la Fraccionadora de Propano-Propileno para procesar’
la carriente existente v ta nueva corriente de 3,475 BPD de propano-propileno

que se obtendrd como resultado del wrasiado de 1a Unidad Catalitica No

Adicionalmente se tiene el plan de expansion de capacidad de ta planta FCC
No.l de 40.000 a 60.000 BPD v de la FCC No.2 de 25,000 a 30.000 BPD lo
que trae como consecuencia un aumento en el rendimicnto de la mezcia

propano-propileno.

La FCC No.1 tenia una producciéon de propano-propifeno de 4,000 BPD y con
la expansion se estima sera de 6,000 BPD. [.a FCC No.2 produce 3.475 BPD
¥ con el acondicionamiento sera de 4,170 BPD, con lo que la nueva carga a

procesar ¢n la planta fraccionadora de propano-propilena sera de 10,170 BPD.



Esta nueva alimentacion a la Planta Fraccionadora excede en miis del doble la
capacidad de la columna fraccionadora existente ( Splitter ). De no realizarse
ningltn cambio en la torre existente, ésta seguiria procesando 1.000 BPD v 1a
carga restante seria vendida como propano-propileno, lo cual repercutir
las utilidades. En ¢l

presente trabajo  se hard una  propuesta parn el

procesamiento del nuevo volumen de alimentacion de la worre traccionadora
( con la misma composicion que la de la corriente actual), cuidando todos los
aspectos hidraulicos de una torre de destilacion, v con un esquema de ahorro
de energia que permita reducir los gastos de oporacion que se tendrian como

consecuencia del aumento de capacidad.

En ¢l primer capitulo se presentan conceptos relacionados ¢on 1o hidraulica de
una columna traccionadora: ¢l scgundo capitulo mostrara ¢l desarrollo de
proceso de la torre fraccionadora seguido para el acondicionamiento de la

planta tfraccionadora; en ¢l tercero se bard un breve andlisis econdmico; el
cuarto capitulo mostrara los resultados de la evaluacién ¥y por dltimo
obtendremos unas conclusiones del trabajo.



CAPITULO 1

CONCEPTOS HIDRAULICOS DE UNA TORRE
FRACCIONADORA

En ¢l prosente capimfo se habla de los términos usados en

este wabajo.
relacionados con la columna de destilacion de platos 3 Ia adicion de una bomba
de calor.

L1-TIPO DE PLATOS DE LA COLUMNA EXISTENTE

usando ( no mencionaremos

anas  sco

Existe un pran nimoero de tipos de platos que por miucho tiempo se han venido

han  desarrolladoy.

los platos de alta teonologia que en los altimos
sin

cmbargo. hay res tipos de platos mas
ampliomente usados en ta industria, dstoes son: ¢t piatoe de cachuchas de
burbujdo, ol plate perforado v ¢} plata de valvulas: en forma resumida
hablaremos de sus principales carncteristicas «

Los platos de valvulus ofrecen un amplio rango de operacion , una gran

capuactdad a un costo comparable al de los platos perforados, v una
flexibilidad.. Si la capacidad adi

aran
tonal de los platos de vdalvulas sobre los
pertorados setoma en consideracion, los de vidvatas son mis econdmicos. Enla

mayoria de las aplicaciones la cargn de vapor es el tactor que controln ia

capacidad y los platos de valvulas tienen una capacidad 10% mayor que los
platos purforados.
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Para sistemas en los que sc mancjan muy pequeiios flujos de liquido existen
variedades de platos valvulados que minimizan el goteo. evitando asi la
necesidad de emplear platos de cachuchas, que son mas costosos y que para este

servicio se recomendaban con frecuencia.

Los platos perforados se emplean normalmente si no se requiere un amplio
rango de flexibilidad v siose descea obtener un bajo costo en la tabricacion del
plato. Los platos pertorados no deben emiplearse para aplicaciones que manejen

bajos tlujos de vapor.

[Los platos de cachucha de burbujéo se ven favorecidos para su empleo en
servicios en los cuales Jas fugas de liquido deben reducirse a un minimo. Su
capacidad ¢s menor que la de los platos perforados o de valvulas » son mas
costosos. El uso de los platos de cachuchas esta restringido a aplicaciones

especiales.

Los intemos de la torre de destilacion existente en larefineria de Cadereyta, son
platos vialvulados de dos pasos, a continuacion sc¢ definen las arcas que
componen a estos platos.

1.2.- PLATOS DE VALVULAS

Estos son platos perlorados con aberturas variables para el flujo del vapor. Las

perforaciones estan cubiertus con dispositivos moviles los cunales comiunmente

san discos circulares, retenidos en su sitio por medio de guias colocad: obwre 1a

superficie det plato 6 en la misma valvulal fos cuales se clevaran contorme <l



flujo de vapor se incremente y cuando el flujo disminuya a un valor
determinado de acuerdo al peso vy caracteristicas de la valvula, se asentaran

sobre los orificios.

Los platos de vilvulas operan con buena eficiencia en un amplio rango de
operacion ya que a bajas cargas regulan su drea abierta en forma proporcional al
flujo de vapor manteniendo suticiente caida de presion dindmica en el plato

para prevenir el goteo excesivo » laresultante disminucion de la cticiencia.

En ocasiones se utilizan valvulas de dos pesos diferentes. colocados en filas
alternadas en la direccion del tlujo del liguido. Esto ¢s con el proposito de dar
una mejor distribucion al fivjo de vapor que pasa por el piato v obtener una

mayor tlexibilidad.

Tambidén hay valvulas de otras tormas, rectangulares, triangulares, cuadradas,
dentadas, cte. retenidas sobre la perforacion por diterentes medios comeo patas,

ganchos 6 arunas pero teniendo todas un comportamiento similar.

1.3.- AREAS DE UN PLATO

Area de Ia Torre. At. Es ¢l drea interma total de la seccion transversal de la
columna. Es igual 2 la suma de las dreas de burbujéo. superior de bajantes v de

sello de bajantes.

Area activa o de burbujéo, Aa. Es ¢l drea encerrada por las paredes de la

columna, ¢l (los) derramadero (s) de salida y ¢l (los) borde (s) a la entrada del




plato. Es igual al drca de la torre menos la suma del drea de bajantes y el arca de

sello de las mismas.

Area libre o neta, An. Es el darea de la columna disponible para el lujo de vapor,

o cl drea de la torre menos el drea de bajantes.

Arca de bajantes, AD. Es la superficie del plato ocupada por los conductos a
travids de los cuales ¢l liquido desciende hacia ¢l plato inferior. Es ¢l arca a la

entrada (paric superior) de las bajantes.

Arca Inferior o dei Pondo de o Bajante, A\,,. Us el drea existente en el fondo de

la bajante.

Area Bajo la Bajante, A, Es el drea comprendida entre la superficiedel
plato o ¢l fondo de la charola de sello y ¢l borde inferior del batle o falddén de la
bajante.

Arca de Scllo de la Bajante, A, Es ¢l arca bajo ol fondo de la bajunte, se

emplea para mantener un sello en Ssta y para distribuir of liquido en ¢l plato.

rea total abierta al Qujo de vapor: es el drea

Arca abicrta o poriorada, Ah. s el <

de todas jas perforaciones sobre ol plato. Para platos de valvulas aplica un

concepto equivalente, of del area de ranura.

Area de Ranuras, As. Se detine como cf drea total de la cortina vertical a través

de la cual ¢l vapor pasa, en dircecion horizontal, por debajo de la vialvula para



cntrar en contacto con ¢l liquido tluyendo sobre el plato. En ¢! caso de una
vilvula con el cuerpo circular, la cortina tendra la superficie de un cilindro
vertical con un diamcetro igual al de la vialvula y una aliura como la distancia de
la superticic del plato al borde interior del disca de la valvula (disco) en su
posician de operacion. A la superticic del cilindro deberd restarse el avea

ocupada por las patas y dimples de la valvul

Ld.- TERMINOS RELACIONADOS CON  LEL COMPORTAMIENTO
HIDRAULICO DE UNA COLUNMNA DE DESTILACION DE PLATOS.

Tipos de Flujo. Existen varias formas en las cuales ¢l liguido puede {luir a

través de un plato, a continuacion sce describen las principales:

Flujo Cruzado (Cross FFlow). Sc tiene cuando el liquide tiuye a través del plato
en forma tal que al {Inalizar su paso cac al plato inferior a través de un canal, Ia
bajante. También se conocen como piatos de un paso los que presentan este tipo

de flujo. Su larga wvayectoria de flujo conwribuye o alcanzar una clevada

eficiencia en ¢l plato. el mas empleado ya que su construceion es simple y

cecanonic.

Flujo Encontrado (Bual Flow). En cste caso, ¢l liquido ¥ ¢l vapor se ponen en
contacio sobre la superiivic del plato, éste no ticne bajantes y ¢s generalmente

perforado o ranurado.



Flujo Radial (Radial Flow). El liquide fluye radialimente de o a una entrada (o

salida) localizada en el coentro del plato. hacia o de bajantes (o enmradas) en los
platos adyacentues.

Flujo Inverso (Reverse Flow), Hn los platos de este tipo et liquido fluye desde {a
entrada en uno de los lados

del plato alrededor de una wmampara o batle
colocado en su centro ¢ vierte su dire

ion en ¢l otro extremo regresando
hacia una bajante colocada en ¢l mismo lado por ¢l cunl entra el laido.

108
platos dan mas drea activa o expensas del drea de bajamtes, es il solo para muay

bajas relaciones liquido/vapor (1LLV ) Sce vecamionda que o altura del batle
central sea al menos ¢l doble de o maxima altura de liquido libre de vapor

calculada. para prevenir que se mezelen los Hguidos de ambos lados del batle.

Flujo Dividido (Split Flow), En este caso cf liquido gue fluyve a wravdés del plato
se divide en dos o mas travectorias de tlujo.

s

Flujo en Los Pasos (Doubdble Pass). Este o5 un plato de tlujo dividido con dos
trayectorias de flujo en cada uno de los platos. Cada trayectoria o paso maneja
1a mitad del ligquide total. 1 plato de dos pases  presenta una  mayor
capacidad de tiquido y menor gradiente hidriulica que los platos de un solo

relaciones liquido/vapor (L°V)Y o torres de gran
sefalarse que estos platos son de un 10 a 1396 mas costosos que los de un paso

pasa. Consccucntemente ¢l plato de dos pasos es venwajoso para elevadas

fiametro. Sin embargo, debe

flujo, la superti

i v el tumpo de contacto, y por 1o tanto la eficiencia seran
muenores ¢n los platos de dos pasos que en los de flujo cruzado.



1.4.1.- ESPACIAMIENTO ENTRE LOS PLATOS, TS.

El espaciamicnto entre los platos normalmente esta determinado por laespuma
que puede producir la mezela a separar ¥ por 1a necesidad de un facil acceso
para mantenimiento ¢ inspeceion. Pero ademas, espaciamicntos menores que el
recomendable ocasionarian una disminucion en la eficiencia. si la velocidad del
vapor ¢s mavor que la permisible. a causa del arraswe generado; o bien, la

inundacion de la columna si la altura det liquido retenido en la bajante es mayor
que el espaciamiento,

Los espaciamientos estandar son 8, 10, 12, 1.3, 16, 18, 20. 22,22, 24, 30,36 v
A0 pulgadas: siendo 1os mas comunes los que estan entre 18 » 36 pulgadas.

En la indus

i petrole

"los espaciamientos de 18 pulgadas se consideran los
minimos, con menores valores el arrastre ¥ la tendencia al inundamiento se
incrementan notoriamente. Por razones de accesibilidad los espaciamientos mas

comunes son los que se encuentran alrededor de 1as 24 pulgadas.

Para sistemas espumantes no se recomiendan espaciamicntos menores a 18
pulgadas.

Se requerird un  espaciamiento adicional en

cualquiera de las siguientes
situaciones:

a) Para los platos de transicion, como cuando se tiene un cambio en el ndimero
de pasos o en el didgmetre de la columna.
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b) Si la alimentacion va a introducirse en esta zona y se encuentra vaporizada ya

sea total o parcialmente.

c) Para permitir Ia colocacitn de tuberia de distribucidon para alimentaciones

liquidas.

El espaciamicnto ¢s una de las dimensiones que se proponen al iniciar el diseio,
posteriormente deberd checarse con ¢l nivel del tiguido retenido en la bajante v

por arrastre.
L3.2.- CAPACIDAD DELOS PLATOS

Se entiende por capacidad los flujos de liquido y vapor que es capaz de manejar
eficientemente un plato. L.a capacidad del liquido esta determinada por el
volumen de las bajantes. por esto es que la retencion del liquido en las bajantes

no debe exceder del 40-60%% de la capacidad de déstas. de otra forma la columna

se inundard antes de aleanzar of punto de inundamiento per arrastre.

La capacidad del vapor es tuncion del espaciamiento entre los platos, y de las
propiedades tanto del liguido como del vapor. LLa capacidad del vapor en ¢l
punto de inundamicento por arrastre puede determinarse a panir de la correlacion
de Souders-Brown mediante fos pardamewos de capacidad y flujos del sistema,

para un espacinmicento determinado.

Sc acostumbra disciiar las columnas de tal forma que fa carga maxima de vapor

1o exceda del 86-85% de la correspondicnte al punto de inundamiento por



12

arrasure. Esto es, en otras palabras, la capacidad del vapor de disefio debe ser

menor al §0-85%6 de la capacidad en el inundamiento.
1.4.3.- PARANMETRO DE FLUJOS

Esta definido por la expresion L/V * (D/Dy )"
donde:

L= flujo de liquido. lb-h

V= flujo de vapor. lbvh

D,= densidad del vapor, lb/pic

D, = densidad del liquido, lb/pic®

1.34.- PARAMETRO DE CAPACIDAD. Kgp.

Se detine mediante la expresion:

Kaop= Uy = (Dy/(DD N

donde:

U= velocidad del vapor basada en area i, pps.

cuando

i= A, iirea activa



i= N, drea neta
sin subindice i, drea de la columna.

1.4.5.- VELOCIDAD SUPERFICIAL DEL VAPOR MAXINMA PERMISIBLE.
Uk

También se le denomina velocidad del vapor en el punto de inundamiento. Esta
es una velocidad lHimite sobre 1a cual la cantidad de liguido arrastrado hacia el
plato superior es tal que lu columna se inunda y resuita inoperable. Esta basada

en el area transversal de la columna.
1.4.6.- ESPUMADO.

Las propicdades espumantes del sistema son importantes en la dinamica del
plato. La espumabilidad se refiere al grado de expansion del liquido cuando esta
aireado: Ia espuma asi producida es una funcién principalmente de las
propiedades iisicas del sistema. aunque el mdétodo y grado de aireacion ambién
influyen. La estabilidad de la espuma se refiere al grado en que el espumado

disminuye una vez que la aircacion hacesado.

La espumabilidad » eswbilidad de la espuma no estin necesariamente
relacionadas; por ejemplo. un sistema que produce una gran cantidad de espuma
pero ésia se descompone ripidamente, tendra alta espumabilidad y minima

estabilidad de la espuma.



Un cierto grado de espumacién es conveniente para tener una gran area
interfacial la cual favorecera el contacto entre las fases. Sin embargo, mucho
espumado puede ocasionar arrastre excesivo e inundamiento.

La estabilidad de la espuma debe considerarse en el disefio de la bajante y

preferentemente debera ser baja.

Espumas estables que pasen a la bajante requeririn altos tiempos de residencia
(grandes volumenes de bajantes) para que ¢l liquido ¥ el vapor se separen.

La prediccidon de la espumabilidad y la estabilidad de la espuma es mas dificil
de lo que parece ya que simples pruebas de laboratorio no siempre concuerdan

con las observaciones a nivel planta industrial.

Por ello ¢s conveniente considerar sistemas espumantes y 110 espumantes en
relacion a la dinamica del plato. Dentro de la categoria de los espumantes
tenemos a los sistemas con surfactantes, tales como las soluciones acuosas
diluidas de alcoholes y cetonas. Sistemas noespumantes son, por ¢jemplo, los
formados por hidrocarburos. El sistema aire-agua tancomunmente empleado en

los experimentos de dinamica de platos es aGn menos espumanies que los

sistemas de hidrocarburos.

1.4.7.- INUNDACION POR LIMITACIONES DEL SISTEMA.

Existe una velocidad maixima (UL, ) a la cual una gota de liquido de un didmetro
determinado permanccerd suspendida sin {raccionarse en otras mis pequerias,



cuando el sistema tiene una clevada tension superficial, tendersd a formar gotas
grandes las cuales dificilimente serdn arrastradas por ¢l tflujo de vapor: sin
embargo, cuando la velocidad del vapor alcuanza un valor determinado. la gota
se rompera dando origen a pequeias gotitas las cuales son  fdcilmente
arrastradas por el vapor. O =sca que cada sistema tendeidt una capacidad limite
que no puede ser excedida mediante el cambio de diseiie del plato o del

espaciamicento  entre los  platos. pues el fenémeno estd asociado con Ia

nteraccion enue ¢l vapor v el rocio del liquido en ¢l espacio existente entre los

platos y no estd relacionado con las caracteristicas del plato.

Este tipo de inundamiento no ¢s muy comin pues micamente se presentara con
sistemas de elevada tension superticial, pues generalmente antes de que el vapor
alcance la velocidad correspondiente al punto de inundamiento por limitaciones

del sistema, ocurrira ¢l inundamiento por arrastre.
1.4.8.- ARRASTRE.

Existen dos tipos de arrastre:

1) Arrastre de liquido por el vapor.

El arrastre de este tipo puede considerarse como el resultado de dos distintos
efectos del vapor en su trayectoria ascendente, ¢l acarreo de gotas de liquido por
el vapor y el salto de particulas de liquido por la accion dinamica de los chorros
de vapor. E)l primer efecto es tfuncion de la velocidad del vapor, de las
densidades de los fluidos. del diametro de la particula  que depende de la

tension  superticial del liquido y de la aglomeracion  de pequenas  particulas
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para  formar owas de mayor tamafo. El arrastre producido por el salto de

particulas de liquido es funcidn de la energia cinética de los chorros de vapor,
que depende de la densidad y velocidad del vapor y» esta relacionado con el

espaciamiento enure los platos.

Cuando se¢ presenta este tipo de arrastre, el liquido arastrado hacia el plato

superior reduce la concentracidon del liquido del plato (con respecto a los

materiales mas volatiles). El vapor, por su parte. tendra una menor
concentracion. la cantidad neta de transferencia de masa es menor y, por lo

tanto. la etficiencia disminuye.

Los efectos del arrastre se incrementan, al: a) Disminuir el espaciamiento entre

los platos, b) Incrementarse la velocidad superficial del vapor, ©) Incrementar

la altura del  derramadero, d) Incrementarse el flujo del  liquido,
) Incrementarse la densidad del vapor, ) Disminuir la tension superficial del

liquido, ¢) Disminuir ta wrayecioria de flujo del liquido. h) Incrementar el
didameiro de las pertoraciones.

2) Arrastre de vapor en el liquido.

Este tipo de arrastre no es tan comun como el citado anteriormente. consiste en

la oclusiaon de vapor en ¢! liquido v se presenta cuando la espuma es arrastrada
por ¢l liquido por que el vapor del liquido arreado no se separa de éste en la
bajante ¥ os arrastrado ¢l plato interior, o cuando ¢l vapor arrasira la espuma
hasta el plato superior.
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El vapor conteniendo una mayor proporcion de componentes volitiles que el
liquido det plato, diluye al liquido con respecto a los componentes mds pesados

v reduce la eficiencia de la separacion.

El arrastre sc incrementa cuando aumentan las cargas de vapor o del ligquido,
cuando se incrementa la viscosidad del liquido. cuando se incrementa la altura
del derramadero, cuando se manejan sistemas espumantes y al incrementarse la

densidad del vapor.

Es posible reducir Ta cantidad de vapor arrastrado por el liquido al colocar la
ultima fila de valvulas a una distancia tal del derramadero de salida quehaya
una menor tendencia a que ¢l vapor sea atrapado por el liquido. Ademas
debe darse suficiente volumen a las bajantes para que el vapor tenga tiempo de

separarse del liquido arreado. .
14.9.- INUNDAMIENTO.

Una columna de destilacion se empezara a inundar de liquido en cualquier
punto donde los flyjos del liquido y/o vapor resulten mayores que la capacidad
del equipo. No puede decirse que una columna estd inundada por exceso de
liquido o por demasiado vapor pues ¢l inundamiento es una combinacion de los
dos flujos vn alguna relacioncritica. El inundamiento puede ser causado por una

de las siguientes razones:
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Si se tiene una elevada caida de presion total de vapor a través del plato, la
retenciéon de liquido en la bajante puede resultar excesiva y provocar el
inundamiento.

El arrastre excesivo puede causar inundamiento. El liquido arrastrado de
cualquier plato a uno superior regresard a través de la bajante, recirculandose,
con lo cual se incrementa Ia carga de liquido que maneja ¢l plato v las bajantes,
disenadas para menores flujos, serdn incapaces de mangjar la nueva carga, por
lo que la columna se inundard. El arrastre generalmente ¢s por acarreo de gotas
de liquido en el vapor, pero puede deberse a que el nivel de la espuma formada
alcance al plato superior. condicion conocidacomo “priming’.

Un diserio inadecuado del sistema de distribucion de la alimentacion o del
reflujo, obstrucciones al paso del liquido a través de las bajantes o al vapor a
través de las valvulas, un mal disefio del sistema plato de fondos rehervidor, o

un sistema de control ineticiente también pueden causar el inundamiento

Una columna se inunda principalmente cuando se exceden los vapores maximos
permitidos de la retencion del liquido en la bajante y del arrastre. Es por ello
que se evaluan para checar el disefio hidraulica de la torre.

El inundamiento de una torre se caracteriza porque se presentard un subito

incremento en la caida de presion y una marcada disminucion en la eficiencia.



1.34.10.- FACTOR DE INUNDAMIENTO.

Es el maximo porcentaje del inundamiento por arrvastre permitido por et disefio.

Relaciona las carpas de diseno o de operacion a las cargas en el punto de
inundamiento. Para sistemas no espumantes, Glitsch recomienda emplear un
82% mientras que Koch sugiere el 85%% para el disedo.

Para sistemas espumantes conviene emplear el 0% y con sistemas a vacio 77%0

de inundamicnto.

Las columnas con diametros menores a 3 pies deben tener un factor de

inundamiento 10%% menor quc los anteriormente mencionados.

Factores de inundamiente mayores que los senalados pueden provocar un
excesivo arrastre y/0 que la columna dimensionada resulte pequena ¥ no pueda
operar eficientemente. Por lo contrario. con factores de  inundamiento

demasiado bajos se tendrd una columna sobrada.

Con los valores sefialados so tendrd un arrastre maximo que se recomienda

tener en una columna para que opere eficientemente.
1.3.11.- PORCENTAIJE DE INUNDAMIENTO POR sRRASTRE

s la carga de disciio expresada como un porcentaje de la carga de vapor en el

punto de inundamicento.
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La carga de diseno es ¢l flujo de liquido 0 mezcla liquido-vapor alimentado, el
cual puede ser equivalente al tflujo normal o con un porcentaje adicional,

referido al flujo normal (usualmente det 10-209% ).
1.4.12.- PLATOS CRITICOS

Una vez que se han establecido las condiciones de operacion de la columna y se
cuenta con los flujos ¥ propicdades del liquido y vapor que mangja cada uno de
los platos. puede iniciarse el disefio de los internos de la columna. Para ello
deberan considerarse los platos que manejen las cargas maxima ¥ minima

dentro de cada una de las zonas de la columna, los platos que manejan estas

cargas se conocen como platos criticos.

Se entiende por zona en una columna al grupo de platos o de etapas de
equilibrio en la cual los flujos de liquido, de vapor asi como las propiedades
fisicas son practicamente constantes. Se tijan las zonas conteniendo platos de
caracteristicas similares, igual nimero de pasos, iguales areas abierta. activa y
de bajantes siendo estas dos Gltimas iguales a las mayores requeridas por los

flujos de la zona.
Una columna sencilla con una sola alimentacion generalmente tendrd dos zonas
situadas sobre v bajo ¢l plato de alimentaciéon: los platos criticos comiunmente

son ¢l de domos, los situados sobre v bajo la alimentacion y el plato de tondos.

Columnas con varias alimentaciones o extracciones tendrin varias zonas.



1.4.13.- DIAMETRO DE LA COLUMNA.

El didmetro de la columna puede estimarse por medio del factor de capacidad

de Souders Brown o su modificacion presentada por Fair. dividiendo el flujo de
vapor por ia velocidad maxima permitida por ¢l disefio ¢ Uniinun™ 95F “ 100 ).

relaciondandolo posteriormente al drea por la cual ftuye el vapor.

El didmewo obtenido se redondea al medio pic proximo superior. El diametro
de la columna disminuye al incrementarse ¢! espaciamiento entre los platos.
Como el costo de 1a columna es tuncion del didimetro y del espaciamiento entre

1os platos. las dimensiones deberdn ajustarse para obtener @l costo minimo.
1.4.14.- LONGITUD DE LA TRAYECTORIA DE FLUJO, FPL.

Es la trayectoria libre que recorre ol liquido a ravés del plato desde que sale de
1a bajante hasta el derramadero de salida.

L4.15.- NUMERO DE PASOS

Por ntimero de pasos de un plato se entiende el ndmero de trayectorias que

seguira el liquido al pasar por la superficie de éste.

Asi tendremos que en un plato de dos pasos, ¢l liquido tluird en dos divecciones

hacia la o las bajantes que le conduciran al plato interior.



En general, al emplear platos multipasos se tendran torres de tmenor didametro,
pero el area activa decrece conforme se incrementa el niimero de pasos y con
ella la eficiencia al haber menor superficie para el contacto entre las fases, el
numero de valvulas que puede colocarse es menor y ademds los platos de
muchos pasos requieren de mas intemos. tinas o charolas. ete., por lo cual
tienen menor facilidad de mantenimiento. Sin embargo, para platos de gran
diametro un plato multipasos puede ser mas eficiente que uno de un paso
debido a que éste tendera a formar canalizaciones del tlujo de liquido dejando
inactivas algunas zonas del plato: por lo tanto. para platos muy grandes se
recomiendan multipasos, excepto para servicios a vacio pues pueden ocasionar
una mayor caida de presion que los platos de un paso

a

2 causa de que tendran
menor drea abierta y mayor caida de presion del plato seco.

En los platos multipasos ¢l drea activa de cada uno de tos platos debe ser la
misma para que fluya a través de ellos la misma cantidad de vapor. Ademas

debera ajustarse la longitud de los derramaderos de salida para que sobre ellos
pase la misma cantidad de liguido.

Los platos mas comiUnmente empleados son los de uno ¥ dos pasos. Los de un

numero mayor de trayectorias s¢ emplean para manejar elevadas relaciones de
reflujo L/V en torres de gran didmetro.
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1.4.16.- PUNTO DE GOTEO (Weep Point)

Se define como la carga bujo la cual la eficiencia de la transferencia de masa
empieza a disminuir notoriamente a causa de! goteo del liquido a través del

plato porgue se impide un buen contacto entre las fases.
1.4.17.- GOTEO (Weeping)

Ocurre cuando el flujo de vapor no es lo suficientemente grande para mantener
al liquido sobre la superficic del plato, asi que si la parte del liquido fluye sobre

el derrramadero de salida micntras el resto cae a través de los orificios del plato.

Se prescenta cuando la carga hidrostatica iguala a la fuerza que lo sostiene sobre
el plato, en este punto el liguido empieza empieza a fluir a través de las

perforaciones hacia ¢l plato inferior.

El goteo ocurre bajo pricticamente todas las condiciones v para casi todos los
tamanos Jde oriticio excepto para aguellos muy pequerios vy para liquidos con

elevada tension superticiall

El coteo pucde presentarse casi uniformemente en todo el plato o puede estar
focalizada 2 la entrada del plato, donde se acumula la mayor cantidad de

liquido.



1.4.18.- CAIDA DE PRESION

Las pérdidas de carga que sufren tanto el liquido como ¢l vapor en una columna

de platos, se deben principalmente a las siguientes causas:
P P g

El vapor sufre pérdidas por contraccion al pasar a uavds de los orificios dei
plato M por expansion  del vapor al pasar bajo el borde de las valvulas.
Pérdidas por tormacion de remolinos v por friccion, causadas en el cambio de
direccion del vapor bajo el disco de la vilvula. Ademas pierde energia, al
vencer el peso de la valvula y 1a carga de liquido sobre ésta, para poder elevar
1a valvula hasta su posicion abiena. Pierde carga para poder fluir a través de la
resistencia que le presenta el liquido que rodea a la valvula o si se tratara de un
plato perforado para vencer la carga del liquido sobre los oriticios. E} vapor
tiene perdidas por expansidn para formar burbujas y elevarse a través del
liquido. Finalmente pierde energia al vencer la resistencia que presenian la
tension superficial del liquido v la carga de la espuma sobre éste.

El liquido tiene pérdidas por friccion al pasar a través de la bajante v del claro
bajo ésta cuundo desciende al plato inferior, pérdidas inerciates por cambio de
direccion en ef plato v al salir de la bajante: pdérdidas por formacion de
remolinos. alrededor de las valvulas o en el derramadero de salida al chocar el

liquido contra ellos. adema

sufre pérdidas por contraccidén y expansion en las
bajantes si dstas no ticnen una ccion  wansversal uniforme; pérdidas por

friccion ¥ remolinos en las parades de la columna.
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L4.19.- ALTURA DEL DERRANADERO.

La altura del derramadero es la distancia medida desde la superficie del plato a

la parte superior del dermramadero.

Al incremenmuar la altura del derramadero aumenta la protundidad del liquido y
por consiguicnte tambidén la longitud de la trayectoria para que el vaporburbuje,
Ia retencion del liquido y ¢l tiempo para ¢l contacto entre lastases.

Con lo anterior se incrementa fa eficiencia pero ésto puede hacerse hasta un

limite determinado: mientras mayor sea la altura del derramadero mayor es la

caida de presidn que sufrivd of vapor y se incrementard entonces la retencidon del
fiquido en la bajante. pudicndo ésto ocasionarad inundamiento. Ademas, la altura
solo podra incrementarse hasia cierto punto en el cual el espaciamiento efectivo
se reduce a tal grado que s¢ emipieza a presentar arrastre v dste disminuye la
eficiencia de Ia operacion. Este punto estd dado generahimente como el 139 del

espactamiento entre los platos.
I.5.- PRESION DE OPERACION.

Las columnas de destilacion trabajan en un rango muy amplio de presiones.
En la industria petrolera, por ejemplo, las presiones varian en vun rango de 1 a

400 psia.

Los principales factores que fijan la presion de operacidon son la volatilidad
relativa de los componentes a separar y la temperatura de jos medios de

enfriamicnto » calentamicnto disponibles en 1a planta, generalmente agua y
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vapor ; otros factores importantes son laestabilidad térmica de los productos v

sus temperaturas criticas. En general puede decirse que la presion de

operacion de la columna dependerd del medio de enfriamiento para la

condensacion. Se utilizan acercamientos, entre la temperatura de entrada del

medio de entriamiento y la temperatura de salida del condensador. del

siguiente orden : 10 a 20"F con refrigerantes como propano 6 propileno. 10 a

35°F cuando se emplea agua de enfriamiento » de 35 a 90°F cuando se utiliza
aire.

Trabajar a presiones aitas incrementa las temperaturas del domo y tondo,
permitiendo condensadar materiales volatiles empleando Unicamente agua
como medio de enfriamicnto. A bajas presiones la volatilidad relativa de las

sustancias se incrementa haciendo mas sencilla Ja destilacion.

1.6.- AHORRO DE ENERGIA MEDIANTE EL USO DE BOMBAS DE

CALOR.

Los procesos de destilacion son los mayores consumidores de energia en
procesos petroquimicos y de refinacion. Debido a su simplicidad. constituye Ia
operacion de separacion mas ampliamiente usada. Los sistemas cldsicos de
destilacion emplcan fuentes independientes de calor tales como vapor o aceite
de calentamiento para ol rehervidor. agua de enfriamiento o refrigeracion para

los vapores del domo v corrientes de proceso. Los vastos incrementos en el

2

costo de Ia energia durante los dltimos afos han ocasionado que se tiend
hacia el uso de sistemas mas eficientes en el uso de energia, los cuales,
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aunque mis complejos, minimizan la necesidad de fuentes externas de

energia.

En muchos casos., ¢l consumo energético, existente en plantas de

procesamiento que involucran la destilacién, puede ser reducido mediante :

®m Mejoramiento de las condiciones de operacion : por ejemplo. precalentando
la alimentacion con las corrientes de productos.

®m Reduciendo el retlujo mediante el aumento del ndumero deplatos, si ésto no
implica muyores gastos de operacion

m Disminuyvendo las diferencias de temperaturas en los cambiadores de calor.

= [nstalacion de empaques de alta eficiencia.

| Integracion caloritica.

Sin embargo, una mayor reduccion energética puede ser lograda solo
mediante la recuperacién de! calor extraide a los vapores del domo de la
columna (ver fig. L1 )L A continuacion se muestra como puede ser logrado

ésto :

1.- Con columnas acopladas ¢ ver fig. 1.2 ) el calor disponible en los domos
de una de las torres s usada para calentar jos fondos de la otra. La energia
suministrada es inversamente proporcional al niimero de columnas acopladas.
Este diseno es a menudo tactible para la separacion de hidrocarburos ligeros o

compuestos de bajo punto de ebullicion.
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2.- Recompresion de vapor con un fluide de trabajo intermediario. Latigura
I.3 muestra un esquema que incluye un ciclo cerrado en el cual un fluido se
vaporiza por medio del intercambio de calor con los vapores del domo de la
columna en el condensador. Despudés de la compresion. ¢l calor del fluido de
trabajo se intercambia en el rehervidor, este {luido puede subentriarse con
intercambio de calor adicional con la alimentacion, 1o que mejora la operacion
global del sistema. El tluido de trabajo se sclecciona considerando la
temperatura y presion de operacion: en muchos casos el agua es el tluido
empleado. Esta contfiguracion es para cuando el producto de domos es
corrosivo, o para aplicaciones donde la presion del domo de la torre es baja vy
al utilizar cualquier otro esquema se requeririan equipos muy grandes para

realizar la compresion.

3.- Compresion de los productos de fondo. Los fondos liquidos se expanden a
traves de una valvula de estrangulacidn, dindose una evaporacién parcial. Los
vapores del domo de la columna se condensan ¢n el cambiador de calor
cediendo su ealor latente para la evaporacion de los productos del tfondo ( ver
fig. [.4 ). Este ciclo de bomba de calor es apropindo donde el producto de los
domos no esta disponible para Ia compresion. por cjemplo, cuando esta cerca

de su punto critico.

4.- En el caso de la bomba decalor con recompresion directa de vapor
( VRC ), ¢l calor de los domos es transferido a los fondos por el vapor. El
vapor ¢s comprimido a alta temperatura, por lo que esta energia puede ser
cedida en el rehervidor para la evaporacion de los liquidos del fondo ( ver fig.

1.5).



Dependiendo del proceso, las condiciones de operacion ¥ las consideraciones
ecc.)nénﬁc:\S. uno de los mdtodos anteriores ofrece mejores ventwajas. La
destilacion con bombas de calor es mis ccondmica que la destilacion
convencional cuando los ahorros de

generados  compensan el
incremento de costo de inver

S>n del sistema con bomba de calor. LLos mejores
candidatos para scr separados por el mdéiodo VRC son las mezelas con
volatilidades relativas cercanas, que conducen a diferencias de temperatura
pequenas entre el domo v el tondo de 1 columna, que traerdi como
consecucncia un gran nimero de etapas de separacion v altas relaciones de
reflujo requeridas ; otra vente

1 ¢s que  la columna puede operar o

temperaturas v presiones abajo de las normalimente establecidas por el agua de

enfriamicnto ¥ el aire ambiente. mejorando asi las volatilidades relativas de

tos componentes y haciendo la

separacion mas  facil, por cjemplo,

fraccionamientos de etileno-etano v propileno-propano.

Considerando que estamos manejando propano-propileno desarrollaremos un

esquema VRC, como ¢l de tu figura S, va que cumple con las caracteristicas
para la aplicaciéon de este <

squema. En el que los vapores del domno primero se
comprimen a una presion correspondiente s una temperatura de saturacion

mas alta que la de los fondos de ta torre.

Los vapores comprimidos son entonces condensados en el rehervidor. El

condensado resultante se usapara reflujo v unu parte sale como producto. La
energia v los  requerimientos  de  servicios  auxiliares  se reducen
significativamente comparados con el sistema de destilacion convencional que

consuime relativamente grandes cantidades de vapor » agua de entriamiento.
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En ¢l sistema de la bomba de calor, el agua de enfriamiento se requiere en

cantidades modestas, utilizandose encrgia externa (electricidad o vapor) para
manejar el compresor. Los requerimientos de energia totales para la bomba de

calor pueden ser menos de la mitad de los requeridos para un sistema de
destilacion convencional.

>

Condensador

Rehervidor

. Toire

N ‘ Despropilerzadora
A\

Fig. 1.1, Destilacidn Convencional.
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Fig. | 2. Cotlumnas Acopladas.
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—_——t ——gg— Columna
v
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wvalvula

Fig. 1.3. Bomba de calor con circuito auxihar,
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Columna

Reh-Cond.

4

Compresor

' Vaivula

Fig. 1.4. Bomba de calor con compresion de productos de fondos.

Columna Compresor

Vaivula

\
Reh-Cond.

Fig. 1.5. Bomba de calor can compresién de vapores de domos.
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CAPIiTULO 11

DESARROLLO DEL ESQUEMA DE LA TORRE
FRACCIONADORA

Como consccuencia de los aumentos de capacidad de procesamiento de la
FCC No.1 y FCC No.2, la producciéon de propano-propileno se vera
a 6,000 BPD y de

Se crea la necesidad

incrementada de 3.000 3475 a 4170 BPD.

respectivamente. de manejar una nueva carga de

alimentacion a la Torre Despropilenizadora ( T-1 ) de 10,170 BPD.

De no llevarse a cabo ninguna medida para incrementar la capacidad de l1a
torre existente seguird procesando unicamente 4,000 BPD y los restantes
6,170 BPD se venderan como propano-propileno. En ¢l trabajo que sec
presenta s¢ propone procesar €sta nueva alimentacion en dos columnas
fraccionadoras con la adicion de sistemas de ahorro de energia. lo cual nos

dejaria reducciones sustanciales en gastos de operacion debido al ahorro en el
consumo de servicios auxiliares. redundando a final de cuentas en un
incremento  constderable  de las  utilidades,

en lo referente a  la
comercializacion de este producto.

A continuacion se presentan ¢l esquema actual de procesamiento con 4.000
BPD y ¢l esquema propucsto para el manejo del nuevo volumen de
alimentacion, 10,170 BPDR. Posteriormente se efectuara un analisis
cconomico comparativo entre tas dos situaciones mencionadas.



IH.1.- CONDICIONES ACTUALES DE LA TORRE FRACCIONADORA

II.1.1.. DESCRIPCION DE PROCESO DE LA FRACCIONADORA

EXISTENTE DE PROPANO-PROPILENO.

El objetivo de la torre fraccionadora, también conocida como torre

despropilenizadora. es ¢! de recuperar el propileno de una corriente de
propano-propileno proveniente del domo de la columna despropanizadora

que esta ubicada en la Planta de Desintegracion Cartalitica Fluida ( FCC).

El diagrama de flujo de la planta y el balance de mateeria y energia, se

presentan en el DFP No. 1.

El flujo de alimentacién de disefio es de 4000 BPD con una composiciéon de
propileno de 66 %26 mol, propano 32 %% mol, y pesados 2 % mol.
La Torre Despropilenizadora ( T-1 ) consta de 125 platos de valvula de dos

pasos ¥ la alimentacion se efectda normahmente en el plato 84, aunque existen

tacilidades para hacerlo en el 80 u §8.

La corriente de propano-propileno de almacenamiento v la proveniente del

domo de fa torre despropanizadora legan al Tanque de Balance { D-1 ) a

>l cual se bombea la carga mediante la Bomba de

control de nivel, de
Alimentacién ( P-1 ) a control de flujo, al plato nimero 84 de la Torre

Fraccionadora ( T-1 Ya 1 109F y 319 Psig.



Por el fondo de la 1orre se obticne una corriente de propano con una pureza de
90 % mol a 1420F v 301 Psig. una parte de esta corriente se manda a limites
de bateria a control de nivel y la otra se envia al Rehervidor de Fondos
( E-2ADB ) retornundo una mezcein liquido-vapor a la torre con el fin de
proporcionar la encrgia requerida para llevar a cabo la separacion de los
compuestos en la columna. La temperatura del fondo se controla mediante la

admision de vapor al Rehervidor ( E-2AB ).

De el domo de la Torre Despropitenizadora ( T-1 ) se obtiene una corriente de
vapor la cual se lleva a el Condensador de la Torre Fraccionadora ( E-1AF ) ¥

el efluente pasa al Acumulador de Retlujo ( D-2 ).

El propileno liquido se envia por medio de la Bomba de Reflujo ( P-2 ) hacia

dos destinos:

El primero es el retflujo af plato 1 de la torre ¥ ¢ste se envia a control de flujo

en cascada con el control de nivel del Acumulador de Reflujo ( D-2 ).

El segundo es el almacenamiento de producto, envidandose a control de fiujo
en cascada con el control de presion diferencial. Esta corriente sale con un

pureza de 96.1 % mol de propileno, a 1219F v 286 Psig.

El consumo de servicios auxiliares de oste esquema se presenta en latabla

i1,



Tabla 11.1.- Servicios Auxiliares

Condensador

| Carga Térmica

[ Agua de Entriamiento (2 )

( E-1AT )

| 572024 E6 BTU/hr

{

4,376 gpm

Rehervidor

Carga Térmica

Vapor (1)

(E-2AB)

| 37.617E6 BTU/hr |

63,108 Ib/hr

1 Potencia 1 Energia Eléctrica
Bomba de Alimentacion 123 HP ] 10.27 KWH
(P-1)
Bomba de Reflujo ( P-2) | 150 HP 12428 KWH

( 1) El vapor saturado utilizado tiene las siguientes caracteristicas :

P = 50 Psig ¥ T = 2980F.

( 2 ) El agua de enfriamiento esta disponible a las siguientes condiciones :
P = 64 Psig. T, =90°F y T, = 115°F.
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II.2.- PROPUESTA DE LA COLUMNA FRACCIONADORA CON

BOMBA DE CALOR.

Debido al aumento de carga a procesar en la planta de la Torre Fraccionadora
v a la encomienda de ahorro de energéticos, hay varios aspectos que se deben

considervar para ¢l acondicionamiento de la planta.

Para lograr el ahorro de energéticos consumidos en planta se adicionarda una

Bomba de Calor que aligerard fos gastos de operacion por este concepto.

Al adicionar la Bomba de Calor por recompresion de vapores de domos,
podemos manejar presiones de operacion ( Pop ) diferentes a la usada
normalmente, ya que la presion de operacion de la torre no esta determinada
por ¢ medio de enfriamiento disponible para usarse en el condensador, de
acuerdo a lo mencionado en el inciso L.5. Al bajar la presion, la separacion de
los compuestos en la columna se facilita debido a que la volatilidad relativa
se incrementa, como consecuencia de ésto la relacidon de reflujo ( RR )
manejada en la torre se puede reducir por lo que la inundacién ( FF)
de la ftraccionadora disminuye ¥y nos da la flexibilidad de aumentar el

volumen de alimentacién de la torre manteniendo constante la pureza

requerida del producto principal ( 96.1 % mol Propileno ), por lo tanto la

carga puede incrementarse hasta llegar al limite maximo permisible de

inundacién para una torre con platos convencionales, la cual es de 82 %%.
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Como el incremento de carga sobrepasa por mas del doble la capacidad de

procesamiento actual de la columna existente, se sugiere la adicion de otra

torre con las mismas caracteristicas que la existente. Debido a que las
condiciones hidriulicas de la columna nos permiten manejar la mitad de la
nueva carga de alimeniacion.

Zntonces cada torre manejard 53.085 BPD.

De acuerdo a la evaluacion hidraulica realizada a la torre existente ((mediante
el simulador de procesos PRO 1), con las condiciones actuales de proceso se
obtiene una inundacion de 75.3%, yinanejando la mitad del nuevo flujo total,
que es de 5,085 BPD, nos resulta una inundacion de 731.3%

el cual se
considera aceptable para operar la torre.

De esto ultimo se infiere que adicionando una torre similar a la existente se

maneja la nueva carga de procesamiento, respetando los requerimientos de la

separacion asi como los criterios hidraulicos de diseiio de una torre
fraccionadora.

Al dejar las torres con estas caracteristicas se verda que disponen de la

flexibilidad para manejar un nuevo voliimen de alimentacion que en un tuturo
pucda existir.

Para definir el arreglo de procesamiento. se realizara la simulacion del
proceso variando la presion de operacion (Pop )y la relacion de reflujo
( RR ), cuidundo varios aspectos, que son : obtener ¢l propileno, producto de
interes. cou la misma purcza hasta ahora obtenida de 96.1 % mol, verificando

que la inundacién de la torre no exceda los limites maximos permisibles.



El esquema de la Bomba de Calor que puede suministrar, tanto a la corriente
de reflujo como a la de producto. las caracteristicas y condiciones requeridas

por ¢l proceso, es ( tig. 1.1 )

A

|-

v

Propano Propileno

Fig. .1 Bomba de Calor con Recompresiéon de Vapor



I1.2.1.- ADICION DE LA BOMBA DE CALOR A LA FRACCIONADORA.

Realizando la simulacion del proceso con el simulador PRO 11 ( Simulation
Sciences Inc. Y se tiene que definir la columna fraccionadora aislada de los
demds equipos y a lus condiciones de la torre existente. Tomar una
pseudocorriente ( TFLOW ) de! plato namero dos de la columna y numerar

esta corriente que es rica en propileno. Con ésto se inicia el andlisis de los

esquemas de la Bomba de Calor.
Para el analisis del arreglo, se muestra a continuacién el algoritmo a seguir :
1 .- Simular la torre ( T-1, T-11 ) a una Pop menor que la de diseio .

1.a.- Ajustar la relacién de reflujo ( RR ) lo suficiente para mantener ia

pureza requerida de propileno ( 96.1 % mol ).

1.b.- Verificar que el factor de inundacion ( FF ) no sea mayor de 82
%%.

1l.c.- Tomar la temperatura de reflujo ( Trefl ).

Repetir desde el punto 1 hasta que la Trefl. sea 110°F, ya que el enfriamiento

final es con agua ( fig. 11.2 ).



a1

D-2, D-12
Vapores de Propiienc a EE——
Tanque de Succion

T ret= 110°F De Reh-Cond.

€-2, E-12

Propilenc
aLB

Fig. Il. 2. Temperatuta de Reflujo

2 .- De los resultados obtener la temperatura de entrada y salida del
rehervidor de la corriente de tfondos ( Tentreh. y Tsal.reh ) y la carga térmica

del rehervidor ( Qreh. ) .Fig. 11.3.

Condensador T sal.comp.

T sai.cond
T sairen

T enteen.

E-1, E-11

Fig. 1.3 Tent. ren. y T sal. reh.

3 .- Adicionar la Bomba de Calor, es decir,
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3.a.- En el compresor ( C-1, C-11 ) asignar una presion de salida que
nos de una temperatura de descarga tal que la corriente de vapores

proporcione la carga térmica del rehervidor.

3.b.- La presion de salida del acumulador de reflujo ( D-2, D-12 ) se

determina en funcion de la presion requerida por ef producto v ¢l retlujo.

3.c.- Fijar en el enfriador de ajuste ( E-2, E-12 ) la temperatura de
salida del propileno, ésta debe ser de 110°F. Puesto que el enfriamiento final
se efectuara con agua de enfriamiento disponible a 90°F. y el minimo
acercamiento de temperaturas es de 20°F. Esto se ilustra enlas figuras 1l.4a y

IL.4b :

0-2, D-12
Vapores de Propileno » —_—
Tanque de Succidn
Tret=110°F De Reh-Conden.
AE.
€-2, E-12
T-1, T-11 —_—
Y s Propilenc
aLB

Fig. l.aa Deha de Temperaturas



Propileno T ent proput

T sst.propn

Agua de Entriam 110°F

90°F

E-2.E-12

AT = T salpropil - T entagua = 20°F

Fig. 11.4b Detta de en et Reh-Cond, o

En nuestro caso, al simular la torre fraccionadora a diferentes presiones de

operacidén variando la relacion de retlujo para mantener la pureza

especificada, se obtuvieron los resuhiados de la tabla 11.2:

Tabla 11.2
Pop RR Pureza Inundacion - Trefl.
( 1b/in? abs.) Propileno (%) ( °F)
300.4 23 96.1 753 121.4
262.8 17.72 96.1 74.5 110.4
200.8 14.51 96.1 62.6 8$9.4

Aqui el punto ¢ritico a cuidar es que el acercamiento de temperaturas en el
enfriador (E-2, E~12 ) por el lado de tluidos frios sea de 20°F. ya que el
enfriamiento del propileno se efectuard con agua. Este gradiente de

temperaturas se debe a las caracteristicas de nuestro cambiador de calor.

Asi resulta que la Pop a la que se debe trabajar Ia torre es de 262.8 1b/in? con
una RR de 17.72 para mantener una pureza de 96.1 % mol de propileno con

una alimentacion de 3,085 BPD.
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El consumo de servicios auxiliares se muestra en la tabla 11.3 :

Tabla I1.3
Servicios Auxiliares
Carga Térmica Agua de Enfriamiento (1)
NMMBTU/hr gpm
Entriador de Ajuste 16.194 1,627
(E-2.E-12)
Potencia Energia Eléctrica
HP KWH
Bomba de Alimentacion 22 18.3
( P-1R, P-2)
Compresor 6,554 3431
(C-1.C-11)

( 1) El agua de enfriamiento esta disponible a las siguientes condiciones :

Pent = 64 Psig, Tent = 900F y Tsal = 1150F.

Para nuestro caso de estudio. ¢l esquema con la Bomba de Calor es como se
ilustra en e! diagrama de flujo de proceso nimero 2, con el balance de materia

¥y energia. que se encuentra en el anexo A-1.

11.3.- CONSUMO DE ENERGETICOS.

Al observar los consumos de cnergéticos de los procesos descritos

anteriormente, notamos una gran diferencia entre los requerimientos de agua




de enfriamiento, vapor de agua y energia eléctrica entre ellos, seguan latabla
11.4 :

Tabla 11.4
Consumo de Energéticos

Servicio Actual Propuesta
Energia eléctrica 1°065,636 337160.198

{ Kw/ano )
Agua de entfriamicento 87232,124 2'928,341

( m¥/afo )

Vapor de baja 226,710 -
( Ton/afio )

Como se observa en la tabla anterior, las diferencias ¢n los requerimientos
energéticos son muy sustanciales, principalmente en los servicios de
electricidad v de agua de enfriamiento. Estas diferencias repercutirdn
enormemente en los gastos de opreacion ( como se vera en el siguiente
capitulo ), puesto que son los servicios mds caros que

tenemaos,
principalimente el agua de enfriamiento.
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CAPITULO 111

EVALUACION ECONOMICA

La evaluacion econdomica se efectud comparando ¢l caso actual de la columna
fraccionadora contra el caso propuesto en este trabajo de la fraccionadora con

bomba de calor por recompresion de vapor.
I11.1.- BASES ECONOMICAS

La propuesta para el incremento de capacidad y ahorro energético de la planta
fraccionadora propano-propileno de la refineria ** Hector Lara Sosa * de
Cadereyta, N.L.. descrita anteriormente, se analizd econémicamente bajo los

siguientes aspectos :

El andlisis ccondmico tue realizado con precios promedio de 1996, en délares

americanos para un horizonte de planeacion de 20 aifios.

[11.2.- INVERSION

El estimado de inversién a limites de bateria incluye los siguientes

conceptos :

= Equipo de proceso



| Materiales ( tuberia, concreto, acero, instrumentos, aislamiento y pintura )

= Instalacion y montaje

M Indirectos de construccidn

o Administracion.

A continuacion se desglosa {a inversion necesaria para el trabajo propuesta :

Clave

T-11
C-1
C-11
E-1
E-11
D-3
D-13
D-12

P-1R
P-2

Descripecion Costo ( USD )
‘Torre Fraccionadora 1°755,691
Compresor 960,237
Compresor 960.237
Cambiador Rehervidor-Condensador 121,000
Cambiador Rehervidor-Condensador 121,000
Tanque de Succidén 130,446
Tanque de Succion 130.446
Tanque Acumulador de Retlujo 170,272
Bomba de Carga 6,663
Bomba de Carga 6,663
Bomba de Carga 6,663

Inversion Total (USD )

4'369,318
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La evaluacion de los costos de cada equipo realizada con el programa de

cdlculo Questumate, se encuentra en el anexo A-2.

En esta evaluacion se

toman en cuenta todos los conceptos enumerados al inicio de este inciso.

I11.3.- COSTOS ANUALES

L.os costos anuales estan integrados por los siguientes conceptos :

1I1.3.1.- Materia prima

Concepio Consumo Precio Costo Total

( Bls/afo ) ( USD/BIls ) ( USDvr/afo )
Propuesta
Propano-Propileno 3'358.080 16.G9 547031,507
Actual .
Propano-Propileno 3’358,080 16.09 547031,507
II1.3.2.- Servicios Auxiliares
Concepto Unidad Consumo Precio Costo Toual

( USDYunidad ) | ( USD/ano )

Propuesta
Energia eléctrica KW/aino 437160,198 0.03 1°294,806
Agua de enfriamiento | m¥aiio 2°928,341 0.55 1°610,587
TOTAL 27905,393
Actual
Energia eléctrica KW/ano 1°'065,636 0.03 31,969
Agua de entriamiento mi/ano 8'232.124 0.55 4°527,668
Vapor de baja pres. Ton/ano 226.710 7.123 1°614,855
TOTAL 6°174,492
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111.3.3.- Mano de¢ obra
La mano de obra requerida para operar esta planta, de acuerdo con criterios

de operacion del Instituto Mexicano del Pewdleo ( IMP ). es de dos

ingenieros de operacion, | ayudante y 4 de guardia.

111.3.4.- Mantenimiento

Fue estimado para los primeros ¢inco afios como el 2.3 %% anual respecto a la
inversion, para los siguientes cinco afios 3.75 % vy para los afios restantes el

5 %, de acuerdo a criterios det IMP,

111.3.5.~ Indirectos de plania

Se considerd el 1.5 % de la inversidn por afio, tomando en cuenta los criterios
del IMP.

1I1.4.- INGRESOS

Se consideraron los siguientes productos



w
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Descripcion Producto Precio Venta Total
{ Bls/ano ) ( USD/BI1) ( USD/v/aino )
Propuesta
Propileno 27184,983 23.605 51°576,571
Propano 17173.095 18.009 21°126,268
TOTAL 72°702,839
Actual
Propileno 858,825 23.605 207272,564
Propano . 461,175 18.009 8°305,30t
Propano-Propileno 2°038.080 16.09 32°792,707
TOTAL 617370.572

I11.5.- TASA DE DESCUENTO

Tasa de descuento en términos reales 10%, de acuerdo a criterios del IMP.

[11.6.- VALOR DE RESCATE

Valor de rescate igual a cero.

I11.7.- COSTOS

Los costos utilizados en el presente trabajo se describen en la tabla siguiente :



Conceplo Unidad Costo Fuente

Propano-Propileno | USD/BI 16.09 |Precio promedio 1996 interorganismos
Propileno USD/B1 | 23.605 | Precio promedio 1996 interorganismos
Propano USD/Bt 1R.009 { Precio promedio 1996 intcrorganismos
Energia eldéctrica USD/KW 0.03 |Precio promedio 1996 interorganismos
Agua de enfriam. uUsD/m* 0.55 |Precio promedio 1996 interorganismos
Vapor de bata pres.j USD/Ton} 7.123 jPrecio promedio 1996 interorganismos

HL8.- RESULTADOS

Los resulados del analisis diferencial de Ia propuesta elaborada respecto al

caso de operacion actual son los siguientes :

Inversion T.I.R. P.R.I. V.P.N.
(MM USD) (%) ( Anos. Meses ) (MM USD)
Propuesta 4.369 189 0.6 68.773

Todos los conceptos anteriores se tomaron en cuenta para realizar el analisis

diferencial de los dos casos de operacidon de la torre. estos datos y resultados

se encuentran en el estado proforma reportado en el anexo A-3.

En el estado protorma s¢ observan todos los puntos v criterios considerados

para el andlisis diterencial del presente trabajo.
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CAPITULO 1V

ANALISIS DE RESULTADOS

Debido a los aumentos de capacidad de las FCC's No. | ¥ No.2 de la
Refineria de Cadereyta N.. L., la nueva alimentaciéon que se tiene en la planta
fraccionadora de propano-propileno es de 10,170 BPD.Lo cual representa un
aumento del 254% de la capacidad de la torre existente, el cual no se puede
procesar uvn esta torre ni aun con el cambio de internos por unos de alta
capacidad. ya sean empaques o platos de alta capacidad, pues éstos permiten
incrementar la capacidad de las columnas pero ninguno de ellos logra

aumentarla a esc elevado porcentaje.

Por lo tanto se propuso adicionar una torre nueva con las mismas
caracteristicas de la torre existente ( los resultados mostrados son por torre, y
aplica para cada una de cllas ), mangjando la mitad de la alimentaciéon por
torre y para tener ahorros energdéticos se propuso acoplar una bomba de calor

a cada coluimna, con las condiciones de operacion mostradas en la wabla IV, 1

Tabla IV.1 Columna Columna
T-1 T-11
Carga ( BPD ) 5,088 5,088
Pop ( Ib/in~ ) man. 248.17 248.17
RR 17.72 17.72
Qreh ( MM BTU/hr ) 60.378 60.378
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Estas condiciones de operacion son menores a las usadas en la torre existente,

como se puede ver en lawabla V.2 :

Tabla IV.2 Columnn Columna
Existente T-1 v T-11
Carga ( BPID ) 4,000 3.088
Pop ( Ib/in” )y man. 286.31 248,17
RR 23.0 17.72
FF (%) 75.3 734.5
Qreh ( MM BTU/hr) 37.617 60.378

Como consccuencia de esia disminucion en las condiciones de operacion., el

consumo de servicios auxiliares se reduce, segan tutabla [V.3 ¢

Tabla 1V.3 Servicios Auxiliares

Servicio

Actual

Propuesta

Energin cléctrica
{ KW/ano )

1'065.636

437160.198

Agua de entriamiento
{ m/ano )

27928341

Vapor de baja
{ Ton/ano )

226.710

La disminucion ¢n

consumo  de  energéticos.

true una  reduccién

considerable en los costos de operaciéon, que nos permite tener utilidades

mayaores. Al observar tos cosios de servictios auxiliares ( Tabla 1V.4 ) v de

operacion por barril procesado ( Tabla IV.5 ) :




Tabla V.4

Costo de servicios auxiliares Actual Propuesta

Dalares/Barril procesado anualmente 1.839 0.865

Tabla IV.5

Costo total de operacion Actual PPropuesta

16.99

Dolares/Barri! procesado anualmente 17.97

Como podemos observar, los costos tanto de operacion como de servicios
auxiliares por cada barril procesado, disminuyen con el esquema de
procesamiento propuesto. Esta disminucion de costos, implica mayores
utilidades de ganancia, haciéndolo muy atractivo para los inversionistas (para

observar los cilculos realizados para estos costeos ver el Anexo 4).

Asi mismo, la disminucion en ¢l consumo de energéticos permite una

reduccion en ¢l costo de servicios auxiliares del 53%a, segan la tabla IV.6

Tabla IV.6 Consumo de energéticos

Actual Propuesta

Servicio Cuantidad Costo Cantidad Costo
( USD/afo ) ({ USD/ano )

Energia cléctrica 1°065,636 31.909 437160.198 1'294.806
( KW/ano )
Agua d¢ entriam. 8°232,124 473527,668 2°928.341 1°'610,587
( m¥/afo )
Vapor de baja p. 226,710 1T014,853 - -——
( Ton/ano )
TOTAL 6°173,492 2°005.393

Reducceion = (1 - ( 27905,393/6°174.492 ) * 100) = 53%
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Y en los costos totales de operacion permite una reduccion del 5.4%% por cada

barril procesado anualmente, de acuerdo con la tabla 1V.7 :

Tabla 1V.7 Costos de operacion

Concuepto Acwal (USD/ano ) Propuesta ( USD/ano )
Materia prima 54°031.507 54°031.307
Mano de obra 107.000 107.000
Servicios auxiliares 67174,.492 2°903.393
TOTAL 60312999 537°043.900

Reduccion = (1 -( 577043,900/60°312,999 ) * 100) = 5.4%
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CAPITULO V

CONCLUSIONES

En las refinerias, el proceso de separacion mas ampliamente usado es la
destilacion. por ser uno de los procesos de separacion mas sencillos. Sin
embargo, ¢s un proceso que tiene altos consumos de servicios auxiliares,

haciéndolo muy costoso.

Para disminuir los costos por coneepto de consumo de energdticos se puede

implementar una bomba de calor con recompresi

Gn de vapor a lacolumna de
destilacion. la que permite tener ahorros signiticativos, ya que consiste en el
uso del calor latente extraido a los vapores de los domos para ser cedido a los
fondos de la columna, eliminandose de esta forma la necesidad de usar algiin
medio de calentamiento en el rehervidor ¥ algun medio de enfriamiento en el
condensador de la torre, que en este trabajo es ¢l renglon de mayor monto en

los costos de operacion.

En nuestro trabajo. para que la planta fraccionadora pueda manejar la nueva
carga de alimentacion de propano-propileno de 10,170 BPD. se propuso
adicionar una nueva torre fraccionadora con las mismas caracteristicas de la
columna existente en la planta. ésto a causa de que un cambio de internos de
Ia columna. ya sea por platos o empaques de alta capacidad. no nos ayuda a
poder manecjar la nueva carga. Entonces cada torre maneja la mitad de la

nueva alimentacion.



En cada una de las columnas se adiciond una bomba de calor, 1o cual permite

manejar una relacion de rveflujo v presion de operacion menores a las

utilizadas en la torre existente. La reduccion de la presion de operacion esta
en tuncion del acercamiento en el enfriador de ajuste. ya que ¢l entriamiento

final se vealiza con agua.

to tiene como consecuencia requerimicntos
energéticos menotves a los actualmente consumidos.

esquema  de  ahorro de energia fue seleccionado en base a las

reccomendaciones de la literatura, en la cual se menciona que la destilacion de

propano-propileno ¢s un civmplo tipico de ta aplicacion de la bomba de calor
con recompresion directa de vapor.

El esquema propuesto para la bomba de calor en cada una de las torres consta

bdasicamente de un compr

sor, un rehervidor, un tanque separador de

productos y un enfriador. cada una de las torres trabaja a P = 248,17 1b/in?
man. y T = 110F, la mmversioén requerida para ¢l proyecto es de 47369,318
dolares.

El andlisis econdmico del proyecto reporta los sipuientes resultados

Propuesta Referencia para el ramo
TIR (%) 189 min. 35
PR! ( Aflos, meses ) 0.6 1,0

Se concluye gque este proyecto permite tener grandes ahorros energéticos,

manteniendo el producto tinal con las especiticaciones requeridas, manejando
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la nueva carga de alimentacion y que es viable tanto técnica como
economicamente. Permitiecndo una reduccion en los costos de servicios
auxiliares de 53% y en los costos totales de operacion de 5.4%.

El presente trabajo cumple con los objetivos definidos al inicio del proyecto,
es dectr, manejar el aumento de carga de alimentacion y conservar la pureza
del propileno teniendo ahorros energéticos, mediante la adicion de Ia bomba
de calor. Asi mismo. este trabajo puede servir como base para un estudio mas
profundo del proceso de separacion de propano-propileno, en el que se puede
remplazar los internos de a torre por empaques o platos de alta capacidad que
dan mayor drea de contacto entre el liquido y vapor mejorando el proceso de
separacion ¢ implementar tubos high flux en ¢l rehervidor-condensador, que
permiten manejar una delta de temiperaturas de 3°F, con lo que se requiere un
cambiador de menor area de intercambio de calor para satisfacer ef
intercambio térmico; la combinacion de los anteriores podria aumentar la

pureza del producto y representar mayor ahorro energético.
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ANEXO A-t
BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA PARA EL CASO DE LA
FRACCIONADORA CON BOMBA DE CALOR ( DFP No.2).



$ Generated by PRO/II Keyword Generation System <version 2.71 - 02-14-95>
$ Generated on: Thu May 1S 21:02:19 1997
TITLE PROJECT=4000, PROBLEM=SPLITTER., USER=RAJS., DATE«.6/abr/97
DESCRIPTION BALANCE TE MATERIA Y ENERGIA DE LA SPLITTER
DESCRIPTION PROPANO-PROPILENO.
PRINT INPUT»ALL. STREAM=ALL, RATE=M,LV, PERCENT=M. TBP
TOLERANCE TEMPERATURE=-0.055556, MISCELLANECUS=0.003
IMENSION METRIC, TEMP»C, PRES«XGCM, WT«KG, TIME=~HR, LIQVOL=BBL, &
VAPVOLaM3, XDENSITY=SPGR, ENERGY=KCAL, WORK=KW, CONDUCT=KCH, &
VISCOSITY-CP, SURFACE=DYNE PBASIS-049941
OUTDIMENSION REPLACE, ENGLISH, P=F, PRES SIG, WT=LB, TIMEa=HR,
LI1QVOL=-RBL, VAPVOL=-FT3, XDENS IT\-APA. RGCY=BTU, WORK=HP,
CONDUCT=BTU/H, "ISCOSIT{-CP, SURFACE=DY?!
SEQUENCE SIMSCI
COMPONENT DATA
LIBID 1,ETHANE/2, PROPYLEN/3, PROFANE/4, 12UT
THERMODYNAMICT DATA
METHOD KVAL(VLE) =SRK, VISCO """‘x {L) =PETR, J'&CCJ ITY (V) =PETR
CONDUCTIVITY (L) «~PETR, ONDUCTIVITY (V) ETR, SURFTE!
EXTHALPY (L) =SR
DENSITY (V) »SR
CEFAULT

&
&

IDUTANE/S, H-BUTANE

r'\lAHl\LFY(‘J)- RE, D ITY (L) =API, o
CROPY (L) =SRK, ENTROPY (V) «SRK, SETwSET0l, &

STREAM TATA
PROPERTY STREAM=1. T
RATE (M} =230.6
4,043215‘/5,1
PROPERTY STREAM=2,
RATE (M) =155 .

%,0.36305/5, 1.

PROPERTY STREAM=3, P 23 . . PHASE=L,
RATEA(M) 406 .4, CTMEO l ASl‘/’_‘,ZGSASlS/E 131, 144/ kA
4,0.8847/5.3.33207,/6, 0. OJ"““‘ 2

OPERATION
COLUMN UID=T1,
PARAMETER

.51
11 ZADORA

LORAW (M) ~4,1,270.92, BTMS (M) ~6,135.38

ENTICHAL,
{XGr /31, VALU
s RRATIGC, Vl\.’..UEnl'I.72

BTEMP=61.52

SFEC COLUMN-
VARY DUTY~2
STHALPY=% .00
(1) =2, 65, VL,
THIC

METER (TRAY)=3810. &
NUMBER (VALVES) =918, &
IR=52, DCCTm18.1, DCW=515, &

sZ0



TFLOW NET (V) =5,2,
METHOD SET=SETCl., 50
FLASH UID=D3. NAMETANQ-SUCC
FEED 11
PRCODUCT V=5, LasCl
ADIABATIC TF=2.351
COMPRESSOR UIDaCl, MNAME=COMPRESCR
FEED 6
PROZUCT =7
OPERATICH CALCULATION=GPSA, PRES=35.36, LFF=85
HX UGIDaEL, NAMEaREH-CON
£ L=8, DP=0.703., METHwSETO
Lels, DP=0.21

/H) AS CCLUMN=TY, DUTY {2,KC/H)
=VALV -ACU

-23.75
MEZCLADOFA

g cx
ERATCRE=43 .34

END




SIMULATION SCIENCES ING R
PROJECT 4000 PRO/II VERSION 4.15 386/EM
PROBLEM SPLITTER TPUT RAJS.

COLUMN SUMMARY 16/abxr/97

*Ti*, ’'DESPROPILENI"'

TOTAL NUMBER OF ITERATIONS

- INJOUT THOD 3

COLUMN SUMMARY

HEATER
) TRAY DUTIES
: MM BTU/HR
H 1c -60.17s4
i 2 5
: 3 .7
! 4 1
5 Y
i 6 2
7 ) 1
] S 1::13.4
i 9 3 2 11217.¢
H 10 Y. 3 11220.7
11 ES L6 13224.4
12 ES .3 11328.1
13 o. 11231.3
14 =3 . 11235.5
15 S 11239.4
16 25G. 11243 .2
17 €9 . 4 11247.0
18 PR 2 1:1250.9
19 251 . .2 11IS<.e
20 B L2 311258 .7
| 21 S5 112627
t 22 251 . 2 11265.7
: 23 .6 oSt 3 11270.7
i 24 .7 251 .4 11274.8
25 -8 zs2. -5 11278.73
26 .o 2. .7 1iZ82.¢
27 ;Y 32 . 2 11287.2
28 .2 2532, 1 11251.4
29 .3 252 . -3 11295.6
ERY - 252 . S 112%9.8
31 .5 253 . ~ 11304.0
32 .5 253 2 11308.4
33 .8 253 . 5 11312.7
34 .5 o3 .9 11317.0
3s .0 253 . 2 11321.3
a6 L1 283 . s 11325.7
37 3 254 . 0 11330.1
38 o = < 13334.5
3s .5 2 8 11338.9




SIMULATICN SCIENCES INC. R

PROJECT 4000 PRO/IT VERSICN 4 .15 I86/EM

PROBLEM SPLITTER QUTPUT A
M COLUMN SUMMARY

JS .
16/abr/s7

1, ‘DESPROPILENI"® {CONT)

TRAY TEMP TRESSURE
DE PSIG

HEATER
CUTIES

MM BTU/HR
30 114.7
41 114.8
a2z 114.9 s
43 115.1 2
a4 115,30 o
A% 115.4 5 i
a8 115.5 3 L
a7 115.7 o B
48 11%.8 L7 b
49 116.0 4 bY
so 116.1 1 z
51 116.3 s T
52 1i6.4 B <
53 116.6 1
S 15,8 T
55 116.9 1
56 117,32 b
57 117, e 31
58 117.5 5 7 @2
59 117.7 4 o .
80 117.0 1 S
51 118.1 g S
62 118.4 ES 3 11486.6
63 113.7 .52 5 11492
S54 118.9 3 8 11459
55 119.2 2 5 L3 11505,
66 19.9% 3 131511
a7 115, o L& 711518,
58 1oo.2 L9 11524
89 129.4 .5 11531,
7 121.¢ 1 .3 11528,
71 1014 o 1154
72 1il.s 1 11551,
73 1%3.2 1 11857,
7a 2.6 by 11564
25 123.1 1 11570
76 123.5 i o 11577
77 124.0 . i 11583
78 1244 261 L 2 1
79 124. 9 2061 T T 1159
B 225.3 261 1 1 11601
81 125.7 261 11%11.8 11607.¢
82 126.1 261.74 1
83 125.5 261.91 T
84 126.9 262.08 11926



SIMULATICON SCIENCES INC.

R
PROJECT 4000 PROSIZ VERSIZN 4.5 38€/EM
PRCBLEM SPLITTER CUTPUT RAJ

COLUMN SUMMAI 16/abr/97

2 262 bt .3
T 2e2 pt -2
1 252 by -7
7 282 2 -3
ES 262 2 -2
El 253 1 .8

298.5L 60.378¢€



SIMULATION SCIENCES INC. R

PROJECT 4000 PRO/TII VERSION 4.15 386/EM
PROBLEM SPLITTER QUTPUT RAJS .
CCLU SUMMARY

16/abr/97

TRAY RATING RE:

)
sl
4
©

DOWNCCMER
TRAY VAPCR HD BACKUP. PCT
CFs s TRAY SPACING

2 16.13 5

3 16.23 s

4 16.15 S

5 i5.195 S

6 1s.15 E

7 £.16 <

3 15 3

o -17 .6

10 by .17 7.6
11 b B .17 -z

12 9 pl . 16 T
13 7 b .ois. & 7.
14 & PN L2786 7
is 53.43 T 1.5 L0075 7
16 $3.a1 z 16.22 L35 ki
17 S$3.29 2 14 .20 .G7Eé 7
1a $3.36 b3 1¢.20 L07E 7
19 53.234 L 15,22 .C75
20 s3.32 bS 16,21 376
21 30 bs 16.22 LS8
2 a 15,2 .57T6
23 6 3 b S075
24 4 be? bs .76
= = bS L2786 ST
26 c 2 .76 47
27 1 B 976 a7
28 by 576 a7
29 T L0786 K 47,
EL) : 76 K 4.
31 b3 276 7 a7.
3z - .G76 7. s7.
23 076 7.7 <7
aa .376 7.3 a7
35 L0 .07 7.8 37
36 oL GI8 .8 kl
a7 1t a .075 .2 7.
38 1 a L0756 .3 B
35 P 2 o L0776 Z.8 “7.99
a0 1 1%0.90 076 7.8 48.04
a1 1 2 o .07e¢ 7.8 $8.09%
a2 1 150,90 .G76 7.8 48.1
43 bY 3 3 GT6 7.3 48.20
ExS bS H o . 078 2.8 48.25
45 3 T 52 =7 L0776 T +8.31
a6 i3 s 2 w7 .07e 7.9 <8.36



SIMULATION SCIENCES INC. R
PROJECT S000 PRO/II VERSION 4.15S 386/EM
PRCBLEM SPLITTER OUTPUT RA, .
COLUMN SUMMARY 16/abr/s7
UNIT 3, "16E’, ’'DESPROPILENI’ (CONT}
PRES DOWNCOMER
TRAY LIQUID VLOAD DIAM FF DROP GPM/LWI BACKUP, PCT
HOTGPM CFS in FSI GPM/IN TRAY SPACING
47 150.0 6€7.8 7.9
48 150.0 &7.8 7.9
%9 150.0 57.9 7.9
50 150.0 68.0 7.9
2 150.0 68.0 7.9
s2 150.0 68.1 7.9
83 150.0 68.1 7.0
54 150.0 8.2 8.0
55 150.0 68.3 8.C
s6 15G.0 68 .3 e.o
s7 150.C 68 .4 8.0
53 150.0 ce.s .0
59 150.0 70.5 a.7
50 150.0 70.6 8.7
&1 150.0  79.7 5.7
62 150.0 70.8 8.8
63 15¢.¢c  70.9 8.8
64 150.0 71.0 2.8
€5 150.0 Ti.l 2.5
€5 150.0 71.3 2.8
67 is¢c.0 71.4 9.9
68 150.0 1.6 8.9
69 1sC0.0  71.7 8.9
70 156.0 71.9 B.0%
71 150.0 72.0 3.0
72 150.90 72.2 9.0
73 150.0 72.4 9.0
4 150.0 72.% 2.0
75 156.0 72.7 oLl
75 150.0 V2.9 9.3
77 150.0 73.0 2.1
78 150.0 73.2 3.2
73 7. 1590.5  73.4 9.2
£OQ 17 150.0 73.% 2.2
61 7. 150.0 73.7 9.2
2 17, 1£0.0 -8 9.3
83 17. 150.0 .0 9.3
84 17 . 150.0 -1 9.3
8s 17 150.0 .2 9.3
86 17 1%6.0 .3 9.3
87 17 150.0  74.4 9.4
an 17. 1506.0 74.5 7.4
89 17. 150.0 73.5 9.4




SIMULATION SCIENCE.: INC.

R
PROJECT 40 PRO/II VERSXON 4.15 386/EM
PROBLEM SPLITTER

QUTP RAJS .
STREAM MOLAR CCMPONE‘\T RATES 16/abr/s7?
‘TREAM 1D 1 2 3 14
NAME ALIM.FCC 1 ALIM.FCC 2 CARGA PROPILENO
PHASE MIXED LIQUID LIQUID LIQUID
FLUID RATES., LB-MOL/HR
1 ETHANE 1.5356 1.0688 2.6045 2.6036
2 PROPYLEN 350.7431 244.0986 594 .8482 574.1530
k] PROPANE 17D0.4825 118.6475 289.1237 20.4847
4 1BUTENE 1.1501 .8004 1.5504 2.6582E-14
5 IBUTANE 4.3315 3.0145 7.3460 3.1067E-14
L3 N-BUTANE .G510 .0x55% -0865 2.9755E-14
TGTAL RATE, LB-MOL/HR 528.2941 3167.6652 895.9594 597.2413
TE“‘IPFRATDRE P 111.2000 > 110.786Q 110.0707
PRESSURE, PSIG 235.7770 2 319.€%a7 248.1656
ENTHALPY, MM BTU/HR 3.0207 El 1.9355 1.2394
MOLECULAR WEIGHT 42.5603 3 42.8602 42.0978
MCLE FRAC VAFOR .6478 o cooo .0000
HMOLE FRAC LIQUID -3522 < 1.00C0 1.0000C
STREAM 15 k=2
AME PROPANO VAP.PROFPIL
PHASE LIQUID VAPCR
FLUID RATES, LB-MOL/HR
1 ETHANE 3.559%3E-12 48.7572
2 PROPYLEN 20.4833 10752.1120
3 PROPANE 268.6314 383.6155
4 LBUTENE X1.9504 i3
S IBUTAN 7.3460 3
9 N-BUTAKE .b86s iz
TOTAL RATE. LB-MDL/HR 298 .49376 s4Z 11877 .2560
TEMPERATURE, F 13C.6816 ST
PRESSURE, PSIG 263.1001 G55
ENTHALPY, MM BTU/HR -8849 7T
MOLECULAR WEIGHT 44.3864 %2.657%
MOLE FRAC VAPCR .0000 .oceo
MOLE FRAC LIQUID 1.c000 .o0Co




SIMULATION cCI:—\'CES INC.

R
PROJECT 400 PRO/II VERSION 4.15 BBG/LM
PROBLEM SPLITTER OUTPUT
STREAM MOLAR COMPONENT RATES ls/abx 7/ 97

STREAM ID

16 3 7 B8
NAME VAP.PROPANO ENT.COmMP SAL.COMP S.REH-CON
PHASE MIXED VAPOR VAPOR LIQUID
FLUID RATES.
1 ETHANE 3.1205E-10 62.1791 -1791 62.1791
2 PROPYLEN 942.2052 12274.51%1 12274 .5191 12274.5191
3 PROPAN 10736.3562 434.1114 434.,1114 433.1114
4 1BUTENE 40.2864 5.6839E-13 5.6839E-13 5.6833E-13
S IBUTANE 156 .7212 6.€6431E-13 6.6431E-113 6.6431E-13
13 N-BUTANE 1.5871 6.3525E-13 6.3625E-12 6.3625E-13
11877.25G0 12770.8096 12770.809%6 12770.8096
129 .7227 108.7709 187.9134 149.3500
2592.5435 Zw3.1732 488.2413 479.2521
ENTHALPY, @ i 95 .0775% 55.3129 103.6526 4
MOLECULAR 44.1649 52.0%13 42.0911
MOLE FRAC VAPOR .e762 1.00G0 1.0000
MOLE FRAC .&228 .oc06 .0000
STREAM ID & 1z 10 11
NAaM SAL.ACUM SAL.ENFRI VAP . ACUM ALIM.SUCC
DHAS +IQUID LIQUID VAPCR VAPOR
FLUID RATES, LB-MOL/HR
27 ETHANE 48.6411 AB.6421 13.5380 62.1791
2 PROPYLEN 10748.%383 10748.93382 152%.5308 12274.5191
3 PROPAN 383 .5250 383.525¢ 50.5864 434.1114
4 1BUTENKE 4.9764E-13 4.7764E-13 7.0754E-14 5.6839E-13
S IBUTANE S.B162E-13 S.8162E-13 8.2693E-14 5.6431E-13
6  N-BUTA 5.5705E-13 5.570SE-13 7.9200E- 24 6.362%E~13
TOTAL RATE, L3- L/HR 11181.1044 11181.1044 1589 .7952 312770.8096
TEMPERATURE, ~ 131.21533 1:0.3900 131.1533 110.9133
PRESSURE, PSIG 323.1083 318.1159 323.1083 248.1856
ENTHALPY, 414 BTU/HR 31.0373 23.0758 11.9608 $5.3130
MOLECULAR WEXGHT 42.0579 42.0979 Z.04a29 42.0911
MOLE FRAC VAPOR . 0000 .0000 1.0Q00 1.0000
MOLE FRAC LICUID 1.9000 1.0000



SIMULATION SCIENCES 1nC. R
PROJECT 40 PRO/II VERSION 4.1S 3gs/En
PROBLEM SPLITTER OUTPUT
STREAM SUMMARY 1>/abr/97
STREAM ID . 1 2 3 14
RAME ALTM.FCC 1 ALINM.FCC 2 CARGAH PROPILENO
PHASE MIXED LIQUID LIQUID LIQUID
it TOTAL STREAM ~=----
RATE, LB~ MOL/HR £28.294 367.665 895.959 597.241
LB/} 22.643 3p.a01 25.143
STD LIQ RATE, BBL/IR 212.001 137.891
TEMPERATURE, F 110.786 110.073
PRESSURE, PSIG 319.6355 248.166
MOLECULAR WEIGHT 42.860 42.098
ENTHALPY, MM BTU/HR 1.935 1.239
BTU/LB 50.401
MOLE FRACTICN LIQUID 1.
REDUCED AYS RULE) .
IS \YS RULE)
ACENTRIC :
WATSON K ) 14
STD LIQ D N“'TY LB/BBL i81x
142
M FT3/HR 129.876
Rml1.0} 1.477
92.794
178.2321
158 N/A
2339.821 /A
LTAT76 RV
-01333% H/A
.c101s EIN
186.050 367.665 895.959 587.241
5.000 15.758 38,401 25.143
18.672 93.626 232.€08 i51.3%6
34.070 €5.532 162,625 106.337
43.135 85.997 212,001 137.891
(H Q. -5177 L3173 . 5207
43.001 .850 42,860 32.058
s1.200 678 50.401 $9.296
.782 752 .763 .780
164.375 .329 165.C89 165.416
L0601 526 L0796 ]
. DYNE/CH 4.2563 387 i.2418
BTU/HR-FT 06154 377 .06209
07B6S 413 .07903

¥ OAKRD 14.696 PSIA)




SIMULATION SCIENCES INC.
PROJECT 40

R
PRO/II
PROBLEM

VERSION 4.15
SPLITTER oUTPUT
STREAM SUMMARY

PHASE
----- TOTAL STREAM
RATE, LB-MCL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE, BBL/HR
TEMPERATURE, ¥
PRESSURE., PSIG
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, ™M BTU/HR
BTU/LB
MOLE FRACTION LIQUID
REDUCED TEMP (KAYS RULE)
PRES (FAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR
WATSON X {UOPK)
N3ITY, LB/BGL
SPECIFIC GRAVITY
AFI GRAVITY

M

VAPOR
RATE, LB-MOL/HR
M LB/HR
M FT3/HR
STD VAP RATE(1), M FT3/HR
SPECIFIC GRAVITY {(AIR«1.0}
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, BTU/LB
cp, BTU/LB

DENSITY. LB/M FT3
Z (FROM DENSITY)
TH COND, TU/HR-FT-F

VISCOS1ITY, C7F

BEL/HR
SPECIFIC © ITY {120«1.0)
MOLECULAR WEIGHT

ENTHALPY. BTU/LD

CP., BTU/LB-F

DENSITY. LB/BBL

2 (FROM DENSITY)

SUPFACE TENSION. DYNE/CM
THERMAL CCOND, UTU/HR-FT-F
VISCOSITY, Cp

(1) STANDCARD VAPOR VOLUME 1S 379 .49 FT3/LB-MOLE

19
PROPANO
L1QUID

298.498
13. 249
74.059

130.682

263,100

S
VAP.PROPIL
VAPOR

11184.485
470.842
2582.281
110.446
248.166
42.098
83.277
177.081

15
FONDOS
LIQUID

11877.256

524.558

2937.450

129.454
262.930
44.165
34 .761
66.152
1.0000

.05858
.D7068

386/EM
RAJS.
16/abxr /97

14.696 PSIA)



SIMULATION SCIEX\CES Inc,
PROJECT 40

PROBLEM SPLITTER

STREAM 1D

NAME

PHASE
.= TOTAL STREAM
LB-MCL/HR
M LB/HR
STD LIQ RATE,
TEMPERATURE, F
PRESSURE, PSIG
MOLECULAR WEIGHT
ENTHALPY, MM BTU/HR

/LB
FRACTION L1IQUID
TEM? (KAYS RULE}
PRES (KAYS RULE)
ACENTRIC FACTOR

RATE,

BBL/HR

WATSON K (UOPK)
STDO LIQ LB/BBL
C GRAVITY
TY
RATE,
STD VAP RATE(1}, M FT3/HR
SPECI (AIR=1.0)

z

TH COND. ETU/‘:«IR-F'T-‘:‘
VvisCcosiTy, CP

.- LIGUID
LB-~MOL/HR
M LB/HR
BBL/HR
GAL/MMIN
STO LIQ RATE, BBL/NHR
SPECIFIC SRAVITY (H20=1.0)
LECULAR WEIGHT
HALPY, BTU/LE
BTU/LB-F

DENSITY., LB/DSBL

Z (FROM DENSITY)
SURFACE TENSICN, DYNE/
THERMAL CO . BTU/HR-FT-F
V1ISCOSITY, CP

RATE,

CP.

(1) STh

DARD

VAFCOR VOLUME IS

R
PRO/11 VERSION 4.15
OUTPUT

UT
STREAM SUMMARY

is
VAP. PROPANO
MIXED

11877.256
524 .558
2937.450

11524.552

6
ENT.CCOMP
VAPOR

12770.810
537.537
2948.533
109.771
243.173
42.C091
45.313
177.314
0060
.B671

$12.009
192.012
4399.942
1525
44.159
164 .077
.558
2866. 529
L7175
5137
.51037
282.703 NN
12.549 N/R
£86.359 S
S6.279 N/A
70.143 N/~
.5109 /R
34.389 N/A
66.003 N/A
.B52 N/A
156.084 N/A
L0693 N/A
3.4638 N/
. 05059 N/A
.07108 N/A
379.49 FT3/LB-MOLE (60

-
SAL.COMP

12770.810
5

386/EM

16/abx/97

8
S.REH-CON

VAPOR LIQUID

12770.810

37.537 537.537
48.533 2948.533
87.513 149.360
86.241 479,252
42.091 42.091
03.653 a2.9%8
5.829 79.991
-0000 1.0000
.5B61 9274
.7523 .7389
L1438 L1436
i4.220 14.220
£.307 182.307
5206 .5206
2c.z83 140.283
70.820 HIA
37.537 N/A
13.729 N/A
N/A

1.453 N/A
42.091 N/A
¥2.829 N/A
.671 N/A
26.426 N/A
€445 N/A
01808 N/A
.D1293 K/A
H/A 12770.810
537.537

3553.293

2487.297

N/A 2940.533
N/A .5205
JEVEN .091
BYES 49 991
RYES .935
HIA 151.279
N/A -1xB1
N/A 2.0304
N/Aa -05596
N/A .05956



SIMULATION SCIENCES INC. R
PROJECT 4000 PRO/II

VERSION 4.15 386/EM
PROBLEM SPLITTER OUTPUT RAJ. s.
STREAM SUMMARY 16/abr/9
STREAM 1D 9 12 10 11
NAME SAL.ACUM SAL.ENFRI VAP A ALIM. SUCC
PHASE LIQUID LIQUID Vr\POn VAPOR
----- TOTAL STREAM ----= -
RATE, LB-MOL/HR 11181.104 11181, 104 12770.810
LB/HR 470.701 470.701 537.537
STD LIQ RATE. _BBL/HR 2581.500 2581.500 2946.533
TEMPERAT 131.153 110.390 110.913
PRESSUR s:G 123.108 318.115 248.165
MOLECULAR WEIGHT 32.098 42.098 42.051
ENTHALPY, MM BTU/HR 31.037 23.076
BTU/ LS 65.939 49.024
MOLE FRACTION LIQUID 1.c0000 1.0000
REDUCED TEMP (KAYS RULE) .8996 .B680
PRES (KAYS RULE) L5053 L4979
ACENTRIC FACTOR L1436 1436
®_(UOPK) 13.218 &
S7D LIQ DENSITY LB/BBL 182.336
SPECIFIC GRAVITY .5207
API GRAVITY 140.238
-------- VAPOR  =------ee
RATE, LB-MOL/HR N/A 1589.705
M LB/HR N/A 656.835
M FT3I/HR R/ 26.527
STD VAP RATE(1), # FT3/HR N/A $02.2567
SPECIFIC GRAVITY ({AIR=1.0)} N/~ 1.452
MOLECULAR N/A 2.04
ENTHALPY, 3 N/A 5.
N/A
N/A
N/A
N/A
N/N
-------- LICQUID  --e-cn--
RATE, LB-MOL/HR 1181.104 N/A
M LB/HR 470.701 /A
BRL/HR 2590.003 N/~
GAL/MIN N/
STD LIQ L/HR N/
SPECIFIC GRAVITY (120=1.0) .52 H/R
MOLECULAR WEIGHT 12.098 S
ENTHALPY, BTU/LD 65.93% RIS
.885 N/
157.425 N/A
.0800 /A
SURFACE TENSION, DYNE/CM 2.9708 N/A
THERWAL COND, BTU/HR-FT-F .05780 RIEN
5COSITY, CP .Q6T760 N/A
t1) STANDARD VAPOR VOLUME IS 378.45 FT3/LDB-MOLE (€0 ¥ AND 14.698




ANEXO A-2
EVALUACION DE LOS EQUIPOS DE PROCESO



PROCESS EQUIPMENT AND INSTALLATION



PROCESS EQUIPMENT AND INSTALLATION PAGE 1

PROJECT: BACARIO DE PROCESO
DATE PREPARED: 28 MAY 1597 PREPARED BY: FVD PROJECT DATABASE: BECA

TOTAL WEIGHT

REFERENCE NO: 100 TORRE 16 E CATEGCRY/TYPE: TW /TRAYED

USER EQUIPMENT TAG: 16 E ESTIMATED COST: DLS 1489600
B it ITEM CETAILS
: SHELL MAT'L A 516 : NO. OF TRAYS 125 :
: DIAMETER 12.60 FEET : HEIGHT 198.16 FIET s
: DESIGN TEMP. $1.40 DEG F : DESIGN PRESS 204.77 »slc B
: APPLICATION DISTIL : TRAY TYPE VALVE :
: TRAY SPACING : TRAY MAT'L 55316 H
: THICKNESS : WIND/SEISMIC W+sS B

——————————————————————————— INSTALLATION SUMMARY -
: INSTALLATICHN : DIREGT MAT'L DIRECT FISLD LABOR TOTAL DIRECT
s ACCOURT : oLs KAN-HOURS pLs oLs

: EQUIPMENT
: PIPING

: CIVIL,SITEWORK
3 STEELWORK

: INSTRUMENTATION
:

ELECTRICAL B
INSULATION
PAINTING

000000 OD

: TOTAL DIRECT COST:



PROCESS EQUIPMENT ARD INSTALLATION

PAGE 4

REFERENCE NO: 106

MEZCLADOR CATEGORY /TYPE: MX /STATIC
USER EQUIPMENT TAG: FB-D1

ESTIMATED COST: DLS

------- ITEM DETAILS —————mme e
MATERIAL FLOW RATE
LENGTH

TOTAL WEIGHT

ELEMENTS

1
: DIARMETER

10.00 IN DIAM
a

INSTALLATION SUMMARY

: INSTALLATION DIRECT MAT'L : DIRECT FIELD LABOR

H ACCOUNT H :  MAN-HOURS DLS 3 pLS H
EQUIPMENT
PIPING

STEELWORK
INSTRUMENTATIOR
ELECTRICAL
INSULATION
PAINTING

: CIVIL, SITEWORK
z

TOTAL DIRECT COST:

REFERENCE NO: 107 COMPRESOR CENTRIFUGO CATEGORY/TYPE: GC /CENTRIF
USER EQUIPMENT TAG: GB-01/02

ESTIMATED CO5T: DLS

HO. IMPELLER
TOTAL WEIGHT

DRIVER TYPE MOTOR

3 1675600
2 ITEMS, EACH DLS 837800

—_——— e ————— ITEM DETAILS

: MATERIAL cs : CAPACITY 3773.10 cFM 1

1 INLET PRESS. 243.10 PSIG 1 DISCH. FRESS 488.20 PSIG

: DRIVER POWER 3277.56 WP : COMPR. SPEED 12365.00 RPM

: INLET TEMP. 109.70 DEG F B .

1
33400 L2S :

INSTALLATION SUMMARY
: DIRECT MAT'L :
: oLs :

: INSTALLATION DIRECT F1ELD LADOR 3
: AccounT MAN-HOURS DLS B pLs 3

3 EQUIPMENT

1675600 1029 3B079 1713679
: PIPING H o : o ] o =
IVIL, SITEWORK < [+] = o} o : o =
STEELWORK : o B o [} z o
INSTRUMENTATION  : o o =] T [- T
: ELECTRICAL H o : o [] B o =
INSULATION o o o s o
: PAINTING z 5] : [} [+] 2

: TOTAL DIRECT COST:

1675600 1029 38079

1713679 3



PRQGESS EQUIPMENT AKD INSTALLATION PAGE S

REFERENCE HO: 108 REHERVIDOR-CONDENSADOR CATEGORY/TYPE: RB /THERMOSIPH
USER EQUIPMENT TAG: EA-01/02 ESTIMATED COST: DLS 212200
2 ITEMS, EACH DLS 106100

1TEM DETAILS -

: TUBE MAT'L A 214 : TRANSF. AREA
s SHELL MAT'L A28sC : TEMA TYPE AJsS
: SHELL PRESS. 150.00 PSIG : SHELL TEMP.
: SHELL DIA. $4.00 INCHES : SHELL LENGTH
3 TUBE PRESS. . 150.00 PsSIG : TUBE TEMP.
: TUBL DIA. 1.00 INCHES : TUBE LENGTH
: TOTAL WEIGHT 443200 LBS :
z
- INSTALLATION SUMMARY
MAT'L : DIRECT FIELD LABOR TOTAL DIRECT :
ACCOUNT H DLs @ MAN-HOURS DLS : oLS :
T 2
H o =] o o z
CIVIL,SITEWORK : o o <] z o :
STEELWORK B o} [o] ] e [
INSTR : Q o o H o
ELECTRICAL B [} ] L] : o
IHNSULATION : -] =} =] : o =
PAINTING z [} o ] 2 o
TOTAL DIRECT COST: 212200 102 3771 : 215971 z




PROCESS EQUIPHMENT AND INSTALLATION PACE 6

REFERENCE NO: 109 ENFRIADOR DE AJUSTE CATEGORY/TYPE: HE /FLOAT-HEAD
USER EQUIPMENT TAG: EA-03 ESTIMATED COST: DLS 66300
e ITEM DETAILS
3 TUBE MAT'L A 214 : TRANSF. ARER 4475.00 5¥ :
SHELL MAT'L A285C : TEMA TYPE AES H
SHELL PRESS. 150.C0 PSIG : SHELL TEMP. 650.00 DEG F 2
SHELL DIA-. 41.00 INCHES : SHELL LENGTH 23.00 FEET :
TUBE PRESS. 150.00 PsIG : TUBE TEMP. 650.00 DEG F
TUBE DIA. 1.C00 INCHES : TUBE LENGTH 20.00 FEET H
TOTAL WEIGHT 26420 LGS H H

----------------------- INSTALLATION SUMMARY
STALLATION : DIRECT MAT'L : DIRECT FIELD LABOR
B DLS :  MAN-HOURS oLs

: ACCOUNT s :
EQUIPHENT H 66300 T 1 1499 67799 T
* PIPING T -] : a o [
CIVIL,SITEWORK 2 [} H o [+] : o
STEELWORK H o : o o B o 3
1 INSTRUMENTATION = o = ] ° H -
: ELECTRICAL H -] : o o B o
1 INSULATION : o 2 o <] H o 1
: PAINTING H o B o o] H o oz
TOTAL DIRECT COST: €6300 3 41 1459 E 67799 3




PROCESS EQUIPMENT AHND

INSTALLATION PACE 7
REFERENCE NO: 110 TANQUE DE SUCCION CATEGORY/TYPE: VT /CYLINDER
USER EQUIPMENT TAG: FA-01 ESTIMATED COST: DLS 111000
DETAILS —-———
3 SHELL MAT'L CsS CAPACITY 17700.00 GALLONS
t DIAMETER 10.00 FEET : HEIGHT 30.00 FEET
: DESIGN TEMP. 111.00 DEG F : DESIGN PRESS 248.10 PsIG
APPLICATION RECVR : THICKNESS 1.25 INCHES
TOTAL WEIGHT 64600 LBS B

————————————————————— INSTALLAT
: INSTALLATION : DIRECT MAT'L =
: ACCOUNT : LS B

ION SUMMARY

DIRECT FIELD LABOR
MAN-HOURS DLS

DLS

: EQUIPHMENT

i PIPING

1 €IVIL, SITEWORK
1 STEELWORK

: INSTRUMENTATIOR
: ELECTRICAL

: INSULATION
PAINTING

0000000

: TOTAL DIRECT COST

111000

REFERENCE No: 111 TALQUE DE REFLUJO

USER EQUIPMENT TAG:

FA-C2

ITEM D

SHELL MAT'L CS H
: DIAMETER 8.50 FEET H
: DESIGN TEMP. 149.40 DEG F B
: APPLICATION RECVR H
: TOTAL WEIGHT 68000 LEBS 3

: DIRECT MAT'L :

oLs

EQUIPMENT
PIPING
CIVIL,SITEWORK
STEELWORK
INSTRUMENTATION
ELECTRICAL
INSULATION
PAINTING

TOTAL DIRECT COST:

INSTALLATION SUMMARY

CATEGORY /TYPE:

ESTIMATED COST:

116470 :

VT /CYLINDER

147800

DLS
ETAILS

CAPACLTY 9600.00

HEIGHT 22.50

DES1GN PRESS 479.00

THICKNESS 2.00

DIRECT FIELD L.ABOR
MAN-HOURS

GALLONS
FEET
PSIC
INCHES

x
1
:




PROCESS EQUIPMENT AND INSTALLATION PAGE B

REFEREKCE NO: 112 BOMBA DE REFLUJO CATEGORY/TYPE: CP /C=
USER EQUIPMENT TAG: GA-03 ESTIMATED COST: DLS 5200
_————— ITEM DETAILS -—

i MATERIAL cs : CABACITY 162.50 GPM :
: HEAD 154.048 FEET DESIGN TEMP. 10%.67 F
: DRIVER SPEED 3600.00 RPM DRIVER POWER 13.23 B
: DESIGN PRESS 236.00 PSICG BRIVER TYPE MOTOR :
3 SEAL TYPE SHGL : TOTAL WEIGHT 570 LBS
: H

INSTALLATION SUMMARY -—
INSTALLATION DIRECT MAT'L DIRECT FIELD LABOR
ACCOUNT DLS MANR-HOURS DLS

EQUIPHENT
PIPING
CIVIL,SITEWORK
STEELWORK
INSTRUMENTATION
ELECTRICAL
INSULATION
PAINTING

H
1

TOTAL DIRECT COST: 520




ANEXO A-3
ESTADO PROFORMA




[
IR Py
"

rep O [
wna

BN »

s

EELTITRITITEN
A o e

hw

[CT e

e
SAGH Y I Ty w
ke [
wiw

A T Rt w
LW Ry s o
hairgBw w
why

U Lagm 1 TR )

HUEAEITE

ARSI AR oY

FAAR A b
RIS YOR TR (et
AW -
e -
It I

EUET TN

EUCTRUIN

v (e

[EETLTTE T

WA -

russina g
i

e »
menu x
witw

L .
s .

EIETTE SN
“n

[T TR T ]
;iw e, (] v
N e now wan
.
- [ .
.
W " o
N e e 1~
o
e [
Py e
Pamom
L]
e e
itowm hior fome
e - o
. i ee
-
tormu et
LT iy . N
.
R (A N
Tuiw R o
e - nsm
e o
e e o

ey

amm

Nt
oy

EET

3o

ann

b
e

ey
ue

I
[y

190
i
e

A3mmny

1 avm

e

s

ey

s

T
[

-

0 powm

o

e

v

A

ey

v

e

winey
LS

v
ot

s

ey

Hew

[T
20N

-
[y
o

v

Wiy

[

s

weey

umin

e
(LN

n

ymey
EIS S

o

ey

i

Iont
1N

it
ey
o

Ryae

[T

anm
.




o . oy e nom L L L T T LU T TR st

[ nwse N

L S T R T L U UL



(ostirry
Cunma
sita
ruavommig
“n

LA LT

wty,

PECCTIATTR U

PRy

CunNEA G

o
i
[

emie

“na
a1
I A
Ny

IO KM ML 2 o R0

NETUIETTN

AN N
Hr s LA R R

PRI T
At nan
PN BN
SRR GROUAT

AL S T 8 MO

RLTEEN TR

LT TRTPTRN

ASLUDL ¥ FavsENel
"

e dan Al o Aoy Man

LT T O e wy
P T R T R T et
. . . . . .

. . . . . .

. . . . . .
new BRw pew ey ey

M e INee e [N (10N

e e

it

[ ne

G heemy e

D e Ny ey (e
e . o ] e L39S
= [ - Lma Heo N
-—e - —e - . e
T Ve Vine - Ve ten
[ ~ten [ - o L

. . . . . .

. . . . . .
wam o wmn wie ke wom
LN Sw e sisw LTSS
e .

(Yo

ek e e

1Y

een

ue

Tl

wiom

Ny
EIE

i

oy

uwi bt

[
These

e
ey
e

oy

e

tawu
oe

e

Hom

T

alaw

PN

vy

[
N2

r-

any
v

wom

sy

Hennt

I
ve

e
e

Bama

wmn

B

Wiy
e

9
bota

Aoy

ey

e

N

o

Yimn
LYY

[y



Mol

pE ]

[y

»

norm

BN

0

e

L]

MM

[y

MM

nors

e

(R3]

Wkt

nast




tncreg
) watrase ey

snan

EANAY RV

UD€ WP 05 1) ki e g

s

CuaE

i

ROCPITTITICY:
Prs

wus
A oy
Drmen
L

AR s Lot 10 e

I T TP

LamnA IR
AOEUIR WO e

ERpr

W eum

Cunamaa i

et

FETNTINTTINES

st

LN ol D AN
[

s MRt
[ERTRr

NS

EXETN
Dt e

[y

ot

NTNRTTTE

EYTr I

MBI L >ty

bt € sseam i Camest

RECTUCE NI

P
. % Pene
’ L
o

" e
e e
«
13
w

€03 1R YRTAL DL FRGBI CLINY
[

1580

o

o~

"o
ou

o

vy

peskeny

L

-
o

Fre.

o
o

et

ray

e

"
o

w

o

R

o

T
s

e
e
2

vy

raom

Lol
1me

(]
wn

wa

e

BT

ne.

iy

o

-

ey

e

e
e

ey
(LS

5t
ey

FISEN

Hiweny

W

tum

e

-
PN

franm

ey

e

oy

[T
1.

10t
-

13y

]

e

Vi

i

ey

£y

Pt



e
Rty
ey
e
iy
LN e

ta

AN (AUV el

T e IR Ry

i

nne
RLE I
M ey

e

iy
PRAT U
IIEXTTIEANN
e

wht
ORI 4
EUN TN

e e
R O Car

[TETEvE L RETEITEN
[T
[TV P RYITITAN
[TTUEEY

G TTLITS
o A

s enan
XTI

A Lesiene.

e
PRI ERTI

Tl Lins Ak
R YN e e
AN ity

LRERR €3 s
s

LR E T

[INCTPL TR

i

i

o

as

R,

van

o
[

i

e

e

e
o

ELS

ew—

tortengat m
. [

“

e
T

Brammy

e
e

e

nha

M

e bun

Wan

M

i

o

om

o

et

n

E'TY

Fre.

stan

T
10

P

e

e
ntee

-
Fama

“in

wen
wur
ain
et

ery

ey

tot
-

[N
ot
N

i

;o

.

Ao

L0

-

mee

v




[Ty TR T )
o

Vo Wy e W W e art g e e W
RO it [ o it »at ot " o [P it
it e tow  tom e B e D e e e fews -
RIS
v . . . . . . . . . . .
LR » . . . . . . . - . .
g ey L L ) WA eth e s
AR I . . H . . . . f . .
[TE T ~ CL IS N mN m ma m

L . ’ . . - - .

£ BT I IR ITEINIL -~ .



TP UL

S

IR A

CoHIAL T 1ANAIA
e

dan

A

m
o
.

.
whn
.

)

oyt

ot
tome

.
nn
.

o

-
-

.
e

s

s




US1ARE POBTOINA BE ELEFITAROE
o

1ovrete I oy aw W et woe an wae atoe won ot
e [T O T T R ORI ORI e west Camst s
. . . . » . . » . A .

LEIEET T
WRINE MR MSIN URRD WM QUMY BNIM M nst

RN
TN IS B P (R ey anten tniny  gny
TN Gl Nese O Cew By e Sl W e e
owN L L L L T T e e L N T R L
PR O . . . . « . . . . . .
L L L L U R o T P T R VY

[



soseinn

[T

LI RYIVIY
INCTNA

G TYNTETE Y
it E i Cant
LT
(ST U

ey

(U1

e

R

LI

114ne vt

o

nuesr

nhem

A mL
o

Aan

ey

n;

Wilanes

wam
nosy

wiws

der
sy
.
]
e
.

[T

L

o

sy

wan

W

wan

s
.
(]
L

-



[

Moan
4N O LB

[N
POTTR )

SO (1

REL IS

[T TR IO

LI TIETITY
DLEATIA N Wl

O

[T UMY INEEA

e

ey

-

oy
N

A

ey

aar

ot

snut

T

amm

At

o
s
nram

oy

o PARIALNA WL ALEI RE LI E It
nus

alae

[T
o

it

Y
s
Wt

(LT

[
ert
waron

[

ey
(e
e

Hent o
[T R ]
mw [
ey

e



. R . s
NGB
ey
evrpe san "on sop Hom gy e A ey
At
T
T R Lt - (R it s
ORTY B [
S e
iR g nis e - Hre
Yomi damin aneis
mivie ere

nimsE DR IR W s gty

AT sty

LI UILTIEN
IR R

(XU TRITTe

SR AN SO



ANEXO A-4
CALCULO DE COSTOS DE OPERACION Y DE SERVICIOS
AUXILIARES POR BARRIL PROCESADO.



Anexo A-4

Cilculo para obtener el costo de servicios auxiliares por barril procesado

anualmente :
Caso Actual :

Csa =Dtsa/ Beca; Csa=6"174,1492/3"356,100 = 1.839 USD/Barril

Caso Propuesua :

Csa = Dtsa/ Bca; Csa=2'905,393/3’356,100 = 0.865 USD/Barril

Csa = Costo de Servicios Auxiliares por
( USD/Barril ).

Barril Procesado Anualmente

Disa = Doélares Totales de Servicios Auxiliares por Ao ( USD/ Adio ).

Bea = Barriles Consumidos por Afio (Barriles/Afio ).



Calculo para obtener el costo total de operacion por barril procesado

anualmente :

Cto = Dto / Bea

Cto = Costo Total de Operaciéon por Barril Procesado  Anualmente
( USD/Barrilt )
Dto =

Ddlares Totales por Operacion Anual ( USD/Arfio )

Bca = Barriles Consumidos por Aito (Barriles/Afio ).

Caso Actual :
Cto =60’312,999/3'356,100 = 17.97 USD/Barri!
Caso Propuesta :

Cto = 57°043,900 / 37356,100 = 16.99 USD/Barril
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