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INTRODUCCION

La simulacién de procesos se ha convertido cn parte integral en Ia practica de la
ingenicria quimica. Los avances en la simulacion permiten modelar rigurosamente una gran
variedad de procesos; en particular, los sorprendentes avances en el desarrollo de
termodinamica y los métodos para predecir propicdades fisicas, han llevado al desarrollo de
sistemas de simulacion generales que pueden mancjar-una gran variedad de compucstos.

Los sistemas de simulacion de procesos son una herramienta eficaz que puede ser
utilizada para realizar el analisis de plantas existentes con el fin de implementar
madificaciones en sus condiciones de operacion o en su estructura que puedan llevarlas a
una operacion mis eficientc. En cste trabajo se presentan algunas de las aplicaciones que
tiene la simulacidn de procesos a régimen permanente, para lo cual se utilizé informacién de
Ia planta Metanol II de PEMEX.

Los objetivos que se persiguen en este trabajo son:

a) Utilizar los calculos de trabajo perdido para proponer mejoras al proceso que
redunden en un consumo menor de energia, y

b) Realizar un analisis para determinar el sistema de control que proporcione una
operacion adecuada de una torre de destilacion, para asegurar la pureza del
producto.

En el capitulo dos de este trabajo se presentan los conceptos bisicos sobre la
ingenicria de procesos y la simulacion de procesos y, en particular sobre el simulador de
procesos ASPEN PLUS, que fue cf simulador que se utilizo para la realizacion de este
trabajo.

En el capitulo tres se expone la evolucion que ha tenido el proceso de sintesis de
metanol, asi como una explicacion al mismo para entender las bases que se utilizaron para
ltevar a cabo la simulacion, que se encuentra explicada en e capitulo cuatro.

Una vez entendido ¢l proceso y realizada la simulacion, de donde se obticnen las
propiedades de todas las corrientes del proceso asi como las caracteristicas de los equipos,
se puede utilizar la informacion resultante en distintas formas.




Introduccién

En el capitulo cinco se muestra la importancia que tiene la simulacion en el andlisis
termodinamico de procesos comno herramienta basicamente para el calculo de propiedades
para después poder calcular la generacion de entropia y el trabajo perdido, y proponer
modificaciones al proceso que reduzcan ¢l consumo de energia.

En cl capitulo scis, sc expone la utilidad que puede tener la simulacion a régimen
permanente en ¢l disefio de sistemas de control para torres de destilacion. En este capitulo se
presentan los resultados obtenidos de la simulacion que permiten determinar la localizacion
del plato de control de temperatura (control indirecto de la composicion) en la columna de
purificacién de metanol,

Finalmente, se presentan las conclusiones y recomendaciones para trabajos

posteriores.
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GENERALIDADES

Ingenieria de procesos

La ingenieria de procesos es la creacion, cuantificacion y analisis de esquemas de
flujo de proceso, que formaran parte de un planta de proceso econdmica, segura y de ficil
operacion y control.

La creacion de esquemas de flujo de proceso, implica la creacion y ¢l desarrollo de la
configuracion del sistema que permita llevar a cabo todas las transformaciones requeridas.
En este sentido, esta actividad, se ha practicado desde hace muchos aiios.

Hasta antcs de 1950, el desarrollo y la creacion de plantas de proceso quimico sc
basaba en los conocimientos provenientes de la experiencia de los diseiiadores, esto sc debia
a quc la produccion de bienes y productos quimicos tenja como inico objetivo satisfacer la
demanda creciente de las diferentes economias en desarrollo,

El concepto moderno de la ingenicria de procesos surge a partir de 1950, como
resultado de la necesidad de aplicar en forna ordenada la informacion existente y fijar las
directrices para cl discfio de procesos, utilizando para ello nuevos procedimientos y técnicas
que han permitido abandonar el enfoque empirico, para dar lugar al cientifico,

En ¢l sentido actual, la ingenieria de procesos implica la consideracion de todos los
posibles arreglos de los diferentes pasos del proceso, siendo su objetivo el de identificar la
estructura y condiciones de opcracion optimas, por lo que el avance de la ingenieria de
procesos se ha visto sujeto al desarrollo de nuevas metodologias de calculo y al de sistemas
de computo para implenentarlas. ‘

Actualmente, tomando en cuenta quc la creacion de procesos nucvos implica la
determinacion de su estructura y condiciones optimas de operacion, casi se pucde asegurar
que ninguna planta de proceso quimico se construye sin que para su analisis se haya utilizado
un sistema de computo especializado,

En un principio los sistemas de computo se constituyeron como licrramientas para la
resolucion de operaciones simples dentro de procesos complejos, posteriormente al estudiar
con mas detalle las operaciones unitarias se aplicaron los sistemas de computo a procesos
pequeiios y sencillos,
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. Simulacién de procesos

La simulacion de procesos es la representacion de un sistenta con modelos
matematicos. En ¢l caso de un proceso quimico, los modelos se basan en los fenomenos
fundamentales que describen cada operacion. Cuanto mcjor sea el modelo, tanto mas
eficiente y confiable serd la simulacion, al igual que la interpretacion de los resultados
obtenidos. En la actualidad, la simulacion forma parte importante del analisis de procesos.

Existen dos modalidades para implementar la simulacion de procesos quimicos. La
primera se conoce como simulacion dindmica, la cual trata de representar sistemas con
régimen transitorio cn su operacion; caso comiin en ¢l arranque o paro de ima planta, en los
casos en que ésta opera bajo condiciones no contempladas en su disefio y cuando se requiere
conocer la respuesta del proceso bajo condiciones de operacion anormales con el fin de
formular los sistemas de control.

La otra forma se refiere a la simulacion de procesos ¢n estado estacionario o a
régimen permanente, es decir, se considera que las condiciones de operacion y los flujos de
las corrientes de proceso son constantes (no cambian con el tiempo), esta situacion inchiye
las condiciones de diseilo y de operacion normal del proceso.

Dcbido a que la representacion de un proceso usando modelos matematicos implica
el mancjo de un gran nunero de operaciones matemiticas, la simulacién de procesos ha
tomado como herramicnta la existencia de sistemas de computo capaces de realizarlas, dado
que ¢l avance cn materia de computacion permite el mancjo de procesos completos con
sistemas especializados (sistemas de simulacion de procesos o simuladores de procesos).

Un sistema de simulacion de procesos se define como un sistema que acepta
informacion acerca de un proceso a nivel de diagrama de flujo del mismo y es capaz de
implementar en detalle los analisis utilizados en el desarrollo, diseiio y operacion de
procesos.

Desde finales de la década de Jos cincuentas se han utilizado sistemas basados en
modelos niatematicos sobre los fenomenos fisicos y quimicos para simular el fincionamicuto
de procesos de produccion. Estos sistemas cjecutan balances de materia y energia en estado
estacionario, calculan cl tamaiio y ¢l costo de equipos y permiten optimizar el proceso.

El impetu al que se debe la expansion de la simulacion de procesos ha sido su
habilidad para ayudar a generar diseilos y estrategias de operacion superiores. Tres fuerzas




s

Generalidades

han apoyado esta tendencia: ¢! desarrollo de sistemas que son muy sencillos de utilizar, el
mejoramiento en las capacidades de los sistemas de ingenieria y 1a descentralizacion de la
infracstructura de las conputadoras,

Los datos de entrada de un sistema de simulacién de procesos gencralmente son la
informacién contenida en el diagrama de flujo de proceso, mientras que los datos de salida,
son todas las caracteristicas de las corrientes de proceso, los pardmetros y dimensiones de
los equipos y una evaluacion econdmica del mismo. Por lo que un sistema de simnlacién
ayuda a tomar decisiones concernientes al desarrollo, diseio y operacion de procesos
quimicos.

Los cuatro elementos principales de un sistema de simulacion de procesos son:

. Modelos

. Algoritmos

. Apoyo computacional
. Interfase con el usuario

Los modelos son ¢l fundamento de cualquier sistema de simulacion, éstos son la base
del anilisis. Los modelos utilizados en la representacién de un proceso quimico son todas
aquellas relaciones matemiticas derivadas a pantir de las leyes de la conservacion,
ecuaciones de velocidad de reaccion, ccuaciones de cilculo de propiedades fisicoquimicas,
relaciones de conexion y restricciones de diseidio y control.

Los modelos matematicos que describen un proceso se representan por ecuaciones
slgebraicas o difcrenciales, cstos deben ser rigurosos, detallados, precisos, vilidos y
generales, es decir, aplicables a todo tipo de proceso.,

Ya sc ha mencionado que los modelos de las diferentes operaciones unitarias son el
fundamento de fos sistemas de simulacion (véase la estructura del modelo de una operacion
unitaria en la figura 1), éstos estin formados por conjuntos de ecusciones de la forma:

variables de salida = f{variables de entrada)

Las variables de entrada son los valores de las corrientes de alimentacion al proceso
y los pardmetros de los diferentes modelos utilizados para determinar las diversas unidades
de proceso, Las variables de salida son los valores de todas las corrientes de salida del
proceso y los resultados de las varisbles de operacion que no fueron especificados.
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Parémetros del modelo

Varables de
las comientes | Vanables de
de entrada j—————p las comientes
de salida
Resultados de
e} OPEFACIon y
Vanables dimensionamiento

mtemas

Figura 1. Estructura de! modelo de una operacion unitaria.

El siguiente bloque lo componen los algoritmos, estos utilizan los modelos para
producir los resultados requeridos. Con los algoritmos se resuelyen los problemas
matemiticos generados por los modelos. El tipo de problema matematico que debe
resolverse depende significativamente del tipo de anilisis que interese, aunque casi siempre
hay que resolver conjuntos de ecuaciones diferenciales y algebraicas (lincales y no lincales)
por lo que el algoritmo a ser utilizado debe cumplir con ciertos requisitos.

Los algoritmos utilizados deben ser robustos, tan generales como sea posible,
eficientes ¢n su ejecucion, almacenamiento y manejo de informacion, claros y elegantes.
Continuamente todos estos requisitos se contraponen unos con otros, por lo que se debe
hacer un anilisis con objeto de encontrar su mejor combinacion.

El apoyo computacional incluye todos aquellos implementos que sc requieran para
ejecutar los algoritmos en una computadora y un sistema opcrativo en especial, esta
conformado principalmente por los lenguajes de programacion, el sistema de
documentacion, estructura de datos, interfase con el sistema de archivos, todo lo relativo a
los programas y a la arquitectura del sistema. El apoyo computacional debe entenderse, ser
de facil mantenimiento, sencillo de ser modificado y ser tan transportable como sea posible.

El domo de la estructura es ocupado por la interfase con el usuario la cual incluye el
leuguaje de cntrada por medio del cual sc describe el problema, informes que contienen los
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resultados, la documentacion que explica el funcionamicnto y como usar cl sistema y los
pratocolos de interaccion con otros programas y sistemas. La interfase con el usuario debe
de permitir la introduccion de informacion tan natural como sea posible asi como verter los
resultados de la forma mas util,

Problema Resultados
Interfase
Software
Algontmos
Modelos

Figura 2. Elementos de un sistema de simulacion,

Simaulador de procesos Aspen Plus

La década de los cincuentas puede ser considerada como el periodo de transicion de
los cilculos manuales hacia los cilculos mecanizados, esto, debido al desarrollo de las
computadoras digitales de alta velocidad y al uso generalizado de las computadoras
analogicas.

En un principio sélo fueron disciiados sistemas capaces de simular operaciones
individuales dentro de un proceso. En este punto fue de vital importancia Is participacion de
las diversas conipaitias en ¢l desarrollo de programas que pudiesen ser utilizados.

A partir de 1960 se resalté la necesidad de construir sistemas capaces de simular
procesos completos. En este ambito alrededor de 1963 se dieron a conocer dos simuladores
de proceso, el primero desarrollado por la compaitia M W Kellogg y otro lamado CHEOPS
{Chemical Engineering Optimization System). Por lo que, para llevar a cabo la simulacion de
procesos de cualquier grado de complejidad, los ingenicros de proceso requerian la ayuda de
los especialistas en todo momeuto.
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En 1966 la compafiia Monsamto logra la integracion de diversos modelos de
operaciones unitarias, modelos de calculo de propiedades y transferencia de datos para dar
origen a uno de os primeros simuladores de procesos orientado a los usuarios.

El sistem, que podia ser operado por ingenicros de proceso, fue Hamado
FLOWTRAN vy se comercializd entre 1969 a 1973, esto incluyd la licencia a compaiias
externas. En 1974 el sistema se puso a disposicién de instituciones educativas y en 1975 lo
usaban més de 25 departamentos de ingenieria quimica,

En 1976 el Instituto Tecnologico de Massachusetts (MIT) selecciona FLOWTRAN
como base de la estructura de un nuevo sistema, ASPEN (Advanced System for Process
Engineering), que ademas de aplicarse a todas las operaciones liquido vapor conocidas y
tener todas las capacidades de un sistema modemo, es capaz de mancjar corrientes y
operaciones con Ia presencia de solidos,

Por todo lo anterior es posible reconocer tres generaciones de simuladores de.
procesos. I.a primera generscion esta compuesta por todos los sistemas que en un principio
sc utilizaron para simular operaciones individuales y aquellos operados por cspecialistas. La
scgunda generacion marca la transicion hacia el desarrollo de sistemas orientados hacia el
usuario, ademds de manejarsc procesos cada vez mas complejos, y por ultimo la tercera
generacion marca su inicio con ASPEN, que se caracteriza por incluir algoritinos capaces de
manejar procesos en presencia de solidos.

En 1983 la creacion de mis de 600 subrutinas de cilculo y modificaciones en 300 ya
existentes dan como resultado el simulador de procesos ASPEN PLUS version coniercial
apoyada por ASPEN Technology Inc.

ASPEN cuenta con gran numero de modelos de cileulo. El sistema calcula todas las
propicdades termofisicas y de transporte requeridas para llevar a cabo la simulacion. Para la
resolucion de estos modelos, ASPEN cuenta con la informacion contenida en cuatro bancos
de datos que incluyen los valores de los diversos datos fisicos de los componentes presentes
en ¢l sistema, ademds cuenta con las capacidades para poder reemplazar o introducir en una
simulacidn datos que no se encuentren registrados, la de poder definir cualquier modelo de
propiedades, utilizando para cllo rutinas programadas en FORTRAN vy la de tener todo un
sistema capaz dc generar valores estimados para los paraimetros no contenidos en los bancos
de datos.
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En términos de los modclos de operaciones unitarias, sc cuenta con un conjunto
generalizado de modulos para simular cualquicr tipo de proceso, incluyendo ¢l mancjo de
sdlidos, clectrolitos y sustancias complejas, existiendo la posibilidad de definir operaciones
que no estén incluidas mediante ¢l uso de rutinas de computo. Los modelos disponibles
contenidos ticnen 1a caracteristica de no tener limitantes a nivel dimensional ya que en todos
cllos se pueden especificar cualquicr nimero de componentes, alimentacioncs, ctapas y
reacciones.




DESCRIPCION DEL PROCESO

Perspectiva histérica

Metanol cs un producto quimico bisico en la industria. La capacidad de las plantas
de metanol tiende a aumentar y existe la posibilidad de que se utilice principalmente como
combustible 0 como producto basico en la elaboracion de éstos.

El primer proceso comercial para la produccion de metanol fuc la destilacion
destructiva de madera, de aqui que el nombre comin para cl metanol sea alcohol de madera,
La dnica fuente de metanol desde 1830 hasta mediados de 1920 cra ¢l metanol natural o
derivado de madera. La obtencion de metanol utilizando esta tecnologia se volvié obsoleta
cuando se comercializd por BASF una nucva ruta de sintesis, en la que se produce metanol
sintético a partir de hidrogeno y axidos de carbono. Antes de la introduccion del metanol
sintético, el metanol se consideraba una especialidad y se utilizaba principalmente como
desnaturalizante de etanol. Con la introduccion del metanol sintético, cl precio disminuyd
notablemente y la demanda aumentd para wtilizarlo como intermediario en otros procesos
quimicos.

El primer proceso comercial de metanol sintético a gran escala fue introducido por
BASF en 1923. El proceso se basaba en la reaccion de gas de sintesis (mezcla de hidrogeno
con oxidos de carbono) sobre un catalizador de 6xidos de cinc y de cromo a temperaturas y
presiones relativamente altas (300 a 400°C y 250 a 350 atm). El gas de sintesis se obtenia a
partir de carbon, por medio de la reaccion de gas de agua.

Hasta la Scgunda Guerra Mundial, se producia metanol principalmente como
coproducto usando gas de sintesis obtenido a partir de carbon via las reacciones de gas de
agua asi como usando los gases de fermentacion, homos de coque y homos de acero.

Uno de los mayores avances tecnoldgicos fue el cambio de carbén a gas natural,
como fuente para producir ¢l gas de sintesis utilizado en los convertidores de metanol. El
gas natural produce un gas de sintesis de mucbo mayor calidad, con menos impurezas y
menos venenos para catalizadores.

A finales de los ailos sesentas, se introducen los procesos de media y baja presion. En
1966, ICI introduce ¢l proceso para producir metanol a baja presion, utilizando un
catalizador con cobre.
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Descripcion del Proceso

La gran actividad del catalizador hace posible que la reaccion sc lleve a cabo a
temperaturas bajas (220 y 280°C), permitiendo operar a presiones significativamente
menores (50 atm). El reactor opera en forma adiabitica por lo que ¢l aumento de la
temperatura a la salida de cada lecho cs grande. Por esta razon se necesitan reactores de
multiples lechos con enfriamiento intermedio.

El proceso ICI a baja presion cra mucho mas econémico que el de alta presion, tanto
en la inversion de capital como en costos de operacion. L.as ventajas mas importantes del
proceso de baja presion, comparado con el de alta presion son:

. Aumentar la eficiencia al producir metanol reduciendo el consumo de encrgia
y aumentando la selectividad

. Reducir los costos de mantenimicnto para los compresores de gas.
. Trenes de conversion mas simples y de mayor capacidad
. Aumento en la rentabilidad de la operacion de la planta

. Mayor flexibilidad

Entre 1960 y 1970 muchas compaiiias anunciaron sus procesos de baja presion y sus
catalizadores. Entre estas compafifas se encuentran Lurgi, Mitsubishi Gas Cheinical y
Topsoc/Nihon. Ademas del catalizador, estos procesos se diferencian principalmente en ¢l
disciio del convertidor; por ejemplo ICI utiliza un reactor adiabatico tipo quench micntras
que Lurgi utiliza un reactor de coraza y tubos, en ¢l que se utiliza agua en ebullicion para
controlar la temperatura,

En el diagrama simplificado del proceso de produccion de metanal, de la figura 3, en
el que se utiliza la reformacion de gas natural para la produccion de gas de sintesis, no se
muestra la integracion del sistema de recuperacion de calor.

Actualmente, los procesos de produccion de metanol se clasifican segin sca la
presion de operacién, por lo que se encuentran procesos de alta presion (250 a 350 atm), de
media presion (100 a 250 atm) y de baja presion (50 a 100 aum).
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Descripcién del Proceso

En el proceso, de sintesis de metanol a partir de gas natural, se pueden distinguir tres
secciones principales: la produccion de gas de sintesis, la sintesis de metanol y la
purificacion. El gas de sintesis se puede producir por la reformacion de gas natural o por
otros métodos, como oxidacion parcial de carbon o combustibles o bien por reformacion de
naftas. Sin embargo, el ciclo de produccion de metanol y la seccion de purificacion no se ven
afectados.

Descripcion del proceso de produccién de
metanol a partir de gas natural

Produccion de gas de sintesis

En la seccidn de reformacion (produccion de gas de sintesis), ¢l gas natural pasa por
una torre desulfuradora para eliminar practicamente todo el azufre que contenga, ya que los
compuestos con azufre envenenan el catalizador de niquel del reformador; gencralmente se.
deben alcanzar concentraciones menores a 0.5 ppm en volumen de H,S. Para eliminar los
compuestos con azufre, se utiliza un proceso de adsorcion sobre una cama de oxido de cinc.

Cuando se ha climinado el azufre, el gas se mezcla con vapor de agua, se precalienta
y se alimenta al reformador, donde pasa a través de un arreglo de tubos calentados a fuego
directo que contienen catalizador de niquel, para asi producir gas de sintesis (mezcla de CO,
CO; y H; principalmente). Las principales reacciones que se llevan a cabo son las siguientes:

Reformacion de gas natural

CH4 + H20 «— CO + 3H2 AH = + 49235 cal/mol nH
Reaccion inversa de gas de igun

CO +H20 - CO2 +Hp AHC% = - 9800 cal/mol )
Hidrodescomposicion de hidrocarburos

C2He +H2 — 2CH4 AH° = - 49520 cal/mol 3)
C3Hg +2H2 — 3CH4 AHC = - 74205 cal/mol 4)

El producto del gas reformado se puede describir adecuadamente asumiendo que las
ultimas dos reacciones se llevan a cabo completamente y una composicion a la salida de CO,
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Descripcion del Proceso

CO3, Ha, CH4 y H20 con un accrcamiento al equilibrio con respecto a las primeras
reacciones a condiciones tipicas de salida de 840 a 880 °C.

La primera reaccion es endotérmica y produce un aumento en el volumen (nimero
de moles), mientras que la scgunda es exotérmica y se licva a cabo sin cambio en el
volumen, Por lo tanto, el grado de conversion del metano aumenta al aumentar la
temperatura, al aumentar la presion parcial del vapor de agua y al disminuir Ja presion total
del sisteina,

Pucden ocurrir reacciones indeseables que conduzcan a la depositacion de carbén en
las paredes de los tubos o en la superificic o poros del catalizador; esto se puede evitar
asegurandose que siempre se tenga un exceso de vapor, sobre el minimo calculado
utilizando las ecuaciones de equilibrio. Si la relacion de moles de agua a moles de carbono
disminuye de por debajo de 2, a altas temperaturas se puede prescntar ls descomposicion
ténmica del metano o de los hidrocarburos, produciéndose la depositacion de carbon. La
relacion minima de vapor a carbon varia con la composicion de la alimentacion, las
temperaturas y la edad del catalizador; pero, en general, Ia relacion critica aumenta con cl
incremento de la temperatura. La mayoria de los reformadores comerciales operan con
relaciones de vapor a carbon, que varian entre 3 y 4.5, (9)

En regiones de alta temperatura o en ireas donde ¢l gas no ha alcanzado el
equilibrio, se dcben hacer consideraciones cindticas. La formacion de carbon en estas
situaciones puede ser influenciada por la composicion del catalizador, por to que
actnalmente se incluyen compuestos de metales alcalinos para prevenir la fonnacion de
carbon y aumentar la durabilidad del catalizador.

Como la reaccion global es endotérmica, ¢s necesario suministrar energia para llevar
a cabo este proceso, por lo cual s¢ calientan los tubos a fuego dirccto, los gases de
combustion salen del reformador a una temperatura cercana a 980°C para pasar a un tren de
recuperacion de calor, donde se utilizan para precalentar la carga al reformador, el aire para
la combustion, y para gencrar vapor y sobrecalentarlo.

El gas de sintesis se enfria para condensar el exceso de agua, ya que comio ¢l agua es
un producto de las reacciones de sintesis de metanol, y puede considerarse que éstas
alcanzan el equilibrio, es importante que en la alimentacion al reactor de sintesis de metanol
se tenga la menor cantidad posible de agua. El calor de esta corriente se utiliza para generar
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vapor, para precalentar el gas natural y para calentar el agua de alimentacion a los domos de
generacion de vapor.

La sintesis de metanol requiere, estequiométricamente, de una alimentacion de gas de
sintesis con una relacion H2/(2CO2 + 3CO) cercana a 1,05, Sin embargo, la reformacion de
gas natural produce una relacion cercana a 1.4, Para catalizadores de bajas presiones, el
exceso de hidrogeno mejora la efectividad del catalizador, por lo que no hay que climinar el
exceso de hidrogeno. El exceso de hidrogeno es purgado durante la sintesis y se utiliza
como combustible para la reformacion.

Las plantas de¢ metanol de baja presion pueden estar disefiadas para recibir una
adicion de CO2, aprovechando que se tienc un exceso de hidrogeno, de mancra que se
reduce el consumo de gas natural. Sin embargo, para considerar esta opcion se requiere de
una fucnte barata y accesible de CO3.

Seccion de sintesis de metanol

El metanol se produce por hidrogenacion catalitica de monoxido de carbono y/o
dioxido de carbono segun las siguicntes reacciones:

CO + 2H3 <> CH30H AH® =-21695 cal/mol (5)
CO2 +H) - CO+H0 AH®p = 19800 cal/mol (6)

La reaccion de produccion de metanol es exotérmiica y produce una reduccion de
moles. Asi pues, la produccion de metanol aumenta conforme disminuye la teniperatura y
aumenta la presion. La ecuacion (6) que se conoce conio reaccion inversa de gas de agua, es
endoténmica; como resultado de lo anterior, ¢l avance de esta reaccion aumenta conforme
aumenta la temperatura,

La conversion mixima de éxidos de carbono a metanol esté limitada por el equilibrio
termodinamico. La composicion de equilibrio de cualquier mezcla de hidrogeno, dxidos de
carbono, metanol, agua ¢ inertes (metano y nitrogeno) se puede calcular utilizando las
siguicntes ccuaciones que definen ¢l equilibrio termodinamico.

K = fyeon /fc‘ofu2 @)
Ky = f(‘a2 f//, lf(‘()fu,o 8)
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donde f; es I fagacidad del componente i,

Las fugacidades se pueden calcular a partir de Jos coeficientes de fugacidad; los
cocficientes de fugacidad se pueden calcular a partir de ccuaciones de estado.

El catalizador que sc utiliza en sintesis a alta presion (250-350 atm) es oxido de cinc-
éxido de cromo. Es un catalizador mis robusto que ¢l catalizador con base de cobre que sc
utiliza para baja presion y puede tolerar niveles mayores de temperatura y azufre. No
obstante, el catalizador de oxidos de cobre y cinc es mis activo y puede funcionar a menores
presiones (50-250 atm) y temperaturas (200-300°C).

Los catalizadores de baja actividad deben operar a mayores temperaturas para
aumentar la velocidad de la reaccion hasta un nivel aceptable; como resultado, también se
necesitan mayores presiones para elevar los limites de conversiones de equilibrio. Los
catalizadores de mayor actividad operan a tempceraturas mucho menores y a temperaturas
menores la sintesis de metanol es factible técnica y cconomicamente a presiones tan bajas
como 50 atm. En cualquiera dc Jos casos, las conversiones de oxido de carbono reales
estaran limitadas a un poco menos que las conversiones de cquilibrio; por tanto el producto
gas debe recircularse nucvamente al reactor de sintesis de metanol (convertidor) siguiendo la
separacion del producto para asegurar el empleo éptimo del gas.

Los catalizadores comercialmente disponibles, con base de oxidos de cobre y cine,
para la sintesis de metanol a baja presion, tienen una sclectividad superior al 99% para la
produccion de metanol referida a los oxidos de carbono.

Los catalizadores para baja presion operan en un intervalo de temperatura entre 200
y 300°C, donde la reaccion de metanacién es despreciable. Los hidrocarburos y ceras
(alcanos C;-C,), se producen a niveles de ppm por la reaccion de Fischer-Tropsch'. Los
ajcoholes distintos del metanol se producen en pequefias cantidades, siendo la impureza
principal el ctanol. La formacion de alcoholes superiores s¢ suprime conscrvando la
teniperatura de reaccion tan baja como sea posible, para la velocidad de produccion de
metanol descada. También suprimen la formacion de alcoholes superiores y otros
subproductos las altas concentraciones de hidrogeno. Otros subproductos que sc producen
en pequerias cantidades son aldehidos, cetonas, éteres y ésteres.

1 nCO + (2n-1)Hy ¢» CyHapsz + nHO
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Termodinamicamente es mas factible la formacion de la mayoria de los subproductos
a partir del gas de sintesis, particularmente C,*, que la sintesis de metanol. Debido a que el
metanol constituye el producto principal, las reacciones que constituyen impurezas se deban
controlar mas en forma cinética que termodindmicamente.

Es necesario enfiiar los productos de la reaccion de sintesis de metanol para poder
separar, por condensacion, el metanol y el agua producidos y para poder recircular los gases
que no hayan reaccionado.

El gas obtenido en el reactor se enfria para separar por condensacion el metanol y el
agua principalmente. Se purga una fraccion de los gases para evitar la acumulacion de
inertes, mientras que la otra, se utiliza como recirculacion en el ciclo de sintesis de metanol.
El liquido compuesto principalmente por metanol, agua, subproductos formados en el
convertidor y gases disueltos se envia a la seccion de purificacion.

Purificacion

La corriente de metanol crudo contiene aproximadamente 18% de su peso de agua o
mis, ademas de otras impurezas incluyendo etanol, dimetileter, gases disueltos tales como
dioxido de carbono, alcoholes de mayor punto de ebullicion, éteres, ésteres, cetonas,
hidrocarburos, aminas y otros. Independientemente de la selectividad del catalizador, una
corriente de metanol crudo tipico contendra, al menos, trazas de casi todos los subproductos
posibles.

La presion tiene un efecto importante. El metanol crudo del proceso a baja presion
(menos de 100 atm) generalmente contiene un 1% de su peso total de subproductos, en
tanto que el metanol crudo de procesos de alta presion (300 atm) contiene de 3 a 5% en
peso de subproductos.

El metanol crudo se refina para producir metanol puro por destilacion, El primer
paso de cualquier sistema de purificacion de metanol es una reduccion de la presion para
Slashear los gases disueltos. Este paso puede ser el finico necesario para algunos usos del
metanol; sin embargo, hay que asegurarse de que el producto no contenga componentes que
daiien al catalizador en algin proceso subsiguiente.

Después del flash la corriente de metanol crudo es alimentada a una o mas columnas
de destilacion. Si se omiten algunos requisitos de la especificacion de grado A (Apéndice 1),
es posible efectuar la purificacion en una sola colunina. En un proceso de ese tipo se elimina
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¢l agua por el fondo de la columna, los alcolioles pesados se eliminan en una salida lateral
abajo del plato de alimentacion, el metanol puro se recupera como una corriente lateral cerca
de la parte superior de la colunina y los ligeros se eliminan por ¢l domo.

Generalimente, se necesitan dos columnas para producir metanol con especificacion
de Grado A. La primera columina (de 40 a 50 platos) se utiliza para eliminar por el domo los
gases disueltos y los compuestos de bajo punto de cbullicion, tales como dimetileter y
acetona. la corriente del fondo de la primera columna se alimenta a una segunda colunma
que tiene dc 60 a 100 platos. Las dos columnas operan esencialinente a presion atmosférica
aunque cada una puede operar a presiones ligeranicnte mayores (de 2 a 3.5 atm man.). Una
mayor presion permite una disminucion del didmetro de Ia colunma y un ahorro en la
inversion.

Para cumplir con las especificaciones mas estrictas de etanol (menos de 250 ppm)
gencralmente se necesita una tercera colunma. Esta tercera columna puede ser de
purificacion o de recuperacion,




SIMULACION DEL PROCESO

El objetivo de esta simulacion fue obtener resultados suficientemente parecidos a los
del diagrama de flujo de proceso, mismo que se utilizo como fuente de informacion para la
mayoria de las caracteristicas de las corrientes de alimentacion, corrientes de corte y las
condiciones de operacion de los equipos. En los casos en los que fue insuficiente la
informacion del diagrama de flujo, ésta se obtuvo directamente de la planta.

Se simularon por separado las distintas secciones que conforman la planta Metanol [}
del Complejo Petroquimico Independencia de PEMEX, con la finalidad de que, una vez
completada satisfactoriamente la simulacion de dichas secciones se puedan reunir y se realice

la simulacion comipleta de la planta.
La secuencia que se utilizo para llevar a cabo la simulacion fue las siguiente:

1. Seleccion de unidades de trabajo. Consistio en elegir el sistema de unidades
en las que se suministraran los datos de entrada y en las que se obtendran los
resultados, Para esta simulacion se utilizd el sistema métrico, modificando
algunas de las unidades establecidas, como por ejemplo, la presion de
atmosferas a kg/em2, para que coincidan con las unidades en las que se
encuentra el diagrama de flujo de proceso.

2, Especificacion de los componentes presentes en ¢l sistema. En esta parte se
comprobo que todos los componentes que participan en la sinmlacion
estuvicran contenidos en el banco de datos del sistema. Los compuestos
utilizados fueron dioxido de carbono, mondxido de carbono, hidrogeno,
metano, nitrdgeno, agua, metanol, ctano, propano, oxigeno, formaldehido,
dter dinetilico, etanol y acetona.

3. Definicion de los modelos de calculo de propiedades. Los modelos de célculo
de propiedades adquicren gran importancia debido a la influencia que tienen
sobre los resultados de la simulacion. Su seleccion es fundamental para la
determinacion adecuada de las propiedades termofisicas. La seleccion del
métado de calculo de propiedades se baso, en los trabajos presentados por
Chang y col. (6) y Graaf'y col. (7). En el primero se comparan los resultados
obtenidos con las ecuaciones de Peng Robiuson y Soave-Redlich-Kwong,
concluyendo que se pueden usar de manera indistinta mientras que en el
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segundo encontraron que la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong proporciona
mejores resultados que la de Peng Robinson para el calculo del equilibrio de
las reacciones de sintesis de metanol y la reaccion de inversion de gas de
agua. Por lo anterior se utilizé la ecuacion de Soave-Redlich-Kwong para el
calculo dc propiedades.

Al simular las Gltimas dos torres de Ia seccion de destilacion. se presentaron
problentas de convergencia, en estos casos se recomienda utilizar un
algoritino para soluciones no ideales, que por sus caracteristicas requiere de
métodos de cdlculos de propiedades con cocficientes de actividad, por lo cual
para estos dos equipos se utilizo el modelo UNIFAC para el calculo de
coclicientes de actividad.

Particion del proceso en bloques unitarios y asignacion de un modelo para
cada operacion. Se establecieron las operaciones que se deben simulara partir
del diagrama de flujo. A continuacion se muestran los madulos utilizados en
la simulacion, asi como las operaciones que representan

Médulo Operacion
HEATER Enfriador, calentador
HEATX Cambiador de calor de proceso
MIXER Mexlado de corrientes
FSPLIT Division dc correntes
PUMP Bomba centrifuga
FLASH2 Tanque flash de dos fases
RADFRAC Torre de destilacion multicomponente
RGIBBS Reactor al equilibrio (Gibbs)
REQUIL Reactor al equilibrio (K equilibrio)
COMPR Compresor

Especificacion de las condiciones de operacion. Se¢ definieron los grupos de
variables a especificar para las distintas operaciones unitarias. Los grades de
libertad (variables a especificar) se pueden satisfaccr con  diferentes
combinaciones de variables, En cada caso se especificaron las variables para
las que se tenia informacion suficiente,

20



P

Simulacién de} Proceso

6. Especificacion de las cormrientes de alimentacion al proceso, Se realizd
dependiendo de la forma en la que se encomraban los datos en el diagrama,
ya sca en flujo y composicion molares para gases o flujo y composicion en
masa para liquidos. En la simulacion de las secciones por separado, algunas
de las corrientes definidas como corrientes de alimentacion no eran corrientes
de alimentacion al proceso, éstas se convirticron después en corrientes de
corte,

7. Definicion de las corrientes de corte. En la simulacion de cada seccion se
definieron las corrientes de corte necesarias para conventir ¢l sistema en
aciclico. Se utilizd un conjunto de cote que permitid una rapida
convergencia.

8, Definicion de los métodos de convergencia. Sewtilizo ol método de Broyden.

El archivo con los datos de entrada utilizado para la simulacion de la planta de
metanol asi como los diagramas de bloques de las tres secciones se encuentran en el
Apéndice 2.

A continuacion se muestran los aspectos mis relevantes en la simulacion de cada una
de las secciones.

Seccion de reformacio

El equipo esencial de esta seccion es el reformador de gas natural para producir gas
de sintesis. Como ya se menciond, las reacciones que se llevan a cabo en ¢l reformador se
encuentran  limitadas por el equilibrio termodinamico y sc pueden representar
adecuadamente utilizando un accrcamiento en la temperatura tanto para la reaccion de
refornacion de metano como para la reaccion inversa de gas de agua.

Para determinar ¢! acercamiento en temperatura que sc debia utilizar en la
simulacion, s¢ determinaron primero las composiciones al equilibrio para e sistema en un
intervalo de temperatura. El célculo se llevo a cabo mediante wn analisis de sensibilidad
sobre el cambio en la composicion de salida del reformador al variar la temperatura de salida
de éste. Para el calculo del equilibrio, se utilizo ¢l modelo de reactor de Gibbs (minimizacion
de ln energia de Gibbs) suponiendo que dnicamente se tiene a [a satida CO, CO3, metano,
hidrogeno, nitrogeno (inerte) y agua. Aunque para realizar ¢l calculo de equilibrio mediante

21



Simulacion del Proceso

la minimizacion de la energia de Gibbs no es necesario definir las reacciones que se lievan a
cabo, partiendo de que cn el sistema se encuentran vinicamente los compuestos antes
mencionados, éste se puede definir mediante las dos signientes reacciones:

Reformacion de gas natural
CH4 + H20 «— CO + 3t AN, = + 49235 cal/mol (1)
Reaccion inversa de gas de agua

CO +H30 «— CO2 +12 AH° = - 9800 cal/mol (2)

COMPOSICION AL PQUILIBRIO. BASESBCA

950

TEMPERATURA (C)

En la grifica anterior se muestran los datos obtenidos del caiculo del equilibrio. Se
observa que a la temperatura real de salida del reformador, en el equilibrio, la composicion
de metano (0.0327) es menor que ¢n la composicion real de salida (0.0358); micntras que la
composicion de CO es mayor al cquilibrio (0.1639) que la real (0.1615). Es importante
recordar que se esta utilizando el término real para los datos del diagrama de flujo ya, que en
esta simulacion fa infonmacion del diagrama de flujo fue la que se tomd como punto de
partida, suponiendo quc la planta en operacion normal presenta las condiciones que se tienen
en ¢l diagrama de flujo.

Lo anterior indica que ambas reacciones presentan un acercamiento al equilibrio, sin
embargo csltc acercamiento (definido como temperatura real menos temperatura al
equilibrio) es negativo para ia primera reaccion y positivo para la scgunda, debido a que una
es exolérmica y la otra es endotérmica,
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Después de realizar diferentes corridas para obtener la composicion a la salida del
reformador lo mas parccida a la real, se encontrd que ¢l acercamiento de temperaturas debe
ser de -20°C para la primera reaccion y de 25°C para la segunda,

En conjunto las reacciones levadas en el reformador requieren de energia, ésta se
suministra p.or ¢l calor generado en la comhustion de gas natural. Se simuld por separado la
combustion, también como reactor al equilibrio, calculado por la minimizacion de la energia
de Gibbs. Se encontro que con los datos del diagrama, cl calor generado por la contbustion
es mayor que el que se requicre en la reformacion. La diferencia se considerd calor perdido

por radiacién.

Como ya sc menciond, aunque fisicamente sea unt solo equipo, para la simulacién sc
separaron en dos bloques, los equipos de calentamicnto a fuego directo. Estos son el
reformador y ef quemador sccundario. Para ¢l reformados se caleulé por separado lo que
corresponde propismente a las reacciones de reformacion y las reacciones de combustion;
para ambos blogues se utilizo ¢} modulo RGIBBS para ol cilewlo del equilibrio quimico.
Elquemiador secundario (BB101), es un equipo en ef que se genera vapor por lo que para la
simulacion se utilizo ¢! médulo de RGIBBS para sinwlar las reacciones de combustion y ol
modulo HEATER para la geueracion de vapor, especificando como calos suniinistrado, cl
calor generado por las reacciones de combustion,

Es imponaute seilalar que no se considerd conveniente especificar los madulos con
los que se calcularon las reacciones de combustion como adiabiticos, obtener la temperatura
de flama adiabatica, para después utilizar un intercambiador virtual para enfiiar los gases de
combustion hasta la temperatura de salida de la seccion de radiacién, debido a que al
especificar ¢l reactor como adiabdtico, el equilibrio para las reacciones de combustion se
calculaba a partir de la temperatura de flama adiabitica, teniendose una composicion
significativamente diferente a la real. Esto se debe a que al ser las reacciones de combustion
exotérmicas, el aumentar la temperatura a la cual se caleule el equilibrio, disminuye e} avance
de la reaccion, y como resultado se obtenia una cantidad importante de CO, ain cuando
habia oxigeno en exceso.

Seccidn de sintesis de metanaol

En esta seccion el gas de sintesis se comprinte, se calienta utilizanda como fluido
caliente ¢l producto del reactor de sintesis de metanol para despuds alimentarse a éste. Fl
8as que sale del reactor de sintesis se enffia para, principalmente, separar el metanol y ol
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agua de los gases que no reaccionaron, Una parte de los gases se purga para evitar la
acumulacion de incrtes y la otra s¢ comprime y se recireula al reactor de sintesis de metanol.
El metanol, agua y productos secundarios se envian a la seceion de purificacion.

En los estudios reportados por Chang y col. (6) y Graaf'y col. (7) se establece que la
composicion al equilibrio, para las reacciones de sintesis de metanol, se puede detenminar
utilizando ecuaciones de estado. Se comprobo que si se especifica un reactor en el cual se
calcule el equilibrio para las dos reaceiones prineipales que se Hevan a cabo, la eomposicion
que s¢ obticne es bastante parecida a la real; sin embargo al intentar incorporar en el cilculo
de la composieion al equilibrio las reacciones de formacion de productos secundarios, éstas
sc favorecicron mas quc las reacciones de formacion de metanol. En la realidad esto no
ocurre porque el catalizador para la sintesis de metanol es bastante selectivo,

LLos modulos RGIBBS y REQUIL pueden utilizarse para calcular ¢l equilibrio en
sistenas con reaccion quimica. REQUIL realiza los calculos de equilibrio resolviendo las
ecuaciones de equilibrio quimico y fisico simultaneamente, mientras que RGIBBS minimiza
la energia de Gibbs con la restriccion del balance atomico. REQUIL es conveniente cuando
se conoce Ja estequiometria de la reaccion y solamente algunas reacciones ( de las muchas
posibles) alcanzan cl equilibrio. RGIBBS no necesita la estequiometria de la reaccion y es
preferible cuando todo el sistema alcanza o se aproxima al equilibrio. Por esto en la seccion
de reformacion se utilizo el modulo RGIBBS para simular los reactores (reformacion y
combustion) micntras que en esta seecion, se utilizo el médulo REQUIL para el convertidor
de metanol, pues Gnicamente aleanzan el equilibrio las reacciones de sintesis de metanol.

En el diagrama de flujo no se especifican subproductos a !a salida del reactor de
sintesis, sino que en la seccion de purificacion se wtilizan los términos de “ligeros” y
"pesados” refiriéndose a éstos. Il suponer que no se formaban subproduetos, hubiera
implicado la utilizacion dec dos torres de destilacion para separar una mezcla binaria, caso
que resulta absurdo, por lo que se definieron como subproductos, los que se consideran
principales: etanol, formaldehido, éier dimetilico y acetona.

Para determinar la proporcion en que estos se forman, s¢ utilizo informacion
proporcionada en la Planta Mctanol Il y, para definir ¢l avance de éstas, se hicieron diversos
calculos para que la composicion del liquido calculada que se envia a purificacion coineidiera
con la presentada en el diagrama,
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“ Para definir al sistema reaccionante, se especificaron como reacciones al equilibrio,
las reacciones para la formacion de metanol, mientras que para las reacciones secundarias se
especifico una conversion referida a la composicion de alimenacion del reactor.

Seccion de purificacién

El metanol crudo obtenido de la seccion de sintesis de metanol, es enviado a un

-tanque flash, donde se reduce la presion, para disminuir la camidad de gases disuclios que se

encuentran en esta corriente, El liquido es enviado a la primera torre de destilacion, donde se
obticnen por el domo los gases disucltos y los productos ligeros (acctona, édier y
formaldehido) y por los fondos se obtiene principalmeme metanol, agua y ctanol. Los fondos
de csta torre son enviados a una segunda torre en fa que se obtiene por el domo, metanol
puro y por el fondo agua, etanol y parte del metanol alimentado. 1.os fondos son enviados a
una tercera torre que se utiliza para purificar el agua, obteniéndose ésta por el fondo y, por
¢l domo, se obtienen el metanol y ¢l etanol que fueron alimentados.

En esta seccion sc presentaron problemas de convergencia para la segunda y la
tercera torre. En los casos en que ocurren estos problemas, se sugiere utilizar ¢l algoritmo
para resolucion de torres para sistemas filertemente no ideales, Este algoritmo requiere, para
el calculo de propicdades, un sistema en el que se calculen cocficientes de actividad para la
fase liquida, por lo que se utilizo ¢l método UNIFAC para el cilculo de las propiedades del
liquido para la segunda y la tercera torre.

Otro factor importante, al especificar una torre de destilacion, es la seleccion de
variables que se han de especificar. Con los datos dei diagrama de flujo, se cuenta con una
cantidad de informacion tal que se sobreespecifica la torre. En el dingrama de flujo se
encuentra el flujo y la composicion de la corriente de alimentacion, destilado, fondos,
reflujo, carga ténmica del condensador y del rehervidor, ademas de las presiones en el domo
y en ¢l fondo. El diagrama de flujo también presenta informacion sobre la fase en la que se
encucentra el destilado, el mimero de platos y el plato de alimentacion. Con o anterior, se
pueden encontrar diferentes conjunios de datos que especifiquen la torre de destilacion,

Una vez especificado el flujo, la composicion y el plao de la alimentacion en una
torre de destilacion, ademas del perfil de presiones, el mimero de platos y la fraccion de
vapor en ¢l destilado, se pueden especificar otras dos variables entre las cuales se encuentran
el flujo del destilado, ¢ flujo de los fondos, Ia relacion entre ¢l ujo de destilado y el flujo de
alimentacion, la relacion entre el flujo de los fonduos y la alimentacion, el refluju, la cantidad
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de vapor generada en el rehervidor, la relacion de reflujo (reflujo/destilado), la relacion entre
la cantidad de vapor generada en el rehervidor y ¢l flujo de fondos, I carga térmica del
rehervidor y la carga térmica del condensador, principalmente, aunque también se pueden
especificar Ia composicion de alguna corriente de salida, la recuperacion de algin
compuesto, la temperatura o alguna otra propiedad en alguna ctapa.

Con los datos del diagrama parecia sencillo especificar la fruccion de vapor en el
destilado, la refacion entre ¢l flujo del destilado y el flujo de alimentacion y la relacion de
reflujo. Sin emhiargo, con estos datos hubo problemas en la convergencia de la torre, por lo
que se decidio modificar las variables especificadas. Se encontré que. especilicanda la
fraccion de vapor en el destilado, la composicion del destilado y la recuperacion de metanol
en cl destilado, la convergencia era mucho mas sencilla.

Es necesario sefialar que sc utilizaron pseudocorrientes cn los bloques especificados
como torres de destilacion para poder accesar las propiedades de corrientes que quedaron
definidas dentro del blogue, tales camo la corriente de salida del rehervidor y la de entrada al
condensador. Al tener el simulador esta capacidad, no se consideré necesario separar los
equipos en distintos bloques.

Comparacion de resultados

En la siguiente tabla sc comparan algunos valores de las propiedades de las
corrientes obtenidas con la simulacion, flujos y composiciones (fraccion mol para gases y
fraccion masa para liquidos) y los datos del diagrama de flujo; calculando la diferencia entre
los resultados obtenidos y los datos del diagrama.

Cil pil

Diagrama | Simulacion | Diferencia | Diagrama | Simulacion | Diferencia
Composicion * *
Cliy 3.58 4.17 0.59
Hj ‘ 73.85 73.37 0.48
Co 16.15 16.30 0.15
COx 4.47 5.33 0.86 6.40 6.15 0.25
N» 65.58 68.62 3.04 0.02 0.01 0.0]
H.0 27.49 23.93 3.56] 0.28kg/m3 | 0.29kg/m3 | 0.0 Lkg/m3
0 2.46 2.12 0.34
Flujo kmolh | 5.001403] 5.04E+03| 0.04E+03| 3.11E+03] 3.05E403| 0.06):+03

*Composicion base seca
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P26 P3
Diagrama | Simulacidn | Diferencia | Diagrama | Simulacion | Diferencia
Composicion
CHy 8.05 10.14 2.09 9.34 12.02 2.68
Ha 79.83 79.46 0.37 81.59 81,43 0.16
CO 6.54 5.76 0.78 3.81 2.47 1.34
CO2 5.01 4.02 0.99 4.62 3.35 1.27
N> 0.05 0.03 0.02 0.05 0.02 0.03
H-0 0.08 0.09 0.01 0.03 0.05 0.02
Metanol Q.44 0.50 0.06 0.56 0.66 0.10
|Fluje kmol/h 1.295:404) 1.285+04] 0.01E+04] 1.07E+03} 1.05E403] 0.021:+03
P30 P20
DiagramajSimulacion| Diferencia | Diagrama | Simulacion | Diferencia
Compasicién *
CHy 8.80 11.23 2.43 3.58 4.17 0.59
H> 76.85 75.99 0.86 73.85 73.37 0.48
(&[0) 3.59 2.30 1.29 16.15 16.30 0.15
CO2 4.38 3.17 1.2 6.40 6.15 0.25
N> 0.05 0.01 0.04 0,02 0.0} 0.01
H>0 1.19 1.38 0.1910.0036kp/in3|0.0037kp/m3 [ 0.000kp/m?
Metanol 5.14 5.90 0.76
*Composicion base seca
P42 P43
Diagrama__|Simulacién | Diferencia [Diagrama__|Simulacion | Diferencia
Compaosicion
Inertes* 0.55 0.82 0.33 2,20 3.19 0.99
Ligeros** 0.06 0.02 0.04 0.25 0.58 0.33
Mctanol 87.45 86.65 0.08 99.47 96.10 3.37
Pesados*** 0.07 0.06 0.01
1,0 11.87 12.32 0.45
Flujo kgp/h 207E+04] 2.26LE+04 0.90E+04] 5.27E+03] 8, 18E+03] 2.9[E+03

*Se consideraron inertes CO, CO,, Nz, Hy y CH,.
*¢Se constderaron ligeros éter dimetilico, formaldehido y acelona
¢ ¢+ S considero como pesados unicamente al elanol
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P47 P49
Diagrama | Simulacion [ Diferencia | Diagrama | Simulacidn | Diferencia
Composicion
Inertes* 86.03 84.12 1.91 0.00) 0.98 0.98
Ligeros** 0.01 1.76 1.75 10.00 0.55 9.45
Meranol 13.06 14.06 1.00 90.00 98.34 8.34
Pesados***
11,0
Flujo kg/h 1.3615+02] 2.12E+02] 0.76E+02] 5.00E+03} 7.76L:+03 2.76
*Se consideraron inertes CO, CO,, N3, Hy y CHy.
*+Se consideraron ligeros éter dimetilico, formaldehido y acetona.
*#*Se considerd como pesados tticantente al etanol.
P50 P51 ]
Diagrama | Simmlacion | Diferencia | Diagrama | Simulacioa | Diferencia
Composicion
Inertes*
Ligeros**
Mectanol 87.90 87.25 0.65 99.85 99.852 0.002
Pesados*** 0.08 0.07 0.01 0.10 0.10 0.000
0 12.02 12.56 0.54 0.0t 0.013 0,003
Flujo kg/h 2. 14E+04 2.21E+04] 0.071:+04] 1.88E+04] 1.92E+04| 0.04E+04
*Se consideraron inertes CO, CO,, N3, Hy y CHy.
*4Se consideraron ligeros éier dimetilico, formaldehido y aceiona.
*++Se considero como pesados tnicamente al etanol.
P52 Ps3
Diagrama | Simulacion | Diferencia | Diagrama | Simulacion | Diferencia
Conipasicion
Inertes*
Ligeros**
Metanol 3.76 4.62 0.86 95.01 91.10 3.91
Pesadas*** 0.53 0.41 0.12 0.12 8.760 8.64
H20 95.71 94.89 0.82 4.87 0.13 4.74
Fluja kg/h 2.095+03] 2.93E+03] 0.24E+03| 2.65E+03| 2.64E403| 0.01E+03

*Se consideraron inertes CO, COy, Ny, Hy y CHy.
**Se consideraron ligeros ¢ter dimetitico, formaldehido y acetona.
*++Se considero conio pesados unicamente al etanol,
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P58 P61

Diagrama |Simulacion | Diferencia | Diagrama | Simulacion | Diferencia
Composicion
Inertes* 57.44 49.49 7.95
Ligeros** 0.03 1.05 1.02
Metanol . 0.76 0.76 42.53 49.32 6.78
Pesados*** 0.03 0.03 0.00
-0 99,99 99.12 0.77 0.04 0.04
Flujo kg/h 2.57E+03] 2.80E+03! 0.23E-+03

*Sc consideraron inertes CO, CO;, N3, Hy y CHy.
*+Se consideraron ligeros éter dimetilico, formaldehido y aceiona.
#*+Se cansidero cono pesados unicaniente al etanol,

En general se observa que las diferencias son pequeiias, por lo que se considera que
los valores obtenidos son bastante buenos. Es importante notar algunos casos en los que las
diferencias llegan a ser importantes. Estos casos los representan las corrientes 1’47, P49 y
P53.

Para la corriente P47 es importante la diferencia en la composicion de ligeros que se
esta manejando; esto puede deberse a la definicion que se haya tomado para ligeros. Para
esta simulacion se clasificaron dentro de inertes al CO, CO;, Hz, N2 y CHy, mientras que se
clasificaron como ligeros al éter dimetilico, acetona y formaldehido ( que se forman en el
reactor de sintesis de metanol y tienen un temperatura de ebullicion normal menor a la del
metanol). Sin embargo, si se utilizan los datos del diagrama para realizar los calculos para el
balance de materia para ligeros alrededor de la torre de destilacion DA301, incluyendo los
cambiadores EA302 y EA303, se observa discrepancia en los cilculos; mientras que a la
torre alimentan 13.02 kg/h de ligeros (corriente P42), salen Unicamente 0.35 kg/h (corrientes
P44 y P47), lo que indica algiin error en las composiciones del diagrama de flujo, en tanto
que, los resultados obtenidos en la simulacion no presentan estas irregularidades.

Con los datos del diagrama de flujo, en la corriente de recirculacion a la torre DA30!
(P49). no existen inertes, lo cual podria suponerse como una aproximacion; asimisimo los
ligeros representan el 10% de la corriente, siendo esto un flujo de 500 kg/h de ligeros.
ntientras que de la torre salen por el domo (1%43) dnicamente 13 kg/h. Par la que se continia
con el mismo problema que el planteado anteriormente,
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Con la corriente P53 existe un problema similar al anterior; dado que practicamente
todo el metanol y pesados salen por ¢l domo de la torre, la relacion de composiciones a la
entrada debe ser similar a la relacion de composiciones a la salida. En los datos del disgrama
se observa que a la entrada se tiene una relacion de metanol a pesados cercana 7, mientras
quc en la corriente P53 es mayor que 790, lo que explica las diferencias obtenidas con la

simulacion.

Los resultados de la comparacion entre las cargas térmicas calculadas con el
simulador y las que se presentan en ¢l diagrama de flujo de proceso se presentan en la

siguiente tabla:

Cargas térmicas,

Bloque Diagrama |Simulacion] % Error
kcal/h keal/h
BAlOI 4.76E+07] 4.64E+07 244
BBI01 7.89E+06] 8. 14E+06 317
DC201 1.0IE+07| 1.09E+07 7.92
E101 3.53E+06] 2.90E+06 17.85
E102] 7.30E+06| 6.84E+06 6.30
E10211 7.30E+06] 6.69E+06 8.36
E103 3.60E+06] 3.25E+06, 9.72
E104 4.20E+06{ 3.97E+06) 548
E1051 4.68E+06{ 4.49E+06 4.06
El1051 6.51E+06] 6.07E+06) 6.76
EA101 1.51E+07] 1.53E+07 1.26
EA102 3 4SE+06] 3.52E+06 2.03
EA103I 5.72E+06] 7.44E+06 30.07
EA10311 1.70E+06] 1.35E+06 20.59
EA104 1.70E+06] 1.78E+06 4.71
EA105 8.10E+05{ 7.30E+0S5 9.88
EA201 2.79E+06] 2.59E+06 7.17
EA202 1L.76E+07] 1.S4E+07 12,17
EA203 2.37E+06] 2.961:406 24.89
EA301 2.30E+06] 3.42E+06 48.70
EA302 1.29E+06] 2.30E+06 78.29
EA303 240E+04] 1.10E+04 54,17
EA304 2.50E+04] 7.00E+03 72.00
EA305 L13E407] 1. 13E+07 0.18
EA306 1.13E+07] 1.18E+07 4.61
1:A307 8.20E+05] 7.60E+05 7.32
1A308 2.00E+05] 3.20E+0S5 60.00
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Se observa que los errores mas grandes estin en cambiadores de calor (rehervidor y
condensador de la torre DA301). Nuevamente éstos se presentan donde los valores son mas
pequeiios, en este caso las cargas térmicas de los cambiadores en los que se presentan

Bloque Diagrama | Simulacion| % Error
kealh keal/h
EA309 7.00E+05| 6.70E+05 4.29
EE0] B.3BE+06] 8.66E+06 3.34
EE201 7.92E+06] 8.48E+06 7.07

errores grandes son relativanicnte pequeiias.

En la siguiente tabla se comparan las temperaturas calculadas en la simulacion con

las que se encuentran en cl diagrama de flujo.

Corriente Temperatura del Temperatura Diferencia
diagrama de flujo (°C) calculada (°C)
A3 250 228 22
A4 375 369 6
Cll 919 917 2
P10 500 509 9
P25 60 58 2
P33 85 99 14
P43 80 81 1
P50 92 90 2
P51A 64 65 1
Ps2 106 104 2
P53 84 83 1
P58 123 123 0
P6 400 396 4
Vil 190 190 0
VIi2 234 225 9
V25 420 391 29
V26 510 540 30
V5 85 82 3
V9 105 106 |
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Las diferencias en las temperaturas son pequeidas, lo cual cra de esperarse al ser
pequeilos los errores en las cargas térmicas, por lo que se pucde suponer que muchos de los
errores encontrades son por redondeos realizados en el diagrama de flujo y por
aproximaciones (antes y después de una bomba cn el diagrama de flujo se considera la
misma temperatura ntientras que con la simulacion se calcula el aumento cn la temperatura).
Se puede observar que lus diferencias mas importantes se encuentran en las corrientes V25 y
V26, que son las que representan las cormrientes de sobrecalentamiento de vapor. La
diferencia entre la temperatura del diagrama y 1a calculada para la corriente V26 se puede
deber a que en este caso no se consideraron pérdidas por radiacion, pues el vapor se esta
sobrecalentando, utilizando como medio de calentamiento gases de combustion a una
temperatura entre 762 y 917°C. Contrasta cntonces el que para la corviente V25 se obtenga
de la simulacion una temperatura menor que la del diagrama; siendo que ademas la carga
térmica obtenida de la simulacion coincide razonablemente con la del diagrama, lo que indica
que algun dato del diagrama es incorrecto o bien que los métodos de calculo de propicdades
son inadecuados. Si los métodos de calculo de propiedades fueran inadecuados, existirian
diferenicas importantes al comparar los resultados con los datos del diagrama de flujo; sin
embargo, esto no ocurre, por lo que puede considerarse que los métodos de caleulo de
propiedades son adecuados.
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La termodinamica proporciona los conceptos basicos para el ahorro y uso eficiente

de la energia.

El balance de energia para un sistema en estado estacionario definido por fronteras
reales que lo separan del exterior, que intercambia materia con el exterior a través de las
corrientes de proceso que cruzan la frontera y que intercambia energia en forma de calor o
trabajo, esta dado por la siguiente expresion:

W+Q=3 HsMs-) HeMe (1)

El calor y el trabajo no son energia de la misma calidad, ya que el calor solo puede
ser parcialmente convertido a trabajo de acuerdo con la cficiencia de Carnot. Para comparar
la eficiencia con que dos procesos diferentes utilizan la energia, se define el trabajo mecanico
equivalentc que se proporciona a un proce.so, con la siguiente relacion

We =W+ (- Tof Texr) (12)

El trabajo mecanico equivalente minimo que se porporciona a un sistema para llevar
a cabo un proceso dado, se rige por la siguiente ecuacion:

(We),,= 3 (He~To Se) Me =Y (Hs - To S3) Ms (13)

Cuando esta cantidad es positiva, el proceso requiere como minimo el valor
encontrado y, cuando es negativa, indica que ¢l proceso proporcionard trabajo y, el valor
encontrado (valor absoluto) sera el maximo disponible. Para el calculo de esta cantidad, solo
sc requiere la informacion de las corrientes que entran y salen del proceso y no de la
estructura que tenga el sistema en su interior.

Un proceso real consumiré una cantidad mayor de cnergia que ta proporcionada por
la ecuacion 13. A este excedente se le llama trabajo perdido y se asocia a la generacion total
de entropia por la siguiente relacion:

Wp = To AS (14)

yen
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La generacion total de entropia se calcula por la siguicnte relacion.

AS,, = Sy Ms =" Se Me - Qf Text (15)

La generacion de entropia se debe a las irreversibilidades termodinamicas que se
presentan. La termodinamica no indica qué modificaciones deben hacerse, sélo proporciona
las magnitudes del trabajo perdido. Para poder sugerir modificaciones convene identificar el
origen de las irreversibilidades termodinamicas. Las irreversibilidades termodinamicas mas
frecuentes son el mezclado de corrientes que tengan alguna propiedad diferente, la
cxpansion siibita de una corriente sin recuperacion de trabajo, la transferencia de calor a
través de un gradiente de temperatura, la transformacion de trabajo en calor por friccion, la
transformacion de energia eléctrica en calor y las reacciones quimicas alejadas del equilibrio
termodinamico.

El analisis termodinamico de procesos es la aplicacion de las bases termodindmicas
para determinar la eficiencia con que se utiliza la energia en un proceso y las oportunidades
de ahorro de energia en ¢l mismo.

Para realizar el anilisis termodinamico de procesos se deben establecer:

1. Las condiciones de operacion del proceso que se desan estudiar

2, Efectuar todas las mediciones para determinar las conidiciones del mayor
nimero de corricntes de proceso y-servicios

3. Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de
las corrientes de entrada y salida que intervienen

4, Efectuar los balances de energia en cada seccion, para lo que se necesita el
calculo del cambio de entalpia entre las corrientes de salida y entrada

5. Calcular el cambio de entropia entre las corrientes de salida y entrada para
obtener el trabajo minimo equivalente.

6. Finalmente se calcula la generacion de entropia para después detenminar cl
trabajo perdido. Se enlistan las causas de irreversibilidades en cada seccion y se proponen
modificaciones para reducirlas.

Metodologia utilizada

Con los resultados de la simulacion de la planta, se cuenta con informacion suficiente
para realizar el cilculo del trabajo perdido, ya que en éstos se ticnen valores de entalpias,
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entrapias y flujos de las corrientes asi como cargas térmicas de los equipas de intercambio
de calor.

El calculo del trabajo perdido se realizd en todas los equipos, can excepcion de los
divisares, ya que en estas, al na cansiderar caida de presion, no hay generacion de entropia.
Tados los equipas se consideraron adiabaticas con excepcion de los cambiadores de calor en
los que se utilizan servicios de vapar o de agua de enfriamiento y, se considero ademas el
calor perdido por radiacion en el reformador calculado como el calor generado por la
combustion menas.el calor requerido por el reformador.

Una vez definidos los sistemas en los que se tiene intercambio de calor con el
exterior, para calcular la generacion de entropia es necesario definir la temperatura exterior.
Para el reformador y para la tarre de desulfuracion (modelada como cambiador de calor) se
utilizo como temperatura externa la temperatura del medio ambiente; para los cambiadores
de calor que utilizan agua de enfriamiento, se utilizd la media logaritmica de las
temperaturas presentadas en el diagrama de flujo de proceso (no se consideran las mismas
temperaturas de entrada y salida en todos los cambiadores) y. finalmente para los
cambiadores de calor que utilizan vapor como medio de calentamiento se utilizo la
temperatura del vapor (temperatura de saturacion) como temperatura externa.

Con las consideraciones anteriores, se calculo la generacion de entropia utilizando la
ecuacidn 15 y una vez obtenida la generacion de entropia, se calculd el trabajo perdido
mediante la ecuacion 14.

Se puede notar que los equipas que contribuven de manera mas importante al trabajo
perdido son el reformador (BA101) y el quemador secundario (BBIOI). Le siguen en
impartancia, recuperadores de calor para la generacidn de vapor. Lo anterior sugiere que si
se desean enfocar esfuerzos para la realizacion del analisis termodinamico y proponer
modificaciones para disminuir el trabjac perdido, es necesario centrar el trabajo
principalmente en la seccion de refarmacion.

A continuacion se presentan los resultados del calculo del trabajo pérdido en los
distintos equipos.
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CALOR INTERCAMBIADO|S ENTRADA|S SALIDA| TEXT | SGEN | ToSGEN
FUERA DEL SISTEMA

BLOQUE| ENTRADAS | SALIDAS cal/s kcal/h kecal/h K keal/h K K kcal/hK kcal/h

BA10! P10 C5 P11 C6 -1.00E+06 -3.61E+06, 1 03E+04] 7.52E+04{ 298.15| 7.70E+04i 230E+07
BB101 VI7Co V21 Cl0 0.00E+00 0.00E+00]  -7.16E+04{ -1.35E+04] 298.15{ 581E+04] 1.73E+07
DA30! P42 P49 PSOA {P43 P50 0.00E+00 0.00E+00]  -2.58E+05| -2 57TE+05) 298.15} 6.59E+02} 196E+05
DA302  {PSOP5IB P52A|P51 P52 0.00E+00 0.00E+00]  -1.87E+05] -1.84E+05] 298.15] 3.00E:03} 8.94E+05
DA303 _ [PS2 P57 P58A |P58 P53 0.00E+00 0.00E+00]  -4.84E+04] -4.82E+04] 298.15] 1.80E+02| 537E+04
DC10! P6 P7 -1.70E+04 -6.12E+04]  -1.23E+04] -1.24E+04| 298.15| 1.13E+02] 3 38E+04
DC201 P29 P30 -3.02E+06 -1.09E+07| -430E+04; -6.07E+04! 515.55| 3.36E+03{ 1 00E+006|
El101 C6 PS P10C7 0.00E+00 0.00E+00 1.9SE+04] 2 16E+04] 298.151 2.02E+03§ 6.03E+0S
E1021 ClLl vas V26 Ci2 0.00E+00 0.00E+00 2 51E+03] 5.65E+03] 298.15] 3.14E+03] 936E+05
Ei0211 Cl12V24 V25 CI3 0.00E+00 0.00E+00]  -1.55E+04} -1.07E+04] 298.15] 4 8SE+03] 145E1:06
El03 ClaVvig CIsSVI9 0.00E+00 0.00E+00 2.14E+04] 232E+04] 298.15] 178E+03| 5.32E+0S
E104 Cis Vil Vi2Clo 0.00E+00 0.00E+00]  -1.20E+05] -1.18E+05| 298.15] 2 06E+03] 6.13E+05
E10s] ClI3 A3 Ci4 A4 0.00E+00 0.00E+00 6.72E+04] 697E+04{ 298.15| 244E+03] 7.28E+03
E10511 Ci6 A2P Cl7A A3 0 00E+00 0.00E+00 444E+04] 4.56E+04f 298.151 1.22E+03| 3.64E+0S
E1051I1 |CI7TA A2 CIl7 A2pP 0.00E+00 0.00E+00 2.86E+04) 3.25E+04) 298.15] 3.84E+03} 1 14E+06
EAlOl Pl VI6 PI2V20 0.00E+00 0.00E+00]  -4.89E+04| -3.63E+04] 298.15] 125E+04] 3.73E+00
EAl02 |PI2PS5 P6 PI3 0.00E+00 0.00E+00]  -8.03E+03| -5.76E+03| 298.15] 228E+03] 6.79E+05
EA1031 {PI3 VIO Pl4 V]I 0.00E+00 0.00E+00]  -1.64E+05! -1.54E+05| 298.15] 1.03E+04] 3 06E+006]
EAI03H [P14VS PISA VIO 0.00E+00 0.00E+00]  -1.83E+05| -1.83E+05| 298.15{ 3.06E+02{ 9.12E+04
EAl04 P15 V4 PI16A V5 0.00E+00 0.00E+00]  -8.72E+04] -8.62E+04] 298.15{ 10IE+03| 3.02E+03
EA105 Pi8 Pi9 -2.02E+05 -7.27E+05 445E+01} -2.16E+03] 298.15] 2.38E+02] 7.10E+04
EA201 P21 P22 -7.18E+05 -2.59E+06 1.06E+03] -6.02E+03] 298.15] 1.60E+03] 4.76E+05
EA202  |P30 P26 P29 P33 0.00E+00, 0.00E+00] -1 41E+05] -1.39E+05| 298.15 1.89E+03| 5.04E+0S
EA203 P34 P35 -8.21E+05 -2.96E+06]  -1.20E+05| -1.28E+05] 298.15| 1 44E+03] 4 29E+03
EA301 9.50E+05 3.42E+06] -2.12E+05| -2.03E+05| 433.15] 1.S3E+03{ 4 356E:03
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CALOR INTERCAMBIADOQ|S ENTRADA|S SALIDA| TEXT [ SGEN | To SGEN
FUERA DEL SISTEMA

BLOQUE | ENTRADAS | SALIDAS cal/s kcal/h kcal/hK kcath K K kcal/h K kcalh

EA302 P45 P47A P46 P49 -6.40E+05 -2.30E+06]  -7.33E+03| -1.39E+04] 308.98] 8.92E+02| 2.66E+05
EA303 (P46 P47 P47A -3 01E+03 -1.08E+04|  -6.18E+01| -9.56E+01{ 308.98] 1.20E+00{ 3.57TEH02
EA304 |P62 C8 2.01E+03 7.23E+03|  -3.42E+02] -3.00E+02| 433.15| 2.54E+01] 7.56E+03
EA30S 3.15E+H06) 1.13E+07]  -1.41E+05| -1.11E+05{ 433.15] 3.73E+03| 1.11E+06
EA306 -3.28E+06! -1.I8E+07]  -3.74E+04| -7.23E+04] 301.60} 4.22E+03| 1.26E+06
EA307 2.12E+05 7.62E+05] -4.71E+04| -3.86E+04| 433.15] 6.78E+03| 2.02E+06
EA308 P58 P59 -8.95E+04) -3.22E+05]  -5.23E+03] -6.09E+03| 309.63] 1.85E+02| S.SO0E+04
EA309 P55 P57 -1.88E+05 -6.76E+05{ -2.40E+03| 4.30E+03| 309.63] 2.84E+02| 847E+04
EE101] P16 P17 -2.41E+06 -8.66E+06] -1.37E+03] -244E+04] 298.15] S.98E+03] [.78E+06
EE201 P33 P34 -2.36E+0€ -8.48E+06]  -0.5TE+04] -1.20E+05] 298.15] 4.48E+03| 1.34E+06
FA102 P19 P20 W4 0.00E+00 0.00E+00] -2.16E+03| -2.16E+03 298.15| 1.32E-02| 3.94E+00
FBIO] V22 V14 VIOOL100] 0.00E+00 0.00E+00; -191E+0S| -1.90E+05| 298.15| 1.84E+02] 5.48E+04
FB301 P38 P41 P42 0.00E+00) 0.00E+00]  -4.16E+04] -4.1SE+04| 298.15| 1.29E+02| 3.83E+04
GAIOl V6 V7 0.00E+00 0.00E+00|  -1.78E+0S| -1.78E+05| 298.15| 172E+02; 5.13E+04
GB102 _ jAl A2 0.00E+00 0.00E+00 6.68E+03! 6.86E+03] 298.15| 1.84E+02] 547E+04
GC2011__|P20 P21 0.00E+00 0.00E+00{  -1.12E+03{ 1.06E+03| 298.15| 2.18E+03] 6.49E+05
GC2011IA{P23 P24 0.00E+0Q0| 0.00E+00]  -5.74E+03| -4.34E+03} 298.15| 139E+03| 4.16E+05
GC2011IB |P25§ P26 0.00E+00 0.00E+00)  -B.00E+04] -7.99E+04] 298.15] 4.61E+01] 1.37E+04
MEZCl [P1P4 P§ 0.00E+Q0) 0.00E+00] -2.15E+04] -1.99E+04] 298.15] 1.58E+03] 4.71E+05
MEZC2 |P7P8 P9 0.00E+00] 0.00E+00{  -3.08E+04] -2.69E+04] 298.15| 3.87E+03{ 1.1SE+06
MEZC3 JASC3C4 Cs 0.00E+00 0.00E+00 1.73E+04] 331E+04] 298.15] 1.58E+04] 4.70E+06
MEZC31 [P24 P37 P25 0.00E+00 0.00E+00|  -B.25E+04| -B.00E+04] 298.15| 2.56E+03| 7.63E+03
MEZC4 {C2 A6C8 C9 0.00E+Q0! 0.00E+00 4.49E+03] 5.99E+03{ 298.15{ 1.50E+03} 4.47E-+0S
MEZC41 |P4] P44 P60 0.00E+00; 0.00E+00]  -2.15E+02) -2.01E+02} 298.15| 1.39E+01] 4.15E+03
MEZC42 |P60 P47 P61 0.00E+00 0.00E+00{  -2.53E+02| -2.28E+02{ 298.15] 2.S0E+01] 745E+03
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CALOR INTERCAMBIADO|S ENTRADA| S SALIDA| TEXT{ SGEN | ToSGEN
FUERA DEL SISTEMA
BLOQUE | ENTRADAS | SALIDAS cals kcalh kealh K keal/h K K kcal/h K kcal/h
MEZC43 |P6]1 P54 P62 0.00E+00| 0.00E+00} -3.47E+02| -3.42E+02{ 298.15] S5SO06E+00] 1.51E+03
MEZC5 |{CI10C7 Clt 0.00E+00 0.00E+00 5.65E+04] S.65E+04] 298.151 1.99E+01] 5.93E+03
MEZC7 V21V20V1i9 (V22 0.00E+00 0.00E+00 -8.42E+04] -8 41E+04] 298.15 1.23E-01] 3.66E+01
TOTAL 7.55E+07
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Propuestas para la modificacion del proceso

BLOQUE [TRABAJO |% DEL BLOQUE TRABAJO [% DEL
PERDIDO |TOTAL PERDIDO |{TOTAL

BAIOI 2.30E+07 30.482] | EA303 3.57E+02 0.000]
BBI0! 1.73E+07 22.928] | EA304 7.56E+03 0.010]
DA301 1.96E+05 0.260] [ EA305 1. 11E+06| 1.471
DA302 8.94E+05 1.185] | EA306 1.26E+06 1.670
DA303 5.37E+04 0.071 EA307 2.02E+06 2.677
DCI01 3.38E+04 0.045] | EA308 5.50E+04 0.073
DC201 1.00E+06 1.3251 | EA309 8.47E+04 0.112
E10] 6.03E405 0.799] | EEI01 1.78E+06 2.359
E1021 9.36E+05 1.240] | EE201 1.34E+06 1.776
E1021] 1.4SE+06 1.922] | FA201 2 .02E+03 0.003
E103 5.32E+05 0.705] | FBIO] 5.48E+04 0.073
E104 6.13E+05 0.812] | FB301 3.83E+04 0.051
E105] 7.28E+405 0965 | GAlol 5.13E+04 0.068
E10511 3.64E+05 0.482] | GB102 5.47E+04 0.072
E105111 1.14E+06 1.511 GC2011 6.49E+05 0.860
EA10} 3.73E+06 4.943] | GC20111A 4.16E+05 0.551
EA102 6.79E+05 0.900] { GC20111B 1.37E+04 0.018
EA103] 3.06E+06 4.055] | MEZCI 4.71E+05 0.624,
EAI031I 9.12E+04 0.12] MEZC2 1.15E+06 1.524
EA104 3.02E+05 0.400) | MEZC3 4.70E+06 6.229
EA105 7.10E+04 0.094] | MEzZC31 7.63E+05 1.011
EA201 4.76E+05 0.631 MEZC4 4 47TE+05 0.592
EA202 S.64E+05 0.7471 | MEZCAl 4.1SE+03 0.005
EA203 4.29E405 0.569] | MEZC42 7.45E+03 0.010)
EA301 4.56E+05 0.604] | MEZC43 1.51E+03 0.002
EA302 2.66E+05 0.353 | MEZCS 5.93E+03 0.008
MEZC7 3.66E+01 0.000

TOTAL 7.55E+07  100.000

Como ya se menciono anteriormente, el analisis termodinamico de procesos ¢s la

aplicacion de las bases termodinimicas para determinar la eficiencia con que se utiliza la

energia en un proceso Y las oportunidades de ahorro de energia en el mismo.

Como resultado del calculo del trabajo perdido en los distintos equipos de la planta

Metanol I del Complejo Petroquimico Independencia, pueden encontrarse algunas
modificaciones al proceso para aumentar su eficiencia, sin embargo, éstas requieren de un
estudio mas profundo:

39



Analisis Termodinamico de Procesos

1. Aumento de la presion para la generacion de vapor.

Del calculo del trabajo perdido, se observa que en los equipos en los que se genera
vapor representan una fraccion importante del trabajo perdido total. El tipo de
irreversibilidad que se tiene en estos casos es la transferencia de calor a través de un
gradiente de temperatura, por lo que si se disminuye el gradiente de temperatura, disminuird
el trabajo perdido.

Para disminuir el gradiente de temperatura, se podria pensar en elevar la presion a la
que se genera ¢l vapor, esto clevaria la temperatura del fluido frio para estos equipos,
disminuyendo asi el gradiente de temperatura. Sin embargo, es importante analizar las

limitaciones inherentes al proceso.
Al

En el reactor de sintesis de metanol, la temperatura se controla teniendo por fuera de
los tubos agua en ebullicion, de donde se obtiene parte del vapor que se utiliza en la turbina.
Debido a esto, no se puede aumentar la presion de generacion de vapor en este equipo
porque implicaria no poder controlar adecuadamente la temperatura en el reactor de sintesis
de metanol. ‘

Esto no implica que todo el vapor se deba generar a la misma presion. En la seccion
de reformacion, se puede generar vapor a una mayor presion que en la seccion de sintesis de
metanol, teniendo entonces dos sistemas de vapor separados. En las siguientes figuras se
muestra como se encuentra el circuito de vapor en la planta de metanol, y un posible arreglo
encl caso cn el que se generara vapor a dos presiones diferentes,

Es importante seiialar que con los resutlados de la simulacion, la cantidad de vapor
generada es menor que la indicada en ¢l diagrama de flujo; ademas de que se considerd que
en ambos sistemas la cantidad de vapor generado es igual. Si bien al aumentar la presion de
generacion de vapor, disminuye el calor latente de vaporizacién y con una misma carga
térmica se puede producir mas vapor. Sin embargo, en el diagrama de flujo, se observa que
se tiene una purga de agua del domo de vapor, por lo que al aumentar la presion de este
equipo, también aumenta la temperatura del agua de purga, lo que provoca una disminucion
en la generacion de vapor, pues se estd utilizando parte del calor para calentar el agua de la
purga. por lo que se optd por definir la produccion de vapor, disminuyendo ligeramente la
purga de agua.
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En el esquema propuesto, se utiliza el vapor generado en la seccion de sintesis de
metanol como vapor motriz para la bomba que eleva la presion del agua para la generacion
de vapor, asi como para los sopladores, tanto de los gases de combustion como el del aire .
para la misma. El resto se utiliza para producir energia eléctrica, teniendo una extraccion a
baja presion para utilizarlo en la seccion de destilacion, y otra a condensacion total,

El vapor que se genera en la seccion de reformacion, se utiliza en la turbina que
acciona al compresor de gas de sintesis, teniendo una extraccion a media presion para
obtener el vapor que se utilizara en el proceso y lo demis se envia a condensacion total.

En este esquema se necesita adicionalmente otra bomba para comprimir el agua hasta
100 kg/cm2 por lo que es necesario considerarla al comparar los dos esquemas.

En el circuito propuesto, se consideraron los mismos requerimientos de vapor que se
establecen en el diagrama de flujo para los equipos que se muestran a continuacion:

Equipo Consumo de vapor kg/h
GTl0| 2887
GTBI0] 2368
GTB102 2533
GT202 640
GT203 370

En el sistema propuesto se encuentran los equipos GT100 y GT200 no existen en la
planta, ¢l primero corresponde a la turbina para accionar la bomba que elevara la presion del
agua hasta 100 kg/cm2, micntras que de la segunda se obtiene trabajo unicamente. Para cl
equipo GT100 se destinan 291 kg/h de vapor, mientras que para ¢ GT200 se destinan
13621 kg/h.

Dado que los tinicos equipos que se modifican son GT201 y GT400, la comparacion
se realizo exclusivamente tomando en cuenta estos equipos, asi como los equipos que se
agregaron: GT100 y GT200.

Con el circuito actual, las turbinas GT201 y GT400 producen 6861 HP, mientras que
con el sistema propuesto, las turbinas GT200, GT20! y GT400 producen 9410 HP, ademas
de que se obtienen 50 HP de la turbina GT100 para clevar la presion del agua.
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De lo anterior sc observa que se puede aprovechar mejor la encrgia disponible e el
proceso, que en este caso, los excedentes se pueden utilizar para generar energia eléctrica, o
bien, es posible disminuir la cantided de vapor generado, teniendo entonces un ahorro en
combustible. Sin embargo, la extraccion de vapor para proceso es a una menor temperatura
por lo que seria necesario analizar el efecto que esto pudiera tener sobre el proceso.

2. Precalentar cl gas natural que se utiliza como combustible

Cuando se mezclan corrientes con distinta composicion y temperatura, el trabajo
perdido puede ser considerable. Esto se agrava si ¢l mezclado de corrientes va acompaiiado
de una caida de presion.

Se puede observar que uno de los bloques en los que es importante el porcentaje de
trabajo perdido es en MEZC3, donde se mezclan las corrientes de gas natural (C3 a 21°C y
37 kg/cm2), con parte de la recirculacion de la seccion de sintesis de mietanol (C4 a 40°C y
49.3 kg/cm?) y con la corriente de aire (A5 a 369°C y 0.7 kg/cm2). Se puede observar que
existen diferencias importantes tanto en presion conio en temperatura.

Si se considera que la diminucion de presion es inevitable, pues ¢l gas natural tiene la
presion del gasoducto y que la presion en la recirculacion es la de la seccion de gas de
sintesis y que no procede un aumento en la presion del aire, unicamente se puede intentar
disminuir la diferencia en temperaturas.

Una posible solucion a este problema seria juntar tanto el gas natural para proceso
como el gas natural para combustion y la recirculacion de la seccion de sintesis de metanol
para calentarlos en el intercambiador EA 102, la temperatura alcanzada seria inenor a 395°C
por cl aumento en ¢l fujo del gas. Si en este punto se divide la corriente y una parte se
destina a proceso y y la otra se utiliza como combustible, al mezclar el gas conmbustible con
el aire caliente, practicamente se tendria la misma temperatura; la disminucion en cl
calentanicnto del gas de proceso se veria compensada con una mayor produccion de calor
en el reformador.

Es mas, si la division entre la corriente de gas de proceso y la de combustible se
realiza después de que ¢l gas pasa por la desulfurizadora, sc estaria eliminando también el
azufre del gas natural que se envia para combustion (cosa que no esta contemplada en el
proceso). Lo anterior tiecne como ventaja ¢l disminuir las emisiones de azufre a la atmosfera
e incluso, al disminuir o pricticamente eliminar ¢l contenido de azufre en los gases de
combustion, disminuye el peligro de corrosion en la chimenea por condensacién de acidos.
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Sin embargo, existe la limitante de que el equipo de desulfurizacion tenga la
capacidad de mangjar un mayor volumen de gases. asi como de adsorber una mayor cantidad

de compuestos de azufre.
3. Eliminar el subenfriamiento en la torre de destilacion DA302

El tener subenfriamiento en el refluyjo de una tarre de destilacion disminuye la
eficiencia de ésta. Al eliminar el subenfriamiento del reflujo, la cantidad de calor que se
requiere en el rehervidor disminuye y disminuye el trabajo perdido.

El eliminar el subenfriamiento se veria reflejado en una disminucion del vapor
requerido en el rehervidor, dado que el calor que es necesario para el subenfriamiento es
1290 kcal/h, el ahorro en vapor seria de 2340 kg/h.

Una de las razones por las que puede existir ¢l subenfriamiento en el reflujo de una
torre de destilacion es que, tanto para el reflujo como para ¢l destilado se utiliza la misma
bomba y, el subenfriar la corriente aumenta el NPSEH disponible, por lo que seria necesaro
verificar la importancia que pueda tener el eliminar el subenfriamiento de la corriente.
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CONTROL EN TORRES DE DESTILACION

El objetivo principal de la destilacion es el separar una cierta alimentacion en
praductos de mayor valor. El valor de los productos depende completamente de su catidad,
equivalente a su purcza. Esto hace que el control de la calidad sea tan importante en la
operacion de la columna. Ademas de alcanzar las especificaciones de calidad, también debe
ser rentable la operacion y deben alcanzarse los objetivos de produccion estatilecidas. Los
objetivos de calidad, remabilidad y produccion estin muy interretacionados.

La calidad de un producto de una columma de destilacion, tiende a ser variable ya que
esta sujeta a distintas influcncias. Existen perturbaciones ambientales tales como el efecto
del clima en los condensadores; también existen cambios en la produccian, impuestos por el
operador o por un equipo corriente arriha; cambios en la composicion de la alimentacion
pueden venir acompaiados de cambios en el flujo de alimentacion o pueden deberse a
cambios en la fuente utilizada o por variaciones en el reactor que produce esta alimentacion.
El propasito de un controlador es abatir los efectos de las varaciones no controlahles y
reestablecer la calidad en ¢l valor deseado.

En cualquier opteracion unitaria existen distintas variables que se pueden comrolar,
En ingenieria quimica para la mayoria de tas operacioues unitarias las variables que se
controlan son flujos, niveles, presiones y temperaturas. En sistemus de destilacion la mayoria
de las mediciones se relacionana con ¢l abjetivo de especificar la composicion de productos.
Aunque generalmente las especificaciones de producto se dan en compasicion, también
pueden ser intervalos de puntos de cbullicion como en el caso de la fraccionacion de crudos.
Generalmente las especificaciones se expresan en funcion de propiedades fisicas tales como:
indice de refraccion, densidad, temperatura y presion de vapor. En las especificaciones se
incluyen estas propiedades porque estan directamente relacionadad con la composicion.
Estas mediciones se denominan mediciones inferenciales, puesto que una composicion se
deduce a partir de los valores de las mediciones.

Medicion de flujos

Normalmente se miden varios flujos relacionados con las colunmas de destilacion.
Estos incluyen el flujo de alimentacion, reflujo y el flujo del medio de calentamicato.
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Generalmente los flujos de productos no se miden, pero debido al aumento en el costo de ls
energia y al mayor costo de materias primas y productos. se justifican con frecuencin los
sistemas de control de alto rendimiento. En estos sistemas se necesitan medir: los flnjos de
productos, todas las corrientes relacionadas con los sistemas de energin y todos los flijos
secundarios tales como producto en fase vapor, elc.

En general en sistemas de destilacion en que se tienen como productos de domos
liquido y vapor, el producto gaseoso es manipulado por ¢l control de presion, sin embargo
en los sistemas de control de alto rendimicnto se necesita regular ¢l producto total de
domos.

Es de suma importancia y s¢ debe tener mucho cuidada en seleccionar los puntos
donde se tomaran las mediciones. Muchas de estas corrientes son liquidos a condiciones
cercanas a su punto de vaporizacion o vapores a condiciones cercanas a su punto de
condensacion,

Medicion de niveles

Generalmente con una columna de destilacion solo se relacionan dos mediciones de
nivel: ¢l nivel del acumulador del reflisjo y ¢l nivel en el fondo de la torre.

El liquido, cuyo nivel se esta nmidiendo en ¢l acumulador, es producto de una
condensacion de un vapor. En muchas operaciones de columnas de destilacion, pequefios
cambios en la presion de 1a columna pueden causar ya sea que el liguido en el acumulador se
vaporice parcialmente o que aumente sibitamente la rapidez de condensacion de vapores.
In forma similar, la medicion de nivel en ef fondo de la columna es la de un liguido en
cbullicion, también sensible a cambios en la presion.

Medicién de presion

Cuando se esta utilizando una medicion de temperatura para inferir la composicion es
importante controlar la presion en la columna. El coutrol de presion también ¢s una parte
importante para estabilizar el flujo de vapor en la colunma, Una variacion en la presion
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puede modificar los puntas de chullicion del liguido en cada plato asi como en ¢l acumulador

v en ¢l rehervidor.

Se tienen tres puntos principalmente en los que se colocan los medidores para

presion (fig 5):

® Se utiliza cuando se tiencn
destilaciones al vacio y, ain entonces, muy i

Py

esporadicamente.

@ Es el punto de coutrol que sc usa con | e b
mayor frecuencia, sin embargo, lo que hay que
controlar ¢s la presion en la columna y no en el —
acumulador. La variacion de las condiciones de!
proceso producen una degradacion de la

correlacion entre las presiones de la columna y —
del acumulador. Cuando cste problema es lo N
. . ot Ren g
suficientemente  importante, se utiliza un s v >

circuito de control de cascada.
Figura §

@ Es la localizacion idcal, ya que estd midicndo directamente la presion de la
columna, aunque la variable que se manipula sea generalmente la cormiente que circunda al
condensador o a! acumulador. La diferencia de tiempo entrc la variable controlada y la
manipulada, produce problemas dinamicos que degradan ¢l funcionamicnto del control de
presion. Se utiliza para control de presion cuando la cantidad de calor suministrada es una
variable manipulable.

Medicion de temperatura

Salvo cuando se utiliza la temperatura como medicion inferencial de la composicion,
solo hay una diferencia importante entre la coufiabilidad de las medicioues de temperatura en
general y en una torre de destilacion: el mayor riesgo de flujo a dos fases en destilacion.
Debe de observarse muy cuidadosamente cuando se va a scleccionar el punto exacto en el
que se va a medir la temperatura asi como la instalacion del sensor.
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Para una mezcla binaria, cont una composicion especifica a una presion determinada,
existe una temperatura a la cual se encuentran en cquilibrio liquido y vapor. Asi pues, la
temperatura es la medicion mds comuin para inferir la composicion en columnnas de
destilacion. L.a medicion de la temperatura generalmente se realiza en un punto de la
columna en el que existe un cambio marcado en el perfil de composicion, por lo tanto, la
temperatura varia significativamente. Esto proporciova la sensibilidad entre la variacion de
tempreatura y la variacion de composicion necesarias para implementar ¢l control. Cuando
sc utiliza una tcmperatura como objetivo de control, se considera que esta temperatura
mantendra la composicion del producto al nivel deseado. Para lograr lo anterior ¢s necesario
que la correlacion entre la composicion del producto y la temperatura del plato se
mantengan constantes bajo cualquier esquema de opcracion de la columna.

La ventaja principal cuando se utiliza la temperatura como variable a controlar es que
su medicion se realiza facil y econdmicamcnte. Sin embargo existen ciertas limitaciones. La
temperatura es un indicador real de la composicion, sélo si la mezcla es binaria y se
encuentra a presion constante. Si existen tres o mas componentes en la mezcla, la
composicion de un solo componente no se puede determinar de manera precisa, excepto en
condiciones especiales. Si se estd destilando una mezcla temaria compuesta por A, By Cy,
si la relacion del componente B al C es constante, la concentracion del componente A se
puede inferir en forma precisa a partir de la temperatura. Tal sistema se denomina pseudo-

binario. Aunque la condicion anterior no se cumpla, el control de temperatura sc utiliza en
sistemas de destilacion de tres 0 mas componentes.

La presion de equilibrio en el punto en el que se mide la temperatura, se debe
mantener constante para inferir con exactitud la composicion. La presion varia
frecuentemente por dos razones: en el caso en que el perfil de presiones de la columna varie,
la presion en el plato del control variara también y aunque se mantenga constante la presion
en la columna, si varia la caida de presion a lo largo de la columna, variara la presion en el
punto de medicion de la temperatura. Los sistemas de control de presion generalmente
eliminan la primera, pero la caida de presion es funcion del flujo de alimentacion y de la
relacion de liquido/vapor dentro de la columna.

Conformie varia la operacion de la colunma, también varia la correlacion entre la
temperatura del plato y la composicion del producto. La temperatura del plato de medicion
para la cual las condicioncs de operacion produzcan un producto con la composicion
correcta, producira un producto fuera de especificaciones a diferentes condiciones de

operacion.
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La sensibilidad de la medicion de temperatura s¢ define como el cambio en la
temperatura entre el cambio en la composicién, Se debe poner atencion en Ia sensibilidad de
los aparatos de medicion, asi como en la del proceso a responder ante cambios de

temperatura.
Control de composicion del producto

Las herramientas disponibles en ¢l control de la composicion del producto en
columnas de destilacion, son los balances de materia y energia. La composicion dc una
corriente, producto de una torre de destilacion, se puede controlar ya sea midiéndola o
infiriéndola y regulando dircctamentc ya sca cl balance de materia o ¢l de energia. Lo
anterior no significa que al controlar la composicion mediante uno de los balances el otro no
se afecte. Los esquemas de control de composicion se clasifican dependiendo de 1a forma en
que cl controlador de composicion del producto regule los balances de materia y energia de
la columna.

Regulacion del balance de materia

De manera muy simple, el balance de materia en una columna de destilacion se regula
manipulando los flujos de materia que cutran y salen de la columna. Las corrientes que
influyen cn cl balance de materia son: la alimentacion, ¢l producto del destilado y cl de
fondos. Las corrientes de reflujo no intervienen en el balance global.

De las tres corrientes, la alimentacion no se utiliza como corriente para controlar Ia
composicion del producto, porque normalmente esti establecida por un controlador de
proceso corriente arriba, por esta razon ¢l flujo de alimentacion se considera una variable
penturbadora en cl diseiio del sistema de control de 1a columna de destilacion. El flujo del
destilado y el de los fondos se usan para regular el balance de materia en 1a columna, o bien
todas las corricntes de productos regularan el balance de materia,

Regulacion del balance de energia

La mayor influencia en cl balance de energia cn una columna proviene del rehervidor
y del condensador. En estos puntos ocurren la priucipal entrada y salida de energia requerida
para llevar a cabo la separacion.
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La separacion de componentes en una cohmma de destilacion ocurre al establecerse
el equilibrio entre las fases liquido y vapor, por lo que, debido a cambios en los flujos de
liquido y vapor en la columna, s¢ modificari el equilibrio y s¢ afectard la composicion de los
platos y de los productos.

La alimentacion puede tener influencia en ¢l balance de energia, pero como en el
caso del balance de materia, la energia contenida en la corriente de alimentacion no se
manipula para controlar la composicion del producto. Como en el caso del balance de
materia, un cambio en el contenido de energia de la alimentacidn se considera una
perturbacion en la operacion de la columna. El efecto en una columna por el cambio en el
contenido de energia de la alimentacion, depende de que la alimentacion se encuentre abajo
de su punto de burbuja, parcialmente vaporizada o arriba de su punto de rocio. Sin importar
el estado fisico de la corriente de alimentacion, los cambios en su contenido de energia
modificarin los flujos de liquido y vapor en la columna,

Las dos corrientes de control para el balance de energia, reflujo y el flujo del medio
de calentamicnto, se diferencian en que el reflujo es una corriente interna del balance de
materia, micntras que el medio de calentamicnto es una corriente de proceso externa. Aun
cuando el reflujo proporciona el liquido necesario en la parte superior de la columna, no
rcgula directamente la energia eliminada en el condensador. En la mayoria de los
condensadores que utilizan agua de enfriamiento, el flujo de emergia no se regula
automiticamente, pero ocurre de manera natural por la condensacion total de los vapores. El
operador manipula manualmente el flujo de agua para mantener la carga del condensador lo
suficientemente grande como para mancjar la carga a condensar, Los medios manuales de
control son suficientes si ¢l costo del medio de enfriamiento es bajo. Sin embargo, si ¢l
medio de enfriamiento es un liquido refrigerante o flujo forzado de aire, la regulacion del
flujo dcl medio de enfriamiento es mas importante desde el punto de vista economico.

Diseio de sistemas de control para columuas de destilacion

Dado que las columnas de destilacion son consumidores importantes de energia en
las plantas, se han realizado muchos estudios sobre ¢l disefio de procesos, estrategias de
operacion y sistemas de control.
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Los modelos a régimen permanente continuan siendo herramientas poderosas y
eficientes pasra ¢l disciio de sistemas de control para columnas de destilacion (4)

Tolliver y McCune (5) analizan como los programas para realizar balances de
materia y energia en estado estacionario pueden utilizarse para seleccionar el mejor esquema
de control basico, para cvaluar la necesidad de modificaciones de diseiio o para aplicar un
control mas avanzado con el fin de alcanzar los objetivos de la destilacion

Fruchauf y Mahoney (4) afirman que cs apropiado contrastar los modelos dinémicos
y a régimen permanente como herramicntas ¢n el discio de controles. Los modeclos para
régimen permancnte y un conocimicnto general de la dindmica dc las colunmas de
destilacién son considerablementc mas eficientes, que el usar modclos dinamicos y
adecuarlos para cada situacion. Existe una limitacién cvidente en los modelos a régimen
permanente, que no nos dice nada acerca lar respuesta dinamica y, no nos permite comparar
la capacidad para cl rechazo de las perturbaciones de sistemas de control alternos.

En la mayoria de las colunnas se utiliza la temperatura de un plato para determinar la
composicion. Sc utilizan medidores de temperatura en lugar de analizadores porque son mis
baratos, mis confiables, tienen una gran resolucién, son continuos y en general son buenos
indicadores de la composicion. Existen pocos casos en los que se justifican los analizadores
en linca.

Para una columna de destilacion simple en la que se obtienen dos productos, cl
consumo de energia sc minimiza cuando los dos productos sc mantienen a una pureza
especificada. Controlar unicamente la composicion de un producto y utilizar un exceso de
refuljo o de vapor para garantizar que el otro producto siempre se encuentre por encima de
la especificacion, da por resultado un mayor consumo de energia.

Se Hama sistema dual de control de composicion, a aquel que manticuc en
especificacion ambos productos de una destilacion. Sin cmbargo, el control dual de
composicién puede crear a problemas dindmicos de control. La interaccion entre los dos
circuitos de control de composicion puede dificultar [a estabilidad del circuito cerrado.

Es importante aclarar que no se necesita el control dual de composicion para
minimizar el consumo de cnergia cuando varia el flujo de alimentacion, perturbaciones
continuas pueden manejarse sencillamente relacionando el reflujo o la cantidad de calor
suministrada al flujo de alimentacion, mientras se controla la composicion de un producto,
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Las variaciones en la composicion de la alimentacion son la principal perturbacion
que requiere de un sistema dual de control de composicién para minimizar el consamo de
energia. Por lo tanto, ¢l ahorro de energia de un control dual de composicion debe provenir
de alcanzar la minima relacion entre el vapor que se suministra a la torre y la alimentacién
(VFF).

Para cuantificar el incentivo econdmico de un control dual de compeosicion, se
realizan una serie de calculos en estado estacionario para calcular las relaciones de V/F. Los
tres sistemas de control que se estudian son: el de reflujo constante, el de carga témmica
constante en el rehervidor y el de composicion constante del producto. Con ésta dltima se
encuentran los menores valores para V/F, sin embargo, con los otros dos, se puede calcular
si el incentivo para un control dual de composicion justifica los problemas dinimicos
potenciales y el aumento en el costo de la mstrumentacion.No se puede generalizar cual es el
mejor sistema de control para la conservacién de energia para todas las columnas de
destilacion, se recomienda calcular las relaciones V/F para cada uno de los casos que se
tengan. Otro factor que influye en cl consumo de encrgia es la localizacion del plato de
alimnetacion. En la mayoria de los casos no es necesario el control dual.

En una columna de destilacian tipica se cuenta con cinco valvulas de control, éstas
son la valvula de la alimenmtacion, la del vapor de calentamiento, la del reflujo, la del
destilado y la de los fondos. Una perturbacion en la columna se da por una variacion en la
alimentacion, en el destilado o en los fondos. Una de estas convientes se establece en forma
independiente, ésta determinara la produccion de la columna (esto requerira de una valvula).
En una columna de destilacion existen dos niveles a controlar, el del acumulador y el del
fondo de la columna, lo que requerira de otras dos vilvulas. Por lo anterior quedan dos
valvulas para controlar la composicién.

Independientemente de las valvulas que se utilicen para controlar la coinposicién o la
forma en que se utilicen, existen fundamentalmente dos cosas que se pueden manipular: la
division de la alimentacion y la fraccionacion. La divisién de Ia alimentacion es simplemente
la forma ¢n que se divide la alimentacion en destilado y en fondos. Un balance de materia
global para la columna, indica que ¢l flujo dei destilade mas el de los fondos, nos da ¢l flujo
de alimentacion. La fraccionacion en una columna depende del nimero de platos, de la
energia suministrada y de la dificultad de la separacion.

La division del flujo en una colwmnna, entre los productos del domo y del fondo, es la
variable mas importante a controlar, ya que debe ser manipulada para obtener altas purczas
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en ol destilado, como en ¢l fondo. La fraccionacion se utiliza imicamente para control fino de
la composicion vy debe ser lo suficientemente alta para obtener la purcza descada.

La mayoria de las columnas de destilacion son multicomponentes. A diferencia de las
separaciones binarias, la temperatura no es un indicador de la composicion, sin embargo
puede utilizarse en el control de columnas nulticomponentes. Esta es el drea en donde los
modclos a régimen permanente pueden ser de gran utilidad para mostrar qué es lo que se
puede alcanzar con ¢l control de temperatura y qué es lo que no es posible.

Los modeclos para régimen pennanentc se¢ manipulan facilmente y proporcionan
soluciones robustas. Para realizar un cambio en las condiciones de Ia solucion, solamente se
deben realizar pocos cambios en el archivo de entrada (input file). Con este archivo se puede
encontrar una nucva solucion.

Los modelos para régimen pennanentc tienen una gran varicdad de vanables
manipulables que pueden ser especificadas, estas incluyen el flujo de vapor ( o la carga
térmica en el rehervidor), ¢l flujo y composicion del destilado, la relacion de reflujo, la
compaosicion en cualquier plato y la temperatura en cualquier plato, entre otros. Asi como el
control de composicion para colummnas binarias, los modelos para estado estacionario tienen
dos grados de libertad, una vez definidas la alimentacion y la fraccion de vaporizacion en el
destilado. Cualesquicra dos variables independientes pueden ser especificadas para definir la
solucion. Esta flexibilidad es la que permite utilizar los modelos para régimen permanente
como herramienta para el disefio de control de columnas de destilacién,

El procedimiento para ¢l diseiio del control de colummas de destilacion(4) es cl
siguiente:

1. Desarrollar una base de disefio o establecer los objetivos para el control.
2. Seleccionar ¢l esquema de control,

3. Realizar prucbas de circuito abierto utilizando ¢l modeclo para cucontrar la
localizacion d el control de tenperatura,

4. Realizar prucbas de circuito cerrado para probar el esquema de control frente a
perturbaciones

5. Analizar si se alcanzaron los objetivos
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Objetivos.

Los objetivos primarios se deben establecer como la pureza requerida en cl destilado
y en los fondos. También se deben especificar objetivos secundarios tales como la
recuperacion o el costo de energia, para poder evaluar la operacion de la columna,

Existen también restricciones en la operacion que deben ser tomadas en cuenta, asi
como las perturbaciones potenciales, su magnitud y frecuencia. Hay que recordar que, el que
una corriente esté controlada, asi como la alimentacion a la columna, no asegura que el flujo
nunca cambic, En efecto, los cambios en la alimentacion debidos a ajustes realizados por el
operador, son una de las perturbaciones mds frecuentes y severas para la colunma.

Seleccidn del sistema de control

No se ha encontrado un esquema de control que sea ¢l mejor para todas las
colummas.

En los objetivos plantcados, puede resaltarse fuertemente la composicion de una
corriente de producto sobre la otra. En este caso, puede ser descable realizar el control en el
extremo de la colunna con el producto mas importante, Esta aproximacion minimizara la
relacion de tiempo muerto efectivo total a tiempo total de retraso cn el circuito de control de
composicion y puede mejorar ¢l control para este producto. Sin embargo, csta mejora puede
ser a expensas de la otra corriente de producto. En general es mejor seleccionar el arreglo
que proporcione un mejor control gencral para la columna frente a perturbaciones. Esta
aproximacion casi siempre mejorara el control para ambas corrientes de producto.

Para ¢l control de composicion, la literatura apoya el uso de un arreglo de control del
balance de materia como el esquema de control basico para la colunina. Esto significa que Ia
relacion de destilado a alimentacion sea ajustada de alguna forma para controlar la
composicion. Dado que, en general, la carga térmica del condensador se utiliza para
controlar la presion, existen cuatro opciones de esquemas para ¢l control del balance de
materia, como se presemtan en la Figura 6. Frecuentemente, la seleccion final sera un
compromiso entre ventajas y desventajas para cada uno de los esquemas,
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Esquema 1. La ventaja principal de este esquema es que tiene la menor interaccion
con ¢l balance de energia. Esta independencia se alcanza porque este esquema mantiene el
reflujo interno constante, aun para variaciones en subenfriamiento del reflujo extemo. Su
principal desventaja es que responde lentamente a variaciones en la alimentacion, si se
necesita controlar la composicion del fondo de la colunma. Este esquema es recomendable si
el flujo del destilado es uno de los flujos pequeiios de Ia columna,

Esquema 2 Este arreglo tiene la ventaja de reducir la relacion de tiempo muerto
efectivo total a tiempo total de retraso en el ciclo de control de composicion. Tiene la
desventaja de permitir gran interaccion entre el balance de materia y el balance de energia
porque el reflujo interno no se mantienc constante. Este csquema debe considerarse cuando
el reflujo es mas pequeio que otros flujos en la columna y cuando la relacion de reflujo sca
igual 0 menor a 0.8

Esquema 3 Su ventaja es que ofrece el minimo tiempo mucerto cfectivo total a tienipo
total de retraso en el circuito de control de composicion. Su desventaja es tener la

‘interaccion mas grande cntre el balance de materia y ¢l de energia debido al rehervidor. Este

esquema no se recomienda en columnas donde la relacion entre el vapor a la salida del
rehervidor y el flujo de alimentacion es mayor o igual a 2.

Esquema 4. Ticne la ventaja de tener |;oca interaccion entre cl balance de materia y ¢l
de cnergia. Este arrcglo se¢ recomienda unicamente cuando ¢l flujo de fondos es
significativamente menor que los otros flujos en la columna y es menos del 20% que el vapor
que sale del rehervidor.

Existen modificaciones cominmente empleadas, que incluyen el uso de control en
cascada, con ¢l control del flujo en las corrientes de la columna como circuito intemno, una
medicién alterna, como medir la caida de presion para inferir 1a carga del rehervidor en casos
donde no se utiliza vapor de calentamiento. Estas modificaciones, aunque pueden ser
absolutamente necesarias, son esencialmente implementaciones que no afectan el diseiio
global de la columna ni ¢l anilisis de controlabilidad.
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Localizacion del plato de control

En el tercer paso en el procedimiento de disedio, interviene lo que se donominan
pruebas a "circuito abierto". El objetivo de estas puebas, es realizar simulaciones en estado
estacionario, para identificar la localizacién del plate donde se localizara el sensor de
temperatura para inferir la composicion. Esto se lleva a cabo variando la variable manipulada
por la temperatura por encima y por debajo del caso base.

E! caso basc de discfio y dos casos paramétricos, permiten una evaluacion de la
sensibilidad de la columna al balance de materia, determinado por la relacion entre el
destilado y la alimentacion. Se ha encontrado que las respuestas en los perfiles de
temperatura sou similares para la mayor parte de las perturbaciones, por lo tanto, estos tres
casos pueden caracterizar adecuadamente la colurma. La localizacién del plato optimo de
control es donde existan las mayores desviaciones simétricas.

La localizacion se considera optima en el siguiente sentido. La mayor desviacion en
la temperatura asegura la mayor sensibilidad a cambios en la composicion. Las distancias
iguales a cada lado del caso base daran una respuesta simétrica, mas lineal tanto en magnitud
como en tiempo de respuesta.

Evaluacion de la controlabilidad de la columna

Una vez localizado el plato de control, 1a consideracion mas importante es que la
sensibilidad a la temperatura en el plato de control, sea adecuada tanto para tener buenas
mediciones como buen control.

En esta etapa sc realizan las denominadas pruebas a “circuito cerrado”. Aqui se
utilizan modelos a régimen permanente para simular la estrategia de control y evaluarla para
cambios en I8 composicion y flujos de alimentacion. Se simula la estrategia de control,
estableciendo las especificaciones para la solucion del modelo, que se obtendrian en el caso
de que la columna esté controlada. Por ejemplo, si sc considera una estrategia de control
donde el reflujo es constante y la temperatura controla el flujo del medio de calentamiento,
se establecerin el reflujo y la temperatura cn el plato de control para la solucion del modelo
en estado estacionario.

Cuando las mediciones de temperatura no son adecuadas para el control, se requiere
analisis de los productos, ya sea con analizadores en linea o en un laboratorio, para
retroalimentar el control.
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ldealmente, ¢l control de la destilacion debe ser estudiado y diseiiado utilizaiido
simulacion dinamica, sin embargo, no se cuenta con programas de simulacion dindmica que
scan tan confiables, efectivos en costo y ficil de usarse como los programas para simulacion
en estado cstacionario. Si una coluinna presenta problemas con este analisis se debe llevar a
cabo un analisis mas profundo por un especialista antes de considerar rediseiiarla,

Columna de purificacion de metanol

Es impontante seiialar que la mayor pante de lo antes mencionado es Unicamente
vialido para columnas de destilacion en las que el producto del destilado sca totalmente
liquido.

Particndo de esto, s¢ analizé inicamente la torre DA302, que cumple con este
requisito. El esquema de control para esta torre se encuentra en el diagrama de flujo de
proceso, en el que sc observa que se mantiene fijo el reflujo a la torre y el flujo del vapor de
calentamiento se controla con la temperatura de un plato para asegurar la fraccionacion y la
pureza requeridas.

Este modelo de control se considero adecuado basandose en las ventajas y
desventajas anteriormente citadas para los distintos esquemas de control. En este modelo, el
nivel del acumulador se encuentra controlado por el flujo del destilado, mientras que el nivel
cn el fondo de la torre se encuentra controlado por el producto del fondo. El control de
composicion esta dado por el control de la temperatura en cierto plaro, que manipula el flujo
de vapor el rehervidor. Este es un esquema indirecto para controlar la division

Para determinar el caso base, se utilizé como referencia el flujo y la composicion de
la corriente de alimentacion a la columna, obtenidos cn la simulacion del proceso, y se
realizaron algunas corridas manteniendo cl flujo constante y modificando la compaosicion de
la corriente, con el fin de determinar cual composicion debe ser aquella que requiera un
mayor reflujo y/o una mayor carga térmica; esto sc logré variando la composicion de
metanol y manteniendo la relacion entre las composiciones de los otros productos constante.
Los resultados obtenidos se muestran a continuacion,

A partir de cstos resultados se observa que, para una misma recuperacion y
composicion de metanol a la salida de la torre, el caso en ¢l que sc requiere de un mayor
reflujo y carga térmica cs el que corresponde al resultado obtenido en la simulacion. Por lo
anterior, sc considerd adecuado utilizar como caso base, ¢l resultado obtenido de la
simulacion, aunque posiblemente este no sea el peor caso que uno se pueda encontrar,
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Una vez definido ¢l caso base, se realizaron pruebas a circuito abierto, para lo cual se
especificaron para la torre de destilacion los siguientes parémetros: flujo y composicion de la
alimentacion, plato de alimentacion, nimero de platos, el perfil de presiones, la fraccion de
vapor en el producto del destilado, que en’este caso es cero, el reflujo obtenido en cl caso
base asi como la carga térmica en el rehervidor. En los distintos casos se mantuvieron
constantes los pardametros anteriormente mencionados con excepcion de la carga térmica en
el rehervidor, Esta iltima sec modific para cada caso, variando entre -5% y +5% con

respecto al caso base,
Los reslultados obtenidos s¢ muestran en la siguiente grafica, en la que se¢ observan

los distintos perfiles de temperatura para el caso base, para aquél en el que se especifico una
carga térmica en cl rehervidor un 5% mayor y en el que se especifico una 5% menor.
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REFLUJO FIO. DESVIACION RESPECTO AL CASO BASE
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REFLUJO FLJO. DESVACION RESPE CTO AL CASO BASE

Figura 9

Para determinar el plato en el que se localizara el control de temperatura, Fruchaur y
Mahoney (5) recomiendan seleccionar aquel en el que la desviacion de temperatura sea
scmejante en magnitud tanto en ¢l caso de aumento como disminucion de la variable a
controlar.
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Al analizar los perfiles de temperatura para los casos anteriormente mencionados, se
pucde observar que ¢l aumento en la carga térmica, practicamente modifica la temperatura
en todos los platos de la columna, sin embargo, para la disminucion de la carga térmica del
rehervidor, se observa que en los platos superiores practicaniente no existe sensibilidad, con
excepeion de una muy pequedia eatre los platos 14 y 22, por lo que los platos localizados en
la parte superior de la torre no serian adecuados para la localizacién del plato de control
para la colunma de destilacion. En el fondo de la torre se encuentra que fa desviacion en cl
perfil de temperaturas, ¢s semcjante tanto para el aumento como para la disminucion en la
carga ténmica del rehervidor. Al comparar las desviaciones con respecto al caso base, se
obscrva que en el plato 85 si se ticne una carga térmica 5% wienor al caso base, la diferencia
en la temperatura es de 15.9 °C, miientras que si s¢ ticne una carga 1érmica 5% mayor, la
diferencia de temperaturas es 12.8 °C. Debido a que en este plato las desviaciones son
bastante parccidas ademis de ser lo suficientemente grandes, se determiné que este plato es
en el que se debe tener el control de tenperatura,

Asumicndo que el plato 85 es en el que se controlara la temperatura, se establecié la
temperatura de este plato en 92.8°C, y se realizaron distintas prucbas a circuito cerrado para
determinar si es factible este arreglo. Las pruebas a circuito cerrado consistieron en evaluar
el funcionamienio dc la columna al variar ¢l fujo y la composicion de la alimentacion,
especificando la temperatura en el plato 85 y el reflujo.

En el siguicnte cuadro se resumen los resultado de diferentes casos que se simularon
a circuito cerrado, esto ¢s, sc especificd ol reflujo y la temperatura en cf plato 85,

PRUEBAS A CIRCUITO CERRADO VARIANDO FLUJO DE ALIMENTACION

FLUJODE ON REFLUJO | TEMP (C) %MEOH
ALIMENTACION CAL/S KGH _[PLATO 85] DESTILADO | FONDOS
100%{(BASE) | 2,502,970 | 14,745 92.8 99,890 4.648
50% 1,848,920 { 14,745 92.8 99.925 4.382
33%, 1,632,140 | 14,745 92.8 99.931 4.228

Como sc observa cn todos los casos la compesicion cumple con los requisitos
establecidos, por lo que se pucde suponer que la localizacion del control de la temperatura
es adecuado.
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El simular un proceso permite entender en gran parte su estructura, permite
identificar los cuellos de botella y las razones por las que se tienen ciertas caracteristicas cn
los equipos. Para poder simular un proceso adecuadamente es importante tener una idea
clara de qué es lo que sucede en cada una de las operaciones que se vayan a representar; por
ejemplo, al simular un reactor es importante conocer si Jas reacciones que se llevan a cabo
alcanzan el equilibrio termodindmico o si se ticnen limitaciones cinéticas para todas o
algunas de las reacciones, si es adecuado simularlo como un reactor adiabitico o si se debe
especificar la temperatura de salida de los productos.

En la simulacion realizada, debido a los distintos reactores que se tenian fue
necesario simularlos de diferente forma, siendo que cl reformador se simulé como un reactor
al equilibrio, calculado mediante la minimizacion de la energia de Gibbs, especificando un
acercamiento al equilibrio para las dos reacciones; las reacciones de combustion se
simularon al equilibrio, también calculado por la minimizacién de la energia de Gibbs, a la
temperatura de salida de los gases de la seccion de radiacion, habiéndose determinado con
anterioridad que no era conveniente utilizar el cilculo de reactores adiabaticos. Por otra
parte, para el reactor de sintesis de metanol, se especifico un reactor al equilibrio en el que
Unicamente alcauzaban el equilibrio las reacciones de sintesis de metanol, mientras que para
las reacciones que dan lugar a productos secundarios se especifico el avance de reaccion,
dado que estas no alcanzan ¢l equilibrio por limitaciones cinéticas.

Si bien la fuente principal de informacion para la realizacion de la simulacion es el
diagrama de flujo, es impontante revisar cuidadosamente esta informacion, pues en algunos
casos es inconsistenete, como s¢ observo para las torres de destilacion, en las que no se
cumple e] balance de materia. Ademais, generalmente la infomracion contenida en el
diagrama de flujo puede tencr informacion que sobreespecifica a un equipo, por lo cual es
necesario determinar el mejor conjunto de datos para llevar a cabo la simulacion. Por
ejemplo, para un intercambiador de proceso, en ] diagrama se encuentran especificadas
tanto las condiciones (presion, temperatura, flujo y composicion) de las corrientes de
entrada como las de salida, asi como la carga térmica; mientras que para la simulacion,
inicamente se necesitaria la informacion sobre las corrientes de entrada y la carga térmica o
una sola temperatura de salida.
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También es importante considerar, en la seleecion de las variables para especificar un
bloque determinado, la facilidad en la convergencia que se puede obtener dependiendo del
conjunto de variables que se especifiquen; en las torres de destilacian, que se contaba con
mucha mas informacién que la necesaria, fue necesario especificar aquellas variables que
facilitaran la convergencia, y s¢ observd que era més conveniente especificar la recugieracion
y composicion de un producto en la corriente de salida, que fa division de flujos y la relacion
de reflujo.

Una vez realizada la simulacion, s¢ pueden utilizar los resuitados para realizar
distintos analisis, Destaca el analisis termodinamico de procesos, que sicndo la aplicacion de
las bases termodinamicas para determinar la eficiencia con que se utiliza la energia en un
proceso y las oportunidades de ahorre de energia en el mismo, permite identificar las
irreversibilidades para posteriormente reducirlas y aumentar la eficiencia del proceso.

En el calculo del trabajo perdido en la planta, se encontré que casi cl 84% del trabajo
perdido total se encuentra en la seccion de reformacion (30.482% el reformador primario,
22.928% el quemador secundario y el resto principalmente los equipos de intercambio de
calor). Por lo anterior resulta cvidente que la seccion en la que se deben enfocar trabajos
posteriores sera la seccion de reformacion, aunque esto no implica que de realizarse una
integracion térmica, por ejemplo, Gnicamente sc considere esta seccion, pues es probable
quc el mejor arreglo se encuentre si se trabaja con toda la planta en conjunto,

Es imponante recordar que al analizar cada modificacion propuesta, se debe tener en
consideracion las razones por las que el proceso esta definido con su estructura original,
para poder determinar quc tan viables son dichas modificaciones; en este trabajo se
analizaron las ventajas y desventajas que pueden tener algunas modificaciones al proceso.

Se amlizo la posibilidad de aumentar la presion a la que se genera vapor en la
seccion de reformacidn y se encontré que al sumentar la presion de 40 a 100 kg/cm2, existe
la posibilidad de obtencr mas trabajo del sistema, o bien de consumir una menor cantidad de
combustible. Es importante enfatizar que \inicamente se consideré el aumento en la presion
de generacion de vapor en la seccion de reformacion, ya que en la seccion de sintesis de
metanol, la generacion de vapor se lleva a cabo fuera de los tubos del reactor de sintesis de
mectanol para controlar la temperatura del mismo, por lo que no es posible clevar la presion
en este caso.
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También se encontrd que se puede tener un ahorro de vapor si en la columna de
purificacion de metanol se elimina el subenfriaticnto del reflujo.

El otro aspecto que se analizd en este trabajo fue la localizacion del plato de control
para la temperatura en torres de destilacion. Cualquier proceso debe poder controlarse.
Muchas veces esto se contrapone con el concepto de minimizar el consumo de energia,
como en ¢l caso de las torres de destilacion, en las que para minimizar el consumo de
energia se nccesita un control dual, sin embargo, éstc puede presentar problemas de
inestabilidad como ya se menciond; por lo que ¢s importante recordar que en el disciio de un
proceso intervienen difercutes aspectos y todos cllos deben ser tomados en cuenta.

El utilizar la simulacion de procesos a régimen permancate para determinar la
localizacién del plato de control de temperatura en una columna de destilacion, muestra la
gran capacidad de esta herramienta al utilizarla para lo que "tradicionalmente” se utiliza la
simulacién dindmica; aunque es importante tener presente las limitaciones que presenta cl
utilizar este método.

Al utilizar la simulacion a régimen permanente para determinar la localizacion del
plato de control para una torre de destilacion, sc determina, en cierta forma, la respuesta del
sistema, ante una perturbacion, una vez que alcanza el equilibrio y se supone que la
respucsta dindmica scra proporcional a lo determinado, por eso es posible determinar el
plato de control en donde se obtengan variaciones simétricas en la temperatura, como
resultado de las variaciones cn la variable manipulable. En este trabajo se obtuvo el perfil de
termperatura en la columna, como respuesta a variaciones en la carga térmica del rehervidor
y se localizo el plato de control en donde las variaciones fueron lo suficientemente
importantes y simétricas.

Existe ain mucho trabajo que se puede realizar en tomo a la planta Metanol 11, entre
los que destacan Ia integracion térmica del proceso y la optimizacién del mismo; para lo cual
este trabajo se puede utilizar como punto de panida.
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APENDICE 1

Especificaciones del metanol,

Caracteristica
Contenido de metanol
min. % peso

Agua, max %

Acctona y aldchidos
mix %

Acetona, max %
Etanol, mix %

Acidez maxima, como
acido acético

Hidrocarburos y
apariencia

Sustancias carbonizables
de color

Color
Rango de destilacion
a 760 mmHg

Densidad relativa

Olor

Tiempo al KMnO4

Grado A Grado AA

99 .85 99,85

Q.15 G.10

0.003 0.003
0.002
0.001

0.003 0.003

Libre de opalescencia, materia
suspendida y sedimentada

No mis oscuro que el Color Estandar
No. 30, en la escaiia de platino-cobalto

No mis oscuro que ¢l Color Estandar
No. 5, en la escala de platino cobalto

No mayor de 1°C, incluyendo 64.6 + 0.1°C
0.7920 a 0.7928 a 20/20°C

0.7883 a 0.7893 a 25/25°C

Caracteristico, no persistente

Sin cambio de color en 30 min

Tomando como basc los cstandares ASTM D1152 y E346

67



APENDICE 2

SIMULATE INTERACTIVE=YES
TITLE "METANOL"

DESCRIPTION "SIMULACION DE LA PLANTA DE METANOL I

; UNIDADES

IN-UNITS MET TEMPERATURE=C PRES='KG/SQCM' &
HEAT-TRANS-COEF=KCAL/HR-SQM-K'

OUT-UNITS MET TEMPERATURE=C PRES=KG/SQCM' &
HEAT-TRANS-COEF='KCAL/HR-SQM-K'

; COMPONENETES

COMPONENTS CO2 CO2/CO CO/H2 H2 / CH4 CH4 / N2 N2/ H20 H20 /
MEQOH CH40 / C2H6 C2H6 / C3H8 C3H8 / 02 02 / CH20 CH20/
ETER C2H60-1 / ETOH C2H60-2 / ACETONA C3H60-1

" PROPIEDADES

PROPERTIES SYSOP3/ SYSOP7
MODEL-PARAMETER ESRKS

H DIAGRAMA DE FLUJO

FLOWSHEET
BLOCK MEZCI IN=P1 P4 ouT=Ps
BLOCK EA102 IN=P5 P12 OUT=P6 P13
BLOCK MEZC2 IN=P7 P8 ouT=p9
BLOCK E101 IN=P9 C6 OUT=P10C7
BLOCK BAI10I IN=PIO OUT=PI1
BLOCK DClo0l IN=P6 OouT=p7
BLOCK EAI0I IN=Pl1 V16 OUT=P12 V20
BLOCK DIV2 IN=C1 ouT=C2 C3
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BLOCK DIV3
BLOCK MEZC3
BLOCK QUEMP
BLOCK MEZC4
BLOCK QUEMS
BLOCK BBI01
BLOCK MEZCS5
BLOCK E1021
BLOCK E1021
BLOCK E1051
BLOCK E103
BLOCK E104
BLOCK E10511
BLOCK E10511
BLOCK DIV5
BLOCK FB 101
BLOCK MEZC7
BLOCK DIV7
BLOCK EA 1031
BLOCK F103
BLOCK EA 10311
BLOCK EA104
BLOCK F104
BLOCK EE101
BLOCK FA101
BLOCK EA105
BLOCK FA102
BLOCK GA101
BLOCK DIV2I
BLOCK GB102
BLOCK GC20!
BLOCK EA201
BLOCK FA202
BLOCK GC20111A
BLOCK MEZC31
BLOCK GC2011IB
BLOCK EA202
BLOCK DC20!
BLOCK LE20!
BLOCK EA203
BLOCK FA201
BLOCK DIV3]
BLOCK I'B301
BLOCK DA301
BLOCK DA302

IN=P3
IN=A5C3 C4
IN=C5
IN=C2 A6 C8
IN=C9
IN=V17Ql
IN=C10C7
IN=CI1 V25
IN=C12 V24
IN=C13 A3
IN=CI4 VI8
IN=CI5 V11
IN=C16 A2P
IN=C17A A2
IN=A4
IN=V22V14
IN=V21 V20 VI9
IN=VI2
IN=P13 V10
IN=P15A
IN=P14 V9
IN=P15 V4
IN=P16A
IN=P16
IN=P17
IN=PI8
IN=P19
IN=V6
IN=V7
IN=Al
IN=P20
=p21
IN=P22
IN=P23
IN=P24 P37
IN=P25
IN=P26 P30
IN=P29
IN=P33
IN=P34
IN=P35
IN=P36
IN=P38
IN=P42 P49
IN=P50

OUT=P4 C4
OUT=C5
OUT=C6
oUT=C9
OUT=C10 QI
OUT=V21
OUT=ClI
OUT=V26C12
OUT=V25Cl3
OUT=Cl4 A4
OUT=CI5 VI9
OUT=V12 16
OUT=C17A A3
OUT=C17 A2P
OUT=AS A6
OUT=V100 L100
OUT=V22
OUT=VI3 V14
OUT=PI4 V11
OUT=PI5WI
OUT=PI5SA V10
OUT=PI6A V5
OUT=P16 W2
ouT=P17
OUT=PI8 W3
OUT=PI19
OUT=P20 W4
OUT=V7
OUT=V8 V9
OUT=A2
ouUT=P21
OUT=P22
OUT=P23 W5
OUT=P24
oUT=P25
OUT=P26
OUT=P29 P33
OUT=P30 P30L.
OUT=P34
OUT=P35
OUT=P36 P38
OUT=P37 P3
OUT=P41 P42

OUT=P43 P50 P50A
OUT=P51 P52 P51A P51B P52A
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BLOCK DA303 IN=P52 P57 OUT=P53 P58 PS8A
BLOCK DIV41 IN=P43 OUT=P44 P45
BLOCK DIV42 IN=P53 OUT=P54 P55
BLOCK EA302 IN=P45 P47A OUT=P46 P49
BLOCK EA303 IN=P46 OUT=P47 P47A
BLOCK EA309 IN=P55 ouT=p57

BLOCK EA308 IN=P58 OUT=P59

BLOCK EA304 IN=P62 ouT=C8

BLOCK MEZC41 IN=P41 P44 OUT=P60

BLOCK MEZC42 =P60 P47 ouT=P6!}

BLOCK MEZC43 IN=P61 P54 ouT=pP62

BLOCK DIV4 IN=L100 ouT=Llol L102
BLOCK DIV6 IN=L102 ouT=Vie V17 VI8

: ESPECIFICACIONES DE CORRIENTES
; CORRIENTES DE ALIMENTACION

STREAM Pl TEMP=2] PRES=37 MOLE-FLOW=758
MOLE-FRAC CH4 .9518 / CO2 .001 / N2 .0002 / C2H6 .039 / C3H8 .008

STREAM C1 TEMP=21 PRES=:37 MOLE-FLOW=66
MOLE-FRAC CH4 9518/ C0O2 .001 / N2 .0002 / C2H6 ,039 / C3H8 .008

STREAM P8 TEMP=430 PRES=19 MASS-FLOW=35500
MASS-FRACH20 1

STREAM Al TEMP=25 PRES=.8 MOLE-FLOW=4381
MOLE-FRAC 02 .21 /N2.79

STREAM V4 TEMP=42 PRES=2.8 MASS-FLOW=38300
MASS-FRACH20 1

STREAM V6 TEMP=105 PRES=1.24 MASS-FLOW=89383
MASS-FRAC H20 1

STREAM V24 TEMP=250 PRES=40.3 MASS-FLOW=85598
MASS-FRAC H20 | :
V CORRIENTES DE CORTE

STREAM A2P TEMP=133 PRES=.7 MOLE-FLOW=4381
MOLE-FRAC 02 .21 /N2.79
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STREAM A3 TEMP=232 PRES=.7 MOLE-FLOW=4381
MOLE-FRAC 02.21/N2.79

STREAM A4 TEMP=369 PRES=7 MOLE-FLOW=438]
MOLE-FRAC 02 .21 /N2.79

STREAM P3 TEMP=40 PRES=48
MOLE-FLOW CO2 35.0609 /CO 25.7857 /H2 851.2036 /
CH4 125.6565 /N2 0.1611 /H20 04548 /MEOH 6.8594 /
CH20 5.6169E-02 /ETER 4.0837E-02 /ETOH 3.2931E-03 /
ACETONA 2.7858E-03

STREAM P47A TEMP=40 PRES=2
MOLE-FLOW CO2 1.0388E-02 /CO 2.5319E-07 /H2 5.2767E-07 /
CH4 1.4497E-04 /N2 2.2749E-08 /H20 4.8182E-10 /
MEOH 1.0471 /CH20 1.9259E-03 /ETER 3.7960E-04/
ETOH 2.0525E-07/ ACETONA 3.1509E-03

STREAM P10 TEMP=509 PRES=16.3

MOLE-FLOW  CO2 3.0264 /CO 1.6683 /H2 55.0728 /CH4 729.5943
/ .
N2 0.1620 /H20 1970.6095 / MEOH 0.4438 /C2H6 29.5620 /
C3H8 6.0640 /02 0.0 /CH20 3.6342E-03 /ETER 2.6421E-03 /
ETOH 2.1306E-04 /ACETONA 1.8024E-04

STREAM P37 PRES=49.3 TEMP=40
MOLE-FLOW  CO2 326.5383 /CO 240.1547 /H2 7927.6486 /
CH4 1170.2967 /N2 1.5005 /H20 4.2365 /MEOH 63.8854 /
CH20 0.5231 /ETER 0.3803 /ETOH 3.0670E-02 /
ACETONA 2.5945E-02

STREAM P29 PRES=52.6 TEMP=230
MOLE-FLOW  CO2 514.0695/CO 737.3895/H2 1.0165E+04/
CH4 1297.5513/N2 1.6623/H20 11,0587/ MEOH 63.8854/
CH20 0.5234/ETER 0.3806/ETOH 3.0670E-02 /
ACETONA 2.5945E-02

STREAM P49 PRES=2 TEMP=80
MOLE-FLOW CO2 1.7161 /CO 5.4561E-05 /H2 1.2032E-04 /
CH4 2.8866F-02 /N2 4.5632E-06 /H20 2.4792E-07 /
MEOH 238.3494 /CH20 0.2874 /ETER 6.0086E-02 /
ETOH 6.1800E-05 / ACETONA 0.5373

STREAM P57 PRES=2 TEMP=80
MOLE-FLOW  H20 1.0128E-03 /MEOH 71.7066 /ETOH 4.8058 /
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STREAM L100 VFRAC=0 PRES=40.3 MASS-FLOW= 9,173E+04
MASS-FRAC H20 |

STREAM V25 TEMP=390 PRES=40,3 MASS-FLOW=85598
MASS-FRAC 120 |

STREAM V11 TEMP=190 PRES=58.8 MASS-FLOW=87395
MASS-FRAC H20 1

STREAM V10 TEMP=119 PRES=58.8 MASS-FLOW=87398
MASS-FRAC H20 | '
) CORRIENTES DE CALOR

DEF-STREAMS HEAT Q!

TEAR A2P/A3/V25/V10/ VI1/P29/P37/P3/P49/P57/L100/P47A / P10/ A4

CONV-OPTIONS
PARAM TEAR-METHOD=BROYDEN
BROYDEN MAXIT=50

; ESPECIFICACIONES DE LOS BLOQUES

BLOCK MEZCi MIXER
PARAM PRES=17.5 NPIIASE=]

BLOCK EA102 HEATX
PARAM T-HOT=324 PRES-HOT=14
FEEDS HOT=112 COLD=P5
PRODUCTS HOT=P13 COLD=P6
HEAT-TR-COEF U=191.7

BLOCK MEZC2 MIXER
PARAM PRES=16.9 NPHASE=1

BLOCK DC101 HEATER
PARAM TEMP=390
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BLOCK BA101 RGIBBS
PARAM TEMP=865 PRES=I4.3 NREAC=2
PROD CiH4/CO/CO2/ H20/ N2/ H2
STOIC 1 CH4 -1 /H20-1 /CO} /H23
STOIC2CO-1 /H20-1 /CO21 /H2 1
TAPP-SPEC 1-20
TAPP-SPEC 2 25

BLOCK EA101 HEATX

PARAM T-HOT=430 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=14.2 PRES-
COLD=40.1

FEEDS HOT=Pl1 COLD=V16

PRODUCTS HOT=P}2 COLD=V20

HEAT-TR-COEF U=297.5

BLOCKE!0I HEATX

PARAM T-HOT=900 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.581 PRES-
COLD=16.3

FEEDS HOT=C6 COLD=P9

PRODUCTS HOT=C7 COLD=P10

HEAT-TR-COEF U=58

BLOCK DIV2 FSPLIT
FRAC C3 0.146

BLOCK DIV3 FSPLIT
FRAC C4 09353

BLOCK MEZC3 MIXER
PARAM PRES=0.6 NPHASE=]

BLOCK QUEMP RGIBBS
PARAM TEMP=980 PRES=0.60
PROD CO2/H20/N2/02/CO

BLOCK MEZC4 MIXER
PARAM PRES=0.6 NPHASE=]

BLOCK QUEMS RGIBBS
PARAM TEMP=990 PRES=0.60
PROD CO2/H20/N2/02/CO

BLOCK MEZCS MIXER
PARAM PRES=0.59 NPHASE=1
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BLOCK BB101 HEATER
PARAM PRES=40.1

BLOCK E102I HEATX

PARAM T-HOT=762 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-1QT=0.59 PRES-
COLD=38

FEEDS HOT=CIl! COLD=V25

PRODUCTS HOT=C12 COLD=V26

HEAT-TR-COEF U=42

BLOCK E102[I HEATX
PARAM T-HOT=606 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.59 &
PRES-COLD=38
FEEDS HOT=CI2 COLD=V24
PRODUCTS HOT=C13 COLD=V25
HEAT-TR-COEF U=85

BLOCK E1051 HEATX
PARAM T-HOT=498 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.59 &
PRES-COLD=0.7
FEEDS HOT=C13 COLD=A3
PRODUCTS HOT=C14 COLD=A4
HEAT-TR-COEF U=25

BLOCK E103 HEATX
PARAM T-HOT=418 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.59 &
PRES-COLD=40.1
FEEDS HOT=C14 COLD=V18
PRODUCTS HOT=C15 COLD=VI9
HEAT-TR-COEF U=80

BLOCK E104 HEATX
PARAM T-HOT=318 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0,59
FEEDS HOT=C15 COLD=V1l]
PRODUCTS HOT=C16 COLD=V12
HEAT-TR-COEF U=75.4

BLOCK E10511 HEATX
PARAM T-HOT=240 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.59 &
PRES-COLD=0.7
FEEDS HOT=Cl6 COLD=A2P
PRODUCTS HOT=CI7A COLD=A3
HEAT-TR-COEF U=323
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BLOCK E1051IT HEATX
PARAM T-HOT=160 TYPE=COUNTERCURRENT PRES-HOT=0.59 &
PRES-COLD=0.7
FEEDS HOT=CI7A COLD=A2
PRODUCTS HOT=C17 COLD=A2P
HEAT-TR-COEF U=21.2

BLOCK DIVS FSPLIT
FRAC A50.8

BLOCK MEZC7 MIXER
PARAM PRES=40.1

BLOCK DIV7 FSPLIT
FRAC V14 0.734

BLOCK FB10! FLASH2
PARAM PRES=40.1 DUTY=0

BLOCK EA1031 HEATX
PARAM T-HOT=137 PRES-HOT=13.8
FEEDS HOT=P13 COLD=V10
PRODUCTS HOT=P14 COLD=VII
HEAT-TR-COEF U=439.7

BLOCK EA 10311 HEATX
PARAM T-HOT=133 PRES-HOT=13.6
FEEDS HOT=P14 COLD=V9
PRODUCTS HOT=PI5A COLD=V10
HEAT-TR-COEF U=392.8

BLOCK EA104 HEATX
PARAM T-HOT=127 PRES-HOT=13.4
FEEDS HOT=P}5 COLD=V4
PRODUCTS HOT=PI6A COLD=VS5
HEAT-TR-COEF U=430.]

BLOCK EEI0I HEATER
PARAM TEMP=60 PRES=13.3

BLOCK FA 101 FLLASH2
PARAM PRES=13.30 DUTY=0

BLOCK EA105 HEATER
PARAM TEMP=40 PRES=13.2
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BLOCK FA102 FLASH2
PARAM PRES=13.2 DUTY=0

BLOCK GA10]1 PUMP
PARAM PRES=58.8

BLOCK DIV2] FSPLIT
FRAC V9 0.97812

BLOCK F103 FLASI2
PARAM DUTY=0 PRES=0

BLOCK F104 FLASH2
PARAM DUTY=0 PRES=0

BLOCK GB102 COMPR
PARAM TYPE=POLYTROPIC PRES=0.8446

BLOCK GC2011 COMPR
PARAM TYPE=POLYTROPIC PRES=28.1 TEMP=153

BLOCK EA201 HEATER
PARAM TEMP=40

BLOCK FA202 FLASH2
PARAM PRES=28,1 DUTY=0

BLOCK GC20111A COMPR
PARAM TYPE=POLYTROPIC PRES=49.3 TEMP=117

BLOCK GC2011IB COMPR :
PARAM TYPE=POLYTROPIC PRES=52.6 TEMP=69

BLOCK MEZC31 MIXER
PARAM PRES=47

BLOCK EA202 HEATX
PARAM T-COLD=230
FEEDS HOT=P30 COLD=P26
PRODUCTS HOT=P33 COLD=P29

BLOCK DC201 REQUIL
PARAM TEMP=255 PRES=50.8 NREAC=6
STOIC 1CO-1*/H2-2*/MEOH 1 *
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STOIC2CO2-1*/H2-1*/COL*/H201*

STOIC 3 MEOH -2 * /ETOH 1 */H20 1 *

STOIC 4 MEOH -2 * /ETER 1 */H20 ¥ *

STOIC 5 MEQ}-3 * /ACETONA 1 */H26 *
STOIC6CO-1*/H2-1*/CH20 | *

EXTENT-SPEC 3 .31872/ 4 0,0673/5 0.02856/6 0.1346

BLOCK EE201 HEATER
PARAM TEMP=60

BLOCK EA203 HEATER
PARAM TEMP=40 PRES=49,3

BLOCK FA201 FLASH2
PARAM DUTY=0 PRES=49.3

BLOCK DiV31 FSPLIT
FRAC I3 0.0969607

BLOCK FB301 FLASH2
PARAM PRES=5 DUTY=0

BLOCK DA301 RADFRAC
PARAM NSTAGE=40
FEEDS P42 20/ P49 |
PRODUCTS P43 1 V/P5040L
PSEUDO-STREAM P50A 40 R
P-SPEC 12/4023
COI-SPECS MOLE-RDV=1 QI=0 B:F=0.75
THERMOSYPHON MASS-FLOW=}23700

BLOCK Div4t FSPLIT
FRAC P45 0.97439

BLOCK EA302 FLASH2
PARAM PRES=0 VFRAC=0.02629

BLOCK DA302 RADFRAC
PROPERTIES SYSOP7
PARAM NSTAGE=86 ALGORITHM=NONIDEAL
FEEDS P50 24
PRODUCTS P51 L L /P52 86 L
PSEUDO-STREAM PSIA2V/P51B I L/P52A 86 R
P-SPEC 2 1.05/86 1.4
COL-SPECS MASS-RDV=0 D:F=.7757 MASS-RR=1.1
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SC-REFLUX TEMP=30

THERMOSYPHON MASS-FLOW=74400

VARY 1 D:F 0.57 0.985

SPEC 1 MASS-RECOV 0.9930 STREAM=P5]1 COMPS=MEOH

BLOCK DA303 RADFRAC
PROPERTIES SYSOP7
PARAM NSTAGE=30 ALGORITHM=NONIDEAL
FEEDS P52 16 /P57 1
PRODUCTS PS31V/ P5830L
PSEUDO-STREAM P58A 30 R
P-SPEC22/3023
COL-SPECS MOLE-RDV=1 Q1=0 D:F=0.3411
THERMOSYPHON MASS-FLOW=21700

BLOCK DIV42 FSPLIT
FRAC P55 0.9527

BLOCK EA309 HEATER
PARAM PRES=0 VFRAC=0

BLOCK EA308 HEATER
PARAM TEMP=50

BLOCK MEZC41 MIXER
BLOCK MEZC42 MIXER
BLOCK MEZC43 MIXER

BLOCK EA304 HEATER
PARAM TEMP=100 PRES=1.1

BLOCK EA303 FLASH2
PARAM PRES=0 TEMP=40

BLOCK DIV4 FSPLIT
FRACL1010.075

BLOCK DI1V6 FSPLIT
FRAC V18 0.12177
FRAC V17 0.30503
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STREAM ID Al A2 AP A3 Al AS AS [ clo (1]
FROM —n GB102 E105111 E1051 E10SI DiV$ DIVS — QUEMS MEZCS
TO GBI02 E105I El10S1 E1051 DIVS MEZC3 MEZC4 DIV2 MEZCS E1021
SUBSTREAM MIXED
PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR
COMPONENTS KMOL/MR
CcO2 0 0 0 0 0 0 0 6.60E-02 77.4801 268 6376
CcO 0 0 0 0 Q 0 0 0 341E-0S 1.56E-03
H2 0 ) 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 4 4 0 [ 0 0 [ 628188 0 0
N2 346099 3460.99 3460.99 3460.99 346099 2768792 692.198 1.32E-02 692.2101 3461.1547
H20 0 0 0 0 0 0 0 0 14255 12069206
MEOH 0 [) 0 o 0 0 0 0 0 [)
C2Ho6 0 0 0 0 0 0 0 2574 0 0
C3HS 0 0 0 0 [] 0 0 0528 0 0
02 52001 920.01 92001 92001 920.01 736.008 184002 0 45.7343 1067281
CH20 0 [ 0 0 0 [ ] [ 0 ]
ETER 0 0 [ [ 0 0 0 Q [ o
ETOH 0 0 0 0 0 0 0 [ [ 0
ACETONA 0 0 0 0 [] 0 0 0 0 0
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 4381 - 4381 4381 4381 4381 3504.8 8762 66 957.9746 50434413
KGHR 1.26E+05 1 26E+0S 1.26E+05 1.26E+05 1.26E+05 1.01E+0S 2 S3E+04 1111.7598 2. 6RE+04 1.34E+05
L/MIN 231E+06 2 23E+0% 3.5TE+06 3.33E+05 5.68E+06 4 SSE+06 1.14E+00 685.3008 2.85E+06 1.34E+07
STATE VARIABLES:
TEMP C 25 31,4602 1306424 2279584 3693022 369.3021 369.3021 21 990 917.0359
PRES KG/SQCM 08 0.8446 0.7 0.7 0.7 0.7 0.7 37 06 0.59
VFRAC 1 1 H 1 1 ] ] 1 1 1
LFRAC 0 0 0 [ 0 0 0 0 0 0
SFRAC [ 0 0 0 [ 0 Q [ 0 []
ENTHALPY:
CAL/MOL -1.2401 43.8485 739.4945 1429.9382 2455.3819 2455.3809 2455.3809 -1.83E+04 ~8375.9573 -1.16E+03
CAL/GM -330E-02 15198 256323 49.5644 85.1083 85.1083 $5.1083 -1086.9316 -299.0311 ~438 0B1S
CAL/SEC -1509.2287 5.34E+04 9.00E+0S 1.74E+06 2 99E+06 2.39E+06 5.98E+05 -3.36E+0S -2 23E+06 -1.63E+07
ENTROPY:
CALMOL-K 1.5247 1.5666 39162 54477 7.2492 7.2492 7.2492 -27.659 127038 11.2069
CAL/GM-K 5.29E-02 5.43E-02 0.1357 0.1888 0.2512 0.2512 0.2512 -1.6419 04535 0422
DENSITY!
MOLCC 3.17E-05 3.27E0S 204E-05 1.65E-05 1.28E-05 1.28E-0S 1.28E-05 1.60E-03 5.60E-00 S 8SE-D0
GM/CC 9.13E-04 944E-04 $ 90E-04 4.7SE-04 3.71E04 3.71E-04 3.71E04 2.69E-02 1.57TE-03 1 5SE-03
AVG MW 2885 2885 28.85 28.85 28.85 28 88 2885 16.8438 28.0093 26.5568
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STREAM ID C12 C13 Ci4 Cl1s Cl6 Ci7 Cl17A C2 Cc3 (o]
FROM : E102! El020 E10s1 El03 E104 El0SIm El0s DIV2 DIV2 DIV3
TO - Ele2n El051 E103 E104 E10S0 — E05T MEZC4 MEZC3 MEZC3
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR
COMPONENTS: KMOL/HR
CO2 268 6376 268.6376 268 6376 268.6376 268.6376 268.6376 268.6376 $.64E-02 9.64E-03 327918
CcO 1.S6E~-04 1.S6E-04 1.56E-04 1.56E-04 1.56E-04 1.56E-04 1.56E-04 0 0 24117
H2 0 0 0 [] 0 0 0 0 0 796 0987
CH4 0 0 0 0 0 0 0 $3.6472 91715 117 5262
N2 3461.1547 3461.1547 3361.1547 3461.1547 3461.1547 3461.1547 3461.1547 1.13E-02 1.93E-03 0.1506
H20 1206.9206 1206.9206 1206 9206 1206.9206 12069206 1206.9206 1206.9206 0 0 0.52
MEOH 0 0 0 0 0 0 0 0 0 6.3155
C2HS 0 0 0 [] [} 0 [} 2.1982 0.3758 0
C3H8 0 0 0 0 0 0 0 0.4509 7.71E-02 0
02 106.7281 106.7281 106.7281 106.7281 106.7281 106.7281 106.7281 0 0 [
CH20 0 0 0 0 0 0 0 0 0 $.2SE-02
ETER [] 0 0 0 0 0 0 0 0 3.828-02
ETOH 0 0 0 [] 0 0 0 0 0 3 08E-03
ACETONA 0 0 0 [] [) 0 0 0 0 261E-03
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 5043.4413 5043.4413 5043.4313 5043.4413 5043.4413 5043.4413 5043.4413 56,364 9.636 9776219
KG/HR 1.34E+05 1.34E+05 1.34B+0S 1.34E405 1.34E+05 1.34E405 1.34E+05 949.4429 1623169 5830.1796
L/MIN 1.25E+07 1.06E+07 9.32E+06 8.35E+06 7.14E+06 5.235+06 6.20E+06 588.6629 100.6379 B998.7449
STATE VARIABLES:
TEMP C 762 606 498 418 318 160 240 21 21 40
PRES KG/SQCM 0.59 0.59 0.59 0.59 0.59 0.59 0.59 37 37 9.3
VFRAC 1 1 1 1 1 1 1 1 1 ]
LFRAC 0 0 0 0 0 0 0 0 0 [)
SFRAC 0 0 0 0 0 0 0 0 0 [)
ENTHALPY:
CAL/MOL -1 30E+04 -1 43E+04 -1.52E+04 -1.59E+04 -1.66E+04 -1.78E+04 -1.72E+04 -1.83E+04 -LE3E+04 ) -6196.0381
CAL/GM -489.1854 -539.1599 -572.7053 -596.9601 -626.5746 -671.9166 -649.1625 -10869316 | -1086.9316 | -10389701
CAL/SEC -1.82E+07 -2.01E+07 -2 13E+07 -2.22E+07 -2 33E+07 -2 SOE+07 -2 42E+07 -2.87E+0S -3 90E+04 -1.68E+06
ENTROPY:
CAL/MOL-K 96855 8.5965 7.5157 6.634 5.3052 30374 43172 -27.659 -27.659 -80317
CAL/GM-K 0.376 03237 0283 0.2498 0.2035 0.1143 0.1625 -1.6419 -1.6419 -1.3367
DENSITY:
MOL/.CC 6.72E-06 7.91E-06 9.02E-06 1.01E-0S 1.18E-05 161E-05 1.36E-0S 1.60E-03 1.60E-03 1.81E-03
GM/CC 1.79E-04 2.10E-04 2.40E-04 267E-04 3.13E-04 4.27E-04 3.60E-04 269E-02 269E-02 1.08E-02
AVG MW | 26.5568 26.5568 26 5568 26.5568 26.5568 26.5568 26.5568 16.8448 16.8438 59636
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STREAM ID Cs Co c7 cs co L100 L101 Li02 P P10
FROM MEZC3 QUEMP EI01 EA304 MEZC4 FBI101 DIV4 DIVa = E101
TO - QUEMP E101 MEZCS MEZC4 QUEMS Diva ey DIVG MEZC1 BAI0I
[SGBSTREAM MIXED
PHASE VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID LIQUID LIQUID VAPOR VAPOR
COMPONENTS KMOL/HR
[ 32,8015 191.1575 191.1575 27367 27931 ] ) 0 0.758 3.0264
[3) 24117 121E-04 1.21E04 S87E02 | S.87E-02 0 0 [ D) 1 6683
H3 7960987 0 o 0.8008 0 8008 0 0 0 B 55.0706
CHa 136 6977 ] 0 1.5983 55,2455 0 0 0 7213634 729 5643
N2 27680346 | 27689346 | 27689436 | 9.08E-04 692.2101 0 0 ] 0.1516 0.162
H20 04253 10633706 | 10643706 1.17E02 1.17E02 | $0919333 381.895 47100383 0 1970.6095
MEOH 64155 ) o 10.9397 10.9397 [ ) ) 0 03438
C2H6 0.3758 0 0 0 2.1582 0 [} ) 29,562 29 562
C3HS 7.71E02 0 0 0 04509 o 0 ) 6.063 6.664
02 736.008 60,9937 609937 o 184.002 ) 0 0 0 o
CHZO $.25E-02 0 [ 7 83E02 784E-02 0 ] 0 0 3 64603
ETER 382602 0 [ 264E02 2 69602 0 0 0 0 2 63E-03
ETOH 3 08E-03 (] 0 0.2383 02383 0 0 0 0 2 13E04
ACETONA Z61E03 0 [ 253E02 2 53E-02 0 ) 0 0 1 80E-04
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 43920579 | 40854667 | 40854667 18.5254 9510893 | $091.9333 381.895 3710,0383 758 2796.2077
KGMHR 1.07E+0S 1.07E+0S 1 07E+0S 604 3749 2 68E+04 SATE+D4 6879 8183 8 49E+04 1 JRE+03 S87E+03
LMIN 6 01E+06 1216407 117E+07 | 8813.0904 135E+06 | 2676 5823 2007436 24758386 | 7916.5161 1 89E+05
STATE VARIABLES
TEMP C 295078 980 500 100 3299538 2381771 2381771 2381771 ] 500 3857
PRES KG/SQCM 06 06 0.581 11 0.6 01 401 201 37 163
VFRAC 1 1 1 [ 1 [] [ 0 1 1
LFRAC 0 0 0 0 0 1 1 1 0 0
SFRAC ) ) 0 [} ) 0 [} [ 0 0
ENTHALPY
CAL/MOL 5280004 | -117E+04 | -1.24E+04 | -543E+04 1184955 | -6.42E+04 | -6.42E+04 | 64IE+04 | -1.83E+04 | -3 12E-04
CAL/GM 221343 3458175 | 4729131 | -1665.4541 4.2001 35611903 | -3561.1903 | -3561.1903 | -1086.9316 | -2369.3598
CAL/SEC 6.59E+05 | -1.33E+07 | -14IE+07 | -28B0E+0S | 3.13E+04 | -907E+07 | -681E+06 | -B39E<07 | -3.86E+06 | -3.20E+07
ENTROPY:
CALMOL-K. 73603 113726 10.8508 16,1917 53004 287296 78,7296 287296 27650 8139
CAL/GM-K 03087 04338 0.4139 03962 02233 ~1.5947 1,547 -1.5947 -1.6319 23675
DENSITY:
MOLICC 1 25E-05 S 65E-06 S 84E-06 3.50E-05 T17E05 317602 317E-02 317602 160503 237604
GM/ICC 297E03 138E-04 1.53E-04 1.14E-03 I31E-04 0.5712 0.5712 05712 2.69E02 3 30E-03
AVG MW 23.8434 26 2102 26.2162 326295 28.2122 18015 18.015 1801y 16.8438 17 3063
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STREAM ID Pl P12 P13 P14 P15 PISA P16 PI16A P17 PI8
FROM ; BA10) EA101 EA102 EA103] F103 EA1030 F104 EA104 EEI01 FAI01
TO - EAI01 EA102 EA1031 EAl030 EA104 F103 EE101 F104 FAI01 EA105
SUBSTREAM: MIXED
PHASE. 1| VAPOR VAPOR VAPOR MIXED VAPOR MIXED VAPOR MIXED MIXED VAPOR
COMPONENTS: KMOL/HR
co2 187.5655 187 5655 187.5655 187.5655 187.5539 187.5655 187.5472 187.5539 187.5472 187.5321
CO 497.2362 497.2362 397.2362 497.2362 497.2354 4972362 497.2349 497.2354 497.2339 497 2347
H2 2237.7833 2237.7833 2237.7833 2237.7833 2237.7786 2237.7833 2237.7761 2237.7786 2237.7761 2237.7742
CH4 127.257 127.257 127257 127.257 127.2557 127.257 127.255 127.2557 127.255 127.2544
N2 0.162 0.162 0.162 0.162 0.162 0162 0.162 0.162 0102 0.162
H20 11064138 1106.4138 1106 4138 1106 3138 836 5395 1106 4138 674.2534 836.5495 6742534 398959
MEOH o 0 0 0 0 0 0 0 0 0
C2H6 0 0 4] 0 0 0 0 ] 0 0
C3H8 0 4] 0 [ 0 0 0 [}] o 0
02 0 0 0 [ 0 [ 0 0 0 []
CH20 [ 0 [}] 0 0 0 0 0 ] 0
ETER [ o 0 0 0 0 [ [ o 0
ETOH Q 0 4] 0 [} 0 0 0 0 0
ACETONA 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL FLOW.
KMOLHR 4156.4179 4156.4179 4156 4173 4156.4179 3886.5353 4156.4179 37242288 3886.5353 37242288 30898533
KG/HR 4 27E+04 4 87E+04 4 87E+04 4 87E+04 4 38E+04 4.87E+04 4098404 4.38E+04 4 09E+04 295E+0<
L/MIN 4.69E+05 2.92E+D5 2.S1E+0S 1.6BE+0S 1.64E+05 1.64E+DS 1.57E+0S 1.S7TE+0S 1.10E+0S 1.10E+05
STATE VARIABLES: i
TEMP C 865 430 324 137 133 133 127 127 60 60
PRES KG/SQCM 143 142 14 138 13.6 13.6 134 134 133 13.3
VFRAC 1 1 1 0.9649 1 0.935 1 09582 0.8296 1
LFRAC 0 0 o 3.50E-02 [ 6.49E-02 [ 4.1£E-02 0.1703 [
SFRAC 0 0 0 0 [ 0 [ 0 [ 0
ENTHALPY:
CAL/MOL -1.66E+04 -202E+04 -2 11E+04 -2.29E+04 -2.02E+04 -2.32E+04 -1.86E+04 -2 06E+04 -209E+04 -1 12E+04
CAL/GM -1413.7937 -1727.935¢ -1800.268S -1953.1882 -1789.1818 -1980.9109 -1694.8488 -1829.7233 -1906 6558 -1174 491
CAL/SEC -1.91E+07 -2.34E+07 -2 $3E+07 -2.64E+07 -2.18E+07 -2 68E+07 -1.92E+07 -2.23E+07 -2.17E+07 -9 61E+00
ENTROPY:
CALMOL-K 6 9069 28626 1.5856 -2.1221 0.7 -28899 -0.3689 -1.8045 -6.5618 1.43E-02
CAL/GM-K 0.5898 0.2444 0.1354 -0.1812 -6.21E-02 0.2467 -3.36E-02 -0 16 -0.5977 1.51E-03
DENSITY:
MOL/CC 1 43E-04 237E-04 2.76E-04 4.12E-04 3.95E-04 4.22E-04 3.94E-04 4.11E-04 S 63E-04 4 68E-04
GM/CC 1.73E-03 2.78E-03 3.23E-03 482E-03 4 4SE-03 4.94E-03 4.33E-03 4.64E-03 6 18E-03 4.46E-03
AVG MW n7n 11.71 1171 11.71 11.272% 1.7 100782 11.272) 10.9782 0.5334
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STREAM ID Pio P20 P21 P22 P23 P24 P25 P26 P29 P3
FROM EA105 FAl02 GC2011 EA201 FA202 GC20111A MEZC3) GC20108 EA202 DIV31
TO FA102 GC2011 EA201 FA202 GC201A MEZC31 GC201lIB EA202 DC201 DIV3
SUBSTREAM MIXED
PHASE MIXED VAPOR VAPOR MIXED VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR
COMPONENTS KMOL/HR
CO2 187.5321 187.53106 187.5316 187.5316 187.5313 187.5313 $14.0035 5140635 514.0638 350602
[oe] 497.2347 497.2347 497.2347 497.2347 497.2347 497.2347 737.3859 737.3859 737.3859 257854
H2 2237.7742 2237 7741 2237.7741 2237.7731 2237.7741 22377741 1.02B+04 1.02E+04 1.02E+04 8511693
CH4 127.2544 127.2543 127.2543 127.2543 127.2543 127.2543 1297.5476 1297.5476 1297.5476 125 6561
N2 0162 0162 0162 0.162 0.162 0.162 1.6025 16625 1.6625 01811
H20 39 8959 13.905 13.905 13.905 6.8222 0.8222 11.0585 11.0585 11.0585 0.4548
MEOH 0 0 0 0 0 0 63.8837 63.8837 63.8837 6.8593
C2Ho 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
C3H8 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
02 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
CH20 0 0 0 0 0 0 0.5232 0.5232 0.5232 S 62E-02
ETER 0 0 0 0 0 0 0.3805 0.3805 0.3804 4.09E-02
ETOH 0 0 0 0 0 0 3.07E02 3.07E-02 3.07E-02 3.29E-03
ACETONA 0 0 0 0 0 0 2 59E-02 2.598-02 2 59E-02 279E-03
TOTAL FLOW
KMOL/HR 3089 8533 3063 862 3063.862 3063862 3056.7788 3056.7788 1.28E+04 1.28B+04 1.28E+04 1045.2405
KGMHR 295E+04 2.90E+04 290E+04 2.90E+04 2 8SE+04 2B9E+04 8.69E+04 8.69E+04 8 69E+04 6233 4862
LMIN 1.03E+0S 1.03E+0S 6 6SE+03 4 BBE+04 4 88E+04 3.50E+04 1 31E+0S 1 21E+0S 1.77E+05 9021 2389
STATE VARIABLES
TEMP C 40 10 153 30 20 117 $8.3375 69 230 39.9999
PRES KG/SQCM 13.2 132 281 281 281 493 47 526 526 49.3
VFRAC 0.9915 1 1 0.9976 1 1 1 1 1 1
LFRAC 8 J1E-03 0 0 2.31E-03 0 0 0 [ 0 0
SFRAC 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
ENTHALPY
CAL/MOL -1.14E+04 -1.09E+04 -1.01E+04 -1.10E+04 -1.08E+04 -1.03E+04 -7172.0338 -7093.6102 -3886.6779 -0196 0381
CAL/GM -1199.1673 -1156 8839 -1070.5386 -1159.7202 -1147.9825 -1088.8181 ~1055.5225 -1043.0807 -866.3541 -1038.9701
CAL/SEC -9 81E+06 -9.32E+06 -8 62E+06 -9 33E+06 -9.20E+06 -B.7T3E+06 -2.55E+07 -2 52E+07 -200E+07 -1 80E+06
ENTROPY!
CAL/MOL-K - -0.6975 -0.3651 0.3452 -1.9643 -1.8765 -1.4202 -6.2516 -6.248 -3.361 -80317
CAL/GM-K -7.32E-02 -3.86E-02 3 65E-02 -0.2076 -0.1987 -0.1504 -0.92 -0.91958 -0.4930 -13367
DENSITY
MOL/CC 4 98E-04 4 94E-04 7.67E-04 1.0SE-03 1.04E-03 1.45E-03 1.63E-03 1.77E-03 1.21E-03 1 81E-03
GMICC 4.75E-03 4 67E-03 7.26E-03 9.90E-03 9.85E-03 1.37E-02 1 11E-02 1.20E-02 8.20E-03 1 08E-02
AVG MW 9.5334 94615 946193 94615 9.4416 9.4416 6.7947 6.7947 6.7947 59636
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Apéndice 3

STREAM D P30 P30L P33 P34 P35 P36 P37 P38 P4 P4l
FROM : DC201 DC201 EA202 EE201 EA203 FA201 DIV31 FA201 DIV3 FB30I
TO EA202 — EE201 EA203 FA20} DIV31 MEZC31 FB30} MEZC1 MEZC41
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: VAPOR MIXED MIXED MIXED MIXED VAPOR VAPOR LIQUID VAPOR | * VAPOR
COMPONENTS: KMOL/HR
co2 366.3292 0 366 3292 3663292 366.3292 361.5924 326.9322 47367 2 2684 0 7376
CO 265.9953 0 265.9953 265.9953 265.9953 265.9366 240.1512 5.878-02 1.6683 S 32E-02
H2 8779.2994 0 8779.2903 8779.2994 8779.2994 8778.4986 7927.3292 0.8008 550706 07722
CH4 1297.5376 0 1297.5375 1297.5476 1207.5376 1295.9493 11702032 1.5983 8.1299 10581
N2 1.6625 0 16628 16625 1.6625 1.6616 1.5004 9.08E-04 1.04E-02 7 42E-03
H20 159185 0 159.185 159.185 159.18% 406911 4.2362 154.4938 2 93E-02 i. 16E-02
MEOH 6820273 0 682.0273 682.0273 682.0273 70.743 63.8837 6112842 0.4438 0.1698
C2H6 0 0 0 0 0 0 0 0 [ [
C3HE 0 0 0 0 [ 0 0 0 0 [
02 0 0 0 0 0 0 0 [ 0 0
CH20 0.6578 0 0.6578 06578 0.6578 0.5794 0.5232 7.83E-02 3 64E-03 1.36E-03
ETER 04477 0 0.4477 0.4477 0.4477 0.4213 0.3805 2.64E-02 2.54E-03 9.51E-04
ETOH 0.3493 0 0.3493 0.3493 0.3393 3.40E-02 3.07E-02 0.3154 2 13E-04 8 00E-03
ACETONA 5.4SE-02 0 S.45E-02 5.4SE-02 5.45E-02 2.87E-02 2.50E-02 2 38E-02 1.80E-04 6.51E-08
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 1.16E+04 [] 1.16E+03 1.16E+04 1.16E+04 1.0BE+04 9734 £369 7734197 67.0276 2 8055
KGHR 8.69E+04 0 8.69E+04 8.69E+04 8.69E+04 6.43E+04 S.81E+04 2.26E+04 403.3065 582581
L/MIN 1.73E+05 0 1.21E+0S 1.04E+05 9.98E+04 9.92E+04 8.96E+04 619.4369 622 4941 247.7068
STATE VARIABLES:
TEMP C 253 MISSING 95.0649 60 40 39.9999 35.9999 39.99%9 40 41.2312
PRES KG/SQCM 50.8 508 508 508 49.3 493 493 493 453 S
VFRAC 1 MISSING 0.5895 0.9322 0.933 1 i 0 1 1
LFRAC 0 MISSING 1.0SE-02 §.77E-02 6.69E-02 0 0 1 0 Y
SFRAC 4 MISSING 0 0 0 Y 0 4 [ [
ENTHALPY:
CAL/MOL -7457 3248 MISSING | -8793.5939 -9527.7859 5783 6314 -6196.0379 -6196 0381 -5 GRE+04 ~6196.0381 -3 S0E+04
CAL/GM £91.2888 MISSING -1168 9168 -1266.5115 -1300.5205 -1038.9701 -1038.9701 -2043.6498 -1038 9701 -1687.5056
CAL/SEC -2.39E+07 MISSING -2 82E+07 -3 06E+07 -3.14E+07 -1.86E+07 -1.6BE+07 -1.28E+07 -1.16E+0S -2 73E+04
ENTROPY:
CALMOL-K -5.253 MISSING -8 2856 -10.3601 -11.0937 -8.0317 -30317 -33.7717 -80317 -8 6597
CAL/GM-K -0 6982 MISSING -1.1014 -137T -1.4746 -1.3367 -1.3367 -1.8379 -1.3467 04171
DENSITY:
MOL/CC 1.11E-03 MISSING 1.S9E-03 1 35E-03 1.93E-03 1. 81E-03 i.B1E-03 208E-02 1 81E-03 1. 89E-04
GM/CC 8.37E-03 MISSING 1 20E-02 1.39E-02 1.45E-02 1.08E-02 1.08E-02 0 6088 1.08E-02 3.92E-03
AVG MW 75228 MiISSING 75228 7.5228 7.5228 5.9636 5 9036 29.2557 59636 207613

N
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Apéndice 3

STREAM (D [XH P33 P33 P4S Pas Pa7 PATA P49 PS PsO
FROM FB301 DA301 Divat DIVt EA02 EA303 EA303 EA302 MEZC1 DA301
TO DA30} DIvai MEZC4a1 EA302 EA303 MEZC$2 EAY02 DA30I EA102 DA302
SUBSTREAM MIXED
PHASE LIQUID VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID LIQUID VAPOR LIQUID
COMPONENTS KMOL/HR

cO2 39991 57153 01463 5.5689 3 8631 3 8527 1.04E-02 17162 30264 1 85E-35

CO 4 88E-0) 4.93E-03 1 26E-04 4 81E-03 4.75E-03 4 75E-03 2.538-07 5.46E-05 16683 [

H2 2 8SE-02 2 86E-02 7.33E-04 2 79E-02 278E-02 2 78E-02 § 28E-07 1.20E-D4 55 0706 0

CH3 0 5401 0 $69 1 46E-02 0.5543 0 5257 05259 145E-04 2 89E-02 729.5943 0

N2 1. 6SE-04 1.70E-04 4 3SE-06 1.66E-04 1 61E-04 1.61E-04 2 27E-08 3. 56E-06 0.162 0

H20 153 3822 2 78E-07 7 11E-09 2.71E07 7.38E-10 1.59E-10 5. 79E-10 2.70E-07 263E-02 154 4822

MEOH 611.1144 245.567 6.2889 239.278 19774 09304 1.047 238.3476 0.4438 603.895

C2He 0 0 0 0 0 0 0 0 29.562 0

C3H8 0 0 0 0 0 0 0 0 6 064 0

02 ] 0 0 [] 0 0 0 [}] [ 0

CH20 7.71E-02 0 3635 9 33E-03 0.3552 6 9TE-02 6.77E-02 1.93E.03 0.2875 3.63E-03 1.50E-19

ETER 2SSE-02 8 S6E-02 2.19E-03 333E-02 237E-02 233E02 3.80E-04 6.01E-02 264E03 6.33E-24

ETOH 03153 6 3SE-05 1 63E-06 6.13E-0S 3.12E07 1 O7TE-07 20SE07 6 17E-0S 213E03 03153

ACETONA 2 STEQ2 05623 144E-02 0.5479 1.40E-02 1.08E-02 3.1SE-03 0.537 1.8CE-04 4 STE-04
TOTAL FLOW

KMOL/HR 770 6131 2528976 6 4767 2363209 6.5063 5 4433 1.063 2409776 8256276 758 693

KG/HR 2.26E+04 8176 872 209 4096 7967.4623 246 0014 211.7356 342663 T7E5 7268 1.32E+0% 2 21E+04

LAMIN 6199924 6 13E+04 15735334 S 99E+04 14745 9917 1190.3007 0.9681 223.0277 1 8SE+03 651 8868
STATE VARIABLES

TEMP C 41 2312 81.0367 81.0367 810357 $2.1659 40 ] 521659 12.8458 80,5799

PRES KG/SQCM b 2 2 2 2 2 2 2 17.5 23

VFRAC 0 1 1 1 1 1 [} 0 1 )

LFRAC 1 [ 0 0 0 ] 1 1 0 i

SFRAC 0 [} 0 0 0 0 Q 0 0 0
ENTHALPY:

CALMOL -$ 9RE+04 ~3 BSE+03 -4 8SE+04 -4 85E+04 -7 23E+04 -7.71E+04 -5, 719E+04 -5 74E+04 -1 73E+04 -5 B4E+04

CAL/GM -2043 5694 | -1490.1549 | -1499.1549 | -1499.1549 | -1911.0941 -1981.0279 | -1795.2977 -1784 S89 -1085.4631 | -2000 4480

CAL/SEC -1.28E+07 -3 31E+06 -8 72E+04 -3.32E+06 -1.31E+0$ -1.1TE+0S -1.71E404 -3.84E+06 -3 9TE+0S -1.23E+07
ENTROPY

CAL/MOL-K -53 7692 -29 5003 -29.5003 -29.5003 -9.4929 ~5.1764 -58 3508 -57.4218 -24 1394 -56 0201

CAL/GM-K -18359 08124 00123 -0.9124 -0.251 -0.1587 -1.8101 -1 7841 ~1 5131 -1.7135
DENSITY

MOL/CC 207E-02 6.86E-05 6 86E-0S 6.26E-05 7.35E-05 7.62E-0% 1.83E-02 1 80E-02 7.4SE-04 1.94E-02

GM/CC 0.6066 2. 22E-03 2.22E-03 222803 2 78E-03 2 96E-03 0.5899 0.5795 1.19E-02 05602
AVG MW 29.2866 323327 323327 323327 37.8094 388979 322382 321843 159838 26.1917
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Apéndice 3

STREAM ID PSOA P51 PSIA PS1B Ps2 PS2A Ps3 Psa PSS ps7
FROM DA301 DA302 DA302 DA302 DA3I02 DA30Z DA33 DIvaz DIVa2 EA300
TO — — — — DA303 — DIv42 MEZC43 EA309 DA303
SUBSTREAM MIXED
PHASE. MIXED LIQUD VAPOR LIQUD LIQUID MIXED VAPOR VAPOR VAPOR LIQUID
COMPONENTS EMOL/HR
o2 103E-34 0 [ 0 ] [ 0 o ) o
[) 0 [ o 0 [} 0 ] [) ) o
HZ 0 0 o 0 ) 0 [) 0 0 0
CH4 0 0 0 0 0 [ 0 [ o 5
N2 0 (4] 4] 0 [4] 0 0 '] '] 4]
H20 8628243 303602 537602 333602 1564519 | 39222069 1 06E-03 SOIE0S 1.01E-03 101E-03
MEOH 33729136 | 5996677 12593023 | 6596345 4.2272 107.3487 752738 3.5504 717133 71.7133
C2H6 0 0 0 0 0 o 4] 4] [+] 0
C3Hs 0 0 0 [}] 4] 0 0 0 0 0
02 0 0 0 0 0 0 0 ] 0 0
CH20 8.38E-19 0 ] [) [) [ 0 0 0 o
ETER 3.53E-3 0 ] [) [ 0 0 0 ) o
ETOH 17612 5 74E02 0.1208 631502 0.2579 6.5505 5.0372 0.2382 4799 379
ACETONA 25SE-03 4 57B.04 9 60E-04 503504 3.50E-28 889527 [} 0 0 0
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 42375028 | 599.7559 1259.4875 | 6557315 1589371 £036.1661 80.3121 37987 765133 76.5134
KG/HR 1.23B+05 1.92E+04 4 03E+03 2 11E+04 2929.7844 7 44E+04 2644 00SB 1250614 25189433 2518.9453
L/MIN 8.69E+04 411.1181 5.65E+0S 452.2299 5$4.3304 4.45E+05 1.976+04 932866 1.88E+04 75 6086
STATE VARIABLES
TEMP C 898102 30 650367 30 1035014 1068721 828284 828284 828284 824535
PRES KG/SQOCM ~23 105 108 1.05 14 13 2 2 2 2
VFRAC 9 13E-02 0 1 0 o 0.2892 T 1 1 [
LFRAC 0.9086 1 0 [ T 07107 0 ) 0 [
SFRAC 0 [) 0 0 [} 0 ) o 0 [
ENTHALPY.
CAL/MOL S 75E+04 | -STOE+03 | J7IE+03 | -5.70E+D4 | 66SE+04 | 5.37E+0s | 4BOE+D3 | -A80E+D3 | 4 BOE<03 | -5068E+04
CAL/GM -1972.7964 -1780.321 -1487.7581 -1780.321 -3609.1292 -3456.9203 -1457.1515 -1457.1515 -1457.1518 -1725.6512
CALISEC S 78E+07 | -O.50B+06 | -167E+07 | -10SE+07 | -294E+06 | -7.14B+07 | -107E+06 | -SOSE+04 | -102E+06 | -1.21E+06
ENTROPY.
CAL/MOL-K 37.7954 57.3312 297011 57.4312 -34046] -27.5432 31.3047 313047 2313047 -56.1399
CAL/GM-K -1.6372 -1.7923 09269 -1.7923 ~1.8057 -1.4941 -0.9508 -0.9508 -0.9508 -1.7082
DENSITY:
MOL/CC 8 13E-04 243E02 3.71E-08 2 43E02 4 88E-02 1.51E-04 6.79E-05 6 79E-08 6.79E-05 1 69E-02
GM/ICC 23702 0775 T 19E-03 0775 0 8987 3 75E-03 2 23E03 2 BE0) Z23E-03 0.5552
AVG MW 35,1917 320426 320426 320426 184336 18 4336 329216 329216 320210 329216
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Apéndice 3

STREAM D PS8 PSBA P39 P56 P60 Pol Po2 P7 P8 P9
FROM DA303 DA303 EA308 EA102 MEZC31 MEZC32 MEZC43 DC101 — 2
TO - EA308 — — Dpelot MEZCA42 MEZC43 EA304 MEZC2 MEZC2 E101
SUBSTREAM MIXED
PHASE LIQUID MIXED LIQUID VAPOR MIXED MIXED MIXED VAPOR VAPOR VAPOR
COMPONENTS. KMOL/HR
co2 0 0 0 3.0264 0.884 4.7367 47367 3.0264 0 3.0263
CcO [ 0 0 16683 $.39E-02 S BTE-02 5.87E-02 1.6683 0 1.6683
H2 0 0 0 $5.0706 0.773 0 8008 0.8008 $5.0706 0 55.0706
CH4 0 ] [} 729.5943 1.0727 1.5983 1.5983 729.5943 0 7295943
N2 0 0 [ 0.162 7.46E-04 9.08E-04 9 08E-03 0162 0 0162
H20 154 4518 1103 9856 1544518 234E-02 1.16E-02 1.16E-02 1.17E-02 2093E-02 1970 58 1970.6095
MEOH 0.6667 5.1586 06667 0.4438 6.4588 73892 10.9497 0.4438 0 04438
C2H6 0 0 0 29.562 0 0 [ 29,562 [ 20.562
C3H8 ] 1] 0 6.064 0 0 0 6.064 0 6064
02 [ 0 0 [ [ 0 Q [} 1] [
CH20 [ 0 o 3.64E-03 107E-02 784E-02 7.85E-02 3 64E-03 0 3 64E-03
ETER 0 1] 0 2.64E-03 3 14E-03 2 64E-02 2 64E-D2 2 64E-03 0 2 64E-03
ETOH 1 98E-02 01528 1 98E-02 2 13E-04 8.16E-05 8.17E-05 0.2383 2.13E04 0 2 13E-D4
ACETONA 0 0 0 1.80E-04 1.45E-02 253E-02 2.53E-02 |.80E-04 0 1.80E-04
TOTAL FLOW
KMOL/HR 155.1383 1200.2571 155.1383 825.6276 9.2832 14.7266 18.5252 §25.6276 1970.58 2796.2077
KGHR 2804 723 2.17E+04 2804724 1.326+04 2676778 479.4135 604 3749 1.32E404 3.5SE+04 4 87E+04
LN $2.524 197E+04 29708 $.48E404 2217.4024 3435 6576 4375.1426 4 44E+04 1.01E+0% 1.59E+03
STATE VARIABLES
TEMP C 123.3033 1235517 50 395 5079 721159 63.8020 68.7093 390 430 4129893
PRES KG/SQCM 23 23 23 17,5 2 2 2 17.5 19 169
VERAC 0 6.70E-02 0 1 0 9981 09955 0.9962 1 ] 1
LFRAC ] 0.9329 1 0 1.90E-03 442E.03 3.7$E-03 0 0 [
SFRAC [ 0 9 0 Q Q [} 8 Q L]
ENTHALPY:
CALMOL -6 64E+04 -6 S8E+04 6 8SE+04 -1.31E+04 -4 44E+04 -5.65E+04 -5.47TE+04 -1.31E+04 -5.45E+03 -4 3E+04
CAL/GM -3674 4867 | -36393643 | -3789.3593 -B18.1785 -1540.1552 | -17338691 | -1677.4113 -822828 -3024 9276 -2428.988
CAL/SEC -2 BSE+00 -2 19E+07 -2 9SE+06 -2.99E+06 -1.15E+05 -2.31B+05 -2 82E+0S -3.01E+06 -2CBE~07 -3 28E+07
ENTROPY.
CALMOL-K -33.7362 -32.1353 -39 2536 -149§32 -21.6993 -15.4915 -18.4609 -15.0645 -9.3112 9028
CAL/GM-K -1.866 -1.7775 -21712 05373 -0.7525 -0.4758 -0.5657 -0.5442 -0.5168 -05529
DENSITY
MOL/CC 4 92E-02 1 01E-03 411E-02 3 07E-04 6 98E-05 7.14E-05 7 O6E-05 3 10E-04 3 26E-04 294E-04
GM/CC 0 8899 1.83E-02 07423 4.90E-03 2.01E-03 2.33E-03 2.30E-03 4.94E-03 5.87E-03 5 11E-03
AVG MW 18.0788 18.0788 18 0788 15.953$ 28.8344 325541 326295 15.9535 18.01S 17.3003
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Apéndice 3

STREAM (D V1o V100 Vil Vi2 Vi3 Vi4 Vie Vi7 Vig vis
FROM - EA1030 FB101 EA1031 El104 D7 DIvV7 DIV§ DIVé DIvé E103
TO . EA1031 — El04 DIv7 o FB101 EA10! BB10] Ei03 MEZC7
SUBSTREAM. MIXED
PHASE: LIQUID VAPOR LIQUID LIOUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID MIXED
COMPONENTS" KMOL/HR

co2 0 9 0 o 0 0 0 ¢ 0 0

CcO 0 [ 0 o 0 0 G 0 0 0

H2 0 0 0 0 [ 0 0 a ] 4

CH4 0 0 0 4 0 0 0 0 0 0

v2 0 [ 0 0 0 0 0 4 0 0

H2O 4853028 3180.2277 4853.028 4853.028 12909054 35621225 26997639 1436.7029 $73 5413 5735313

MEOH 0 [ 0 0 [ [4 ] [ c o

C2H6 0 0 0 0 [ 4 [4 0 [ 0

C3HE 0 0 0 0 0 0 9 0 4] 0

02 0 0 0 0 0 0 0 [ 0 0

CH2O [y 0 [ [ [+ 4 0 0 ] ¢

ETER 0 0 0 0 0 Y 0 0 0 0

ETOH 0 ] 0 ] 0 0 0 0 [ g

ACETONA 0 0 0 g O [ 0 0 ] O
TOTAL FLOW

KMOL/HR 4853028 3180.2277 4853028 4853.028 1290.9054 3562.1228 2699.7539 1436.7029 573.5413 573.5413

KG/HR 8.74E+04 5.73E+03 8.74E+04 8.74E+04 233E+04 6.42E+04 4.86E+04 2.59E+04 1.03E+04 1 03E+04

LMIN 20824141 5.03E+04 2276.561S 2419.1998 643.5071 1775.6926 1419.1507 755.205 301.4828 6717.3886
STATE VARIABLES

TEMP C 1194214 2381771 189 8707 224.9647 224 9647 224 9647 2481771 248.1771 248.1771 248.1771

PRES KG/SQCM 588 30.1 588 588 588 588 40.1 40.1 30.1 40.1

VFRAC 0 1 O 4 0 0 G 0 4 0.7319

LFRAC 1 0 1 1 1 1 1 1 1 0.268

SFRAC 0 0 0 0 0 0 0 0 9 0
ENTHALPY:

CAL/MOL -6.71E+04 -5.64E+04 -6 S6E+04 -6.4TE+04 -6.47TE+04 -6.47E+04 -6 42E+04 -6.42E+04 -6.42E+04 -$.85SE+04

CAL/GM -3723.8523 -3131.6079 -3638.7108 -3593.348 -3593.348 -3593.348 -3561.1903 -3561.1903 -3551 1903 -3246 7767

CAL/SEC 9.04E+07 ~4.98E+07 -8 84E+07 -8.73E+07 -2.32E+07 -6 41E+07 -4 81E+07 -2.56E+07 -1 0JE+07 -9.32E+06
ENTROPY:

CALMOL-K -35.1833 -13.885 -31.5033 -29.8924 -29.8924 -20.8024 -28.7296 -28.7296 -28 7296 -17.8647

CAL/GM-K -1.953 -0.7707 -1.7537 ~1.6593 -1.6593 -1.6593 -1.5947 -1.5947 -1.5947 -0.9916
DENSITY:

MOLCC 3.88E-02 1.0SE-03 3.85E-02 3 34E-02 334E-02 3.33E-02 3 17E-02 3.17E-02 3 17E02 1 42E-03

GMCC 0.6997 1.90E-02 064 06023 06023 06023 0.5712 05712 05712 2 56E-02
AVG MW 18015 18015 18015 12018 18015 18 015 18015 18.015 18018 180i$
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Apéndice 3

STREAM ID V20 vai V22 Vi3 V25 V2o V4 V3 Vo V7
FROM EA101 BB10] MEZC7 — E1021) El02 — EA104 — GAI01
10 MEZC? MEZC7 FBIO! E1020 E1021 — EA104 — GA101 DIV2)
SUBSTREAM. MIXED
PHASE MIXED MIXED MIXED VAPOR VAPOR VAPOR 1IQUID LIQUID LIQUID LIQUID
COMPONENTS KMOL/HR

Co2 0 0 0 0 0 0 ) 0 0 0

CcO 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

H2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

CHa 0 0 0 0 0 0 0 n ) )

N2 0 0 0 0 0 0 0 [4 0 0

H20 26997939 14367029 4710 0383 47514838 4751 4838 4751.4848 21260061 2126,0051 49615875 49615875

MEOH 0 0 0 [ 0 0 0 0 0 0

C2Ho 0 0 0 0 0 0 0 0 0 []

C3H8 0 0 0 0 0 0 0 [ 0 )

02 0 0 0 0 0 0 [ 0 0 0

CH20 0 [ 0 0 0 0 0 0 [ 0

ETER 0 [ 0 0 0 [ [ 0 0 0

ETOH 0 ) 0 0 0 [ 0 0 0 0

ACETONA 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
TOTAL FLOW:

KMOL/HR 2699.7939 1336.7029 | 47100383 4751.3848 47514848 4751 4848 2126 0061 2126 0061 39615875 3961 5875

KG/HR 4 BGE+04 2 SOE+03 8 49E+03 B.S6E+04 8.56E+03 8 SOE+03 3 33E+04 333E+04 8 9IE+04 8 3E+03

LMIN 3 16B+03 1 68E+04 5 S2E+0 7.S1E+04 1.11E+05 1.40E+05 £52.9806 881.4257 2101.9395 21007358
STATE VARIABLES

TEMP C 248.177) 248.1771 2481771 250 390.559) 539.7761 42 821154 105 106 2343

PRES KG/SQCM 30.1 30} 301 403 38 38 28 28 123 S8 8

VFRAC 07318 07318 07318 1 1 1 ) 0 0 0

LFRAC 0.2682 0.2681 02681 0 0 0 ] [ ] [

SFRAC 0 0 0 ) 0 0 0 0 0 [)
ENTHALPY:

CAL/MOL -5, 85E+04 -5 §SE+04 -5 8SE+04 -S.64E+03 -5.SOE+04 -5 36E+04 -6.8TE+04 -6.79E+04 -6.74E+04 -6 T4E404

CAL/GM 37468217 | -32368177 -3246.815 -3130.704 | -30525073 | -2972.5435 | -3814923) | -3768.5451 | -37419217 | -3739289)

CAL/SEC 3. 39E+07 -2.33EH07 -7 65E+07 -7 44E+07 -7.26B+07 ~7.07E+07 3 06E +07 -401E+07 -9 20E+07 -9 28407
ENTROPY

CAL/MOL-K -17.8663 -17.8662 -17 8661 -13.3623 ~11.3671 9.4007 397447 -37.2494 -35.9386 359030

CAL/GM-K 0.9917 £0.9917 09917 0.7693 0.6309 £.5223 -2.2062 20676 -1.993Q J1ea3
DENSITY

MOL/CC 1.42E-03 1 42E-03 1 42E-03 1.0SE-03 7.14E04 3.65E-04 4.15E02 4 02B-02 3.93E-02 3.94E02

GM/CC 2 56E-02 2 S6E02 2 S6E-02 1.90E-02 129802 1.028-02 0.7483 0.7242 0.7087 07031
AVG MW 18 015 18 015 18.015 13015 18.015 18 015 18015 18.018 18015 1801S
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Apéndice 3

STREAM ID ve v Wi w2 W3 w4 W
FROM : DIv2) DIV21 Fl03 F104 FAOL FA102 FA202
TO —— EA1030 — - — —— ——
SUBSTREAM. MIXED
PHASE, LiQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID LIQUID
COMPONENTS KMOL/HR
co? [ 0 1.15802 6.725-03 1.51E-02 4 8SE04 2.73E-04
co o [ 3. 1E04 327504 246504 2.67E-05 2.68E-06
H2 0 [} 4.70E-03 2.52E-03 1.88E-03 393508 2.28E-05
CH4 0 0 1.30E-03 7.09E-04 5.10E-04 1.33E-05 7.57E-06
N2 [ 0 3.27E07 1.7ZE-07 S 9SE08 1.BEE-09 1.08E-09
HXO 308 5595 4853.028 269.8632 162.2961 6343575 259008 70828
MEOH 1] 0 0 0 0 Q [']
C2HS [+] ] [] [} 0 0 0
C3HE (1] [} ] [+ b] 0 0
02 0 0 Q [] 0 4] 0
CH20 ] [ Q [} [1] ['] [
ETER [ b (4] 0 [] 4] o
ETOH 4] 4] 0 [+] 0 "] Q
ACETONA 0 ] 0 [ [} [) 0
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 108.5555 4853028 269.8826 1623065 6343754 259913 7.0831
KG/HR 1955.7 8.74E+04 4862166 | 29240801 | T.14E+04 | 4682468 127.609
LMIN 459641 20847737 117.7403 703347 258.0596 10.4108 28364
STATE VARIABLES:
TEMP C 106.2343 106.2343 133 127 &0 40 40
PRES KG/SQCM 588 588 136 13.4 13.3 13.2 28.3
VFRAC [s] Q0 Q Q0 0 0 0
LFRAC 1 1 1 1 1 H 3
SFRAC 0 0 0 [ 0 0 0
ENTHALPY.
CAL/MOL «6.74E+03 -6 T4E+04 «6.68E+04 -6.69E+03 «6.83E+04 -6 88E+043 -6 BBE+D4
CAL/GM -3739.2891 -3739.2891 -3708.4529 -3715.5852 -3793.79 -3816 80995 -3816 4535
CALJ/SEC -2 03E+06 -9 08E+07 -S01E+D6 -3 02E+06 -1.20E+07 -4 96E+05 -1 3SE+0S
ENTROPY:
CAL/MOL-K -35903% -35.9039 -33.3262 <34 7443 -38.5929 ~39.8804 ~-39.8845
CAL/GM-K -1.993 -1.993 -1.9108 ~-1.928% -2.1422 -2.2136 -2.2139
DENSITY;
MOL/CC 3.94E-02 3 94E-02 3 82B-02 3 8SE-02 4 10E-02 4.16E-02 4. 16B-02
GMICC 0.7091 07091 06882 06929 0.7381 0.7396 07498
AVG MW 78015 18.015 180158 18 0158 180155 180153 18.0159
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