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SIMULACION Y OPCIONES DE MEJORA DEL PROCESO DE
‘SEPARACION DE PROPANO - PROPILENO DE LA TORRE
FRACCIONADORA 16-E DE LA PLANTA CATALITICA FCC No. 1 DE
LA REFINERIA “ING. ANTONIO DOVALI JAIME™
POR
JORGE ALBERTO ALFARO LOPEZ

ABSTRACT

Esta tesis presenta los resultados de la impl ion del
simulador de procesos ASPEN PLUS sobre &l proceso de separacién de
propano ~ propileno de {a torre fraccionadors 16-E de ia Planta Catalitica
FCC No. 1 de la refineria “Ing. Antonio Dovali Jaime™ ubicada en Salina
Cruz, Oas

Se hace énfasis en el uso del simulador de procesos ASPEN
PLUS a fin de obtener la mejor opeién de mejora, de varias propuestas, La
opcién de mejora seleccionada supera las especificaciones de disedo, en
cuanto a vendimiento y pureza del propileno como producte principal.
Asimismo Ia opcién de mejora trae como ¢ ia el abatimi de tos
costos de operacidn y ¢l aumento de utilidades del proceso mismo.

La obtencién de la opcién de mejora fue lograda en hase a
anidlisis de sensibilidad del proceso en la simulacién de este, es decir, se
hicieron variar las principales condiciones de operacion a fin de obtener Ia

respucsta del proceso ante los bios provocadoes. Los resultad btenid
fueron analizados de acuerdo a criterios de factibilidad técnica, rentabilidad
y costos de operacidn, llegéndose asi & 1a seleccidn de ia opcibn de mejora.

ASESOR DEL TEMA : DR. SERGIO TREJO MARTINEZ.
CO-ASESOR DEL TEMA : ING, CELESTINO MONTIEL MALDONADO
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1

INTRODUCCION,

La planta,ﬂ'accmnadora de propano-proplleno tiene como
ObjeﬂVO recuperar ‘el propileno’ de’ una” corriente; constituida - por - propano 'y
propileno,’ provemen(e de'la planla de. Crackmg Catalmco Flundtmdo FCC No 1 -
complementada con propano prop ) de : :

: La carga recdnda de almaccnamxento se especlﬁca que sea de las’ ]

mismas caracteristicas que la'de la corriente’ de la planta FCC.' La“carga de"~ Yo
almacenamiento estara constituida por matérial de traspaso de otras refinerias y por P

propileno fuers de especificacion de la propia planta fraccionadora”de propano-
propileno. Dicha planta esta disefiada para manejar, en caso neccsano el total de la g
carga proveniente de tangues atmosféricos de almacenamiento; [N

En el disefio de ésta planta se considerd que la umdad FCC opera i \

para el caso de méxima produceion de gasolina.-El propileno que se obtieneen la .. .0"
unidad tiene-una ‘ purcza - especificada -de '94.81%-en.- volumen’ El 7 producto’. o

secundano que se obtiene es el propano, siendo éste el producto del fondo de I
torre fraccionadora (ucpl pilenizadora) 16-E,” con una. pur 1'86.%% en’
volumen. : R : S laet 5 ¥

Actua!mente a nived nacional de reﬁnenas
pmceso de: separaclén de propano-propileno - enfrenta: seric :
ot de fa especificacion ( pureza ) def proplleno Lo amenor no se atnbuye 8.

1a falla de disefio del equipa, sino a las exigencias del mercado ’ya que el sector que B

demanda“el’ producto {petroqui ndaria),” estd '

altos mveles de
pureza en el mismo (mammo 99 0%) E B

; Este obstuculo para ja sallda de productos tenmnndos ha-
obligado a operar el proceso bajo condlclones. que si bien por un fado,” redxtua en..
proplleno de alts purem. por otro mengua la produccmn del mismo,: :

“E objeuvo del presente traba)o eselde proponer 1 mejor de s
opciones para elevar el parimetro Rendimiento - Pureza del proceso de separacitn
de la mezcla. de ‘propano-propileno; a niveles mayores & los que se tienen por
disefio, es decir, tograr obtener valores del orden del 99.0% para el pardmetro. Con -
ello se incrementaran las- utilidades del proceso, abatiendo asi los. costos” de:’
operacion del mismo. El logro de éste objetivo es vital, ya que de ello dependera el
ser considerado como primera opcitn de compra por el consumidor, en un nuevo
mercado de compelencla al que se enfrenta ef pals, por la calidad de los producms

obtenidos en las i ] ones




Para lograr el objetivo antes mencionado, se hace un estudio por
medio de simulacion de procesos, utilizando el simulador - ASPEN-PLUS ( version
9.1-3 mayo 23/1995), a fin de obtener Ia mejor opcion dentro de las cuales se
tienen las slgu(ent&s :

actualmente para llevarla a cabo

En el Capitulo 4 se da una - descripci especxﬁca de las
caracteristicas y alcances del simulador de procesos ASPEN PLUS s

En el Capitulo 5 se desarrollan estudios ‘de - sunulacnon del
proceso, pamendo del caso base, a fin de.obtener:condiciones: operativas® que
resulten en el mejor pardmetro Rendimiento - Pureza': del: propileno, lo - que
significard tener costos operauvos menores ‘a'los” que ‘especifica_ el disefio.” Se”
pr demas las estadisticas operativas les del procesoen estud:o

Los Capitulos 6 y 7 aborda.n re! vnme e opclones de:
mejore, mediante anélisis de sensxblhdad esto”es;"se examina la sensibilidad o

respuesta del proceso en funcién del cambio de las principales variables operativas, .
los datos obtenidos indican una guia de fnctlbnhdad de poder emplear una u otrav

opcion de mejora.

El Capitulo 8 presenta la selecaén de la opclon de me]ora en-.
base a criterios de factibilidad técnica, n:ntablhdad y costos de operacnon

Por ulnmo en el Cap:tulo 9 se presentan las conclusnones tnnto
de la simulaci6n como de las propuestas de mejora anahzadas . i
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GENER .{\:’L IDADES

Laseparacxo de 2clas’ enwmy' i puros, .
especlﬁcamente del propllcno, s de: capital importancia en:la’ fabncacnon de'
postenores productos qulmlcos y petroqunmxcos :

: yor: pane del equipo. y -en especial la torre'f"'
deprop:lemudora 16-E"§cora246n del .proceso de la Planta Fraccionadora: de*:

Propano-Proplleno tiene como fin la purificacion de éste dltimo componente ‘La
Operacuon basacé para lograr tal objetivo es necesariamente la transferencia de masa

fin de conocer las principales caracteristicas de Ia unidad ‘de .
proceso, dcﬁmdas por las espec:ﬁcacmn&s y las variables de operacion. de disefio
del mismo, el’ preseme capitulo tratara la ingenieria basica sobre la cual se, creo la
Planta Fraccnonadora de Propano-Proplleno

2.1 BASES DE DlSENO DE LA PLANTA.'FRACCIONADORA
E PROPANO-PROPILENOQ : e

P :
reciben3846. B/D de la planta’ catalitica 'y ;154 B/D.de almacenamxenlo La Tabla
i j la planla en estudlo

“CAFACIDAD . T 4000 B PROPANO PROPILENO
. TIPODE PROCESD . - | & .sgpmcmu POR DESTILACION
HORAS / ANO DE OPERACION | 7@ o1 15 - 8300




Tablas 2.1 ( Continuacion )

PRODUCTOS Y SUBPRODUCTOS

ITEM PROPILENO PROPANO
GASTO (B/D) 2595 ) 1405
~ ESTADO FISICO LIQUIDO LIQUIDO

PRESION A LB ( kg/cm® man. ) 2245 18.71 ¢
TEMPERATURA ALB (°C) 16.1 BN ERTe

COMPOSICION % Volumen - % Volumen *-

PROPILENO 94.81 o995

PROPANO 4.5

ETANO 034 -

BUTILENO 00

ISOBUTANO 00 . ..

N-BUTANO 0.0

MATERIAS PRIMAS ( MEZCLA PROPANO - I’ROI’ILENO )

ESTADO FISICO LIQUIDG
PRESION A L.B (kg /cm® man, ) 1497 - 17.00 -
TEMPERATURA A LB (°C) 4330 - 4100
COMPOSICION (% Mol)
ETANO 030
PROPANO 3243
FROPILENO ST G2l
N-BUTANO PR T
ISOBUTANO - 083 -
BUTILENO RN ¥ 71




2.2 DESCRIPCION DEL PROCESO

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

Las cargas 2 la planta fraccionadora de propano-propileno se
reciben en un tanque de balance vertical ( 52-F ). La carga de la planta FCC entra
al tanque de balance controlada por medio de un control de presion { PRCe-20 )
que se encuentra en el fondo de la torre depropilenizadora 16-E, mientras que Ia
carga de almacenamiento es controlada por medio de un control de nivel local‘
( LC~V02), con dos valvulas LV-V02A y LV-V02B, que operan en rango dividido

para poder controlar el rango tan amplio de cargas que se tienen prewstas desde:, o

154 hasta 4000 B/D.

EI tanque de balance opera a una presion de 14,77 kglcm man y e

de 38 a 44 9C, asegurando asi la continuidad en el proceso.

La alimentacion.a Ia torre se efectia por medlo de una bomba ’

centrifuga horizontal con una de repuesto conectada en paralelo Estas bombas se

encuentran protegidas con recirculacion de flujo mxmmo para prcver las vanacrones G
que se lengan enlacargaala planta e : S

La comen(e de. alimentacion es ‘controlada por medio: de un
controlador de ﬂu;o ( FICe-V10 ), provisto de un registro (- FRE-V10 ), que. se
“encuentran - instalados en el*tablero de control ademis de”un' indicador: local |
( Fle-V10 ). La alimentacion tiene tres posibles entradas a la torre fracclonadora
que son: al plato #80, al plato #84 o al plato #88.

El propileno obtenido en el domo de la torre fracc:onagora
(16-E), tiene una pureza de 94.81% en volumen, presion de 20.13 l\g/cm y
temperatura de 49 a 51 ©OC. Estos factores aunados a la gran semejanza del
propano y del propileno en sus propiedades fisicas, hacen que se requiera una torre
fraccionadora de 125 platos ( platos tipo valvula V-1 de dos pasos) y una relacién
de reflujo externo de 23.0.

Los vapares de propileno que salen por el domo de la torre
fraccionadora (16-E) son condensados totalmente por medio de unidades de
intercambio de calor horizontales tipo TEMA AET, arregladas en paralelo ¢
instaladas a nivel de piso { 57-C1 a 57-C6 ). Para condensar éta corriente se usa
agua de enfriamiento que se gncuentra disponible en L.Ba32 °Cy 5 kglem y se
retorna a 46 OCy 2.0 kg/em™

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



cascada con el control de flujo ( FICe-V17 ) de la corriente de reflujo a la torre
fraccionadora. Estos controles aunados con el control de anlisis (:AlCe-V23 )en
la linea de reflujo 'y producto que se encuentra en cascada con el control de flujo -
( FICe-V22') en"la comriente de propileno producto, ﬂseguran un balancc de
materia y enefgm adecuado al s:s(ema . :

El tgnque acumulador (. 53-F ) se encuentm operando a una

presion de 19.7 kg/cm -man. y 46 OC. La presion del sistema es regulada en éste -

tanque: que cuenta con un registrador -(. PRe-V46- )y un ‘control- de’ presién -
( PICe-V46 ) -~ que controla dos valvulas: ( PV-V46A y:-PV-V46B ), quc se
encuentran en rango dividido operando de fa siguiente forma

. Cuando baja la presion en el tanquc acumulador el control de: :
presion ( PICe-V46 ) manda abrir la valvula ( PV-46A°), para que se ahmentcnv '
vapores calientes def domo de la torre fraccionadora a dicho tanque, ésta vilvula'se
encuentra disefiada para manejar en un - momento dado todo el prop:leno pri
que sale de la unidad. S

los vapores acumulados al sistema’de gas combustible:
diseflada para mnnejar todo el propxleno producto

 Del tanque acumulador se hene una ‘corriente rica.en proplleno
que se bombea hac:a el domo de la columna (al plato No 1)) consmuyendo el

el controlador [¢ AICe-V E manda una“sefial “de ajuste al control de ﬂu_]o
( FICe-V22:), para que este ordene’ cerrar la valvula de control FV-v22 que se
encuentra en la corriente d¢ proplleno producto al cerrarse ésta valvula empieza a
subir ‘el nivel = del’ !anque ‘acumulador, (;:53-F ') y entonces el control de nivel
( LICe-V30 ) del tanquie acumulador manda una sefial de ajuste al control de flujo
( FICe-V17.) para que;éste ordene abrir més la valvula de control (FV-V17), que
controla el reflujo a la torre’16-E; ‘permaneciendo en estas condiciones hasta que el
sistema- se ' estabifiza™y ‘se vuelve a tener una composicién adecuada en ésta
corriente.”. : I R S

En Ja base’ de. la ‘torre - fraccionadora 16-E se localiza un
rehemdor tlpo termoslfon honzoma] (.58-C)), este rehervidor recalienta tos fondos
por medlo de vapor de agua sarurado de 16 55 kg/cm’ man.

: EI conlrol de tcmperatura de la torre. fraccionadora 16-E- se .
obtiene remblendo la seﬂa] de lemperatura del plato No. 125 al. control



( TICe-V25), el cudl }:omr'éla la alimentacion de vapor al rehervidor 58-C a través
de las vilvulas de control TV-V25A y TV-V25B.:

Del fondo de la torre ﬁ'accmnadora 16-E, sale una corriente rica
en propang (86 9% en’ volumen) ‘esta’ corriente tiene una presion de
20.8 kg/cm"“man..y una temperatura’ de 62 OC y se encuentra controlada por un

control de nivel '(.LICe-V14 ) en la torte fraccionadora y por medio de la vélvula
LV-V14, Esta corriente s¢’ envia al enfriador (22-C) que por medio de agua de
enfiiantiento’ cambla su temperatura hasta“38 " OC y de ahi es enviada a limite de
batena auna presnon aprox:mada de 19 kg,/z:m2 man,



i
Figura 2.1 : Diagrama de flujo de proceso de la Planta Fraccionadora de Propano - Propileno

'ROPANO-PROPILENO
E6-F

PROPANO-PROPILENO

DE ALMACENAMIENTO §2:J1A
7 PROPILENO A ALMACENAMIENTO
61JA
Bornbe de carga
8L
Rehervidoe de fondos

‘ PROPANG A AVAISCENANIENTD 4




Tabla 2.2 Balan

ia del proce: aracion de pr -propileno
Corricnte <i> <> FIGE<3> FPROPA<4> D5IC1<5> REFLUX<6> | DPROPI<7> BOILUP<8>
Componente Carga FCC _ { Carpa Almanto, | Carga Total Prapano Vapares Domo Reflujo Propileno Ref. de Fondo
ETANO 2.92701E-3 3.18725E-3 2.93722E-3 0.0 4.40006E-3 4.39926E-3 4.41646E-3 0.0
PROPANO 0.32435 0.28207 0.32268 0.86903 4.74997E-2 4.7499E-2 $.75004E-2 0.86903
PROPILENO 0.66212 0.70677 0.66387 9.95335E-2 0.94810 0.94810 0.94808 * 9.95335E-2
N-BUTANO 1.30089E-4 00 1.24988E-4 3.73134E4 00 0.0 00 3.73134E -
ISOBUTANO 8.26069E-3 6.37450E-3 8.18673E-3 2.45335E-2 0.0 0.0 0.0 2.45335E-2
BUTILENO 2.21152E-3 1.59362E-3 2.18729E-3 6.5298E-3 0.0 0.0 0.0 . 6.5298E-3
TOTAL A
Fraccion mol 1.0 10 10 10 1.0 10 10 10-.
TOTAL o : St
(Kgmolh) 307.48 12.55 320.03 107.20 4472.66 4259.80 - 21280 5749.06
ETANO 84.98 3.78 88.76 0.0 1825.82 1738.61 87.21 0.0
PROPANO 9417.24 334.27 9751.51 9096.44 19710.12 18772.16 -] - -937.96 " | ‘*" 465825.8
PROPILENO 1922445 8376 20062.03 104185 393416.6 3746936 1 187211317 |~ 533526 °
N-BUTANO 3.78 0.0 378 3.91 0.0 0.0 - w2000 199.6 .
ISOBUTANO 239.84 1.55 2474 256.80 0.0 0.0 0.0 131475
BUTILENO 64.21 1.89 66.1 68.35 0.0 0.0 00 3500.2
TOTAL E ;
(ib/h) 29034.5 1185.07 30219.60 10467.4 414952.5 3952044 19746.3 536030.4 -
Kg/h 13179.25 538.02 13717.27 4752.27 18838841 - | 117942341 - 8965.00 243357.13
M (Ivibmot 42.87 42.87 4287 44.33 42.12 £ 4212 1 42123 4233
T(F/°C) 111.2/44 100.4 /38 1112744 143.6/62 12387351 P 1148/46 1148746 1436/62
P (psia) 264.7 264.7 348.73 31048 300.95 ~350.86::¢ 350.86 °309.9
P (Kg/cm man. 17.58 17.58 23.49 20.80 ' 20.13; 23.64- 2364 -] - 2076
P(Kp/cm” abs.) 18.6132 18.6132 24.4832 21,7932 21,1232 7] 01244832 < | o 24,4832 21.7932



Tabla 2.3 Lista de equipos del proceso de separacion de propano-propileno

TAG 52-F 53-F 16E
DESCRIPCION . TANQUE DE BALANCE ACUMULADOR DE REFLUIO TORRE FRACCIONADORA
DIMENSIONES ( mm ) 2300 ¢ x 5500 T-T 2600 ¢ x 7500 T-T 3810 ¢ x 60 400 T-T
P/T DISENO (kg/em”® man./°C) 1947710 2177740 22.2/800
MATERIAL AC A.C AC
TAG 57-C1 AL $7-C6 58-C
DESCRIPCION CONDENSADOR DE LA TORRE REHERVIDOR DE FONDOS DE LA TORRE
FRACCIONADORA FRACCIONADORA
CALOR INTERCAMBIADO ( keal /) 13.58 MM 14.68 MM
1 DIMENSIONES Dxl. (mm) 1321 x 6000 813/1626 x 4877
AREA DE TRANSFERENCIA (m’) 3557 427
TAG 61-J1JA 62-J/IA
DESCRIPCION BOMBAS DE CARGA BOMBAS DE REFLUIO Y PRODUCTO
CAPACIDAD (m’ /h ) 3157 491
CABEZA (m) 178 115
POTENCIA ( HP) 50 200




723 suMAmd DE VARIABLES DE OPERACION

: La obtencmn de las especificaciones de disefio en cuanto. a
productos a separar, esta entcramente hgada al manejo de condiciones operativas
que'se apeguen mnctamemc al disefio mismo, esto en el mejor de los casos, por
ello‘es io una adecuada seleccion de los detalles de operacion. La Tabla 2.4
muestra los valores que por disefio deben tener las variables de operacion, a fin de
garant\zar las especlﬁcaclon&s de producto lemunado del proceso. oo

Tnbln 24 Espec:l' cacxén de disefio de las variables de operacion dela Plama
Fraccionadora de Propano - Propileno ks d

INSTRUMENTO VARIABLE
Fle-vol PROPANO - PROPILENO DE ALM.
Fle-V47 PROPANO - PROPILENO DE ALM.

LC-vo2 NIVEL EN TANQUE 52-F
LiVeVI4 NIVEL EN TORRE 16-E m )10
LC-vi2 NIVEL EN TANQUE 54-F m RXE
LC-V2l NIVEL EN TANQUE 55-F m 0.5
PI-V04 PRESION EN EL TANQUE 52-F kg/cm” man. . | 14.77
PI-VO7 PRESION DESCARGA BOMBA 61+ kg / cm” man. -] 24.60
Plc-V26 PRESION DOMO TORRE 16-E kg/cm™ man, :[20.13
PICe-Vd6 PRESION EN TANQUE 53-F kg/cm" man. | 19.70
PI-V27 PRESION DESCARGA BOMBA 62-J kg/cm® man. | 25.84
Thi-V09 TEMPERATURA EN TANQUE 52-F °C 380
TI1-98 TEMPERATURA DOMO TORRE 16-E °C 52.0-
Thi-V34 RAE DE CONDENSADOR 57-C1 *C [
ThI-V3$ SALIDA PROPILENO DEL 57-C1 °C 53
ThI-V36 RAE DE CONDENSADOR 57-C2 C 46.0
Thi-V37 SALIDA PROPILENO DEL 57-C2 “C 52
Thl-Vig RAE DE CONDENSADOR 57-C3 °C 760
Thi-V39 SALIDA PROPILENO DEL 57-C3 K (7
Thi-V40 RAE DE CONDENSADOR 57-C4 °C 16.0
Thi-V31 SALIDA PROPILENQ DEL 57-C4 °C 152




" Tabla 2.4 (Continuacion)

VALORDE

INSTRUMENTO [ £ 1+ 77 VARIABLE UNIDADES * - | . DISERO.
Th-vi2 . |RAEDE CONDENGADOR 57-C5 R T e
THVAT - SALIDA PROPILENO DEL 57.C5 T [
THEVAI ., [RAE DE CONDENSADOR 576 < N
TRI-VAS SALIDA PROFILENO DEL 57-C6 T )
BTN TEMPERATURA EN TANQUE 53F T
o7 TEMPERATURA EN PLATO #10 T
96 TEMPERATURA EN PLATO #105 %

99 - TEMP, PROPANG DE 58.C1/ C2 T .
Ticev23 TEMFERATURA FONDO TORRE 16 T 520
FiCeVIo FLUIO A TORRE 16.E wh %3,
FEVZE. FLUIG FROPILENG PRODUCTO 7R

Fievai - PROFILENG A GAS COMBUSTIBLE Telh o
FICevi7 REFLUIC A TORRE 16.6 T
Fle-vie TLUIO DE FROPANG PRODUCTG ~=lh




2.4 ESPECIFICACION DE LAS VARIABLES DE DISENO DE LA TORRE
FRACCIONADORA DE PROPANO - PROPILENO 16-E ;. -

Para’ ﬁnes posteriores s¢ hace ' necesario ‘conocer % las
especnﬁcacloncs de disefto’ lmjo las cuales fué construida la torre fracc:onadora o
16-E; ya que como se ha du:ho antenormeme este equnpo representa el corazon ;

del proceso mlsm et

La !otahdad de los datos de ‘disefio’ son .reportados_en la Tabla :
2. 5 los mismos dan idea de las dimensiones y costo que e ‘reahdad posee el .
equipo,'y de ahi gize el estudio del presente trabajo tenga ¢
eI sacaric el mayor provecho e su operacion.

Tnbln 2.5 Especnﬁcacnones de diseiio de la torrc l‘raccnonadora 16

FLUlDO PROPANO-PROPILENO
DENSIDAD DEL FLUIDO 420.0 kg/m® :
CAPACIDAD 703.157 m"
PRESION DE OPERACION DOMO: 20.09
(kg/cm? man. ) FONDO: 20.76
TEMPERATURA DE OPERACION DOMO : 49 - 52
(°C) FONDO : 62
PRESION DE DISENO 22.2 kg/em® man.
TEMPERATURA DE DISENO 80.0°C
PESO VACIO 306 307 kg
PESO LLENO DE AGUA 1155598 kg
PESO EN OPERACION 499 615 kg
ALTURA (T-T) 604 m
DIAMETRO 3810m
NO. DE PLATOS 125
ESPACIAMIENTO INTERPLATO 045m. ~
.- .. TTPO DE PLATOS -~ " BALLAST VI A.l
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SIMULACION DE PROCESOS

El campo del d:seﬂo de procesos asistido por computadora surge

en los afios sesenta y-se ‘ha transformado. en una subdi '," ‘de la ing ia
-Actual 21 planta quimica, ‘petroquimica ‘o’ de ‘refinacién ‘es
construxda sin ant  llevar a cabo la simulacién del proceso por medio de modelos

matematlcos

.~ Los programas especializados en si ion de procesos realizan -
principalmente balanoes de ' materia y energia en estado estacionario, calculos para
dimensionamento y . ‘costo. de -equipos involucrados en el proceso. Otros aspectos-
que podnan ser abordndos por éste upo de programa son:

1] Slmulaclon dmamlca para reahzar esmdlos con diferentes sistemas de control,”

arranque y. paro de plantas, - operaciones bajo condiciones ‘de: emergencia 0~

estados transxenles ﬁlera de disefio'y para entrenamiento’ de operadores
2) Opmmzacnon: para todo un proceso o0 un subsistema,

3) Sintesis de procesos para secuencms de separacion, mtegraclon témuca y
diseiio decontroladores e

4) Segundad y oper mdad de procesos '

‘La mformacxon que se ha generado sobre éste tipo de sistemas y
la expenencm que se ha tenido al respecto no se encuentra totalmente publicada, ya
que son desanollados por mdustnas que son propletanas de ésta mformamén

1o

Los de un sif or de procesos se podrian
englobar en los bloques que se observan en Ia Figura 3.1, siendo. éstos: interfase
con el usuario,’ sopone computacmnal (software.y- hardware- ),- algontmos y
modelos.




Figura 3.1 Eleme; s de un si a de simulacion.

Aplicaciones

Interfase con el usuario -

Soporte computacional

‘Algoritmos
.. Modelos

a1 lNTEl;FAsE CON EL USUARIO Y SOPORTE COMPUTACIONAL

e La mterfase con’el ‘usuario incluye el lenguaje de entrada, por
medio del cuél se describe el problema a resolver, los reportes de resultados, la
documentacion sobre el uso y fincionamiento del simulador y los protocolos para
fa interaccién con otros programas o sistemas. Esta interfase debe ser de facil
manejo, de manera que permita al usuario una rapida interaccion con el sistema.

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

3.2 ALGORITMOS

‘El . problema matematico a resolver - en . una’ simulacion: de’
procesos en estado estacionario, son los grandes - sistemas -de ecuaciones
algebraicas no lineales. Estas se obtienen del diagrama de bloques de-los modelos -

..de las operacnones unitarias que describen el proceso,’ “de donde sé espemﬁcan
todas las ecuaciones que deberdn ser resueltas. :

Pricticamente, cualquiera que - sea la orientaciéri para “ los
algoritmos, el numero y tipo de ecuaciones que - describen el proceso, ‘son
esencialmente los mismos. Se diferencian principalmente en la.forma de manejar y
resolver los sistemas de ecuaciones. Los tamafios de, estos sistemas de ecuaciones
puede ser muy grande, produciendo que las técnicas convencionales en la solucion
de matrices completas no los puedan abordar, por tanto se han aplicado técnicas de
solucién de matrices dispersas, que tienen la capacidad de manejar sistemas de
magnitud mucho mayor,



3.3 MODELOS

Los modelos usados para los simuladores de procesos quimicos
son todos relaciones mateméticas de leyes de conservacion, ecuaciones de rapidez,
relaciones de propiedades fisicas, restricciones de disefio y control. Los modelos
matematicos se transforman en ecuaciones algebraicas y diferenciales que describen
al proceso, El corazén de un simulador de procesos son los modelos para las:
operaciones unitarias. La estructura tipica para tales modelos se muestra en la
Figura 3.2,

Figura 3.2 Modelo de una operacion unitaria.

Parametros del modelo

Modelo para una Variables de la :
operacion unitaria —> corriente de
‘salida

Variables de
corriente de
entrada

' Resultados y

dnmensxones
Variables internas .

.El modclo genera, en fun on de las vanables de entrada, un
juego de ecuaciones no lineales’ que produoen a 50 ez las variables de salida. Las
corrientes de entrada y.los’ parametros del .modelo’ conforman las variables de
entrada, en tanto que las variables de 1yen: las corrientes de salida ( éstas
constan de-los ﬂUJOS de cada’ componeme “las’ propiedades-termodinamicas y-de
transporte X Ios resull dcl o de Ia umdad y tamaﬁo ( por ejemplo

fcomo ‘podria ser la temperatura,
COmpOSIClOneS en cada plato para una columna de destilacion ).

. . -Estos alore nternos, no se requieren fuera del moédulo al cual
pertenecen, pero pueden ser a]mncenados como valores iniciales para una proxima
iteracién cuando. ésta’ umdad se encuentra dentro de un ciclo, El funcionamiento y
el tamafio ‘de’un’ equnpo se calculan una vez que todo el sistema finaliz6 la
convergencm ) ;
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En un sistema el cunl utiliza para los chlculos una aproximacion
modular-secuencial, se tiene que las operaciones:son xmplememadss al programa
con subrutinas que calculan las variables de’salida en'base a las de entrada y los
parametros del modelo. A su vez esta rutina llama a un paquete para el calculo de
propiedades termofisicas. Funcnonalmente una* operac:én unitaria puede ser
expresada como: i :

f( u,x,y,z,r )=0 )

Donde -

u= vector de los parametros del modelo.

x= variables de entrada.

y= variables de salida.

2= variables internas.

= variables de resultados ( rendimiento y dimensionamiento ). .-

El nimero de ecuaciones es igual a la suma de .variables en las
coriente de salida y entrada, mas las variables de resultados. El nimero total de - -
ecuaciones es generalmente mucho més grande que los grados de hbenad debldo a
la cantidad de variables internas.

Existen diferentes posibilidades para especifi
- de -un modelo para una operacién unitaria,  Por ejemplo; ‘consideremos “un
mtercambmdor de calor a contracorriente, como se muestru en la Figura 3. :

Figura 3.3 “Esquema de un inter

Corriente caliente . "

» Intefcémbiadof‘de calor.

LA L N Ll Corrente fria
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Tabla 3.1 Alternativas de especifi

Coeficiente: U
Area A

Acercamiento ATmie
Carga Q

Se proponen tres )uegos de especlﬁcacxones como se observa en
1a Tabla 3.1. Una es especificar el coeficiente de transferencia de calor y el irea de
transferencia. Estas dos especxﬁcamones mais-las dos corrientes  de entrada -
determinan fas condiciones de salida del intercambiador.

La sef pectﬁuclon consiste en dar el coeﬁcleme y ta .
minima _diferencia - de’ ‘temperatura ' al : final  del " intercambiador. Una’ tercera
pos:bnlxdad es:dar el ficiente' y_la’ carga de: calor que’ puede transferir el -+~
t egos deespecificaciones permiten que. converja ‘el
especlﬁca cuando se txene un mtercambmdor ya: !

condxcnones La segunda v tercera ‘'se usan generalmente para dxseﬂo, ya que queda
a detemu ar el tamafio del equipo: s

mdependlentemente del’ Juego de’ variables que se le especifique al modelo, pero ‘
cambla fa clasnﬁcaclon de los parnmetros del modelo, las variables de las corrientes

un . mal Juego d ;‘especlﬁcacmnes el - modelo puede llegar-a no converger o
converger mu entamente . ’ C

‘El dlmensu)namnento de los equipos requlere como informaciéon
s . de - los - bal de materia y energia, aunados con los datos

240 d

los resi
especificos pam el dimensionamiento ( factor de ), velc
permisibles, etc.). Si'se dan las dimensiones de los equipos el calcuto resulta trivial
y s podré ver el efecto del equipo sobre el proceso. El caso mas comin en el cudl
se usa éste tipo de especificaciones es cuando, o se quiere cambiar la capacidad de
una planta-ya existente, o se quieren utilizar equipos de una planta que entra en
desuso para otro funcionamiento.: Entonces se simula el equipo para detemunar si
puede cumphr con el nuevo servicio requerido. :

" La estimacion de costos requiere del tamaiio de las pnnclpales
partes del equipo, ademas de los materiales de construccidn y demas datos que son’ .
necesarios para determinar la inversion. Los costos de los servicios; materias
primas, - sueldos, “mantenimiento- y otros requerimientos son - nccesanos para :
determinar el costo de produccién ( castos de operacién ). : :
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Fmalmente la evaluacnon econémlca detemuna la factlblhdad del
proyecto. Para ésto se requieren datos como. la’ vida ‘del proyecto métodos de
ﬁnancnamnento,, mﬂacnon, metodo de depreclacién, mtereses, produccxén e
mvers:én ” Rk e

3.4 ENFOQUES DE LA SIMULACION DE PROCESOS

ada’en la simulacion estd

directamente limitada’. por-los* probl _,corﬁpufacionales camo el tiempo de
pre iento vy’ la* capacidad: ‘'de " cen »:'en - memoria. Este tipo de
limitaciones  se * han *.ido * reduciendo - con = el ¥au de la 'velocidad  de

procesamxento ‘de los equipos de computo, Ex:sten dos onemacmms

1." Orientacién modular,
* Modular secuencial.
* Modular simultaneo.
2. Ori ién hacia

34.1 ORIENTACION MODULAR

Un’ proceso’ quimico’ abordado por medio de la orientacion
modular, se trata como un conjunto de médulos, que describen un cierto tipo de
operacion unitaria. Ex:sten dos tipos ; de niveles de proceso, los cuales son descritos
por las ecuaciones, que son a mvel del diagrama de flujo y a nivel de modulo. En
los calculos a nivel diagrama de flujo, se resuelven las ecuaciones que describen las
conexiones entré cada modulo y las especrﬁcamones de diseflo. Los cilculos a nivel

del médulo, resuelven las’ ecuac:ones que los conforman con el objeto de obtener -

las vanables de salida;’a partir de las variables de entrada y pardmetros del equipo.

tajas de ln orientacion modular som:

« El diagrama de flyjo de proceso y el modclo para la estructura de programa son
muy parec:dos por lo cudl son natura]es para el ingeniero qulnuoa :

e Se cuentnn con ‘varios: algontmos tspecmhzados para resolvcr los dlferentes ‘
mbdulos, lo que hace que cada médulo se resuelva mas eﬁclentcmente ‘Cada
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médulo puede generar sus valores xmclales, psra asi empezar a resolver los
sxs!emas de ecuaciones que lo describer :

LI #:1 poslblll ad de usar programa.s ais| ados pa.ra ciertas operacxon s ur ltanas y
adaptarlos a) sistema; lo ‘que da tna gran capacidad de expansion.’ ;

. Permne Ja obtencion algunas part d proceso, lo cudl ayuda
-a detectar posibles “problemas del: istema, ' con’ una rapida” !ocalxzaclén .de”

U
cada tipo de blogue C eqmpo) para cnlcular las vanables de salida en funcion de las .
de entrada’ y de los parametros” del blog as ‘Tutinas son llnmndss en’orden de
manera’ que ‘simulan’ el proceso. Las recnrculacxones son convcrgxdas por -un:
proceso : iterativo,” para ello se equxeren esumados lmclal&s que deben . set
sumuustrndos por. el usuario.’

Para resolver un sistema por e! método secuencial modular se?
: reahza la particion del proceso, se seleccionan las corrientes de corte, se crean los
ciclos anidados y se:determina’ la secuencia de computo. Se puede por simple:
- inspeccion hacer la particion de los sistemas, seleccionar las corrientes de corte, los
“ciclos anidados y-la determinacién de {a ia de computo para los procesos’
K pequeﬂos Aunque exzsten buenos algoritmos que realizan ésta -tarea:.
automaucamente = : g

El slmulador ASPEN PLUS es capaz de dar la-secuencia® def‘ :
- célculo, pero ¢l usuario puede alterar estos datos dependiendo de sus necesndades
[ mfonnacnon disponible. Muchas veces se tiene un estimado mas cercano de.
“ciertas comentes por lo cudl, es recomendable usarlas como corrientes de corte;’."
debido a que un buen estimado puede acelerar la oonvergencm enun c:clo ademas o
depend:endo de .lascorrientes de corte que se esco;an, se vaa generar una ;i
secuencm de calculo dlferente

© o7 Para resolver recirculaciones, el mas unhzado ha srdo ] metodo
de Wegslcm, debxdo a que éste método no toma en consxdcracmn las mtcraccxones
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entre las variables en una comeme de corte, éte funmona bnen para ta mayoria de
los- sistemas, Se han usado algunas consideraciones” heuristicas: para- mejorar la
convergencia’ con - dste - método, se ha ‘retardado - aplxcacmn de el paso de
aceleraciondel método de Wegstem, por_un nimero especifico de susmucmnes
dnrectas y se han dado hmnu ala méxima aoeleracmn pcm\mda

Con el uso de! método de Wegstem o sustitucion directa, es
necesasio converger las recirculaciones separadameme de las especificaciones. Las
especificaciones de disefio son resueitas t por té como el
método de la secante ( particularmente pm problemas de una sola variable ). Més
reciente ' es el uso del método de Broyden' para resolver especificaciones y
recirculaciones simultaneamente, Las prioridades para la resolucion de los ciclos
iterativos se pueden observar en la figura 3.4

Figura 3.4 Ciclos de calculo para el enfoque modular

Cileulo de Solucion de Convergencia de las| Convergencm de las
propiedades | las ecuaciones | corrientes de” | las especificaciones’
termofisicas | que describen { recirculacion

a los médulas

3.4.3 ENFOQUE MéDULAR SIMULTANIEO' :

Otra fomxa comun de llamar a éste tipo de enfoque yes el de dob)e

; pa
después van . a ser usados por. fos: ‘modelos ‘simples. Los modelos _s:mp)es son
aproximados y requleren ‘mucho menos ‘esfuerzo computaclonal para ser. resueltos.
Una vez resuchto el modelo s:mple se obuenen las’ vanables de sahda. y se venf ica
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la convergencm De no llegarse a la convergencia se pasa a los modelos rigurosos
que varian los parémetros de los modclos simples. Se continiia ésta iteracidn hasta
que los cambios de los par&metros en los modelos simples lleguen a la tolerancia,
lograndose asi la convergencia de las variables de proceso. La Figura 3.5 presenta
el esquema baswo que utlhza el enfoque modular secuencial:

Flgura 3 5 Esquema basico pa:a el enfoque modular secuenclal

Vanables de las corrientes

Modelos sir‘nrplbes_ ' i Movdelos' Tiguroso

Coeficientes

Los modelos simples pueden ser cuyos - coefici

pueden ser determinados por la perturbacién numérica de los métodos rigurosos y
no lineales los cuales son modelos aproximados. De éste modo el modelo simple
genera un sistema de ecuaciones equivalente al del modelo riguroso, pero no tan
extenso, con menos variables internas y correlaciones mucho mas simples para las
propiedades termofisicas, Debido al reducido nimero y tamafio de dstas
ecuaciones, comparada a las del modelo riguroso, puede ser resuelto como un
sistema de ecuaciones en la forma que lo hacen los simuladores orientados hacia
ecuaciones.

Las técnicas usadas para el enfoque modular simultaneo varian
en la forma en la cudl es generada y resuelta la matriz Jacobiana a nivel del
proceso, y en la eleccién de iterar sobre las corrientes de conexion o solo sobre un
conjunto seleccionado de ellas : - o

H enfoque modular simultineo tiene la gran ventaja de unhz.ar
todos los modelos para las operacxones umtanas y reglas heuristicas que se usan en
el enfoque dul I, per » ademéas tener buenos estimados
iniciales. Sin embargo, la principal desventaja de éste enfoque se tiene cuando se
hace el cdlculo del Jacobisno aproximado, ya que éste desperdicia el tiempo
ganado en la ripida convergencia de éste enfoque. Para ésto se¢ usan métodos de
aproximacion del Jacabiano, los cudles pueden producir a su vez un estimado muy
pobre de éste, lo que puede aumentar el problema de falta de precisién y en
consecuencia un mayor niimero de iteraciones.
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344 m'FOQUE’ORiEN}Rn‘o" uAckA ECUACIONES

ey La caracteristica : de . ésta onentacxon es modelar cl proccso
quumco por medxo 'de’ un" gran' sistema 'de ecuaciones que lo” describen “en’su
totalidad . (; operamones unitarias corrientes conexion \y: cspeclﬁcacrones de -
disefio’), el cuil es resuelto snmultaneamente ‘De modo’ que ésta’ onentacxon unhza
procedlmlentos que generan ecuaciones que describen todo el proceso, ;

© minimizar P Z1, 2, )
y onF(Z..Z;) 0

entre la onentaclén modular y la onentada a
e

ecuaciones radica en evitar. los ciclos a ) liéndolos por’ un si “de’ -
ecuaciones no lmeales potencmlmente mﬁs susceptxhles a ser. resueltos, ademés de .

a) Depende de buenos estimados iniciales, lo ‘mal no s:empre se tlene dlspomble
por fo' que se puede llegas 2 una solucion del si ‘

L b) No utiliza toda la informacion generada enel desarrollo de los
modelos pm los simuladores secuenciales y en’ caso de no converger no se pueden
extraer resultados” parciales_de los d|feremes equlpos por lo cual es mis. dxﬁcﬂ
cncontrarycorregxr una falla S R :
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4

SIMULADOR DE x{!iocsso's,Asr”EN PLUS

g Hablzu' en la actualidad de slmulaclén de procesos en lngemerla :
quimica es adentrarse enel desarrollo y mejora de procesos nuevos oya ‘existentes,
Asi,la dlspomblhda ‘de’ sistemas. de; ‘célcilo” comerciales ;para |
procesos tales como; ‘o :ASPEN:! PLUS han mucado el avance
disefio de procesos. por 1o’ que actual fmi

el ‘campo’de
, petroquimicas o
ion de prooesos por medm de:

4.1'|Nmonvcéxo ol

FLOWTRAN ( Flowsheet Translator ) Cinco aflos después Monsanto“ofrece el -
uso del simutador? por lo'que en los inicios de 1972 FLOWTRAN es hcenclado vy
comerc:ahzado g

. EI Instituto Tecnologico de Massachusetts seleccnona a dste
slmulador como base para el desarrollo de ASPEN ( Advanced System for Process
Engineering ). En - 1976 inicia el desarrollo del simulador -ASPEN, . con’ el
financiamiento del Departamento de Energia de Estados Unidos para la utilizacion
en la industria de combustibles fosiles y carbon, ya que el precio del petréleo tema
constantes alzas.

La mayoria de las grandes empresas disponian de. pequefios
sistemas de simulacion para sus procesos especificos, sin: embargo: ASPEN
presenta un cambio en la filosofia y es construido de manera de que pueda dar
servicio a gran cantidad de industrias, y no solamente para combustibles: fosiles:
Esto debido a que se diseRo de tal manera que_ fuera posxble la adicién de nuevos
modelos por medio de subrutmas

En 1981 se crea Aspen Technology para reahzar junto con mﬁs'
de 20 compaﬂms fideres .enla ‘industria: de  proceso una nueva . versién - del
simulador. En 1983 con la creacién de 600 subrutinas y cambios en 300 rutinas.
existentes,  surge -ASPEN"PLUS." Esta pasa’a ser una version comercial. del
simulador ASPEN, con una mayor calidad y facilidad de uso. A partir de esa fecha
se han realizado versiones posteriores, en base a las neccsidades de la industria.
Actualmente la Facultad de Quimica posee la version 9.1-3 en ambiente Windows
(Mayo 23/1995).

|mulac|on de

~En- 1964 fa" compnma Monsanto crea el sistema’ de s:mulacxon |
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4.2 CARACTERISTICAS DEL SIMULADOR DE PROCESOS
ASPEN PLUS =+ o

El sumulador ASPEN PLUS estd basado en el enfoque modular
secuencial, ésto es, una rutina es desarrollada pira cada tipo de blogue ( equipo de
proceso ), para calcular. las. variables desalida’ en’ funcion™ de las variables de
entrada y de los pa:ametros del bloque,“lo’ que ocasiona que las rutinas sean
llamadas en orden de manera que snmulan el proc.eso logrando la convergencia por

. Unn de las’ ventsjas del ASPEN PLUS sobre otros simuladores
comerciales, es su capacxdad para el manejo de vanables ésto es gracias a las
llamadas estructuras plex

: Las es!ructuras plex pemuten que el ASPEN PLUS pueda
manejar en una ‘misma corriente las tres fases ( solido, liquido y vapor ), al igual
que combmar diferentes modelos segin sea la- necesxdad oonvnmendo este
snmulador en'uno de los mas versatiles. :

El ﬂu;o de informacion dentro de ASPEN PLUS comienza con la -
m:roduccnén por parte del usuario de un archivo' ASCII o por medio del sistema
“grafico, en donde se encuentra toda la informacién para realizar la simufacion. La
informacion generada entra a tin preprocesador el cuél interpreta la informacién en .
el archivo y detecta los ervores en caso de que se presenten, de no’ detectarse
ermres la stmulacnon puede proceder. .

“El preprocesador genera un programa en Fonran en base ala
mformaclén del usuario para después compilarlo. ASPEN PLUS. también permite
al usuario introducir sus rutinas”en Fortran en caso necesario, teniendo acceso a
variables internas de las corrientes g das por el simulador, por.lo que se
pueden aphcar modelos prop:os para casos muy especlﬁcos B o

Una vez que el programa ha sido compllado el snmulador crea
ia de’ calculo, relaciona los médulos de operaciones unitarias, genera
las interconexiones entre las operaciones, extrae informacién de bancos de datos,
etc,, generando asi toda fa ‘metodologia ‘para la simulacién por medio de un '
progmma morutor

Ya creada la metodologia, se Ueva a cabo la simulacion 'y al
ﬁnallw esie proceso se genera un reporte. El reporte contiene los resultados de la
simulacion, en los cudles no solo se mcluye el calculo de los diferentes equipos,
corrientes " y - bloques de convergencia, sino también los errores durante la
simulacién.:La Figura 4.1 muestra e} flujo de informacion que se efectia en el
simulador ASPEN PLUS.
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Figura 4,1 Flujo de informacién enel simulador ASPEN PLUS.

. Lenguaje de entrada

Bancos de datos  Traductor del lenguaje de Librerias

Subrutinas del -~ ——
uSUﬂIiO””

Librerias ASPEN
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4.2.1 BANCOS DE DATOS

ASPEN PLUS posee 6 bancos de datos para el cilculo de
propiedades para comp , los cuales disponen de todos los parametros
necesarios para cada modelo termodinamico y de transporte, como son presién y
temperaturas criticas, constantes de Antoine, parametros de UNIFAC, etc,. En el
caso de faltar algtin pardmetro o que se disponga de mejores valores, éstos pueden
ser introducidos en la simulacién. Los bancos de datos son los siguientes:

1) ASPENPCD: Es el banco principal, el cual es llamado por default en todas [as
simulaciones. Contiene 472 componentes puros.

2 ) DIPPRPCD : Es un banco licenciado Aspen Tech por “The National Bureau of
Standards” y desarrollado por el Instituto Americano de
Ingenieros Qummcos ( AICHE ).-Contiene 766 componentes
puros:

3 ) COMBUST : Es un banco especlal para ‘e calculo de propiedades de gases a
alta.s temperarur onuene 59 compuestos que se encuenlran .
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422 ALcdmmos DE CONVERGENCIA .

El sunulador ASPEN PLUS dlspone de mtmas para detectar los
ciclos de recu'culacmn (;método ~desan'olludo por: Sargem y Westerberg, 1964°),
determinar las comentes de orte. metodo‘de‘Motard y Westerberg, 1978 )

factorés de
versauhdgd

; Generalm nte se usa el metodo de Wegstem, pero; s [
método de Broyden sise uenen corrientes de oorte altameme dep dlen

vmétodos sepuede_ utilizar 1a Susmucnon ‘directa;  la ‘cual ‘garantiza - llegar a 2
convergenc:a, pero necesna un numero elevado de iteraciones, ‘ :

: tro método es el de Newton, el cusl puede usarse en el caso
de tener problemas con el de Broyden El inconveniente de éste método es que . es
solo rmmendalgle cuando el numero de componentes por corriente sea pequeﬁo ;

; ; ‘ el caso de tener especificaciones de disefio, los métodos de
convergcncxa son ‘el 'de la° Secante para una sola especificacion y el de Broyden
pm dos o mﬁs apemﬁcaclones

" Para Ia solucién de problemas de optimizacién, ASPEN PLUS -

;dlspone de dos métodos, Complex y SQP ( Progrnmncnon Cuadratica Sucesiva ).
_::El primero_es un método de buisqueda directa, por lo cual no calcula derivadas.

‘numéricas y es recomendable para problemas simples sin ciclos de recirculacio de
disefio; El método SQP, puede resolver corrientes de corte y optimizar al
uempo, pero es reoomendable que primero solucione las comente de ‘corte 'y
“despué reahce la optimizacion

También se puede cambiar el método de convergencia dentro de:
“modelos de operaciones unitarias, ésto es particularmente Util ‘en ‘el caso. de las
torres de destilacion, en caso de tener problemas en su convergencm, es declr se .
puede utilizar el método de Newton, Broyden [] Wegstem [
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4.2.3 MODELOS PARA LA SlMULAClON DE EQUIPOS DE PROCESO .

ASPEN PLUS dlspone de una gran cantidad de | modelos para la
simulacion de operacrones unitarias en plantas de proceso ‘Estos ‘modelos permiten

ef uso de corrientes en di ferente es(ados ﬁsncos as: ‘como Ia entrada de comentes‘ :

de calor y de trabajo.

-Para la entrada ; CH nformncnén de cada modelo se’ requiere’
bé.sxcamente EI nombre reservado por ‘ASPEN PLUS para el modelo, el nombre
dado por el i usuano y los parémetros del modelo. Los parametros del modelo son
aquellos necesarios | para ‘cumplir: con los grados de libertad del modelo, el
s:mulador tiene recomendacxones en caso de duda.

odelos presentan la caracteristica de no tener limitaciones
de tipo dlmensmnal “ya que pueden manejar cualquier cantidad de corrientes,
componentes,” niimero .de_etapas, reacciones, etc. ademas se tienen diferentes
modelos” con dlferemes grados de complejidad, segun sea la necesidad del andlisis,

; En caso de no encontrar un modelo satisfactorio para el usuario
se puede realizar una rutina en Fortran para crear un modelo de una operacion .
unitaria especial, interaccionando con las corrientes generads,s por el simulador. La
Tabla 4.1 muestra los principales modelos para operaciones unitarias que se han
utilizado en el preseme trabajo.



Tabla 4.1 Modelos utilizados para la sxmulamén de operaciones unitarias del
proccso  de sepammon de propano propxleno

34

MEZCLADORES Y SEPARADORES

lADORES DE CALOR

HEATER Enfnador ° mlcnlador
HEATX - Intercambiador de calor :
MHETAX Cambl;\dor para mulueornqnus N

DESTILACION RIGUROSA

“"RADFRAC.  Colurimas de dosilacior
I MULTIFRAC® qumnnasoomplcjas

BOMBAS Y COMPRESORES

" PUMP - Bomba turbina hidrdu
:,_COMPR . compresor / turbina -
" MOOMPR_ Compresor { turbina mult
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4.2.4 MODELOS PARA 'EL'CALCuii)' ni: PROPIEDADES

Una de las gran es vema)as de ASPEN PLUS ¢s ¢l mancjo y la
gran cantldad de modelos par ‘el calculo de propledades termodinamicas y de
transporte.” La_confi dos de una“simul dependen en buena
medida’ de /la” “cercant 12 realidad, - pues de. eﬂo se deriva el
dimensionamientd y costos de los equxpos de un proceso

: ASPE P S cuema pam ello con 44 modelos que_brindan
resultados en todo rango cercanos a la realidad ast‘las prop d uplcas que usa

en la* simulacion’ com : de f idades, -
en(roplas y energlas libres, etc pucden ser consldcradas como et‘ccttvas

Las p opxedades de transpone sélo son calculadas sx el usuario

lo sohc:ta. La Tabla 4.2 muestra los p: ', les modelos termodindmico con que B

cuenm ¢l simusfadol

Tablnﬁ‘z Modelus termodmamxcos del sxmulador de procesos ASPEN PLUS

lDEALILEY DE RAQULT g

: svsom i

: ESTADOS CORRESPONDIENTES

: SYSOP] : Cb.no-seadcr
G SYSOP2 Grayson-Streed

.- "ECUACIONES DE ESTADO

%, -SYSOP3: .- Redlich-Kwong-Soave

-, SYSOP4 - Peng-Robinson

SYSOP5. BWR-Lee-Starting
SYSOP6 - Redlich-Kwong-ASPEN
SYSOP14  Esferas rigidas pesturbadas
SYSOP17  Lee-Kesler-Plackler
SYSOP18 Redlich-Kwong-UNIFAC




Tabla 4.2 ( Continuaci6n )
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COEFICIENTES DE ACTIVIDAD UNIFAC

SYSOP?7  UNIFAC-Redlich-Kwong

SYSOP7A UNIFAC-Redlich-Kwong/Ley de Heury
SYSOPTB  UNIFAC-Nothnagel

SYSOPTC UNIFAC-Nothnapet/Ley de Henry
SYSOP7D UNIFAC/Hayden-O'connell

SYSOP7E UNIFAC/Hayden-O'connell/Ley de Henry
SYSOP7L UNIFAC { liquido-liquida Yredlich-kwong

CQEFICIENTES DE ACTIVIDAD WILSON

SYSOP8  Wilson/Redlich-Kwong

SYSOP8A  Wilsow/Redlich-Kwong/Ley de Henry
SYSOP8B  Wilson/Nothnagel

SYSOPSC  Wilson/Nothnagel/Ley de Hensy
SYSOPSD  WilsooHayden-O'connell

SYSOPRE Wilson/Hayden-O'conncll/Ley de Henry

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD VAN LAAR

SYSOP9  Van Laar/Rodlich-Kwong

SYSOP9A Van Laar /Redlich-Kwong/Ley de Henry
SYSOPY9B Van LaarNothnagel

SYSOPIC  Van Laar/Nothnagel/Ley de Hensy
SYSOP9D Van Laar/Hayden-O'connell

SYSOPYE Van Laar/Hayden-O connellLey de Henry

CQEFICIENTES DE ACTIVIDAD RENON { NRTL)

SYSOPIO Renon (NRTL) /Redlich-Kwong

SYSOPI0A Renon (NRTL) /Redlich-Kwong/Lcy de Henry
SYSOP10B Renon (NRTL) /Nothnagel

SYSOP10C Renon (NRTL) /Nothaagel/Ley de Henry
SYSOP10D Renan (NRTL) Hayden-O'connell

SYSOPIOE Renon (NRTL) /Hayden-Q'connel/Ley de Henry

COEFICIENTES DE ACTIVIDAD UNIQUAC
SYSOP!l UNIQUAC/Redlich-Kwong
SYSOPI1A UNIQUAC /Redlich-Kwong/Ley de chry
SYSOP11B UNIQUAC MNothnagel
SYSOPIIC UNIQUAC /Nothnagel/Ley de Henry
SYSOPI 1D UNIQUAC /Hayden-O’connell
SYSOP!E UNIQUAC MHayden-O'connell/Ley de Henry

MODELQS ESPECIALES
SYSOP12  Tablasde vapor ASME
AMINES  Kent-Eisenberg - -
APISOUR  Mectodo API para agun amzuga
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CAPITULO 5

SlMULAClON DE LA PLANTA FRACCIONADORA DE
PROPANO PROPILENO =~ =~
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5 .

SlMULAClON DE LA PLANTA FRACCIONADORA DE
' PROPANO - PROPILENO

En la simulacién del ) de fraccic ) de la mezcla de
propano - propileno es preciso CSPOClﬁCal‘ un nimero suﬁciente de ‘variables de
disefio “tales ‘como las condiciones de presion, temperatur numero de platos,
relacnones de’ reﬂu_]o etc., dela torre frnccuonadom ;

Para la ejecucion de las si : ne! de proceso ‘que se dan a
continuacion. se parti6- del caso base, cs - decir,"del~ proceso de obtencion del
propileno que desarroll el consorcio Bufgte Industrial S.A".

El objetivo que se busca es encontrar las condiciones bajo las
cudles el parametro Rendimiento - Pureza ( en base al propileno ) sca el mejor, lo
que implica-por si ‘sélo" que:los- servicios ‘de agua de"enfriamiento, vapor de
calentamiento y electricidad sean.minimos, comparados con los valores que marca
el disefio. Con ello logramos en primer termino la obtencion de las espectﬁcamones
del producto deseado yen segundo el abaumlento de Ios costos de operacion

Por ello e quc se efectuan dlversas corndas del simulador
variando_las - condicioties. operativas: del : proceso, previo a ello es necesario
presentar las bﬂses sobre las que se desarrollaron fas corridas del simulador.

51 PASOS A SEGUIR EN UNA SIMULACION

. Detemunauon de las corrientes dé"doﬁe y secuencia de célculo,
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o Eleccion del modelo a utilizér para cada operacion unitaria,
» Especificacion de los parametros de cada modelo,

. Sclecc'xc')n"dc los métodos de convergencia para las corrientes de corte

Dependiendo de la informacién disponible y el grado de andlisis
que se requiera, se desarrollan diferentes grados de profundidad en una simulacién.
Por lo que siempre es recomendable empezar con modelos simples y a medida que
se van detectando las dificultades, encontrar los medios para sa!varlas, para luego
ir complicando el sistema,

A menudo el instinto inicial ‘es el:de: utilizar el modelo mas
riguroso, pero por causas tales como  malos’ cstimados iniciales,  modelos
termodindmicos que no repr cor el sistema, ‘mala eleccion de los
parametros para un modelo, etc., no se puede llegar a una convergencia del sistema
en general o de modelos pnncnpalmente en_torres  de: destilacion. ‘Todo esto
depende del entrenamiento del usuano y los conocmucntos quc sc dlspongan del .
proceso.

5.1.1 DEFINICION DEL PROBLEMA

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

= Yavado a operar las torres fraccionadoras bajo condiciones, que si bien, reditiian en
propileno de alta pureza por un lado, por otro presentan rendimientos menores a
™ los que especifica el disefio.

El hecho de que no se al las especificaci del producto
no es debido a fallas en el disefio de equipo, sino a las exigencias del mercado, ya
que el sector que demanda éste, estd exigiendo niveles de pureza del propileno
minimos del 99.0% mol. Asi el problema al cuél se enfrenta la empresa es el de
mejorar el proceso de separacidn, teniendo como objetivo principal obtener el
parametro rendimiento - pureza tal que satisfaga las especificaciones del producto
y al mismo tiempo abata los costos de operacion del proceso, lo que redituaré en
mayores rendimientos econdémicos del mismo.
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5.1.2' SELECCION DE UNIDADES Y COMPONENTES

Las unidades seleccionadas fueron las del’ s:stenia internacional

(m, k, s ), esto se reahzé por comodidad para el caso de las: comparaciones de

ltados de Ia lacién contra los datos de disefto. Aunque ‘el “simulador

ASPEN PLUS tiene la opcidn de suministrar datos y reportar rcsultudos en. B
cualquier otro tipo de unidades. : ; S

En cuanto a la seleccion de componemas se uene que pm poders
realizar la simulacién, es necesario - especificar - todos: los compuestos quese
encuentran tomando parte en el proceso. En nuesu'o caso s¢: tiene una’ mezcla
constituida por propano y propileno en su mayor pane, cuya compos:c:én se daré
posteriormente. G ; . ;

5.1.3 ELECCION DE Mom:ms TERMODINAMICOS '

las propnedad&s de la torre fraccionadora
de propanc - propdeno 16-E s¢ utilizo la ecuacién de Peng-Robinson ( SYSOP4 )
con sus respectivos. parametros binarios, ya que no se presentan en este proceso
fracciones del petroleo m componentes pesados

‘814 é'spscurxc,xcxoxi,bn LA TOPOLOGIA DEL PROCESO

:Uno’de los primeros trabajos que se realizaron en la simulacion
esel paso de la sectencia del dxagraxna de proceso a una matriz de simulacién. Esta
matriz consta de bloques;qug eprescman Ias operac:ones unitarias del proceso

la ventaja de mto es que la convergencla “del 'modelo es sumamente rapida y no
necesita corrientes de corte, que en caso de una torre de destilacion con rehervidor
y condensador senan dos comentes
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< Una'.vez ndcntlﬁcados y deﬁmdos los bloques a utilizar se
procede a la numeracion de corrientes, Las comientes que se numeran son todas las
que entran y salen de los ¢ equnpos, ésto marca una diferencia entre la numeracién de
los diagramas de proceso'y.los de SImulacnSn, ya que en-los de proceso’ solo se
numeran las cornenrcs en las cuAles se nene un cambm de compos:clén :

5.1.5 DETERMINACION DE LAS CORRIENTES DE CORTE Y
SECUENCIA DE CALCULO

En el caso de tener ciclos de recirculacion, se deben de dar -
corrientes de corte para poder converger el proceso. Las corrientes pueden ser.’.
suministradas por el usuario o ser seleccionadas automéa por el simulador.-
En la mayoria de los casos es mejor que el usuario dé las corrientes de corte, ya
que al tener conocimiento del proceso puede escoger las corrientes donde se tenga .-
mejor informacién. De otra manera el simulador encontrara el minimo de: las
corrientes en base a procedimi f aticos. Las corrientes de corte que se
seleccionaron para la simulacion fueron las siguientes:

DS7C1 salida del domo de la torre fraccionadora 16-E. -
B16E salida fondos de la torre fraccionadora 16-E.

En cuanto a la secuencia de célculo usada ésta fué:

FRACI6-E << 57-Cl << 53-F 62-] DIVDIGE DIVBIGE << 58- C <<'16-E <<!
FRAC16-E BROYDEN<<,

5 1 6 ELECC!ON DEL MODELO A UTILIZAR PARA CADA* i
OPERACION UNlTARIA et ;

Pan‘especlﬁcar el modelo adecuudo para‘ un' delcmunado '

equipo, se uéﬁe que.tener en cuenta los modelos d:spombles y la profundidad del =

andlisis que se requiere, Sin’ eémbargo, existen’algunos equipos los ‘cuales ‘por.su
simplicidad, pueden ser simulados con un salo modelo, como el caso de un FLASH
( FLASH2 o FLASH3 en caso de tener dos o tres fases’ ) una bomba ( PUMP ) 0
un mtercambxador de ca!or contra servicio ( HEATER). E
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.. En el caso de las columnas de destilacién se disponen de varios
modelos, para ésto’se usa generalmente una torre sin el célculo del condensador y
el rehervidor. El calculo del rehervidor y el condensador se hacen como equipos
mdepcndnmtes con”“modelos:’como HEATER, si el calor es provisto por los
servicios: o por HEATX si' dispone de calor por medio de otra corriente de
proceso. Otra posibilidad es cuando se tienen columnas de desnlacnon, éstas se
pueden simular por modelos de RADFRAC o MULTIFRAC. i

517 ESPECIFICACION DE LOS PARAMETROS PARA CADA
MODELO

= :Los . parémetros que se deben definir para cada modelo son .. -
determinados por los grados de libertad, por ejemplo en’el caso de-un flasha dos:
fases, se requxeren dar dos de los siguientes parametros en cualquier combmaclon :
temperatura, presion y fraccién de vapor.

. En- general para los intercambiadores de calor con . servicio
extemno se especifica la presion de salida o la caida de presion en el equipo’y la
temperatura de sahda En el caso de un rehervidor o un condensador de una torre
de destilacién” como™ equipos externos, es mas estable en .l momento ‘de la
convergercia usar la carga térmica del intercambiador o la fraccion de vapor segiin
sea el caso. Si se tiene un intercambiador de calor eatre dos corrientes de proceso,
se dan las presiones o caidas de presion para las dos corrientes y la temperatura de
salida’de una’'de ellas. Aunque también se puede utilizar Ia carga térmica si se
ﬁenai datos confiables al respecto.

- Para bombas y compresores sdlo se especifica la presion de
sahda, aunque en caso necesario se pueden biar las eficiencias tanto &
como politropica. En el caso de mezcladores se puede dar la presion de salida si se
desea, pero se considera que la caida de presion es despreciable, por lo que raras
veces se da éste dato. En el caso de separadores de corrientes se da el ﬂujo para
n-1 de las corrientes de salida, también se puede dar la caida de presnon st se
neoesna

Las torres de destilacion requieren un analisis mas profundo para
la determinacion de los parametros que se deben especificar. Sin embargo, si se
calcula sin el rehervidor ni condensador, la tinica especificacion para el modelo
RADFRAC es la carga térmica en el primer y Gltimo plato a cero flujo total de
vapor en la salida del primer plato. Ademas se tiene que dar la presion en el primer
y Gltimo plato.
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5.1.8 SELECCION DE LOS METODOS DE CONVERGENC!A o

“El método de convergencla debe estar dc acuerdo con el niimero o
de corrientes “de . corte " que’ s’ resuelvan - simultaincamente,  la - calidad " de los

g ss sy

) yla.mc. pendenci entrelascomentesactuantes

Para la snmulacnén se utlhzo el método de Broyden dado que L

varias’corrientes tienen dependencia entre si, y dado que Broyden maneja:una
matriz en la cual se engloban todas’las comientes de’ corte, -se; obtiene una -

convergencia mas rapida del sistema. Asi el método de Broyden es recomendable,’
sobre todo por la velocidad de convergencia, aunque en caso de tener muy malos
estimados iniciales puede causar mesmblhdades pero -es recomendable enila
mayoria de los casos, =

. 5.1 ESTADISTICAS OPERACIONALES DE LA TORRE
“FRACCIONADORA DE PROPANO - PROPILENO 16-E -

Es necesario dar a conocer las estadisticas que se tienen de la
torre fraccionadora 16-E, ya que éstas serviran como patrén de referencm para los

Trad

T wquese‘. gan en la simulacion del proceso.

. Se inicia ésta retrospectiva dando a conocer en primer lugar fas
condrcnonw de disefio, citadas en la Tabla 5.1. E! parametro significativo,’y que:
serd determinante mejorar es el de Rendimiento - Pureza ( en base al propdeno ).

Tabla 5.1 Condiciones de operacion de disefio de la torre fracclonadora de
propano - propileno 16-E.

A 2 3000 B/D
COMPOSICION % Mot
CARGA DOMO FONDO
mm mmmmm can
X 0012 [T} 9% 003 140 DM
Tearaa | Trovvo | Toosio | Prowpo Ppono RENDIMIENTO PUREZA
°C °C °C kg/an’ man. kglem® man. % Mol - % Mol
4.0 62.0 51.0 20.76 20,09 97.38 94.80 -
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Ahora se daran las condiciones de opcracnon promedlo bajo Ias
cuales se est operando actual el proceso, me dasenla Tabla 5, 2

Tabla 5.2 Condiciones de operacion promedio de la torre fracclonadora de
propano - propileno [6-E.

CARGA DE ALIMENTACION (B/D} 3300
TEMPERATURA DE CARGA (°C) 413
TEMPERATURA DE FONDQ (°C) 570
TEMPERATURA DE DOMO (°C) 47.0

PRESION ( kg /cm® man. ) 20.55
COMPOSICION PROMEDIODE LA CARGA DE C3H8 =25.06
ALIMENTACION ( % Mol ) C3H6 = 14.94

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

1) La presion de operacion de la torre se mantiene practicamente en el mismo valor
que marca el disefio, siendo la variacion del orden de 1.01%.

2) La temperatura de operacion promedxo ‘de’la carga esta emrando con unav ;
dnferencm de 27 °C mas fria que lo que marca el dnscho ;

3)La tcmperatura de opemcnén promedxo del domo de la torre se mannene 4.0 oc’
mas ﬁm : L

4) La tempcrmura de operaclon promedno det fondo es mamemda 5°C abajo del -
valor del disefio.

5)La compos:clon de la carga de operacion es excelente, ya que prescnta valores.
mucho mcjores que los especificados por disefio.
“El hecho de operar la torre a temperaturas mas ba_[as causa un
desprendimiento menor del propano hacia la zona de domos, pero también provoca
que una cantidad - apreciable de propileno no logre separarse, teniendo como
resultado el tener un producto de domos de excelente pureza pero de bajo -
rendimiento, lo cudl significa pérdidas en la operac:on

Analizando la estadistica operacional obtenida a lo largo de 14
meses ( Enero ‘94 - Febrero ‘95 ), el valor del rendimiento se mantiene muy por
debajo de lo marcado por el disefio, como puede observarse en las Tablas 5.3. La
Grafica 5.1 muestra el comportamiento del parsmetro Rendimiento - Pureza en el
periodo de tiempo ya descrito, y es en ella donde se puede notar la magnitud de la
caida del rendimiento de! proceso.



Tabla §.3a Estadistica operactonal torre de propano - propileno 16-E . Enero * 94
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COMPOSICION % mol PRODUCCION ) PROPILENO .
DI CARGA. DOMO FONDO 0l / br RENDMIENTO . P’UR__E&A
C3H8 C3H6 1-C4 C3HR C3H6 CIHR C_S'HS 1-C4 DQ_L_&VO FONDO % % mol -

1 234 766 0.0 23 97.7 984 04 0.2 207.02 58.24 9.67 977

2 233 76.7 00 14 98.6 95.0 22 28 203.19 62.06 98.47 986

3 26.5 35 00 3.1 9.9 98.8 0.7 05 20040 64.86 73 9%.9

4 264 736 00 2.1 979 994 03 03 199.01 6625 99.79 97

S 254 4.5 0.1 18 982 89.7 9.7 u.6 19404 .2 96.42 93.

6 238 762 00 14 98.6 975 22 03 20343 61.82 99.23 98.

7 274 26 00 33 96.7 99.6 0.4 00 198.87 66.38 99.86 96.

8 25.1 74.9 0.0 16 96.8 99.1 0.6 03 20132 63.93 99.71 9.

9 244 756 0.0 11 98.9 885 it 04 194.54 70.71 96.07 98.

10 24 75.6 0.0 i 98.9 76.5 234 01 18329 8197 50.51 98.

18 256 744 040 29 97.1 998 02 00 203.12 62.14 993 7.

12 262 738 00 38 %2 837 163 0o 190.89 .36 93.80 36.2

13 254 46 0.0 L5 RS 97.1 8 01 198.94 66.32 99.02 S

14 262 738 00 09 99.1 978 .2 00 196.00 69.25 99.22 A

15 257 743 00 15 MRS 99.1 .9 00 199.48 65.77 99.69 98.

16 17 783 09 0.6 994 9.3 .3 14 206.77 5848 99.08 994
17 274 726 0.0 09 99.1 898 .0 72 186 19 79.07 95.94 99.

18 5.6 44 0.4 11 989 97.5 08 17 197.84 67.41 99.10 98.

19 270 730 00 0.7 99.3 3.7 195 6.8 169.69 95.56 8847 99.

20 316 694 0.0 14 98.6 816 81 10.3 165.37 99.88 88.70 98.6
21 206 767 10 19 98.1 838 126 37 9821 67.04 9557 98.

22 260 740 090 14 986 9.1 07 0.2 9847 66.7 99.69 98.6
23 261 739 0.0 14 98.6 997 02 ol 98.60 66.6 99.89 98.6
24 280 20 0.0 20 980 k18] 87 02 87.85 774 96.39 98.

25 215 784 0.1 14 98.6 995 03 02 210.91 3435 99.99 986
26 258 .8 14 35 96.5 992 06 02 20345 61.81 9.8 ’ 96.5
27 282 718 0.0 44 956 99.6 0.3 0.1 198.94 66.31 99.86 95.6
28 294 69.6 10 08 9.2 818 168 04 171.60 93.66 89.61 99.2
29 294 70.6 0.0 22 978 952 0.0 48 18768 77.58 98.01 97.

30 259 739 0.2 10 99.0 97.1 25 04 196.53 68.73 9925 9.4

1} 258 ™2 00 10 99.0 894 102 04 19084 7441 95.99 X

Rerou=97.24% Prrom. =98.20%




Tabla §.3bh Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Febrero * 94

COMPOSICION % mol_ PRODUCCION PROPILENQ - ©
Dia CARGA DOMO FONDO ol / br RENDIMIENTO - .
C3Hg ] CoH6 1.C4 C3H8 Citib. Ccitg | CiH6 1-C4 DOMO § FONDO % mol

1 232 758 0.0 16 984 99.5 0.3 02 204.02 6123 98.84 984
2 294 70.6 0.0 0.7 993 97.6 2.1 0.2 136.69 78.56 98.99 993
3 246 753 0.1 0.6 994 873 116 1.1 191.83 73.42 95.46 994
4 F/o F/Q FIO F0 [T) F/O Fi0 F/O FIO FiO F/0 F/O
s F/O F/0 FIO FiO FIO F/O [79) FIO FIO F/IO FIO e
6 9 77 03 1.0 98.9 8.6 39.6 18 169.01 9.25 8109 98.9
7 .1 6.9 .0 1.7 98.2 9.2 06 0.2 207.04 8.20 99.67 982
8 212 7838 0 18 982 82 7.5 4.3 205.6% 9.56 96.63 982

9 1. 784 .0 13 987 53 41 0.6 20757 7.28 98.70 98.
o 252 747 3 16 984 26 248 2 7109 8817 8794 984

1 2. 712 3 0.9 9.1 877 101 2 9925 | 6600 96.42 99

2 261 73 0.0 39 56.1 993 04 0. 203.53 6172 99.77 9.
3 201 78. 0.4 0.9 9.1 %02 9.7 [ 20525 60.00 97.19 9.1
2] 240 76. 0.0 0.7 9.3 83.6 15.3 1.l 1%0.70 .5 93.93 993
15 227 773 04 0.6 99.4 89.0 106 04 192.79 T2.46 93.36 994
16 2038 192 00 06 993 815 18.2 3 199.02 66.23 9407 993
17 28 772 0.0 1.5 98.5 9.7 03 207.72. 57.5. 99.9 98.5
18 19.5 80.5 0.0 1.0 990 99.3 0.7 215.33 49.92 98 93.0
19 187 813 00 0.6 994 65.8 4.2 .0 191.62 73.63 88.32 99.4
Pl 205 79.5 0.0 05 99.5 844 5.6 .0 202.03 63.23 95.32 99.5
2 0.2 9.7 0.3 0.6 99.4 892 07 3 206.58 3868 97.1, 99.4
22 F/0 FIO FIO FiO FIO ) F/O 0 F/IO FIO FIO )
2 F/0 F/Q FIO FQ Flo FI0 F/0 FIO F/O FI0 F/O FIO
2 FIO ) FIO FIO o FIO ) ) FIO F/O F/O FIO
25 235 6.5 0. 0.7 99.2 98 S T4 0. 2032 6203 9934 9.2

26 219 78.1 0. 20 981 7. 25 0. 209.7: 55.50 99.22 8.
27 239 76.1 0. 0.7 99. 9, 192 1 187.46 7730 92.12 9.2

28 252 74.6 0.2 41 95. 507 38.8 0. 166.37 98.88 30.54 95,

Rexcw =34.93%  Pracse = 95.68%
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Tabla 8.3c Estadistica operacional tarre de propano - propileno 16-E . Marzo * 94

COMPOSICION % mol i PRODUCCION -] ~ PROPILENO
DIA CARGA DOMO FONDO, 17 hr RENDIM - FUREZA -
C3s_] Cine [ 14 C3ng C3H6 C3tR_| Cat | 1C3 FONRO § 0 % b el
SHE i e 2ot L
T 220 | 769 10 38 9%.2 7] 275 04 1918|7107 90.10 9%.2
7 | 206 1§ 793 X 05 B 344 55 0. 0171|634 9529 994
3 | 213 | 77 0 0.9 99, 42 458 1 16373 | 10152 7172 99,
EI R E I Y X} 10 9 98, 0.7 . 20531 9.9 64 39,
5 ) 214 | 6 0 08 9. 9.6 3. 2082 03 5906 %:
6 | 225 | 715 [0 [ 9. Q. [ 2074 80 9.80
712 780 [ 986 569 3] 0. 0787 | 5743 9.1 Y
R | 2t 783 00 992 990 07 2 1 20859 | 5666 9. 2
9 | 2 76.9 0 ) 9. 977 22 | 20422 | 6083 9. 9.
10 7 7.0 0.5 . 874 103 K 19638 | 6837 5.
1 789 10 59, 984 T4 02 | 21052 | 5474 995 X
2 768 03 . 77 | 213 03 18222 | 8303 33.98 99.
3 7 06 4 84 151 o1 20, 6175 59,81 994
4 : 78. 0.7 3 97. FX; Y 744 | 5782 9.30 993
15 | 239 [ 7 0 0 89 103 X %6.17_| 6848 %. 99,
16 5 1 7 0 9 99.1 845 154 0. 28| 7297 53, 9.
17 ) 75, 1 2 988 853 144 } 9303 | 7223 54.7; 98
18 40| 760 0 26 97. 813 18, . 5343 | 72 933 574
19 37 | 763 [ s 92, 72 n X 18747 | 71K 912 98
20 61 | 133 00 i2 X 7. 2. 0.1 17614 |89, 39. 98;
PO I [ 18 5 98 % 02 0.0 | 20646 | S8 59, 982
7 | ny | 50 16 584 E 125 03 | 201 54.14 9.0 984
33 |28 | 7. 60 20 980 . 04 0.1 205, 30 9485 980
242 | 75, o0 16 984 ; 44 4| W T EXk 984
232 | 768 0.0 L0 9.0 856 3 4 195,65 9.60 95.07 93.0
356 | 744 0.0 [ 9.4 812 74 F) 18399 126 X3 Y
371 | 708 2.1 08 59.1 82, 5. 7| 17934 | 85 .00 99,
260 | 740 [ 13 8.7 7 8 4 TR 03 98;
37| 18 44 039 8.1 . 54 s | imso | 34.46 98,
2R | 73R [ 16 83 69, 4.0 9 | 17408 | 9Ll 8587 984
25 | 152 23 97 593 54 03 | 150 | 16308 | 10217 K 59

Rryou =93.85% - Preon =98.81%




Tabla 5.3d_Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Abril * 94

COMPOSICION % mot PRO_DLUCCION PROPILENO
DIA CARGA DOMO FONDO \/br :
o | cine 1.C4 C3HE C3HS_ Cite_] CiH6 1.C4 } DOMO | FONDO:

1 28 7. 00 1.9 98.1 993 07 .0 208.34 56.91

2 23 76.5 00 12 988 773 227 .0 202,13 63.11

3 25 748 0.0 13 987 916 54 0 197.31 67.94

4 5. 741 0.0 15 985 95.5 35 0 196.40 6885

5 241 759 0 22 977 984 6 .0 204.87 60.38

6 256 74.4 .0 1.1 98.9 9.1 89 0.0 193.05 72.21

7 232 76.8 0 18 98.1 8.9 11 00 206.79 5846

) 225 775 0 1.1 98.9 82.7 173 0.0 195.69 69.56

9 245 755 0 20 97.9 98.5 1.5 0.0 203.41 61,84

10 27.5 7S .0 4. 95.7 94 06 0. 200.34 64.92 .

11 286, 714 .0 1. 98.7 98.9 1.1 0. 190.67 7458 99 987
12 235 765 00 0. 99.5 82.7 17.3 0. 191.03 74.22 93. 99.5
13 251 74.9 .0 1.0 8.9 51.2 488 0. 137.91 127.34 68.73 989
14 7.1 79 X 22 7.7 99. 02 0, 19758 | 6767 99.93 577
[H 37 753 0 1.5 84 83, 15.3 0 191,11 74,14 9424 98 1
16 78 722 0 14 85 83, 16.1 0 180.37 84.88 2.86

17 50 750 0.0 11 98.8 718 222 0, 182 60 82.65 50.77

18 244 756 0.0 19 9.1 993 0.6 0, 201.97 63.97 59.81

19 22 778 0.0 07 992 994 06 0. 207.47 7t 9.83 ¥
20 210 760 .0 .5 5935 861 13.9 0 19243 724 94.97 99,
21 293 700 7 97.8 %9 0.0 3. 189.15 6.1 98.74 8
22 256 728 6 ] 97.8 750 13.7 10.3 179.75 .50 89.16 X
3 253 746 2] 777 196 30 83.61 6 90.81 97,
4 266 733 4. X 678> | 308 1.4 7374 .51 84.86 954
5 266 736 74 2. BE 260 04 9073 52 89.97 025
6 19 981 I 12 8. 736 264 0.0 62.69 2.54 99.73 988
27 99 704 2 2 98.0 987 11 0.2 190.09 75.16 99.47 8.0
28 /O [ F/O FI0 F/0 F/O F/O FO F/IO ) FIO - FIO
29 FIO /O F/IO FiI0 ) FiO (9] FiO FIo FI0 FiO F/O
30 293 707 0.0 12 988 76.8 232 00 159.65_ | 10561 8635 988

Rruon 2 9492%  Rrsow=98.13
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Tabla 5.3e Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Ma lo ‘94

COMPOSICION % maol YRODUCCION
DIA CARGA DOMO Tom0 " Remol/br |
e _]_cins | 1cs CIbE il [ :m'x'ts TCh * | DOMO ] FONDO:
CIHR, Dl %  mol
1 194 £0.6 0.0 2.1 979 824 176 0.0 208.11 57.14 9529 97.9
7 [ 250 1 750 ] 6o 31 %9 38| 162 |00 | 19327 ] 718 5413 %9
3 24.7 753 0.0 25 97.5 854 14.6 00 13422 71.03 94.80 97.5
T % 735 160 20 38 83 | 117 |00 | 18955 | 75.30 55.48 5.
5 %6 50 | o8 3. 575 97 | 103 [ 00 | 10577 1 7l 94 97
s 1 % 79 | 00 0. 992 g5, 192 |00 | 19878 | 664 951 %5,
7 {215 65 |00 b, 593 7. 120 1 00 | 19525 ] 69 953 993
8 25.1 MY 0.0 1.7 98.3 S.. 14.8 0.0 190.92 7. 24.44
o [ 248 | 752 [ 00 19 9.0 g4 | 16 00| 20201 1 62, 54 R,
i0 ] 268 | 732 | 00 22 %78 03 | 297 | 00 | 16943 | 95 8534 1
11| 2% 735 |00 31 979 86, 135 ] 00| 18821 | Ti0 54,50 9
2 77 100 22 978 5. 03 0| 21057 | 5468 592 73
0 %3 | .8 ] oo 14 9.6 574 30 0| 1922 | 6603 59,00 5.6
3 25.0 75. 0.0 0.9 99.1 844 156 .0 188.70 76.56 93.99 .1
5 6.0 4. .0 1. 98.4 95.3 4.7 0. 196.18 69.07 98.34 4
6 27.8 72.2 .0 1. 98.. 99.9 0.1 0. 194.95 70.30 99.96 .2
7 27.1 72.9 .0 1 99. 6.7 3.3 0. 19291 7234 98.76 99.0
X [ 66 | 734 0 X 58, 345 55 | 0 18503 | 7932 9168 981
19 262 73.8 0.0 0.6 99.4 3.3 6.7 0.0 156.9; 108.30 79.69 994
20 27.8 722 0.0 .5 99, R2.2 78 .0 176.6. 88.63 91.76 59,
21 258 74.2 0.0 .9 7. 9.9 0.1 .0 202.6. 62.62 99.96 97.
2 202 | 78 | 00 N 7 15 1. 0| 21545 | 490 5564 97,
1 270 1 70 | 60 4 86 %87 1 1. 00 | 19536 | 6975 9953 986
4 | 282 [ 718 0 12 88 %3 | 3. 00| 18995 | 7531 9853 8
5 1 294 | 708 0 1. 587 993 | 02 00| 18938 | 75, 5.1 7
26 272 28 .0 1. 98.7 89.3 10.7 0.0 187.18 78 .67 .7
27 30.3 69.7 .0 2. 97.9 834 16.6 0.0 173.25 92.00 73 7.
W 293 | 707 0 is 98.1 99 |01 0| 19105 | 76 9 98,
29 32.1 67.9 .0 11 98.9 4.5 5.5 Xt] 166.6¢ 98.59 1.51 98.
30 | 376 | 74 108 20 980 72 28 0| 18555 | 750 5168 980
kil 271 .9 0.0 1.6 98.4 6.5 3.5 .0 l_gs. 8 79.67 94.43 98.4
Rrsow. =9552% . Freow,= 9831%




Tabla 5.37 Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Junio ¢ 94
COMPOSICION % mol PRODUCCION - | : PROP!
Dl CARGA DOMO _ FONDO )
SO MG CIR C3H5 "CiHE '] C3Hs | ECi 1 DOMO

1 29.1 70.9 .0 22 97. 22 § 17, 0.0 76.73 .

2 350 650 0 98.2 341 5. 0 5835 | 107.00 90.13 82

3 285 A 0 98 31 6. 0 7825 B7.00 9233 5810

3 96 704 0 97, 358 4, I 67.70 97.5: 872 97.

s %5 715 .0 9. 94.7 53 00 192.12 731 97 %

3 19 68.1 0 X 98, 825 176 00 166.73 98,5, 904, 93.

7 334 666 00 2 08 80.7 193 [N 15562 | 10623 8839 9.

g Fio FiO FIO FIO FiO i) IO Fi0 FO 10 FI0 FIo

[] FIO FIO ) FiQ Fo F/O F/O FiQ 7] FO [ FiO

1 338 662 0.0 59 4, 62. 377 X 34.04 312 71.82 %,

1 23§ 769 09 A 38, 46, 535 3763 | 12763 66. 981

i 204 706 0 2 98 60, 393 1954 | 12572 734

1 413 558 0 2 S8, 57. a2l 63,09 201.16 4278 Y

4 | 296 704 0 18 97. 92 7.1 186.35 78.90 97.00 972

15 305 69.5 1.0 23 97, 53, 7 18305 §2.20 97.01 917

16 | 297 703 00 1 8.4 53 28 18793 7132 991 084

17| 342 758 0.0 2. 7. 574 4 20538 59.87 957 913
18 308 692 00 1, I 6.3 k] X 189.68 7537 984 952

19 FiO Fio FIQ Fi0 FO [ FIO TO F/O FiO FI0 FIO -
20_1 259 G414 0.0 12 988 991 0 [X 9826 | 6699 %9, "988 -~
2 9.6 704 0.0 [ 94 92 8 0 R4 78.01 59.66 94 -
2 68 732 0o 10 8.0 94 3 Y 9383 7142 57,82 980 -
2 Fio 0 ) O F/0 [73) FIO F/IQ FiO F/Q FO F/0

24 51 4. .0 3, 5.7 952 08 00 179.16 86,09 99,82 7

25 378 62. 9 96.9 59, 05 8 169.97 9528 93.3 96.9

2% | 316 684 X 7.7 98, 1. 1844 80.79 9.5 -

7 | 369 631 7 97.3 392 0. 171.2: 94.00 3984 i

8 | 214 76 Y 64 936 39 0.5 3054 59.83 83.97 03,4

9 | 37 6713 D 05 995 3 252 15030 | 11493 57.01 9.

Renow x98.70%  Preon=97.65%




Tabla §.3g Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Julio * 94

COMPOSICION % ol PRODUCCION PROPILENO
DIA CARGA DOMO- - : . FONDO ol / hr RENDIMIENTO PUREZA
C3HR C3H6 I-C4 . Cﬂ -} C3H6 C3IHR C3HS 1.C4 DOMO FONDO § % - e mol
! 375 62.5 0. 14 . 99.0 10 0.0 167.14 98.11 9940 98.6
2 352 64.1 [ 19 3 84.9 15, 090 158.83 10642 9065 98.1
3 378 622 00 31 96.9 878 122 0.0 156.58 10867 91.90 %9
4 376 624 00 18 98.2 7.4 i2. 00 54.32 110.93 91.55 982
5 321 679 00 .0 970 9.2 08 0.0 85.02 80.24 99.64 97.0
6 200 60.0 00 R 982 16 184 090 3828 6.97 85.31 982
7 394 50.6 (1] .2 948 5.8 142 00 45.48 9.77 8941 98.8
8 39.9 50.1 0.0 ] 98.5 5.6 44 00 157.01 8.44 97.01 935
9 411 589 00 19 98. 5. 49 90 153.69 111.56 96.50 98.]
o 3535 645 00 1.2 98. 7. 30 0.0 170.28 94.97 9833 98.
1 307 9.3 ve 0.7 9. 4. 51 0.0 180.78 8447 97.65 99.
)} Fio F/O FiO FlQ F/0 Fio FiI0 FO FIO FQ FIo Fi0
FIo FlO Fo FIO Fo | 7]e] Fi0 FO F/O F0 FO FiQ
386 14 0.0 1.9 8.1 67.7 323 .0 7.31 147.94 70.65 98.1
329 67.1 0.0 24 7.6 796 204 .0 50.46 104.79 87.98 97.6
372 62.8 00 38 %2 817 183 .0 1582 17 87.50 962
472 528 0.0 1.8 8.2 744 256 00 99.38 11129 69.68 982
360 .0 0.0 2.1 979 829 171 0.0 153.96 90.30 88.79 97.9
322 678 F/O 34 9%6.6 830 120 FiO 17495 108.27 3.97 %66
365 63.5 00 36 %4 842 i5. 00 56.98 101.08 9.84 96.
K] 656 0.0 70 93.0 789 21 0.0 64.17 117.08 7.74 934
343 657 00 38 %2 n9 27. 0.0 48.17 125.37 1.79 96.2
87 61.3 [{e) 29 97. 76.3 23 FIO 35.88 98,55 1.14 97,
361 639 0.0 4.5 95. 387 ii.3 00 165.70 95.03 3.36 95.5
34 686 0 41 95. 80.3 19.7 8.0 170.22 143.18 89. 95.9
42.1 579 0 4.8 952 739 26.1 00 12207 137.23 75.66 952
36.3 03.7 0 20 98.0 68.3 317 00 128.02 11542 74.25 98.0
Fio F/IO .0 FO Flo FIO FI0 0.0 FIo O F/iO FIO
H6 654 .0 14 986 7 23 00 149.83 11042 85.16 98,
30.7 69.3 o0 12 98.8 735 265 00 157.02 108.23 84.39 98.
345 65.5 0.0 Ly 98.1 838 16.2 0.0 159.67 105.58 90.15 98.

Ryuow. = 88.18% Prrow.=97.4%




Tabla 5.3h Estadistica operacional torre de pro

ano - propileno 16-E . Agosto * 94

52

. COMPOSICION 3% mol " PRODUCCION * _ PROPILENO G |
DIA CAEA DOMO FONDO Xgmol / b - RENDIMIENTO . X |
C3H8 C3H6 I1-C4 CLB CiHe - C3HR C3IHE I-C4 :DOMO FONDQO™ % - 2k ol .

1 3.0 67.0 00 28 972 4.6 254 0.0 5368 111.57 84.05 97.2

2 2.7 67.3 00 32 9.8 757 243 0.0 5732 107.93 5.30 96.

3 1.6 684 0.0 78 n2 837 6.3 09 32 U8 83.17 2.52 922

4 354 646 (7] .9 98.1 775 25 00 47.17 117.54 84.56 98.

5 Fio Fio o] FIO 0 FO FI0 F/0 FIO FIO Fio E0

6 FiO [e] FIO | Ze] jie] FIO FIQ Flo FIO F/O O FIO

7 332 66.8 00 08 99. 650 450 00 13139 133.86 7355 992

8 234 76.6 00 1.0 99. 854 14.6 0.0 19485 70.40 $4.94 9.0

9 203 97 0.0 0.7 99. 630 3240 0.0 188.00 7725 88.30 99.3

10 184 81.6 [iX¢) 0. A 588 412 00 85.08 8017 84.73 99.1

1 217 783 0.0 2. 7 674 326 .0 86.21 79.04 87.59 977

12 203 797 00 L .2 730 27.0 .0 96.33 68.92 .19 98.2

13 218 782 0.0 1. 988 4 126 .0 201.86 63. 96.14 98.

14 292 708 0.0 1 9.0 170 .0 4.03 1.22 74 99.

15 239 76.1 280 1 90 . 19.7 .0 3.83 1.4 90. 99

16 237 76.3 0.0 0. 99. 7). 24 [ 182.65 32.60 88. 99.

17 218 782 0.0 1] 98 82.7 173 0. 97.97 7.29 94.3

18 27 773 00 i0 99 2.9 13.7 0 94.97 7028 94.1

19 23.6 764 .0 09 99. 6.1 23. 3 80. 90.55

20 33 86.7 0 08 992 81 184 223.34 41 96.33 2

2t 98 802 . 10 98. . 20. . .94 94.05 98.

2 29 80.1 0. 1.5 985 80.2 198 .0 203.24 .0 94.22 98.

23 194 806 0. 10 99. 713 27 0 20129 3.96 932 994

L] 20 780 0. 99. 839 16. .0 .06 7.1 94.77 - 9.

25 220 780 .0 99. 81 18. .0 A 69.5 938 99.2

26 200 80.0 0 99.4 73. 26 .0 94. 70.30 1.32 994

27 18.3 817 .0 A 993 806 194 .0 206.83 584 94.7¢ 99.3

28 186 814 00 09 99.1 71 28.1 .0 199.13 66.1 1.3! 99. -
29 F/O Fi0 Fo FIO FO FiO FIO 10 F/O Fro FIO FIO
30 FIQ F/O F/O F/O FO 78] F0 FI0 FIO O Fio w FIQ

3 6.0 84.0 0.0 1.3 98.7 n5 275 0.0 21049 54.76 93.24 © 98.7:

Praow.=98.48% .
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Tabla 5.3i Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Septiembre * 94

COMPOSICION % mol_ PRODUCCION PROPILENQ -~
Dia CﬁA DOMO g ONDO iﬁl/ br RENDIMIENTO 1
C3H8 C3H6 1-C4 Cng Cﬁ CIHR C3He 1.C4 DOMO _§ FONDO k) L% L
! 19.0 810 9.0 0.6 9394 3.5 635 0.0 1272 52.53 98.41 994
2 9.7 %0.3 0.0 4 9.6 18 182 0.0 02.36 6289 34,64 99.6
3 4.1 85.9 () .3 w7 34.6 154 00 21 4342 57.06 97
4 4.9 85,1 a0 99.2 2.7 173 0.0 19. 35.66 96.50 992
s 143 85.7 0.0 99.1 12 188 00 220 9 4426 96.33 99.1
6 159 $4.1 Q.0 .. 99.5 22 78 Qa0 220.71 44.54 9841 9.5
7 186 814 00 0. 993 1.8 152 0.0 208.80 5645 36,02 993
] 77 823 0.0 i 989 %).4 96 0.0 15.95 4930 57.82 983
g 05 9.5 [X] L R4 88.§ 115 2.0 20756 5769 06 85 984
10 8. 812 00 0. 99 1 8.1 5.9 Q0 08.19 $7.06 98.78 99..
1 20, 9. 0.0 9. 9.3 0.8 92 0.0 191.47 73.78 89.82 99.
2 9, 81 a0 09 99.1 77 283 a0 19744 67.81 91.06 99,
13 8 81. [ 0. 991 846 1544 [7] 20948 5577 9%6.02 9.
14 9.4 80.6 [X 9. 9.5 68.7 313 0.0 19178 73.51 0.23 99,
15 209 9.1 X 994 535 424 00 163.46 101.79 7744 < 994
o 202 798 X 4 98.6 827 7. 00 203 61.33 94.98 .6
i7 7.6 82.4 .0 98.9 76.2 23. o0 206. 8.77 93.65 .9
18 9.1 80.9 98.7 86.7 133 0.0 209. 5.28 96.57 L7
19 7.2 828 § 98.2 37 63 00 22081 4445 68.72 (982
2 335 815 . 1. 989 80.8 19.2 00 21733 47.92 95.89 - 98.9
2 148 852 [X 0. 99.1 580 42,0 1) 00,68 64 57 7.99 - 99.1
2 194 806 2. 979 862 138 a9 1069 54.56 96.64 97.9
23 18.5 81.5 98, 784 216 0. 203.35 39.70 94.03 989 -
24 19.1 806 5 98. 773 227 0 203.66 61.59 9348 - 98.5
25 182 1.3 0.0 98, 384 116 [X 21354 ki 9.0 988
6 188 812 0.0 K 98. 893 i0.6 0 21281 24 974 - 98.6-
27 181 81.9 0.0 99. 90.1 99 0.0 21429 .96 7.6 99,
3 1 819 0.0 99,2 7. 28.) .0 200.71 5454 1.6: 99.
29 7. 829 0.0 . 99. 1. 287 0 203.64 61 1.9 99,
30 9.1 80.9 g0 1.7 98. 8). 188 .0 207.20 58.05 94.91 98.
Resow.=94.47%  Prrow = 98.98%




Tabla 5.3j Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Octubre * 94

COMPOSICION % mol PRODUCCION.
DiA CARGA DOMO FONDO \gmol / hr
C3H3 CJ& ) CEHS C3HS C3HR C3HS 1-C4 DOMO § -FONDO
1 8.7 3 0.0 1.3 98.7 3. 263 0.0 201.51 63.7: 922 98.7
2 86 4 00 7 98.3 2. 172 0.0 209.98 552 95.59 98.3
3 84 6 0.0 .8 99.2 1. 387 00 188.09 2.1 86.20 99.2
4 94 .6 06 3 987 178 02 A1) 20249 6276 93.48 98.7
5 187 81 .0 0.7 99.3 735 265 0. 199.67 65.58 91,94 99.3
] 202 9. 09 99.1 66.1 439 0. 186.74 78.52 8742 9.1
7 187 81.3 L 17 983 894 106 0. 21384 5141 9747 983
8 20. 794 0. 0. 9. 39.0 0. 1720 8724 83.84 99.2
9 9. 804 0. 0. 99.2 285 [1} 195.85 6941 90.75 99.
10 7. 825 0. . 99.2 . 89 0, 210.50 5475 9542 99.2
11 6. 837 0 .8 99.2 7.7 8. 207.27 51.9 9260 9.
2 19. 80.1 0. .6 9.4 65.7 34.. 86.61 78.64 87.30 994
3 19. 803 04 J 8.9 80.1 9. 0 20280 62.45 94.16 989
4 (] 78S 00 4 98.6 10 60 0 207.68 5757 9834 986
15 222 778 00 4 .6 5.7 143 00 189.81 65.44 95.46 986
6 4.5 755 00 4 98.6 .5 45 00 200.14 65.11 98.53 98.6
7 20 78.0 00 14 986 S 18.5 00 192,04 .21 93.90 98.6
8 252 748 00 1.8 982 206 94 .0 95.36 9.89 96.68 982
9 229 77 0.0 1.6 984 952 438 .0 204.89 30.36 98 984
0 222 77. 0. 4.1 959 99. 10 g 14.66 50.59 99.75 X
2 235 765 0. 30 7.4 96. 4. 0.0 206.78 847 98.84 97
2. 3.9 76. 0, .7 96. 9s. 4. 0.0 207.08 7. 98.78 96.
229 T2 .5 96. 94. 5.2 00 208.89 56.36 98.56 96..
24 24 776 8 .2 94. s. 00 206.56 8.6 98.54 98.2.
25 27 773 . Lo 99,1 72 280 184.18 81.07 88.92 90
6 20 792 0. 8 982 94.2 .8 210.71 5454 984 982
7 2] 789 00 i 954 94.. 2 217.70 47.55 98. 950
28 204 796 00 E) 966 8. 14 217.89 47.36 9.6 9.6
29 21.0 79.0 00 4 96 7. 23 215.75 49.50 94 4. 96.6 -
30 228 772 0.0 7 98. 886 n4 200.85 6440 96.4. - 9B3 1
31 25 7.5 0.0 .7 97. 98.9 1.1 210.66 54.59 7 - 97.

. Preom. = 98.18% -




Tabla 5,3k Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Noviembre * 94

55

COMPOSICION % mol PRODUCCION PROPILENO
Dia CARGA DOMO FONDO 5 |
— —
CiH8 C3H6 14 CS_I-X_IEL C3H5 C3HB C3H6 1-C4
1 214 78.6 0.0 2.5 975 98.2 1.8 0.0 212.87 5238 99.54 7.5
2 237 76.3 0.0 0.9 99.1 974 26 0.0 202.58 62.67 99.19 9.1
3 224 1.6 0.0 29 97.1 98.9 1.1 00 211.37 53.88 95.71 7.1
4 234 76.6 ()] 39 9.1 989 X 210.81 5434 54.70 6.1
5 186 814 00 .6 96.4 8.7 0. 223492 41.83 99.74 %64
3 207 79.3 0.0 1 7.9 72 0. 21338 51.48 9.30 97.9
7 22.1 719 00 23 7.7 2.8 . 0. 20722 58.03 797 97.7
8 19.9 80.1 0.0 2 98.8 5.0 150 [ 206.06 $9.19 5.82 98.
9 214 78.6 0.0 20 98.0 6.4 36 00 210.74 54.51 99.05 980
0 27 75.3 0.0 36 9.4 98, 1.7 0.0 06.16 3910 .49 96.4
1 2.5 715 00 5.1 94.9 99.2 08 21621 .05 99.80 9.
2 28 712 0.0 15 98.5 4. 5.5 204.50 50.7: .36 98.5
3 244 756 00 11 98.9 89, 103 19550 75 56.41 989
4 4.1 75.9 0. N 98.9 894 106 X 196.16 9.09 36.36 98.9
5 2.8 772 0. . 988 83.2 16.8 0.0 195.14 7011 4.24 989
3 4.1 759 0. .9 99.1 76. 240 .0 183.3 81.94 50.2. 9.1
7 222 7. 04 15 98.5 95, 50 0 206.5: 5872 98.5 8.5
18 20.7 9. 0. 13 98.7 56 34 0 211.26 5399 99.12 8.7
19 202 79. 0 1.2 98.8 4. 5.3 .0 211.35 53.90 98.65 98.8
20 207 79. 0.0 0.6 %4 75 22.5 0.0 195.92 69.33 9258 994
20 207 79.3 0.0 0.5 595 802 198 0. 98.03 6723 63.67 99.5
22 213 786 0.0 16 984 977 23 0 2i0.60 5465 9939 984
FX) 23.1 76.9 0.0 1 98. 86.8 132 0 16 68.09 95.59 98.
24 244 756 00 2 98. 7.7 23 0.0 202.53 62.72 9928 9
25 240 76.0 0.0 22 96. 72 28 .0 206.34 58.91 99.18 9.
6 24 776 0.0 3.1 96. 9.0 1.0 0 21187 5338 9.1 9.9
27 21.1 8.9 0.0 1.7 983 94.2 58 .0 209.62 55.63 9845 98.3
28 214 786 00 1. 98. 885 11.5 . 20364 61 96.60 98.9
29 218 782 0.0 i 98. 97.3 2.7 0. 209.05 56. 99.26 98.5
30 215 785 0.0 1. 98. 86.8 13.2 0. 203.06 62 96.05 98.5
Rraom. =97.53% - Prron =98.03%




Tabla 5.31 Estadistica operacmna] torre de propano - propileno 16—E Diciembre * 94

COMPOS N % nsof PRODUCCION PROPILE!
DIA CARGA DOMO ' FONDO 0l /
—eryy s ——— s
C3H8 C3H6 1C4 - Cﬂﬁ C3HS C3H3 ‘CiHﬁ 104 DOMD FONDO %

1 217 783 0 i3 987 M8 52 060 20738 a8 855

2 213 87 .0 0 9.0 97. 27 0o 209.34 5591 9.27

3 211 789 .0 3 8.7 93. 64 0.0 20835 56.90 98.25

4 202 798 .0 .2 8.8 95. 50 00 211.52 33.73 98.73

5 204 796 .0 .9 9.1 83. 170 00 20225 6300 94.92

6 207 793 .2 97. 9. 36 0. 213.16 52.09 99.10

7 203 79.7 .1 98. 88. 1.3 0. 207.12 58.13 96.89

8 209 79.1 X A 98 954 50 209.99 552 98.68

9 19.2 80.8 0 09 99. 88. 12 210.03 55.22 98.1

io 194 806 .0 10 9. 924 7.6 211.86 5340 98.

1 %2 80.8 0 1.1 98. 83 12 X 21001 55.24 96.90

12 206 794 .0 98. 89. 10! (X 206.71 58.54 96.

13 214 786 .0 98. 874 12 [X 202.86 62.39 96.72

4 254 746 0 .2 98. 92. 7.9 0, 194.64 70.61 97.18

5 28 772 00 . 98. 4. 254 00 186.94 7831 90.28

[ 4.2 758 20 1.0 99. 84, 15. ] 191.82 73.43 94.44

7 204 79.6 0o 994 1.4 38 .0 178.87 86.38 84.20

18 20.5 795 00 98.9 34.. 15.2 0 20317 6148 5.56

19 255 7435 0.0 99.4 4. 25, 175.51 .74 8328 .
20 27.5 5 .0 . 98. 5.5 45 191.28 .98 .23 98.
21 21.. 8.7 .0 4 8. 1. 83 206.80 .4, .67

22 21 784 0 13 98. 83 12 203.72 61.94 96.68 .
23 18. 18 A 08 9.2 90. 94 213.86 Sl .77 99.
24 180 2.0 .0 12 93. 9. 20.7 208.20 57.05 54.56 98.
] 178 2.2 .0 22 97. 94,1 ~ 60 220.18 4307 .75 97.
6 187 81.. .0 .7 82.4 176 206.81 38.44 95.23 - 99.
7 219 78. .0 .0 i 5. 4.1 209.64 56.2 98.87 98
28 184 816 0 .9 99. 6. 3.1 16.90 483 99.30 99,
29 206 794 .0 .3 98 79. 209 . 99.45 65.80 934 98.
30 188 812 .0 £ 99.0 72 172 .0 99.49 65.76 916 99.0
31 197 803 00 1.7 983 924 716 .0 21261 52.64 98.12 983

Rruom =96.13% " - Praou. =98.80%
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Tabla §.3m Estadistica opemcnonal torre de propano - propileno 16-E . Enero * 95

) Comosu:wn % mol PRODUCCION FROPILENO_
DIA CARGA FONDG 1Er RENDIMENTO PUREZA
LCARGA e DOMO
Cira ] C3H6 | ICA () Citi CaiE | C3Hs ] ice | DOMO ] FONDG % "Smal - Lo
mol -
204 794 0.2 1.6 98.4 .7 26.5 0.8 195.12 70.13 90.93 98.4
20.2 79.1 0.7 1.5 98 772 2.4 0.4 209.5 55.74 96.40 98.5
193 80.7 0.0 1.5 98.. 86.2 2.1 1.7 2095 55.74 9640 98.5
4 20.1 7.9 0.0 1.3 98. 717 7.8 0.5 194.4; 70.83 90.54 98.7
5 1 313 | 687 | 00 25 974 %63 | 28 08| 18590 134 08,57 574
6 9.0 71.0 0.0 3.0 96.9 94.5 54 .1 89.94 5.3 .80 96.9
7 16| 684 0 24 975 57 | 52 0 8145 | 83K 57 B
8 9.0 71.0 1.3 98.7 9.5 10.5 .0 88.36 76.8( .71 7
g 53 | 661 12 8.7 77 | 12 1 6693 | 9831 19 X
W0 | 33 | 667 12 983 956 | 43 0 17506 | 90,19 97.75 3
1 324 | 69 : 3 583 96 |66 7| T7a01 | _or2e 9572 3
2 | 310 55 s 3 5. 754 | ne | 2 6008 | 10517 85,96 9.
13 297 | 702 7 5. %4 | 310 | 2 4817 | 11768 7890 59.
14 325 | 610 7 9. 664 1 310 | 2 3686 | 12838 75.96 95.
15 [ 335 | 650 Y 2 98, 29 | 52 16 5765 | 9760 56, %,
i6 35.1 54 0.1 .5 99. 90.7 8.8 04 64.23 101.20 94.54 99,
17 324 67. 0.3 .1 98. 7.9 11.8 0.2 169.60 95.65 3.54
18 ] 350 3 15 14 586 834 | 145 |17 | is656 | 10869 5. x
19 300 704 0.0 17 98.3 87.3 11.0 14 177.5 87.6% 94 64 .3
20 | 3o ] 685 | o0d 49 95.1 97, 0.5 I8 %03 | 782 [TE, 5.
21 | 319 | e85 |01 35 %4 9%, 13 04 633 1582 89, )
2 | 301 | 698 1 K 5. 81, 189 | 0. 7069 15456 9.3 B,
3 288 711 .1 .7 9. 60.10 39.8 0. 139.77 125.48 73.41 9.3 -
4 1 293 | 705 1 2 7 %4 | 3l 0 18894 | 9631 985 57.
5 — — —_— ——
6 321 67.8 0.1 1.3 98.7 87. 12.1 0.2 170.59 94.67 93.48 .7
7 279 721 1.0 99.0 83.3 16.5 0.2 178.55 86.70 92.4; .0
+ 20.1 708 1.0 .0 87. 16.5 0.2 79.08 86.17 94.2 .0
29 3i.1 68.9 1.0 99.0 74.3 25. 0.3 56.33 108.92 84,61 .0
S0 ] 320 | 679 ) 21 7.9 832 | _l6. 06 646 | 917 %08 13
31 309 69.1 0 1.3 8.7 845 15 0.2 170.88 94.37 92.0 98.7

Rexon. = 91.93% Praow =98.31%




Tabla §.3n Estadistica operacional torre de propano - propileno 16-E . Febrero * 95

__COMPOSICION % mol PRODUCCION” PROPILENO -
DiA CARGA - DOMC N Jir -t f - RENDIMIENTO PUREZA
g C3HR C3H6 1-C4 C3HR - CIHE L.C4 DOMO - {- F ) % ol
i e

1 194 806 Q 1.0 99. 744 25.1 04 198.76 66.4 92.03 93.0
2 184 784 .S 09 9. 674 258 48 196.30 689 89.53 99,

3 190 809 3] 20 984 9., 78 07 214.76 504 97.95 98,

4 26.7 733 0 14 986 83, 155 6 183.91 81.34 93.26 98.
S 19.6 804 .0 L4 98. 976 16 .7 215.07 0.1 9.43 98.
] 193 80.7 .0 07 99. 682 275 .0 192 3.0 9.14 99.

7 197 803 00 10 99. 878 2.1 .1 208. 7.14 96.72 90
3 204 796 00 i3 98. 934 64 0.1 102 54 9828 98.7
9 193 80.7 9.0 136 86.4 9.2 . 03 47. 7.66 9.23 3564
10 210 794 090 23 97.7 937 6.2 0.1 10.98 4.2 98.36 97.7
11 20.8 79. 0.0 .9 9.1 96.1 .2 06 209.81 5.44 .97 3.1
12 212 78, 00 .6 994 869 125 4 201.94 6331 5,03 4
13 7. 824 1. 98.7. 86.6 134 .0 4.5 50.67 96.89 .
4 9. 80.5 1. 8. 9.7 83 0 1. 5340 97.92 98.
15 5.5 845 2 7. 9.3 06 .0 230.1 3514 99.89 97..
16 9. 80.1 X 6. 93.! 834 04 .0 22131 43.94 97.80 93!
17 9.5 80.5 .0 1. 98.7 914 86 211.67 53.5 97.84 98,
18 78 22 0 13 8. 770 229 207.44 57.81 93.90 98.

9 185 815 .0 2 o8, 984 15 219.85 45.40 99.66 984
20 189 811 0 3. 96, 98. 18 . 2302 4223 99 56.
el 200 797 Al 2 7. 98! 42 00 214.58 50.67 98. 97.

2 168 832 00 2. 7. 354 Q. 216.81 3844 98. 2
23 174 826 00 .. 98. .7 .0 241 42.84 99.78 ..
2 194 736 4. . 93, 69.4 29.9 .0 93.62 7164 .74 9.
25 180 82.0 42 . 96. .3 225.64 3961 99.38 95.
26 183 817 7 98.3 89.5 .4 . 215.10 50.15 97.57 98.
27 202 798 . 22 97. 982 4 0.2 215.52 49.73 99.57 97.
28 180 820 .0 3.1 96. 99. .7 02 224.05 41.17 99.82 96.

Reson.*97.07%  Praow=9761%
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GRAFICA 5,1 : COMPORTAMIENTO OPERATIVO DE LA TORRE
FRACCIONADORA DE PROPANO - PROPILENRO 16-E

RENDIMIENTO - PUREZA (% )
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53 CORRIDA DEL SIMULADOR EN BASE A LAS CONDICIONES DE
- DISENO

" En primer término se efectuo la simulacion dcl proceso segiin Jas
especnﬁcamones de disefio de! mismo, obteniéndose los resul que se aprecian’
en la Tabla 5.4, dicha tabla esti en correspondencia con el dlagrama de ﬂu_|o de
proceso que aparece en la Figura 5.1. :

 “‘Los resultados por si solos proporcionan mfommmén sobre las’
condxctonu de las diferentes corrientes de proceso, teniéndose un error. promedio
menor:del2.0% para caracteristicas de las- corrientes “tales como’ flujo- total,”
presion, tcmpcratura y peso molecular, lo que valida el modelo’de la s:mulac:on
emplcada

Tabla 5. 4 Comparacnon de los resultados de la simulacion del caso base
contra los de disefio.

TORRIENTE FIGEA BIICT

OR: TARGA 3

re E BEE

CASO; SIMULACION | DISER0 WERROR | SIMULACIGN | DISENO. “» FRROR
FASE: LiQUIDA VAPOR

COMPONENTES: kgt

ETANG %36 o EL 2D 892 3
FROFANG 355407 RIS T% BISE CTEd 9737
PROPILENO 53103 STk 16 T 111600 TG 10 7
NBUTANG 73 T 3567 G0 90 o0
SOBUTANG [GE) 232 ] o0 00 [
BUTRLENG kg 2761 an 50 CQ 90
FLUIO TOTAL t@h 37700 1371727 oo 1879900 T8EIRB 41 CED
TEMPERATURA °C o nn Q) 017 510 )
PRESION. vp/ o #6m 24502 Za a0 a6 ERET FIRviH) 3
P M ( PROMEDIO ) 2% 287 om 4203 EI3E) 031




Tabla 5.4 ( Continuacion )

61

DSIF

CORRIENTE =)
DE. 3ICICE F
[y F 2]
TASD. SIMULACION | DISERO | WERROR | SIMULACION | DISERG * ERRGR
[Fase: LIQUIDA (TR
| COMPONENTES Tah
ETANG 795 (A EE) B3 97 FE)
FROPANG F] 948 39 5737 st T 737
TROFIING THET T8I0 in 18700 7861110 EE
N.BUTANO [ 00 0o 00 a0 00
ISOBUTANO [ [1] o0 00 o 00
BUTILENO 0o ou 00 o0 00 [T}
FLUIOTOTAL igh 1879900 152388 4] a2l 1575900 T883RA 41 o
 TEMPERATURA - °C %o %0 o0 597 %0 006
I PRESION: kg /o’ ot 092 06273 k23 20 @32 Ham o3
PN (PROMEDIO ) a0 a7 (33} T 35 3]
CORRIENTE Dozl
OE; (%]
X DIVDIGE
5 Ly T g S B
FASE TIQUIDA
TCONTONENTES kg
ETARD 59395 13 EE] 3] EZH] W33
PROPANO 451 §042 39 9137 28 [L-5A 9737
PROPILENG TETI600 THGTT 10 £E] T30 TRNTS 50
K-BUTAROC a0 00 [T} 00 oo 00
[TSoaUTANG G (T} 50 50 o0 (]
FRTLENG 00 3 13 50 ) o6
FUIG TOTAL  tah TE9%60 THEiER 1 o N0 TR A o
[ TENPERATURA 'C 66 %0 130 %% %60 K
PRESION. kg /e thn B Bz 61 Tan ETR 061
P (PROMEDIG ) 20 3] on £ an CED
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Tabla 5.4 ( Continuacion )

[CORRIGNTE DRRON Bigh

BB DIVDIGE 6E

I3 B DIVITEE

CASO- SIMULACION DISERO TERROR | SIMULACION | DISENO | “WERKOR
VASE: TIQUIDA TIQUIDA

COMPONENTES: kg/h

ETANG FE) 959 e [ [0 50
PROPANC 116 488 9N 2710 21561058 100
FROPILENG 05 14 99 5% i T2 65420 K]
N-BUTANO [ 00 0o 12142 9240 3140
1SQBUTANO 00 ['0) 00 %1 18 6086 49 363
MUTILENO [ 00 o0 A%0 72 1626133 2609
FLUTO TOTAL - kg w4556 630 CED 791100 R0 [E]
TEMPERATURA - °C 4059 460 128 6126 620 119
FRESION kg / am sbe EITSI FI¥TH) a6l 7932 HESH 50
PM( PROMEDIG ) @0 1] CED % 30 CE]
CORRIENTE FOROPA F38C

O BIVAIoE DIVHIGE

A LB 58C

[ZE SIMULACION | DIGRG | | SIMULACION { | %ERRGR |
FASE.. TIQUIDA TIQUIDA

COMPONENTES- Lgh

ETANO 00 ov oo oo a0 oo
PROPANO A0 AN 100 BUSV0 211480 30 100
PROPILENG HM ATIH nn 1758 77 w2 nn
N-BUTANO i 7 notr 11910 0ot 1139
1SOBUTANO 1529 11658 X6) k0] 556991 3063
BUTILENO 1 nis 2606 Wi 159517 600
FLUIO TOTAL tgh R (¥ 0% 3400 ESIG AR 5%
TEMPERATURA °C 6125 GL T GE3 630 e
PRESION 4g/am” shs A M 1w oo ) HEGH oo
PM ( PROMEDIO ) 4450 ETET) aas 4450 4433 045




Tabla 5.4 (Continuacion )
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CORRIENTE BOLUP SINFLU g
DE. e T

Y 168 CADEZAL

[cRss | SK@LACIoN | b1 R TRRoR | SARASION | DRENG |
BE3 VAPOR VAFOR.

COMPONENTES. (g

) [ 50 90

TRGPAND B6300 2148080 o0

[ FROFILENG TR EXET) S27

EElires) 11910 5064 139

TSOBUTAND TR0 5655 3063

BUTILERD Wi 59517 0

FLUI TOTAL . kgh 2433400 24317 040 (] 00 00
TEMPRATIRA © Wi 0 e

[PRESION &g aw'a (279 |21.0%2 (3

P.M (PROMEDIO ) 4450 4433 0435

CORRIENTE SAE TAE

3 CABEZAL AT, STTICE

[y 371K VETORNG A

FASE: TiQUIDA

COMPONENITS b

3 %110 986352 05 ) 052 13
TEMPERATLRA °C n 322 00 ¥ 460 65
| PRESION by o ot 139 335 50 ) TS w7
CORRIENTE VAPIN YAIOUT

DE' CADEZAL VM S

x £ CAARZAL VAP

|caso SPAULACION DISERO “ERRGR SIMULACION DWW
FASE, VAPOR VATOR

COMPONENTES Kgh

o 3500 319820 (T 13000 35820
TEMPERATURA .°C 2044 044 0o 16 044

[ FRESTON &3, e b 127 1751 B3 67 (X




ropileno de Bufete Industrial

Figura 5.1 Proceso_para la_obtencidn _d
DS3F
i

D37C} V% ] L '
s e SINFLU
211232 2/ 1 206932 i —>
510 l Y51C1 | 460 G

Condensador { 88388.41

- 1883884
244832
FISEA 46.0 CASO BASE
17942341 DISENO
20.6932
fiseey, 469
e : 188388.4
24.4832) FI6EQ) An - 7 DEse
BN, DIVDI6E
BOILUP
R
L 21.7932
e 620
24335773 58.C
21,7932 :
217932 BI66E fF 620 | Rehervidor\&ig/—— Pmkyf em’ abs
62.0 2481100]  de fondos B £ R
217932 Ww=kg/h
243357.73

4757‘ 22 P

DIVBIGE
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5.4 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LAS
CONDICIONES DE OPERACION

Fr se hace io inar la sensibilidad del
proceso en funcién de las variables de operacién del mismo. Esto da como
resultado obtener datos que nos indican la respuesta del proceso ante ¢l cambio de
las variables principales, que para nuestro caso especifico son:

1.-) Piato de alimentaci6n a Ia torre fraccionadora,
2.-) Relacién de reflujo del domeo de la torre fraccionadora

3.-) Condiciones de presién y temperatura de Ia torre fraccionadora,

5.4.1 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
COMO FUNCION DE LA LOCALIZACION
DEL PLATO DE ALIMENTACION

. Los resultados obtenidos en la simulacién proporcionan los
valores de pureza del propileno en la corriente producto ( DPROPI ), asi como el
rendimiento del componente citado, como puede observarse en la Tabla 5.5.

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

La Grifica 5.2 muestra el comportamiento ‘que se espera al
efectuar la variacion del plato de alimentacién a la torre fraccionadora, la pureza
del “propileno se mantiene sin cambio en el rango de platos de alimentacién
utilizado, sin embargo el rendimiento tiende a disminuir a partir del plato No. 100,



Tabla 5.5 Sensibilidad del pardmetro Rendimiento - Pureza en funcion de la
localizacion del plato de alimentacién del caso base.

PLATO DE ALIMENTACION PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL
No. (% Mol) PROPILENO (%)
67 9943 99.61
68 9943 99.61
72 99.43 99.61
76 99.43 99.61
80 99.43 99.61
fia) 99.43 99.6
88 99.43 99.6
92 99.43 99.6
96 994, 99.6

- 1o 994 99.6(
10 99.4 99.60
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GRAFICA 5.2 SENSIBILIDAD DEL
PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA EN FUNCION DEL
PLATO DE ALIMENTACION DEL PROCESO DEL CASO BASE

I e=PUREZA DEL
PROPILENO (% Mol )

~#=RENDIMIENTO DEL
PROPILENO (%)

8

8
&

RENDIMIENTO - PUREZA { % )

PLATO DE ALIMENTACION
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54.2 SENS[BILII)A'D DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LA RELACION DE REFLUJO

e efectuo el anilisis ‘de- sensibilidad variando la relacién de

reﬂujo del domb de la torre fraccionadora dentro de} rango de 10.0 a 25.0,

2o

losT

dos que aparecen en la Tabla 5.6, Asimismo la Grafica 5.3

muestra el compommuento del proceso ante fa variacion de la relacién de reflujo.

Tabla 5 6 Sens:blhdad del parametro Rendimiento - Pureza en funcion de la

vanaclon de la relacién de reflujo del caso base.

PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL
RELACION DE REFLUJO (% Mol ) PROPILENO (%)
0.0 99.41 99.59
0.5 99.42 99.59
1.0 9942 99.59
[] 99.42 99.59
120 9942 99.60
125 99.42 99.60
13. 99.42 99.60
- 13.5 99.42 99.60
4. 99.43 99.60
4.5 99.43 99.60
5.0 9943 99.60
5.5 99.43 99.60
160 9943 99.60
16.5 99.43 99.61
170 99.43 99.61
17.5 99.43 99.61
18.0 9943 99.61
18,5 99.43 99.61
19, 99.43 99.61
19.5 99.43 99.61
20, 99.43 99.61
20. 99.44 99.61
210 99.44 99.6!
215 99.44 9961
220 99.44 99.61
225 99.44 9.6
23.0 99.44 99.6
2315 99.44 99.6
24 99.44 929.61
245 99.44 99.61
254 99.44 99.61
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GRAFICA 5.3 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
EN FUNCION DE LA VARIACION DE LA RELACION DE REFLUJO DEL
CASO BASE

—o—PUREZA DEL
PROPILENG ( % Mol ),

- RENDIMIENTO DEL
PROPILENO (% )

RENDIMIENTO - PUREZA (% )
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5.4.3 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LAS CONDICIONES
DE OPERACION DE LA TORRE FRACCIONADORA

Finalmente se efectiio otro andlisis de sensibilidad haciendo variar
las condiciones de presién y temperatura de la torre, obteniéndose los resultado
que se presentan en la Tabla 5.7 .

Tabla 5.7 Sensibilidad del Parametro Rendimiento - Pureza variando las
condiciones de operacién de la torre fraccionadora 16-E del caso base.

PRESION TEMPERATURA PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL
(kg/em’ aba.) c) {% Mol) PROPILENO( %)
o 60 9934 99.61
Je 53 99. 99.60
1207932 : 56. 994 9963
g N 34, 7. 9961
32 99,44 9961
504 92.44 99.62
48 9944 961
60, 9. 99.63
SE 9. 5963
1°19.7932 56. 2. 99.63
34 99. 9963
52 95 99,61
30 99 9963
48, 9. 9963
60 S 99.64
o 38 99 4 964
187932 36. 99.4¢ 9964
54, 99,46 59 64
52 59 36 ()
50. 99 3 9964
a8 99.46 9964
60. 994 9963
i 38 993 5965
17.7932 364 . 99.65
54 99 9968
52 99 9963
30, 99 99.63
484 99 9963
60 99 9966
: 38 5. 59.66
16.7932 36. 99. 99.66
y . 53 99: 99.66
33 9.4 99.66
50. 9. 99.66
3. 99 99.66
RS 60 9. 99,67
3% 95. 99,
15,7932 6. 9. 99,
3 34 9. 99
52 9. 994
30, 9. 99.
48 % 93,
50, 99.50 99
38 99.50 99.
147932 564 99.50 X
N 54 99.50, X
53 99.50 99
30. 9.30 99
48, 99.50 99
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5.4.4 OPCION DE MEJORA PARA EL PROCESO
DEL CASO BASE

Los resultados obtenidos por medio de:la simulacién del caso *
base, sugieren que una operacion del mismo dentro de los: rangosde- las .
condiciones de operacion, que se presentan en la Tabla 5.8, "dard como resultado
obtener productos deseados con valores que sobrepasan las espec:ﬁcacmncs de
diseflo. S

Tabl: 58 Va.nncrén de las condiciones de operacwn de Ia torre fmccronadora de
prupano propl]eno para obtencion de mejoras del proccso del caso base; .

CONDIC‘IVON DE OPERACION | VALOR RECOMENDADG | OBSERVAGIONES
— . ~ Rendimicnto = 99.61 %
Plato de alimentacién - | Plato No. 80, 84 6 88 Pureza = 99,43 % Mol

o S Rendimicnto = 99.60 %
' Relacién de Reflujo "= 7 : 140 v Pureza = 99,43 % Mol
Presitn (kglomtabs.) o | 147932 T Rendimiento =99.67 % .

Purcza = 99.50 % Mol -

" “Temperatura (> C ) Rango de 60-48°C -

Definitivamente las condiciones de presion y temperatura son las
vanabl&s de operacxon que tienen mé peso en el proceso, en forma especifica, la
disminucion de Iz presién de la torre fraccionadora provoca un cambio en cuanto a
la volatilidad relativa medna entre el propileno y el propano, éto es, en el rango de
presion de 21,097 kg/cm® abs. el valor de la volatilidad es de 1.11, que es un valor

8.1% supenor al que se tiene cuando la presion se abate a rangos de 7.0 - 14.0
kg/cm abs,, lo que resulta en volatilidades del orden de 1.20.

La mayor volatilidad relativa disminuye el numero de platos, asi
como la relacion de reflujo, con los correspondientes descensos en los servicios del
condensador y del rehervidor, lo que provoca costos de operacién menores del
proceso, como se vera en el Capitulo 8 ( Seleccion de la opcidn de mejora para el
proceso de separacion de propano - propileno de fa torre fraccionadora 16-E ).
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CAPITULO 6

OPCION DE MEJORA No. 1

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA
DE CALOR CON EBULLIDOR POR FLASH DEL LIQUIDO
" DE FONDOS DE LA TORRE FRACCIONADORA
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6

OPCION DE MEJORA No. 1

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENOG CON BOMBA DE
CAIDR CON EBULLIDOR POR FLASH DEL LIQUIDO DE FONDOS
DE LA TORRE FRACCIONADORA

Antes de entrar en materia de simulacion de ésta pnmera opmon
de me)ora se hace necesario citar las caracteristicas ﬁmdamemalcs del uso de las )
bombas de calor. : ;

.. De acuerdo a los estudios éféctiados por Freshwater y Null o

i los requennuemos energéticos de las operaciones de destilacion a baja lemperatura

" pueden con frecuencia reducirse manteniendo un’ simple’efecto’ y: utilizando una

bomba' de calor para “bombear" calor’ desde cltcondensador al rehemdor y
viceversa, : :

: La anura 6.1 mues!ra tres esquemas bastcos propuestos por
Null en todos ellos se utiliza una-vilvula’ de expanslon ¥ un. compresor para
modificar las temperaturas de condensacion y/o ebullicion,’ de forma que el calor
. liberado en el condensador pueda utlhzarse p! mmmrar el calor que se
requiere en el rehervidor. NS

Eluso de tales esquemas elimina la neces:dad dcl uso de servicios

de enfiiamiento y cal cuando los servicios del condensador y el
rehervidor ‘no se. igualan:p densadores o rehervidores

auxiliares ).

Cuando el product X 5 un: reﬂ-lgeranle { como el
propano ), el esquema de la ﬁgura 6.1 (c) es un exoelentc ‘candidato para reducir el
consumo de energia, Y. ) el desarrollo de la presente

somet a ﬂash a través de la valvula de
a una temperatura de saturacnon del
desulado

: = El¥ condensador S actua entonces también - como
rehemdor El vapor producido en el condensador se compnme hasta la presion
que se tiene en el fondo'de la torre para su entrada a la mlsma, cerrandose en esta
formn el clclo de la desu]acxon ) :



Figura 6.1 Utilizacion de bombas de calor en destilacién

Ebullidor - Evaporador

Ebullidor - Condensador
(a) Bomba de calor con refrigerantc exierno

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

Condensador

q
(¢) Bomba de calor con cbullidor por flash del liquido

“
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6.1 SIMULACION DE LA OPCION D’E"MEJ'ORA No.1

16 E son condensad togalmente por medio’del mtercamblador de calor de domos
56-C, para condensar ésta’ comentc se utiliza la’corricnte de proceso proveniente
de la vélvula de expansion EXP-1,."

comen(e condensada entra directamente al tanque
acumulsdor vertical 53-F; dicho tanque provee una corriente rica en propileno que
se bombea hacia’el domo de la columna ( plato No. 1) constituyendo el reflujo y
hacia la zona de nlmacenamlento como producto,

e La corriente del fondo de la torre fraccionadora, rica en propano,
se envia en parte hacia la zona de almacenamiento como subproducto, y en parte
( su mayoria ) a la vélvula de expansion EXP-1, en la cudl se efectCa un flash de
ésta corriente, las temperaturas alcanzadas en éste proceso son suficientes para
condensar los vapores del domo de la torre 16-E, que es la corriente que circula
por el lado coraza del intercambiador 56-C.

El vapor producido por el lado tubos del intercambiador de calor
56-C es comprimido hasta la presion y temperatura que se tienen en el fondo de la
torre por medio del compresor 1-J. La novedad que presenta esta opcion es que el
proceso no requiere equipos de cal ) ni de enfriamiento ( desaparecen los
condensadores 57-C1/C6 y el rehervidor de fondos 58-C ). Los resultados
obtenidos para esta opcién se observan en la Tabla 6.1, misma que representa e!
cuadro de balance de materia del proceso. :




Tabla 6.1 'Resultados de la simulacién de la opcién de mejora No. 1

76

RENDIMIENTO = 99.63 %
PUREZA = 99,44 % Mol

CORRIENTE FIGEA DssC DS3F F62¥ DES62J . | - SINFLU - | - REFLUX
COMPONENTEkgh } - -
FASE TIQUIDA | VAPOR | LIQUIDA | LIQUIDA | LIQUIDA | VAPOR | LIQUIDA
[ ETANO |83 39403 [35403  |59403 | 3%4.03 $65.77
FROPANO 455407 | 23351 Bisl 23331 . 2351 22340
PROFILENO 94103 187170 187170 8170 187170 178260.0
N-BUTANO 731 00 00 00 00 0.0
1-BUTANO 13225 (X 50 00 BES 00
BUTILENG 327 00 00 00 00 . 00
FLUIO TOTAL: kgh | 137170 TR8000 [188000 | 188000 .. | 188000 . 00 1750500
TeC) o 50,16 492 252 346 B
P (kglean” abe. ) 244837 211232 | 2098 2098 246332 24.6300
FM(TROMEDIO) | 42.86 70 1303 4203 4103 3203
CORRIENTE Bl6E FEXP} Fs6C FlJ BOILUP | FPROPA | DPROPI
COMPONENTE kgt
FASE TIQUIDA | LIQUIDA LIV VAPOR | VAPOR | LIQUIDA | LIQUIDA
ETANO [ 0.0 0 ()] o0 00 2826
PROPANG 2371900 | 1326500 | 2376500 | 232650.0 | 2326300 | 4543.00 XD
PROFILENO 179481 176043 760.43 1760.43 176043 33T ¥906.68
N-BUTANO 12137 119.05 T19.08 11508 T19.05 232 [}
1-RUTANG 7951.20 TT9891 THRO1 | 7RI TI9R91 15229 00
[~ BUTiENo 205062 201135 201135 201135 201135 3927 0.0
| FUIOTOTAL: tgh | 291100 | 7953400 | 2403460 | 2403400 | 3443900 | amn27 594606
TCC) 6136 6136 7719 4 610 6126 B
P (kg/cm” aba.) 21.7932 21.7932 100 2.85 21932 21,7932 2463
PM(PROMEDIO) | 44.50 430 450 50 350 @50 s |
PARA EL PROPILENO SE TIENE:
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Figura 6.2 Proceso para la separacién de propileno-propano con bomba de calor con ebullidor por flash del liguido

211232
B) X

18838841

FlIJ

REFLUX

t
246332
46.0
179423.4

21.7932
62.0
24335773

Vilvula de expansién

BOILUP DESIJ

OPCION DE MEJORA No. 1
P=kg/cm? abs.
T=°C
W=kg/h
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6.2 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA SIMULACION
DE LA OPCION DE MEJORA No.1

£ A

En forma anéloga a la en la simulacién del caso base visto
en el capitulo anterior ( Capitulo S ), se realizo un analisis de sensibilidad de la opcion
de mejora'No. 1, a fin de conocer la respuesta del proceso al variar las condiciones de
operacién del mismo. :

Los resultados obtenidos muestran que es posible efectuar cambios
operativos ca el proceso, que traen como G ia el tener condici que
reditian en ahorro de energia del proceso en si, como a continuacion se vera. ‘

6.2,1 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA EN
FUNCION DE LA LOCALIZACION DEL PLATO DE ALIMENTACION

Tomando como base el diagrama de flujo de proceso dado por la
Figura 6.2, se efectito la corrida del simulador haciendo variar la entrada al plato de
alimentacion de la torre fraccionadora, obteniendo los valores de pureza y rendimiento
en base al propileno de la corriente producto ( DPROPI ), dichos valores se tabulan en
la Tabla 6.2 . Como era de esperarse, los resultados son casi idénticos a los ya
obtenidos para la opcidn de mejora del caso base, y ello es logico, ya que la presente
opcién de mejora sdlo elimina el uso de servicios ( agua de enfiiamiento y vapor de
calentamiento ), debido a que con el empleo de la bomba de calor, tales requerimientos
1O 0N Necesarios.

El anélisis de los resultados indican que los plato de alimentacién
efectivos son los No. 80, 84 y 88, esto quiere decir que las especificaciones de disefio
se mantienen como acertadas, y por lo tanto no se requiere un cambio en cuanto al
plato de alimentacion.
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Tabla 6.2 Sensibillidad del pardmetro Rendimiento - Pureza en funcion de la
localizacion del plato de alimentacién de la opcion de mejora No. 1

PLATO ALIMENTACION | PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL
- No. (% MOL) PROPILENO (%)
67 99.43 96
68 99.43 96
7 99.43 T 996
6 59.43 99,6
R0 9.44 9.6
34 - 59.44 99.6
[ 59.43 9.6
92 43 %6
9% 99.43 %61
100 99.43 99,61
10! 99.43 99.60

6.2,2 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTO - PUREZA
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LA RELACION
DE REFLUJO A LA TORRE FRACCIONADORA

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

La tendencia que presenta el parémetro>Rendimicnto ~ Pureza al
variar la relacion de reflujo del domo de la torve fraccionadora indica que a valores
hasta de 10.0, se obtendrin valores del pardmetro bastante aceptables, el: hecho de
operar con relaciones de reflujo menores a las que se especifican por disefio ( rango de
20.0 - 23.0 ), haré posible disminuir los trabajos de bombeo del sistema de reflujo a la
torre, lo que incidira en menores costos de operacidn del proceso.

HEYT

EAUE 28 A
'. PRIN Hea. i LQ
W 14 URLHTREE




Tabla 6.3 Sensibilidad del parémetro Rendimiento - Pureza en funcibn de Ja variacién
-+ dela relacién de reflujo de la opcién de mejora No. 1

e 3 PUREZA DEL PROPILENO RENDIMIENTO DEL
RELACION DE REFLUJO (% MOL) PROPILENO (%)
.0 9941 - 99.59
.S 99.42 99.59
99.42 99.60
9942 99.60
99.42 9.60
. 99.42 99.60
130 99.42 9.60
135 99.43 99.60
140 99.43 99.60
4. 99.43 99.60
5. 99.43 99.6(
5, 99.43 99.66
160 99.43 99.6
6.5 99.43 99.6
10 99.4 939.61
15 994 99.61
80 994 99.61
18 994 99.61
194 N 9943 99.6
19, 99.43 9.

F 200 99.44 99.6
20.5 9.4 99.6
210 99.44 99.6
215 - 99.44 99.61
220 99.44 99.61
225 9944 99.61

[23.0 944 99.61
23.5 99.44 9.6
24.0 99.44 99.6
245 99.44 99.6
25.0 99.44 99.6
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6.2.3 SENSIBILIDAD DEL PARAMETRO RENDIMIENTOQ - PUREZA
COMO FUNCION DE LA VARIACION DE LAS CONDICIONES
DE PRESION - TEMPERATURA DE LA TORRE FRACCIONADORA

En este caso de simulacidén se hizo variar las condiciones de presién

y temperatura, encontrindose que hasta valores de presidn de 15.7932 Kg/cm? abs. el
valor del pardmetro Rendimiento - Puseza es aceptable, como puede observarse en la

Tabla 6.4 .

Tabla 6.4 Sensibilidad del parametro Rendimiento - Pureza en funcion de la variacion
de las condiciones de presion - temperatura de la torre fraccionadora de la opcidn de

mejora No. 1.
FRESION "TEMPERATURA PUREZA DEL, FROPULEND RENDIMIENTO DEL,
(Ke/om’abw ) (*c (% Mol) PROPUENO (%)

0. X 99.63
SHY 9944 99,62
56, 59,44 99,61
X 9944 99 61
201932 53 95,43 962
50, 9944 99.62
3 19,44 99,62
A 99. 99.62
4. 79 44 9962
X .43 99.67
400 934 9961
oA 99.4 9963
584 994 7163
6.1 5. 9963
33, 95, 9561
19.1932 ST ) 99.63
30 9. 9563
X 9. 9963
9. 92.63
14 59 9963
X 5. 99.63
404 59. 9961
0. 99 99,64
Sk 9. R
X 99 .63
34 9. 99.64

181932 524 99 £
30. 99. 99 .64

X 9. 99

6. 99.46 59.
4 99 9 64
X 9. 9964
99.46 99.64
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:Tabl‘n 64 ( Cominuaéion) ;

FRESION [ TEMPERATURA PURTZA DEL FROPILENG RENDIMIENTO DEL
{ Kgfom® aba. ) S (RE) (% Mol PROPILENO(%) |
R 60 9947 9965
: KX 594 9965
361 99 99.65
: 54 99 5965
177932 ; 524 59. 99.65
R 30, 99- 9965 ]
59. 5965
. 59 9963
- 14 59. 99.65
59 99.65
1 99. 99,65
60, 99. 99.66
38, 59 5966
361 99- 99.66
344 9. 99.66
16.7932 52 99- 95.66
0. 9. 99.66
T 5. 9966
6 99. 99.66
. 9. 9966
99.4 5966
40.0 99.4 99.66
604 99.: 99.67
R4 % 99.67
6. &) 99,
54, 5. 9,
15.7932 53, 5. 99,
Y 9. 99
48. 2. 99.6°
45 % 99.67
44 9. 99.67
42 99 99.67
40, 2. 9967




6.2.} OPCION DE MEJORA NO. 1 VIA SIMULACION POR

ANALISIS DE SENSIBILIDAD
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. Los resultados obtenidos por medio del andlisis de sensibilidad de la
simulacién de la opcién de mejora No. I, indican que adoptando los rangos de
operacion que se presentan en la Tabla 6.5, se obtendran valores del pardmetro
Rendimiento - Pureza aceptables, lo que conlleva a tener importantes disminuciones de
servicios ( agua de enfriamiento, electricidad, etc. ), que incidirn decisivamente en los
costos de operacion, la factibilidad de esta primera opcion serd discutida en el Capitulo
No. 8 ( Seleccién de la opcion de mejora para el proceso de separacion de propano -
propileno de la torre fraccionadora 16-E ).

Tabia 6,5 Condiciones de operacion de la torre fraccionadora de
propano - propileno que originan valores aceptables del parametro
Rendimiento - Pureza de la Opcidn de Mejora No. 1.

CONDICION DE OPERACION VALOR RECOMENDADO OBSERVACIONES
Rendimiento = 99.61 %
Plato de ahmcnlac:d’n Plato No. 80, 84 ¢ 88 Pureza = 99.43 % Mol

Rendimiento = 99.4t % -

Relacign de Reflujo 100 ' Pureza = 99.59 % Mal .
Presion (Kg/en’ abs.) 18,7932 * Rendimicnto = 9967 % -

L e - - . Pureza = 99.49 % Mol
Temperatura (°C)" ¢ Rango dc60 =40 - B




CAPITULO 7

OPCION DE MEJORA No. 2

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA
DE CALOR Y EXPANSION DE DOMOS DE LA TORRE
FRACCIONADORA
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OPCION DE MEJORA N 2 :

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

: A! establecer el uso’ de un’ proceso de producclén de proplleno
con bomba de calor 'y expanswn de domos de 1a torre. fracmonadora, se pueden; .
especificar condlmones de presmn y tempcmtura ‘con vdloré menores’a los 'ya .
estudiados para los casos vistos en capltulos amcnores .Este; hecho légzcmnente“’f
dlsmmuye el uso de’ servicios para el procesa, pero (nmblen se uene que el nimero’
de equlpos aumcnta ’ oy : : T

Esta opcmn dc mejora fue tomada’ cn base a Ia propuesta :

presentada poyrla Cia. Sulzer Chemtech de Suiza, a la Refineria “Miguel Hldalgo s :

de Tula Hgo con fecha 6 de l‘nero 1992

Se efcctuo la simulacién del proceso dado modificando - la
estructura ‘del’ proceso original, esto debido a que la propuesta garantizaba una
pureza del productoen el destilado con un 5.0 % mot de propano, lo que no
satisface los requerimientos actuales de producto terminado.

71 DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE FLUIQ DE 'mocsso :

La corriente de ahmcnxacxon tiene lrcs posnblcs cnlradas ala
torre fraccionadora C-1 que son :'a plato #80 al plato #24 0 al plato #88 como
puede observarse la rlgura 7 | I

~Los vapores de propzleno que “salen”por. el domo, de la torre
fracc:onadora C-l son enviados al tanque acumulador S-1, ésta corriente aunada a
“del ul dor V-] entran a-dste

jene wmo,,funcxon el servir como
: ccnén del oompresor CMP-1, el cual
comprime Ios vapores ‘que salen pol pane supenor del tanque y los envia al
cambiador de calor HEX-2, donde se aumenta la’ temperalura de la corriente por
medio de vapor de agua, a fin de i dsta_transmita’ su calor a la corriente de
fondos de la torre ﬁxcmonad 2 en el rehcrwdor HEX- R




FPROPA

Proceso - proceso

( Rebervidor

DPROPI
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La corriente saliente, lado tubos del rehervidor HEX-1, es
enviada - al tanque separador V-2, Por la - parte “superior de dste equipo,
normalmente sin flujo, se ‘ventean los vapores hacia” el ‘cabezal ‘de desfogue,
mientras que por el fondo del mismo se cnvia la comen(e pura S0 cnrnarmen(o al
cambiador de calor HEX-3. o o

La corriente que sale fna del® cambnador HEX-3, ‘rica en
propileno, es enviada al tanque acumwlador -V-1,’de aqui la corriente se bombea
hacia ¢l domo de la torre fraccionadora ( plato-#1.),: constituyendo el reflyjo y
hacia la zona de almacenamiento como producto por medio de la bomba P-2. .

- En el fondo de lav'ju")rre fraccionadora C-1 se localiza el
intercambiador de calor HEX-1, éste equipo recalienta los fondos por medio del
intercambio de calor con la coﬁehte proveniente del cambiador HEX-2,

7.2 SlMULAClONk DE LA OPCION DE MEJORA No. 2

- Se efectuo la: comda del snmulador en base ala cstmctura del
dmgrama de flujode proceso dado en la Figura 7.1. Los resultados obtenidos se .
presentan en la Tabla 7.1, misma que forma el cuadro de balance de materia del ~
proceso mistno.

Tabh 7.1 Resultados de la simulacion de la opcién de mejora No.2.

CORRIENTE Fel (] cus cios c106 ctor P2
COMPONENTE kgt
FASF, LIQUIDA VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR vAPOR Liv
PROPANO 2955.0 5050.0 3687.0 5687.0 5687.0 3687.0 S68T.0
PROFILENO 10904.0 Tasr0 0 | T306R00 | 13060 | TH0eRGD | T306R00 | 1306405 |
FLUJO TOTAL: hgh 13859.0 1196%0.0 136370 136370 136370 136370 136370
TCC) X} 19.58 19.55 19.37 300 1500 40.65
B kgiem® abs. ) 1837 10.19 10,19 10.05 1733 [2H] 698 |
P.M { PROMEDIO ) 4249 42.16 1216 $2.16 4216 4216 42.16




Tabla 7.1 Continuacién )

RENDIMIENTO = 100 %
PUREZA = 95.96 % Mol

CORRIENTE SINFLU cn cinz ct3 ctiaa DPROPI | REFLUX
COMPONEN TR kgh
FASE [12% TIQUIDA | LIGUIDA | LIGUIDA | LIQUIDA | LIQUIDA
PROPANO $687.0 5687.0 50500 5050.0 4800 45470.0
PROPILENO 130680.0 130680.0 114640.0 114640.0 109040 1037300
—
FiXIJO TOTAL: kgh (0.0 1363700 | 1363700 | 119690 | 119690 713840 083000
T(CC) 40.65 350 19.54 19.54 1954 19.54
P{kgicm’ abe.) 1698 1693 10.19 16.19 10.19 10.19
P.M ( PROMEDIO ) 4216 4216 42.16 42,16 42.16 42,16
CORRIENTE Cl120 c1? By FPROPA Cl02A Bonur
COMPONENTEKgh
FASE VAPOR | VAFOR | LIQUIDA | LIQUIDA | L/V
PROPANG €370 | 2000000 | 247448 | 1975200 | 1973200
PROPILENQ 16048.0 20 0.019 20 20
FUIO TOTAL: kgh [ T66a50 | 2000020 24745 1975320 | 1975220 |
TC) 19.54 27.28 27.28 2728 oo
P(kg/an alm. ) 10.29 10.29 1029 1029 10.05
P-M (PROMEDIO ) Hos 1] "o "oy 09
PARA EL PROPILENO SE TIENE:
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7.3 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA SIMULACION
. =+ DE LA OPCION DE MEJORA No. 2

' 'Dando un tratamiento similar al efectuado a las simulaciones de.
los capitulos anteriores, se encontrd que al variar platos de alimentacion, relaciones
de reflujo y condiciones de presidn - temperatura, la respuesta del proceso fué la de
mantencr constante la pureza del propileno, esto es en valores de 95.96 % mol..

Asimismo un valor constante de 100 % de rendimiento fué .
obtenido al efectuar los cambios descritos. Lo anterior hace suponer ‘que se .
requeriria otro tipo de torre { empacada ) en especifico para éste proceso, lo que
lograria incrementar la pureza del producto desecado.

En términos genereles podemos calificar ésta’ opc:on como no
muy atractiva por las siguientes causas: e

1.- Requiere de adicion de equipos para su implementacion.
2.- El producto obtenido no cumple con la pureza que se estd buscando

3.- Requiere de servicios de agua de enftiamicnto y vapor de ca)emamnento lo que
provoca un aumento en los costos de opcracmn L :

4.- En caso de implementacion requiere espacio adicional para la mstalamon de
equlpos nuevos.



CAPITULO 8

SELECCION DE LA OPCION DE MEJORA PARA EL
PROCESO DE SEPARACION DE PROPANO - PROPILENO
DE LA TORRE FRACCIONADORA 16-E
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8

SELECCION DE LA OPCION DE MEJORA PARA EL PROCESO DE
SEPARACION DE PROPANO - PROPILENO DE LA TORRE
- FRACCIONADORA 16-E

“La: selcccnon dela opcmn de mcjom para el proceso de
scparacxén del propllcno puede decidirse de acuerdo a varios criterios:

1) La Factlblhdad chnlca

2) La renlablhdad de Ia opcxon de’ mcjora y coslos de opcracmn

s Por lo™ que se hara un anéhsxs cn base a los criterios antenores
tomando como refercncm los rcsullados obtemdos en las comdas del snmulador de
fas opcmnes de mejora propuestas

8.1 FACTIBILIDAD TECNICA DE LAS OPCIONES DE MESORA

Septn los resultados obtenidos en la simulacién de las opciones
de mejora, si es factible técnicamente implantar cualquicra de ellas,

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

Pero cl hecho de que las opciones de mejora sean técnicamente
factibles, no las libera de otros aspectos, que son en Gltima instancia decisivos para
su eleccion. Si se refiere el analisis de factibilidad téenica a la adicion de nuevos
equipos ( como lo requiere la opcion No.2 ), se ve que para llevarla a cabo se
necesitara que la planta de proceso existente cuente con un espacio suficiente que
de alhergue a tales equipos.
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La plama de Crackmg Catalmco Fluidizado FCC: Nol se
caracteriza - por: contar ‘con- un’gran nimero de  equipos, llneas de proceso y::
servicio, cuya localizacion es estratégica. Esta condicion indica que una amphacxén
requerird de un drea adicional, la cudl no se tiene.

. Ahora, el hecho de construir o modificar el proceso de la Planta
meonadora de Propano - Propileno significa riesgos ( trabajos de corte.y
soldadura, libranzas eléctricas, realizacion de tappings, etc ), los cudles no son
insalvables, pero si de alto riesgo.

Aunado a lo anterior debe tomarse en cuenta también que los
espacios para efectos de imiento de los equipos se verian restringidos, Adn
mas, otro factor que hace prohibitivo la adicion de equipos son las especificaciones
de seguridad, Ias cudles determinan distancias minimas entre equipos en operacion,
tales especificaciones no permitirian su violacion, so pena de poner en riesgo al
personal operativo y a las mismas instalaciones.

Asi, la factibilidad técnica en base a lo anteriormente éxpuesto
eliminaria de entrada a la opcion de mejora No. 2.

8.2 RENTABILIDAD DE LAS OPCIONES DE MEJORA Y COSTOS DE
OPERACION :

La rentablhdad es una medlda de las venta]as ﬁnancncms que se
obtienen de la rmhzacxén ‘de- un: proyecto, omando en: cuenta los capnales :

efinicién vemos que la opclén de mqora del
caso base no requlere de mverslén alguna para lograr la obtencién de productos
terminados que se estén necesitando actualmente

Asl el proceso de produccnén de propileno de alta purezs con

rendimientos superiores'a los ‘de_disefio, pueden obtenerse con la manipulacién

di da de las condici de operaclén El hecho de operar el proceso camo ya

se ha sugerido en el Capltulo 'S, impactara en la disminucién de servicios tales
como agua de enffiamiento, vapor de calentamxento energia eléctrica, etc,

Con referencm a la opcxén de mejora No. 1, se tiene que los
resultados que proporuona la simulacién son casi los mismos que los obtenidos
para Ia opcién de mejora del caso base.
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) La diferencia estriba en que se requiere la adicion de cquipos
como son; compresor ¢ intercambiador de calor proceso-proceso,. asi como una
vétvula. de expansion. La implantacion de ésta opcion de- 'mejora lograria la

liminacién del condensador de domos 57-C1/C6 y del rehervidor de fondos 58-C.

Asi, se requeriria una inversion para los nuevos equipos, la Tabla
8.1 presenta los costos por concepto de adquisicion de los mismos. Los costos se
manejan en délares por razones obvias. ( La estimacion de los mismos fué
efectuada por medio del simulador ASPEN PLUS version 9.1-3 Mayo / 1995 de
acuerdo al manual de costos del mismo ).

Tabla 8.1 Estimacion de costos de equipos nucvos para la
opcion de mejora No. |

EQUIPO SERVICIO COSTO (USS)
1-] COMPRESOR DE PROCESO 643 050.00
EXP-1 VALVULA DE EXPANSION 10 750.00
56C INTERCAMBIADOR PROCESO - PROCESQ 102 100.00

TOTAL = 755 900,00 USS

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

Cabe cntonces preguntar si realmente convendria fa implantacion
de ésta opcion de mejors, leniendo como referencia la opceion de mejora del caso
base, la cudl no requiere de inversion alguna. La respuesta estara dada cuando se
efectiie e} analisis de costos de operacion.

Se tiene un proceso que aporta por concepto de ventas de
productos terminados, propano y propileno, el ingreso anual que se presenta en {a
Tabla 8.2

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

PRODUCCION COSTO POR INGRESO POR VENTA |
PRODUCTO ANUAL UNIDAD (USD)
PROPANO S85225.008 13.18 USD/B 7713 266.00
PROPILENO 74 445.36 TON 436.42 USD/TON 32 489 444.00

TOTAL = 40 202 710.00 USS

Los cilculos anteriores se efectuaron en base a las condiciones Lie
disefio y los precios interorganismos de productos petroliferos comercializados par
Pemex - Refinacion - Petroquimica. { Véase Tabla A del Apéndice 1), - !
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Asi tenemos en pic ain las opciones de mejora del caso base y la
No. 1, con resultados de simulacion muy parecidos y morfologias del proceso muy
diferentes, Cada opcion es capaz de proporcionar los productos requeridos con
especificaciones aceptables, pero solo uno de ellos seré seleccionado.

Los costos de operacion son los gastos dia a dia que tiene un
proceso con relacién a la operacion de produccion o manufactura del producto
deseado. Tales costos se dividen en fijos y variables,

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

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

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

0 Asi, efectuando la estimacion de costos de operacion, obtenemos
los resultados que se dan en la Tabla 8.3 . En elfa también se presenta la estimacion
del proceso del caso base bajo condiciones de discfio para una mejor comparacion.

Tabla 8.3 Sumario de estimaciones de costos de operacion anuales de las

opciones de mejora.
PROCESO CASO | OPCIONDE | OPCION DE
BASE MEJORADEL | MEIORA
PARAMETRO CONDICIONES | CASO BASE NO. 1
DE DISERO
CAPACIDAD : B/D 4000 4000 1000
PRODUCTO PRINCIPAL PROPILENO PROPILENO | PROPILENO
SUBPRODUCTO PROPANO PROPANO PROPANO
DIAS / ANO DE OPERACION 346 346 . 346
TOTAL MATERIA PRIMA : USS 27389360.00 | 27 389 360.00 | 27 389 360.00
TOTAL SERVICIOS : USS 2246 617.00 2 130 759.00 377 523.00
TOTAL COSTO DE OPERACION s
(uss) 29635977.00 | 20520 119.00 | 27 766 889.00

Los resultados presentados indican que la opcion de: mejora -
No. | es la de menor costo de operacion, ésto es el efecto que tiene [a climinacién
de servicios de agua de enfiiamiento y vapor de calentamiento, ya que como se
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expuso en el Capitulo 6, ésta opcidn no requiere de tales servicios y ante la baja
considerable de los costo de operacién resulta ser una opcién bastante atractiva,

Esta opcion, comno ya se ha dicho anteriormente, requiere de una
inversion aproximada de 755 960.00 USS, si en base a ésta inversidn calculamos la
anualidad de Ia misma, tomando una tasa de interés del 25.0% ( el rango de las
tasas de interés para proyectos industriales es del 20.0 - 25.0 % ), y un tiempo para
cubrir dicha inversion de 10 afios, se tiene entonces que el cilculo de la anualidad
de la inversion puede ser efectuado a partir de la ecuacion:

AT £ QIFIP 1) a)

Donde:
A= Anualidad o pago anual periédico.

1= Inversion a valor presente = 755 $00.00 US$
i = Tasa de interés = 25%

n = Nimero de periodos = 10 aflos

Luego sustituyendo valores en la ecuacion (1), obtenemos que;
A =211 706.85 USS

Ahora es posible ef‘ectuar eI calcu)o dcl monto de la dcuda alo
largo de 10 aflos, por medlo delac ecuac:on 3 . g

:sei(L¥if'

Donde:’ L s Ut :
S = Valor futuro dg la deudg (inversion )



Asi, sustituyendo los dif‘éicntes valores den (0,1,2,...,10 ) se tiene:

- ANO DEUDA ( USS )
- 755 900.00
944 875.00
1181 093.00
1476 367.18
1 845 458.98
2306 823.73
2 883 529.66
3 604412.08
4505 515.09
5631 893.87
7039 867.34

oloe]ulalw]ajwin]=|c

", Si se considera que los pagos anuales serdn los mismos a través
de los. 10 afios . para -liquidar la - deuda, entonces el comportamiento de
pago - adeudo para el afio No. 1 sera:

‘@.n= l  => Adeudo = 944 875.00 USS

=> Pago anual = 21! 706 85 USS

La deuda seré smplememe la d:fcrencla del adeudo _menos el )
pago anual, por lo que’ SR

. Deuda =704 75334 USS
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Efectuando los célculos para el periodo 1otal y tabulando
resultados se obuene

AﬂO ADEUDO(USS ) PAGO (USS) DEUDA (USS)
a 755 900.00 oo
1 944 875.00 211 706.85 733 168.15
2 916 460.19 211 706.85 704 753.34
3 880 941.19 211 706 85 669 234.82
4 836 543.53 211 706.85 624 836.67
s 781 045.85 211 706.85 569 338.99
G 71167375 211 706.85 499 966.90
7 024 958.62 211 706.85 413 25178
8 516 564.71 211 706.85 304 857.86
9 381072.33 211 706.85 169 365.48
10 211 706.85 211 706.85 0.0

. E! objeto de haber efectuado los calculos anteriores es para
conocer e} comportam:cnto que tendria la inversion en caso de efectuarse, ademas
en todo. estudio econdmico es importante considerar que cantidades de dinero
diferentes, aplicadas en tiempos distintos pueden ser equivalentes.

Si en base a la inversion ya descrita, determinamos la cantidad de
dinero que ingresa por afio, ésto es, el Ingreso Neto Anual ( INA ), a fin de
comparar una y otra opcion, se tiene que éste sera igual al ingreso por concepto de
ventas de productos ( propano y propileno ), menos la suma de los costos de
operacion ( para la opcion de mejora No. 1 se incluye el monto de la i mversron por
concepto de adicion de equipos nuevos ).

Asi para fines de calculo se tiene 1a ecuacion:

IN A = INGRESO POR VENTA PRODUCTOS - ( COSTOS DE OPERACION + INVERSION)

* Luego, efectuando calculos obtenemos Ios resunados que se
prcsentan en la Tab)a 84:

Tghh 8.4 ‘Resuhados del ingreso anual neto de las opciones de mejora en
- comparacion con el proceso caso base bajo condiciones de discfio.

: PROCESO CASO | OPCIONDE | OPCIONDE
: : BASE MEJORA DEL MEJORA
INDICADOR CONDICIONES CASO BASE No. !
o ' DE DISENO
INGRESO ANUAL NETO : ( US$ ) 10 566 733.00 10 682 591.00 | 12435 821.00
DIFERENCIA DEL INGRESO
ANUAL NETO ENTRE OPCIONES 0.0 11585800 1369 088.00
DE MEJORA Y DISENO : (USS$)




Puede verse que la opc:én de mejora No l es la que presenta el
mayor ingreso anua] neto, por lo que su inversién puede considerarse como viable,
el riesgo de la'i mvcrsnon esta “cubierta por el ahorro obtcmdo' y el retomo de la.
misma se lograna en un lapso dado por: :

: -:.2En cuanto a la opcion de mejom del caso base, se tiene que ésta
presenta costos de’ operacnon y de ingreso anual neto que no son tan xmpacmntes
como los de’la opcuon "No.: 1, s6lo tiene a su favor el no necesitar de inversion
alguna, pcro no compnc con los beneficios econoniicos que brinda la opcidn No. |

Ef‘euuando un analisis de los resultados obtenidos de la seleccion
dela opclén de mejora para el proceso de separaclon de prapano - prOpIIenO dela
torre’ fraccionadora_ 16-E, se tiene que la opcion de mejora es la No. 1, que
corresponde ‘al - proceso de produccion de propileno con bomba de calor con
ebulhdor por flash del liquido de fondos de la torre fraccionadora.

Dcﬁmtlvamente los parametros que hacen efectiva su seleccion
son los margenes de ingreso que brinda, asi como la recuperacion de la inversion 8
corto plazo.

- El hecho de eliminar los servicios de agua de enﬁ’lamu:nto y de
vapor. de calentamiento, - hacen - que los  costos operativos : d:smmuyan en’un

porcentaje del 6.3 %, - que -traducido a, dinero "significa’ un ; ahorro - de

aprommadamemc de 1-870 000.00 USS$, lo que permite correr eI nesgo -de’la
inversion, cuyo monto aproxlmado es de 756 000,00 USS :
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9

CONCLUSIONES

El ob)envo que dxo ongen al presente tmba;o fué el de propona o
fa mejor de las opclones “fin: de. “operar la’. Planta | Fraccionadora - de
propano - propﬂeno en’ especlf co la torre fraccionadora’ 16-E de la_unidad de -
Cracking Catalitico’ Fluidizado FCC No. 1 de la Refineria "lng Amomo Dovali
JYaime™, ublcada en Sahna Cruz, Oax. . :

Bl obtener Ias mejores condiciones . de . operacion
opclon, mclde directamente en el parémetto Rendimiento ;- Pureza en ‘base als
propileno,: lo que’trae como consecuencia un incremento. en las umldades del"
procm y ‘un abatimiento de los costos operativos. !

Para ello fue necesario en primera - instancia : Hegar atuma
simulacion confiable del proceso bajo condiciones de disefio; lo_cudl significo no -
tener: errores considerables en las propledades de ‘cada "comriente- del “proceso_ -
mismo. La razon de lo anterior fué en si : generar la base para crear las opcxones de
mejosa. :

De esta ctapa de sintesis se obtuvxeron tres pos:bles opciones, la
primera deellas fire producto del analisis de sensibilidad de !a simulacidn obtenida
del caso base bajo condiciones de disefio. En ella se efectdo la variacion de las '
pnncnpales condlcnones que gobnema.n la operaclon de la torre fraccionadora 16-E.

. Como resuhado 1a opcion de mejora del caso base reveld que es
posible obtener los _productos deseados con especificaciones que cumplen con los
requerimientos e\ugldos: n]ta pureu y rendimiento. Necesitando sélo el ajuste de -
las condxc:ones de pre ion y temperatura, no requxencndo para ello de mversnén
alguna..

Esta of
factible tecmca.meme Y sobre todo rcntable al no requerir de inversion como ya se
ha dicho, Resultando ser.una opc:on atracnva desde cualqurer punto de wsta

: : Postenormenle to! ando como base el uso de bomb: de ca]or en
sistemas de destilacion, se modifico el proccso base;’ logrando acoplar al proceso”
equipos que dieran oponumdad de “aprovechar.'al ‘maximo " las energ(as de las
corriente del domo y fondo de Ia torre fraccnonadora, genemndosc asila opc:on de
mejora No, 1. : : = ; o

ion al ser someuda al criterio de seleccnén resultb ser
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Al producirse este cambio se ehmmaron los eqmpos de
mtcrcambxo de calor (' condensador ¥ rehervidor ), lo que reflejo unagran
disminucion de los costos de operacién de! orden del 6.3 %, que naturalmente’
abatié sus costos en comparacion con las demis opciones, e hizo de esta opcmn la:
efectiva para el proceso de la planta fraccionadora.

Hubo una cierta confusion en su seleccion, y ello se debié al
hecho de que se requeria de inversion para su implementacion, pero el estimado de
ingresos anuales netos demostré que esta opcion brinda beneficios econdmicos a -
corto plazo y sobre todo la especificacion de los productos esta por encima de los - *
valores dados por el proceso bajo condiciones de disefio. v

Las ventajas del uso de esta opcion se resumen prmmpa]mente en’
los siguientes puntos: . :

1.-) Elimina la necesidad del uso de serwcnos de agua de enfnamlento y vapor de
. calentamiento. )

2.) Abhte costos de operacion.

3.-) Da versatilidad para operar el proceso a condl iones de 'preswn y temperatura e
menores, lo que incrementa la separacnon de los componente

4.-) Provoca que el parametro Rendlmlento Puyre: ref‘endo aJ proplleno presentc
excelentes valores, mismos que mcrementan las'utilidades del proceso

§.-) Disminuye la relacion de reﬂujo, lo qu ermite hprros en !o; coslo§ de
bombeo. ! R o
Las desvcmajas para la mple mentacion de esta opcién de mejora
serian: W R )

a.-) Modificacion dcl proceso actual lmp cando Ia adu:lon de nuevos equipos.

b.-) Inversion por conceplo de eqmpos nuevos montaje, pruebas y arranque.

opclon de mejora (_opcion No. 2 ), que fué
tomada en base a'la’ propum pr&eentada por 1a Cia. Sulzer Chemtech de Suiza a
fa refineria de’ “M' iguel hxdnlgo" de: Tula, Hgo Tal propuesta establecia el uso de
una torre empacada para logmr la separacion del propileno, pero la garantia del
proceso cspeclﬁcaba el propdeno producndo con una pureza del 95.0 % mol.

io cambros en la morfologia del proceso y tomando
como base Ia torre fraccionadora 16-E, se simulé el proceso, obteniéndose purezas -
del orden del 960 % mol y rendmnentos del 100 %. Las desventajas dc este



102

proceso que. determmaron en“su ellmmacndn como pos:ble opcxén de mejorn
fueron B e ;

a.-) lnversnon por concepto dc eqmpos nuevos montaje pmebas y arranque

b-) Necesidad ‘de’

N de ‘equipos nuevos ales” como :
'compresor, Ie o

c.-) Bﬂjﬂ pureza del product
--) Altos costos

peion de mejora No 1 afin de
que sca’ oonsn erada’a’ tiempo presente 'y futuro. Adicionalmente’ ésta” opcion
también aphca para’la planta de Crackmg Catalmco Fluxdxzado FCC No: 2, ya que
cuenta ‘con ‘'una Planta chclonado de” propano - proplleno smulnr a la de la,
Planta Cat@hhca FCCNo. 1. ;
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Tabla A Precios interorganismos 1995 de productos de la refineriz de Salina Cruz.

SALINA CRUZ UNIDAD JULIO AGOSTO
GAS LICUADO USS/B 13.55 12.90
PROPANO-PROPILENO _USS/B - e 2013 v g 6 i19.85
BUTANOS-BUTILENOS USS/B 14.39 1341
PROPANO - USs/B 1340 7 : 12,98
PROPILENO : USS / TON 345.00 - - rT445.83
ISOBUTANO USS/B 21.75 2032
BUTANO USS/B 1549 14.59
MAGNA SIN USs/B 23.75 20,61
NOVA Uss/B 20.35 17.41
TURBOSINA USS/B 19.88 25.68
DIESEL SIN USs/B 19.36 18.54
COMBUSTOLEQ PESADO Uss /B 10.25 9.35
ASFALTO No. 6 USS/B 1574 15.80
MTBE US$/B 3868 39.17
TAME USs/B 32.25 28.39
AGUA DE ENFRIAMIENTO = N§/m’
VAPOR ( MEDIA Y ALTA PRESION) |~ - NS/TON - ; ez
| ELECTRICIDAD ( TARIFA OM DE CFE) NS /Kwh F—
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APENDICE Il

RESULTADOS DE LA SlMULAClON DEL PROCESO DEL
CASO BASE PARA'LA OBTENC[ON DE LA'OPCION DE
‘MEJORA POR ANALISIS DE: SENSIBIL]DAD o
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Tabla A-1 Sensibilidad del parametro Rendimiento - Pureza en funcion de la localizacion del
plato de alimentacion del caso base.

STREAM ID B16E - BOILUP. .| ~ D53F - |--.D57C1 -~ | - DESB2J -
FROM : 16E - |~ 58C - | 57-C1 | _ 16-E 82-J
fTo DIVB16E “16-E 53F "57-C1__| DIVO18E
SUBSTREAM: MIXED

: LIQUID MIXED LIQuiD VAPOR LIQUID
COMPONENTS: MOLE FRAC

0 0 4.4166-03 | 4.4166-03 | 4.4166-03

|PROPANO 0.961 0.961 1.1887-03 | 1.1867-08 | 1.1867-03
PROPILENO 7.6363-03 | 7.6383-03 | 0.9943 0.0943 0.9943
N-BUTANOC 3.7332-04_| 3.7332-04 0 0 0
ISOBUTANO 24442-02 | 2.4442-02 | 1.2013-32 | 1.2013-32 [
BUTILENO 6.5304-03 | 6.5304-03 | 3.5301-33 | 3.5301-33 0
AGUA 0 0 0 ] 0
COMPONENTS: KG/HR
ETANO 0 [ 594.0313 | 5040313 | 594.0313
PROPANO 2.3718+05 | 2.3264+05 | 234.4643 | 2344643 | 234.4643
PROPILENO 1799.0023 | 1764.5451 | 18717+05 | 1.8717+05 | 1.8717+05
N-BUTANO 1214462 | 119.1201 | 1.7172-33 | 1.7172-33 0
[SOBUTANG 7951.457 | 7799.1587 | 3.3570-27 | 3.3570-27 0
[EUTILEND 3050.7424 | 2011.4635 | 8.8592-28 | 8.8502-28 o
AGUA g [} 0 0 0
TOTAL FLOW:
KMOUHR 5506.887 | 5480.687 | 4472.8742 | 44728742 | 4472.8742
KG/HR 24911405 | 2.4434+05 | 1.8600+05 | 1.8800+05 | 1.8800+05
[N 9803.2376 | 7.9254+04 | 6637.7964 | 6.7556+04 | 6616.1178
STATE VARIABLES:
TEMP _C 61,2856 62 45 501681 46.5%5
PRES KG/SQCM 21.7932 21,7229 20,9826 211232 246332
VFRAC ] 0.981 0 i [
(FRAC 1 1.8966-02 1 0 1
SFRAC 0 0 0 1 0
ENTHALPY:
CALMOL 1.2702 1.5378 | 1630.9641 | 4562.2371 | 1649.9794
CALIGM 6133201 | -563.2053 | 39.0185 | 108.5462 | 30.2568
MMKCAURHR 152.7645 | -135.1697 7.3354 20.4068 7.3802
ENTROPY:
CAUMOL-K -77.7992 | 608029 | -46.8934 | -30.8512 | -4B.8859
CALIGMK 17479 15683 11632 ~0.8481 11631
DENSITY:
MoUCC 9.5154-03 | 1.1544-03 | 1.1231-02 | 1.1035-03 | 1.1268-02
GM/ICC 04235 | 5.1382:02 0472 4638102 | 0.4735
IAVG MW 44,5081 44,5081 42,0303 42,0303 42,0303




Tabla A-1 ( Continuacién )
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DPROPI-] . F1BEA .. F58C F620 | FPROPA
DINDTBE. | — o | DIVBIBE | 53F | DNVBIGE
= | 46k | &@C | o2 pron

TiGuiD | Liauib | Liauib_|_Liaup | LiquiD
4416603 | 2937303 0 4.4166-03 0
1.1887-03 | 0.3226 0561 | 1.4887-03 | 0.061
0.0943 05638 | 7.6983-03 | 0.8543 | 7.6383.03
0 1.2455-04 | 3.7332.04 0 3733204
i 8.1668-03 | 2.4442.02 0 2444202
0 2187303 | 6.5304-03 0 6.5304.03
0 0 0 Q 0
282675 | 282675 o 5640313 B
11.1572 | 4554.0705 | 2.3764+05 | 2344843 | 4542.9108
B906.575 | B941.0341 | 1764.5451 | 1.8717+05 | 34.4572
0 23251 | 119.4201 0 23261
0 1502046 | 7799.1587 0 152.2682
0 30.278 | 2011.4635 a 39.2780

IAGUA 0 0 0 0 0

TOTAL FLOW:

KMOLIR 3128462 | 3200482 | 5480687 | 44728742 | 1073

KGR 85450008 | 13717+04 | 2.4434+05 | 1.8600+05 | 47712713

MIN 3148045 | 477.0402 | 96154713 | GADA4692 | 187.7683

[STATE VARIABLES:

TEMP G 36,5965 “ 612658 | 459722 | 619656

'PRES RGISGCM 246332 | 244832 | 217932 | 206032 | 217932

[VFRAG 0 0 0 0 0

(FRAC 1 1 7 i ]

SFRAC 0 0 0 0 0

ERTRALPY-

CALMOL T646.9704_| -82004716 | _1.2702 | 16398133 | 1.2702

CALIGM 30.0568 | 1934301 | 513.9201 | 39.0149 | -613.3201

MMKCALAR 03512 | 26533 | -149.8581 | 7.3347 29263

ENTROPY:

CAUMOLK 468850 | 58125 | 777907 | 48692 | -77.7993

CALGMK .1631 | 43561 | 17478 | -1.1632 | -1.7478

DENSTTY:

MOUGG 77366:02 | 1.1175-02 | 95154-03 | 1.1226.02 | 6.5154.03

GNICC 04735 04789 04235 04718 0.4235

AVG MW 150303 | 42.8602 | 44.5081 | 42.0303 | 44.5081




Tabla A-1 ( Continuacion ).

m

LIQUID

0 4416603 0 0 0

0 1.1867-03 o 0 0

0 05843 0 0 0

0 ] 0 0 0

0 0 ] 0 0

0 0 0 ] [

1 0 1 [} 1

0 585.7637 0 0 0

0 223,307 0 0 0

0 1.7826+05 ] 0 [

0 0 ] 0 0
ISCBUTANO 0 0 [ 0 0
BUTILENO 0 0 0 0 0
AGUA 9.7012+05 0 9.7012+05 0 3.2000+04
TOTAL FLOW:
KMOLHR 5.3050+04_| 42600281 | 5.3050+D4 0 1776.2975
KGHR .7012+05 | 1.7905+05 | 9.7012+05 0 3.2000+04
L/MIN 1.6330+04 | 8301.2832 | 1.6246+04 0 8.8705+04
STATE VARIABLES:
TEMP_C 457056 | 485045 322 MISSING 2014
@fs KG/Sacm 5.0391 24.6332 525 20.6932 12.78
VFRAC 0 0 i MISSING 1
LFRAC 1 1 1 MISSING 0
SFRAC [ 0 0 MISSING 0
ENTHALPY:
CALMOL 27938 | 1640.9784 | _-2818__| MISSING | -16618
ICALGM -3771.1669 | 30.2568 | -3764.6084 | MISSING | -3142.858 |
MMKCALHR ~3658.5207 | 7.020 | -3871.5678 | MISSING | -100.5741
[ENTROPY:
CALAMOLK -37.7651 | -48.8850 | -38.543 | MISSING | -11.9504
CALIGMK -2.0963 -1.1631 -21395__| MISSING | -0.6633
DENSITY:
MOLCC 5.4962-02 | 1.1266-02 | 5524502 | MISSING | 3.3375-04
[emice 05501 04735 06953 | MISSING | 6.0124-03
[AvG Mw 18.015 420303 18015 | MISSING | _18.015




Tabla A-1 ( Continuacién ).

'STREAM XS
FROM :
TS —
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAG )
ETANO 0

0
PROPILEN 0
N-BUTANG 0
ISOBUTAN 0

0

GUA 1

COMPONENTS: KG/HR
ETANO 0
PROPANG 0
PROPILENG [
N-BUTANO 0
iSOBUTANO 0
BUTILENO [
AGUA 3.2000404
TOTAL FLOW: . =
KMOUHR 1776.2975
KG/MR 3.2000+04
(I 4702.4008
STATE VARIABLES:
TEMP_C 180.5752
PRES_KG/SQCM 12.6797
VFRAC 4797402
LFRAC 0.952
SFRAC 0
|ERTHALPY:
CALMOL -2.4888
CALUGM 3601.9021
MMKCALHR 115.2625
[ENTROPY:
CALUMOLK 30.0517
CAL/GMK 16681
DENSITY:
MOLICC 6.2957-03
GM/CC 09134
AVG MW 18.015
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Tabla A-2 Sensibilidad el parimetro Rendimiento - Puireza en funcién de la variacion de la
relacian de reflujo del caso base.

STREAM ID - B1GE " BOILUP -} - DE3F. Ds7C1 - DES8) -
FROM @ - o 16-E. 5 158G .. 5701 “16-E- B2
ot DIVB18E - 16-E: - 83-F 57-C1 .| DIVDAGE .
SUBSTREAM: MIXED
Liauib MIXEDQ LiQuip VAPOR LiQUID
COMPONENTS: MOLE FRAC
3.4775-20 | 3477520 | 4.4166-03 [ 4.4168-03 | 4.4188-03
0.961 0.861 1.1884-03 | 1.1884-03 | 1.1884-03
7.8407-03 | 7.8407-03 0.9943 0.9943 0.9943
IN-BUTANO 3.7231-04 | 3.7231-04 o [] a
IISOBUTANO 24430-02 | 2.4436-02 1.2911-32 | 1,2911-32 [}]
BUTILENO 6.5205-03 | 6.5205-03 | 3.5205-33 | 3,5205-33 [}]
[] Q Q 0 []
5.3477-15 | 6.245315 584.0313 594.0313 594.0313
2.3719+05 | 2.3264+05 | 2343995 234.3895 234.3895
PROPILENO 1799.5636 | 17650856 | 1.8717+05 { 1.8717+05 | 1.8717+05
N-BUTANC 121.1163 118.7965 1.7170-33 | 1.7170-33 ]
ISOBUTANO 7950.28 7798.0043 | 3.356%-27 | 3.3865-27 [1]
{ECTILEND 2050.4621 | 2011.1886 | 8.8578-28 | 8.8578-28 0
AGUA o [] a a 1]
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 5596.887 5489.887 | 4472.8744 | 4472.8744 | 4472.8744
KGHR 2.4911+405 | 24434405 | 1.8800+05 | 1.8800+05 ! 1.8800+05
L/MIN 0803.2233 | 7.8272+04 | 6837.7985 | 6.7556+D4 | 6616.1178
STATE VARIABLES:
81.2654 62 48 50.1681 486.5985
21.7932 21,7228 20.9826 21.1232 24.6332
0 0.8812 4] 1 a
1 1.8709-02 1 [} 1
Q 0 0 0 [)
CAL/MOL 1.2702 1.5379 1839.9730 | 45622468 | 18499881
ICAL/IGM -613.3194 | -653.1887 39.0188 108.5484 39.257
MMKCAL/HR -152.784 -135.1654 7.3355 204088 7.3803
ENTROPY:
CAL/MOL-K -77.799 -69.8007 -48.8934 -39.8512 -48.8859
CAL/GM-K -1.7478 -1.5682 -1.1832 -0.9481 +1.1631
DENSITY:
MOU/CC 9.6154-03 | 1.1542-03 | 1.1231-02 | 1.1035-03 | 1.1288-02
GM/ICC 0.4235 5.1370-02 0472 4.6381-02 0.4735
AVG MW 44.508 44.508 42.0303 42.0303 42,0303




TABLA A-2 ( Continuacion ).
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[STREAM ID DPROP! F16EA F58C F62J FPROPA-
FROM DIVD16E - DIVB16E 53-F DIVB16E
{TO : — 16-E 58-C 62-J —
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: LIQUID LIQUID MIXED LIQUID MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAC R
4.4166-03 | 2.9373-03 | 3.177520 | 4.4166-03 | 31775-20
1.1884-03 0.3226 0.961 7.1884-03 0.981
0.9943 0.6638 7.6407-03 0.9543 7.8407-03
N-BUTANO 0 1.2499-04_ | 3.7231-04 [} 3.7231-04
lISOBUTANO 0 8.1668-03 | 2.4436-02 0 2,4439-02
BUTILENO [ 2.1873-03_| 6.5295-03 0 6.5295-03
JAGUA 1 0 0 0 0
COMPONENTS: KGHR
ETANG 28.2675 28,2675 | 5.2453-15 | 594.0313 | 1.0243-16
PROPANO 17,1541 | 4554.0705 | 23264+05 | 234.3995 | 4542.9557
PROPILENO 8006.5783 | 8941.0341 | 1765.0956 | 1.8717+05 | 34.4679
N-BUTANO [} 2.3251 118.7865 0 23198
ISOBUTANO 0 152.2946 | 7798.0043 0 152.2757
|BUTILENO 0 39.278 | 2011.1886 0 392735
AGUA 0 0 0 0 0
TOTAL FLOW.
KMOL/HR 2128462 | 320.0462 | 5489887 | 4472.8744 107.2
KGHR 8548 1.3717+04 | 2.4434+05 | 1.8600+05 | 4771.2627
UMIN 314.8345 | 477.3402 | 96154588 | 6640.4693 | 187.7661
STATE VARIABLES!
TEMP_C 46,5965 44 61.2654 45.9722 61.2654
PRES _KG/SQCM 248332 24.4832 21.7832 20.6932 21.7832
VFRAC 0 0 2.0396-08 0 2.0396-08
LFRAC 1 1 1 1 1
SFRAC 0 0 0 0 [
ENTHALPY:
CAL/MOL 1849.9891 | -8290.4716 | 1.2702 1639.8231 1.2702
CALUGM 39.257 193.4301 | 613.3194 | 39.0152_ | -613.3194
MMKCALHR 0.3512 -2.6533_ | -149.8577 7.3348 29263
ENTROPY:
CAUMOL-K -48.8858 58,125 77.799 -48.892 -77.799
CAUGM-K -1.1631 -1.3561 -1.7479 -1.1632 -1.7479
DENSITY:
MOL/CC 1.1268-02 | 1.1175-02 | 9.5154.03 | 1.1226-02 | 9.5154-03
GM/CC 0.4735 04789 0.4235 04718 0.4235
IAVG MW 42,0303 42.8802 44.508 42.0303 44.508
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Tabla A-2 ( Continuacion ).

STREAM ID e RAE.. | "REFLUX | . SAE - | SINFLU | - VAPIN
FROM: - - —_57-C1 DIVD16E = S3-F —
o : - - 16-E 57-C1 — 58-C
|SUBSTREAM: MIXED
[PHASE: tiauID LiQUID LIQUID MIXED VAPOR
[COMPONENTS: MOLE FRAC
ETANO 0 4.4166-03 3 0 0
PROPANO 0 1.1884-03 0 [0 0
PROPILENO 0 0.9943 0 0 0
N-BUTANO [} 0 0 0 [}
ISOBUTANO [} [ 0 0 0
BUTILENO 0 0 0 0 [}
AGUA 1 0 7 0 1
COMPONENTS: KGIRR
[ETANO 0 565.7638 0 0 0
FROPANO 0 2232454 0 0 0
FROPILENO 0 1.7826+05 0 [} 0
- 0 0 0 0 0
) 1 0 0 0
0 0 0 0 0
§.7012+05 0 9.7012+05 0 3.2000+04
KMOL/HR 53851+04 | 42600282 | 53851+04 0 1776.2975
9.7012+05 | 1.7905+05 | §.7012+05 ) 3 2000+04
1.6330+04 | 63012833 | 1.6246+04 0 8.8705+04
45.7055 466965 322 MISSING 2044
5.0391 246332 525 20,6932 12.75
0 0 0 MISSING 1
1 1 1 MISSING [}
SFRAC [} 0 0 MISSING 0
ENTHALPY:
CAL/MOL 2.7938 | 16499891 2818 MISSING | -1.6619
CAL/GM 3771.169 39257 | -3784.6384 | MISSING | -3142.69%
MMKCALHR 3858 536 7.0291_ | -3871.6031 | MISSING | -100.5741
ENTROPY:
CAL/MOLK ~37.7651 -48.8859 38543 | MISSING | -11.9504
CAUGM-K -2.0963 -1.1831 21395 | MISSING | -0.6633
DENSITY:
MOL/CC 5.4D62-02 | 1.1268-02 | 5.5245.02 | MISSING | 3.3375-04
GM/CC 0.9901 0.4735 0.9952 MISSING | 6.0124-03
AVG MW 18.015 42,0303 18.015 MISSING 18.015




Tabla A-2 ( Continuacién ).

VAPOUT.
MIXED -
[
0
0
0
o N
1
0
0
[
0
lISOBUTANO 0
BUTILENG 0
GUA 3.2000+04
TOTAL FLOW:
KMOUHR 1776.2075
KG/HR 3.2000+04
LMIN 4680.6214
STATE VARIABLES:
180.5752
12.6797
4.7715-02
08522
[
2488
CALIGM -3602.0227
MMKCALHR 115.2663
{ENTROPY:
[CALMOLK -30.0565
ICALIGM-K 1.6884
GENSITY:
MOLICC 8,3250-03
GMICC 0.1130
VG MW 18.015
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Tabla A-3 Sensibilidad dcl parametro Rendimiento - Pureza en funcion de la variacion de las
condiciones de presién - temperatura del caso base.

[STREAM D - .. BIGE - D53F. - DSIC1 DES62J -
FROM : T 16-EY 57Ct .. " 168 . 62-3
TO DiVB16E - -18-E: 53-F 57-C1 DIVD18E -
ISUBSTREAM: MIXED

PHASE: LIQUID MIXED LiQuUID VAPOR LIQUID
ICOMPONENTS: MOLE FRAC

ETANO 3.1602-20 | 3.1582-20 [ 4.4166-03 | 4.4188-03 | 4.4166-03
PROPANO 0,881 0.861 1.1886-03 | 1.1888-03 | 1.1886-03
PROPILENO 7.6335-03 | 7.8335-03 0.9943 0.9943 0,9943
IN-BUTANO 3.7399-04 | 3.7389-04 [*] 0 0
ISOBUTANO 2444502 | 2.4445-02 | 1.2809-32 | 1.2909-32 0
BUTILENO ©6.5310-03 | 6.5310-03 | 3.5300-33 | 3.5300-33 0
ICOMPONENTS: KG/HR

ETANO 5.31689-15 | 5.2151-15 594.0371 594.0371 594.0371
PROPANO 2.3718+05 | 2.3264+05 | 234.4348 234.4348 234 4348
PROPILENO 1797.8619 | 1763.4266 | 1.8717+05 | 1.8717+05 | 1.8717+05
N-BUTANO 121.6851 119.3348 1.7171-33 1.7171-33 0
ISOBUTANO 79522378 | 7799.9248 | 3.3562-27 | 3.3562-27 0
BUTILENO 2050.9283 | 2011.6459 | 8.8591-28 | 8.8591-28 0
TOTAL FLOW:

KMOL/HR 5586.887 5480.687 | 4472.8004 | 4472.8004 | 4472.8904
KG/HR 2.4911+05 | 2.4434+05 | 1.8800+05 { 1.8800+05 | 1.8800+05
L/MIN 9803.251 7.1149+04 | 6641.7857 | 6.7556+04 | 6617.1959
STATE VARIABLES:

TEMP C 61,2658 62 46 50.1681 46.62
PRES KG/SQCM 21.7932 21.7832 2069832 21.1232 24,6332
VFRAC 0 0.8713 0 1 0
LFRAC 1 0.1286 1 1] 1
ISFRAC 0 0 0 [{] 0
ENTHALPY:

CAL/MOL 1.2702 1.5077 1640.7136 | 4562.2400 { 1850.7322
CAUGM -613.3226 -550.962 39.0364 108.5483 39.2747
MMKCAL/HR -152.7853 | -136.8208 7.3388 20.4067 7.3836
ENTROPY:

CALUMOL-K -77.7994 -70.7042 -48.8892 -38.8512 -48.8835
CAL/IGM-K -1.7479 -1.5885 -1.1831 -0.9481 -1.163
DENSITY:

MOLICC 9.5154-03 | 1.2860-03 | 1.1224-02 ! 1.1035-03 | 1.1268-02
GM/CC 0.4235 5.7236-02 0.4717 4.6381-02 0.4735
IAVG MW 44 5081 44.5081 42.0303 42.0303 42.0303




Tabla A-3 ( Continuacién ).
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TREAM 1D . DPROPL. | .- F16EA .- |..- F58C - F62J - | FPROPA
FROM - BIVDIGE |- o= .| DIVBIGE 53F DIVB18E
7o ¢ N S N 82-d T
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: LIQuID LIQUID MIXED LIQUID MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAC
ETANG 4.4166-03 | 2.0373-03 | 5.1562-20 | 4.4166-03 | 3.1582-20
PROPANO 1.188803 | 0.3226 0.961 1.1868-03 0.881
PROPILENO 0.6843 0.6838 | 7.6335-08 0.0943 | 7.6335-03
N-BUTANO 0 1.2400-04_| 3.7399-04 0 3.7399-04
ISOBUTANO 0 8.1666-03 | 2444502 0 2.4445-02
BUTILENO 0 2.1873-03 | 6.5310-03 0 8.5310-03
COMPONENTS: KG/HR
ETANG 28.2678 282675 | 6.2151-16 | 504.0371 | 1.0184-16
PROPANC 11.1558 | 4554.0705 | 2.3264+05 | 234.4348 | 4542.9184
PROPILENO 8906.6084 | 8041.0341 | 17634266 | 1.8717+05 | 34.4353
N-BUTANG 0 2.3251 119.3348 0 2.3303
iSOBUTANG [} 152.2946 | 7799.9246 0 152.3132
BUTILENO 0 39.278__| 2011.6459 0 30.2824
TOTAL FLOW.:

KMOLHR 212.8460 | 320.0462 | 5489.687 | 4472.8004 1072
KGHR 8946.032 | 1.3717+04 | 2.4434+05 | 1.8800+05 | 4771.2778
LMIN 314.8858 | 477.3402 | 9616.014 | ©6641.5709 | 187.7769
STATE VARIABLES:

[TEMP_C 46.62 43 612658 45.0053 61.2658 |
PRES KG/SQCM 24.6332 24.4832 21.7632 20,6802 21.7932
VFRAC 0 0 7.5201-08 0 7.5201-08
LFRAC 1 1 0.9989 1 0.9959
SFRAC o 3 0 0 0
ENTHALPY:

CAUMOL 1850.7322 | -8290.4718 | 1.2702 | 16405847 | 1.2702
CAL/GM 302747 | -193.4301 | -613.3221 | 39.0328 | -813.3221
MMKCAUHR 0.3513 26533 | 149.8588 7.3381 -2.9263
ENTROPY:

CALUMOL-K 488835 58,125 77.7093_ | -4B.8897 | -77.7993
CALUGM-K 31163 1,361 1.7479 11632 ~1.7479
DENSITY:

MOLICC 1.1288-02 | 1.1175-02 | 8.5148-08 | 1.1224-02 | 9.5148-03
GMICC 0.4735 0.4768 04234 04717 0.4234
[AVG MW 42.0303 42.8602 44,5081 42.0303 44,5081




Tabla A-3 ( Continuacin ).

STREAM 1D~ - -
FROM :
TO. =
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: LiQuio MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAC
44106803 (]
1.1886-03 0
0.9843 Q
0
0
[']
565.7692 [
223279 0
1.7826+05 []
Q 0
0 0
[\] 0
TOTAL FLOW:
KMOL/MR 4260.0435 0
KG/HR 1.7805+05 0
L/MIN 8302.31 [']
STATE VARIABLES:
TEMP C 48.62 MISSING
|PRES KG/SQcM 24.86332 20.6932
VFRAC Q MISSING
LFRAC 1 MISSING
SFRAC 0 MISSING
ENTHALPY:
CAL/MOL 1850.7322 MISSING
CAL/GM 39.2747 MISSING
MMKCALHR 7.0322 MISSING
ENTROPY:
CAL/MOL-K -48.8835 MISSING
CAL/GM-K -1.163 MISSING
DENSITY: N
MOL/CC 1.1266-02 MISSING
GM/CC 0.4735 MISSING
AVG MW 42,0303 MISSING
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APENDICE Il

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA OPCION DE
MEJORA No. 1.

PROCESO DE PRODUCCION DE PROPILENO CON BOMBA
DE CALOR CON EBULLIDOR POR FLASH DEL LIQUIDO
DE FONDOS DE LA TORRE FRACCIONADORA POR
ANALISIS DE SENSIBILIDAD
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Tabla B-1 Sensibilidad del Pardmetro Rendimiento - Pureza en funcién de la locahmcxon del

plato de alimentacién de la opcién de mejora No. 1.

ISTREAM ID B16E 0seC DS7Ct-
FROM : 16-E " 16-E. ¢ 58-C:
TO : DIVB18E 58-C - - §3-F -
SUBSTREAM: MIXED
PHASE: LIQuUID VAPOR LIQUID VAPOR LiQuiD
ICOMPONENTS: MOLE FRAC
ETANO 0 4.41668-03 | 4.4168-03 ] 4.4186-03
PROPANO 0.9681 1.1844-03 [ 1.1844-03 0.961 1.1844-03
PROPILENO 7.6334-03 0.9944 0.9944 7.6334-03 0.9944
N-BUTANO 3.7318-04 0 0 3.7318-04 0
I-BUTANO 2.4442-02 | 1.2924-32 { 1.2924-32 | 2.4442-02 0
6.5303-03 | 3.5222-33 ( 3.5222-33 { 8.5303-03 []
0 594.0293 594.0203 Y 594,0293
PROPANO 2.3719+05 233811 233.611 2.3264+05 233811
IPROPILENO 1797.6493 | 1.8717+05 | 1.8717+05 | 1763.4141 | 1.8717+05 |
lN-BUTANO 121.3892 1.7454-33 | 1.7454-33 118.074 0
I-BUTANO 7951.2888 | 3.3600-27 | 3.3800-27 | 7798.9938 0
BUTILENO 2050.7202 | 8.8394-28 | 8.8394-28 | 2011.4417 0
TOTAL FLOW:
KMOL/MHR 5506.887 | 4472.8862 | 4472.86682 | 54B89.687 | 4472.86862
KGHR 2.4911+05 | 1.8B00+05 /| 1.8800+05 | 2.4434+05 | 1.8800+05
L/MIN 9803.2418 | 6.7550+04 | 8502.252 | B.0141+04 | 8482.2527
STATE VARIABLES:
TEMP _C 61,2657 50.1881 42.9242 82 43.4618
PRES KG/SQCM 21.7832 211232 20.9825 21.7932 24.8332
VFRAC 0 1 0 1 Y
LFRAC 1 [] 1 0 1
SFRAC 1] 0 0 0 0
ENTHALPY:
CAL/MOL 1.2702 4582.3652 | 1542583 1.5426 1551.7248
CAL/GM -613.3233 108.5493 38.7011 -552.1247 36.8191
MMKCAL/HR -152.7853 20.4071 6.8997 -134.9057 6.9407
ENTROPY:
CAL/MOL-K -77.7994 -39.8512 -49.2004 -60.66835 -49.195
CAL/GM-K -1.7479 -0.8481 -1.1705 -1.5651 -1.1704
DENSITY:
MoLucC 9.5154-03 | 1.1035-03 | 1.1465-02 | 1.1417-03 | 1.1500-02
GM/CC 0.4235 4.6381-02 04818 5.0814-02 0.4833
VG MW 44,5081 42,0303 42,0303 44.5081 42,0303
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Tabla B-1 ( Continuacion ).
'ﬂREAM D DPROPI - F16EA :F1d F56C F82J
IFROM : :DIVD1BE — .. 98C EXP-1 53-F
TO * PR P T - S 56-C 62~
SUBSTREAM: MIXED
IPHASE'. LiQuIb LiQuIiD VAPOR MIXED LiQuID
COMPONENTS: MOLE FRAC
ETANO 4.4166-03_ | 2.9373-03 0 0 4.4166-03
PROPANO 1.1844-03 0.3226 0.661 0.961 1.1844-03
PROPILENO 0.9944 0.6638 7.6334-03 | 7.6334-03 0.9944
[N-BUTANC 0 1.2498-04 | 3.7318-04 | 3.7318-04 0
I-BUTANO 0 6.1866-03 | 2.4442.02 | 2.4442.02 [}
BUTILENO [§] 2.1873-03_| 6.5303-03 | 6.5303-03 0
COMPONENTS: KGHR
ETANO 28.2674 28.2675 0 0 594.0293
PROPANG 11,1166 | 4554.0705 | 2.3264+05 | 2.3264+05 | 233.611
PROPILENO 8906.5978 | 8941.0341 | 1763.4141 | 1763.4141 | 1.8717+05
N-BUTANO 0 23251 119.074 119.074 0
I-BUTANO [) 152.2946 | 7798.9938 | 77989938 0
BUTILENO 0 39.278 | 2011.4417 | 2011.4417 0
TOTAL FLOW:
KMOLHR 212.8458 | 320.0462 | 5409.687 | 5480.687 | 4472.8662
KG/HR BG45.0816 | 1.3717+04 | 2.4434+05 | 2.4434+05 | 1.8800+05
MIN 308.4844 | 477.3402 | 1.9568+05 | 6.6468+04 | 6501.9844
STATE VARIABLES:
TEMP_C 43,4616 44 29 271977 429262
PRES KG/SQCM 24.6332 24.4832 9.8593 10 21.6124
VFRAC 0 0 q 0.3203 0
LFRAC 1 1 0 0.67968 i
’SFRAC 0 0 Q] 0 0
ENTHALPY:
CAL/MOL 1551.7246 | -8290.4716 | 1.5163 1.2702 1542.5626
CAL/GM 36.9191 | -193.4301 | -558.0421 | -613.3233 | 36.7011
MMKCAL/HR 0.3302 26533 | -136.3515 | -149.8589 6.8997
{ENTROPY: -
CALMOL-K -49.195 -58.125 -69.3052 | -77 5087 | -49.2006
CAL/GM-K -1.1704 -1,3561 -1.5571 -1.7414 -1.1706
DENSITY:
MOL/CC 1.1500-02 | 1.1175-02 | 4.6757-04 | 1.3761-03 | 1.1465-02
GM/CC 0.4833 0.4789 2.0811-02 | 6.1248-02 0.4818
AVG MW 42,0303 42.8602 44.5081 44.5081 42.0303




Tabla B-1 ( Continuacion ).
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STREAM ID FexP1 -] - FPROPA REFLUK... |- SINFLU.
FROM:. & - DIVBIBE. |. DIVBIGE | DIVDIBE . | : . S&-F.
|76 - EXPA i et BE T
SUBSTREAM: MIXED
MIXED MIXED LiQuio MIXED
0 d 4.4186-03 [}
0,961 0.961 1.1844-03 [
7.6334-03 | 7.6334-03 0.9944 0
3.7316-04 | 3.7318-04 0 []
2444202 | 2444202 [ [
6.5303-03 | 6.5303-03 0 [
[} ] 585.7618 [
2.3264+05 | 45429374 | 2224044 [
1763.4141 | 344351 1.7826+05 [
N-BUTANG 119.074 2.3252 o [
|l-BUTANO 7708.9938 | 152.205 3 [
BUTILENO 20114417 | 392764 o [i]
TOTAL FLOW:
KMOUHR 5480.687 1072 4260.0204 ()
RG/HR 2.4434+05 | 4771.2713 | 1.7905+05 [
MIN 66154876 | 187.7668 | 6173.7882 [}
STATE VARIABLES!
TEMP_C 61,2657 61,2057 434616 MISSING
PRES KG/SQCM 21,7832 21,7932 24,6332 21.0124
VFRAC 1.4601-07 | 1.4801-07 0 MISSING
LFRAC 1 1 1 MISSING
SFRAC 0 0 0 MISSING
ENTHALPY:
CAUMOL 1.2702 12702 1551.7248 MISSING
CAL/GM $13,0232 | B813.3232 36.9191 MISSING
MMKCAL/HR 149.8580 | -2.8263 6.6104 MISSING
[ENTROPY:
CAUMOLK 77.7664 | -77.7004 48.185 MISSING
ICAUGM-K 17478 1.7479 11704 MISSING
DENSITY:
MOUCC 0.5154-03 | 9.5154-03 | 1.1500-02 MISSING
[GWCC 0.4235 0.4235 0.4833 MISSING
AVG MW 445081 44,5081 42.0303 MISSING
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Tabla B-2 Sensibilidad del parametro Rendimiento - Pureza en funcién de la variacion de la
relacion de reflujo de la opcion de mejora No. 1.

ISTREAM D B16E D56C D57C1 DEST) DES62J
FROM : 16-E 16-E 56-C 1-J 62-J
TO - DIVB16E 56-C 53.F 16-E DIVDI16E
SUBSTREAM: MIXED
LiquiD VAPOR LiQUID VAPOR LiQuiD
3.1643-20 | 4.4166-03 | 4.4166-03 | 3.1643-20 | 4.4166-03
0.661 1.1863-03 | 1.1863-03 0.961 1.1863-03
7.6171-03 0.5944 0.9944 | 7.6171-03 0.9944
3.7311-04 0 0 3.7311-04 0
24442-02 | 1.2690-32 | 1.2890-32 | 2.4442-02 [
6.5301-03 | 3.5255-33 | 3.5255-33 | 6.5301-03 0
5.3254-15 | 504 0344 | 504.0344 | 5.2234-15 | 504.0344
2.3719+05 | 233.9781 | 2339781 | 2.3265+05 | 233.9781
PROPILEN 1794.0087 | 1.8717+05 | 18717+05 | 1759.6472 | 1.8717+05
N-BUTANO 1213789 | 17145-33 | 1.7145-33 | 119.0541 0
-BUTANO 7951.2183 | 3.3511-27 | 3.3511-27 | 7798.9246 0
BUTILENO 2050.6442 | B.8479-28 | 88479-28 | 2011.3672 0
TOTAL FLOW:
KMOUHR 5506.887 | 4472.8869 | 44728869 | 5480687 | 4472.8669
KG/HR 2.4911+05 | 18B00+05 | 1.8800+05 | 2.4434+05 | 1.8600+05
MIN 9503.2599 | 6.7556+04 | 6502.3145 | 8.0141404 | 6482.3145
STATE VARIABLES:
TEMP_C 61.2658 50 1681 42.9249 62 43 4624
PRES KG/SQCM 21.7932 21.1232 20.9825 21.7932 24,6332
VFRAC 0 i 0 i 0
LFRAC 1 0 i 0 q
SFRAC 0 0 0 0 0
ENTHALPY:
CAL/MOL 12702 45623099 | 1542.5308 | 15425 | 1551.6925
CALUGM ~613.3338 108,548 36.7004 | -552 1354 | 36.9183
MMKCAUHR -152.788 20.4069 6.8996 -134 9084 6.9406
ENTROPY:
CALUMOL-K 7738 -39.8512 | -49.9004 | -69.6642 | -49.1949
CALGM-K 1,748 09481 1.1705 71 5652 211704
DENSITY:
MOL/CC 95154:03 | 1103503 | 1.1465-02 | 1.1417-03 | 1.1500-02
GM/CC 0.4235 4.6381-02 0.4818 50814-02_| 04833
AVG MW 44,5081 42,0303 42.0303 44,5081 42,0303
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ETREAM iD DPROPI . F1BEA F1d:.. . |- . F58C i FB2d
FROM : DIVDIBE R C 8L EXP-1 - - 53-F ;.
TO : o 16E - | o 1 - $6-C 82+
SUBSTREAM: MIXED
LiQuid LIQUID VAPOR MIXED LIQUID

4.4168-03 | 2.9373-03 | 3.16843-20 | 3.1843-20 i 4.4186-03

1.1863-03 0.3228 0,961 0.861 1.1863-03
PROPILENO 0.8844 0.6838 7.6171-03 | 7.6171-03 0.9544
N-BUTANO 0 1.2499-04 | 3.7311-04 | 3.7311-04 0
I-BUTANO 0 8.1868-03 | 2.4442-02 | 2.4442-02 0
BUTILENO 0 2.1873-03 | 6.5301-03 | 8.5301-03 []
COMPONENTS: KG/HR
ETANO 28.2877 28.2875 5.2234-15 | 5.2234-15 594.0344
PROPANO 11.134 4554.0705 | 2.3285+05 | 23265405 | 233.9781
}E’ROPILENO 8008.6222 | 8941.0341 | 1759.8472 | 1759.8472 | 1.8717+0§
IN-BUTANO [ 2.3251 119.0541 119.0541 0
II-BUTANO 0 1522948 | 7798.9246 | 7798.9248 0
BUTILENO 0 39.278 2011.3672 | 2011.3872 0
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 212.8468 320.0482 5489.687 5489.687 | 44726868
KG/HR 8846.024 | 1.3717+04 | 2.4434+05 | 2.4434+05 | 1.8800+05
L/MIN 308.4674 477.3402 | 1.9568+05 | 6.6488+04 | 6502.04689
STATE VARIABLES:
TEMP C 43.4624 44 29 27.1879 42,9269
PRES KG/SQCM 24 8332 24.4832 9.8593 10 21.0124
VFRAC 0 0 1 0.3203 0
LFRAC 1 1 0 0.6798 1
SFRAC 0 0 0 ] a
ENTHALPY:
CAL/MOL 1551.8925 | -8290.4716 1.5182 1.2702 1542.5304
CAL/GM 36.9183 -193.4301 | -558.0527 | -613.3337 36.7004
MMKCAL/HR 0.3302 -2.6533 -136.3542 | -149.8615 6.8996
ENTROPY:
CAL/MOL-K -49.1948 -58.125 -69.3058 -77.5083 -49.2006
CAL/GM-K -1.1704 -1.3561 -1.5571 -1.7414 -1.1708
DENSITY:
MouCC 1.1500-02 | 1.1175-02 | 4.6757-04 | 1.3761-03 | 1.1485-02
GM/CC 0.4833 0.4789 2.0811-02 | 6.1248-02 0.4818
IAVG MW 42.0303 42.86802 44.5081 44,5081 42,0303
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Tabla B-2 ( Continuacién )

FEXP1 | FPROPA | REFLUX
DIVABE | DIVBIeE | DIVDIBE
EXP-1 T — 16°E -
SUBSTREAM: MIXED
IPHASE: MIXED MIXED (JQuID MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAG
ETANG 3164320 | 3.1643.20 | 4416603 )
IPROPANO 0.961 0,061 1.1863-03 0
FROPILEND 7817103 | 7.617103 | 0.9944 0
N-BUTANO 3.7311-04 | 3.7311:08 0 0
i-BUTANG 3444202 | 2444202 0 0
BUTILENO 6.5301-03 | 6.5301-03 0 0
COMPONENTS: KG/HR
[ETANO 5223415 | 1.0200.-16 | 5657867 0
IFROPANG 3.3085%05 | 4543.017 | 222.844 0
IPROPILENO 1750.6472 | 34,3615 | 1.7826+05 0
N-BUTANO 115.0541 | 2.3248 a 0
[rBUTANG 7708.9248 | 152.2937 0 o
BUTILENO 7011.3872 | 30.277 0 o
TOTAL FLOW:
KMOLIHR 5780687 | 1672 | 4260.0401 i
KGR 5.4434+05 | 4771.2741 | 1.7805%05 0
LN 3615.5224 | 167.7873 | 6173.8471 0
STATE VARIABLES:
§1.0658 | 61.2658 | 43.4624 MISSING
217532 | 21.7932 | 24.6332 21.0124
4.1375.07 | 4.1373.07 0 MISSING
1 i 1 MISSING
0 ] ] MISSING
2702 12702 | 15516625 MISSING
CALGM 5133357 | 6133337 | 366183 MISSING
MMKCALHR 149.8615 | -2.0264 56103 MISSING
IENTROPY:
CAUMOLK 778 778 49,9548 MISSING
CALIGMK i.748 1748 1.4704 MISSING
GENSITY:
MOLIGC 9515303 | 9515003 | 1.1500.02 MISSING
GMICC 0.4235 0.4235 04833 MISSING
AVG MW 44.5081 | 44.5081 420303 MISSING
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Tabla B-3 Sensibilidad del parametro Rendimiento - Pureza en funcion de la variacion de las
condiciones de presion - temperatura de la opcion de mejora No. 1.

STREAM ID . BI18E. DS6C D57Ct DES1J DES624
FROM : . . 18-E- 168-E 58-C 1-J 62+
TO DIVB18E - 56-C 53-F - 16-E: - |- DIVDI6E
SUBSTREAM: MIXED
IPHASE: LIQUID VAPOR LiQuip VAPOR LIQUID
COMPONENTS: MOLE FRAC

EANO 3.1637-20 | 4.4186-03 | 4.4166-03 | 3.1637-20 | 4.4188-03
PROPANO 0.961 1.1849-03 | 1.1849-03 0.961 1.1848-03
PROPILENO 7.6282-03 0.9944 0.9944 7.6282-03 0.9944
N-BUTANO 3.7241-04 [ 0 3.7241-04 0
1-BUTANO 2.4439-02 { 1.2881-32 | 1.2881.32 | 2.4439-02 0
BUTILENO 6.5273-03 | 3.5232-33 | 3.5232-33 | 8.5273-03 [
COMPONENTS: KG/HR

ETANO 5.3244-15 594 .0314 594.0314 5.2225-15 594.0314
PROPANO 2.3719+05 ) 233.7007 233.7007 | 2.3265405 233.7007
PROPILENO 1796.612 | 1.8717+05 | 1.8717+05 | 1762.2005 | 1.8717+05
IN-BUTANO 121.1484 1.7133-33 | 1.7133-33 118.828 0
-BUTANO 7950.4163 | 3.3488-27 | 3.3488-27 7798.138 0
BUTILENO 2049.7801 | 8.8419-28 | 8.8419-28 | 2010.5197 0
TOTAL FLOW:

KMOL/HR 5506.887 | 4472.8747 | 44728747 | 5489.687 | 4472.8747
KG/HR 2.4911+05 | 1.8800+05 | 1.8800+05 | 2.4434+05 | 1.8800405
L/MIN 9803.2367 | 6.7556+04 | 8502.2441 { B.0141+04 | 6482.2451
STATE VARIABLES:

TEMP C 61.26855 50.1681 42.9237 62 43.4612
PRES KG/SQCM 21.7932 21.1232 20.9825 21.7932 248332
VFRAC 0 1 1] 1 0
LFRAC 1 Y 1 0 1
SFRAC 0 0 0 0 0
ENTHALPY:

CALMOL 1.2702 4562.3517 | 1542.5342 1.5426 1551.6958
CALGM -613.3289 108.549 36.7004 -552.1303 38.9184
MMKCALUHR -152,7884 20.4071 6.8996 -134.9068 6.9406
ENTROPY:

CAUMOL-K -77.7996 -39.8512 -49.2005 69.8637 -49.195
CALGM-K -1.7479 -0.9481 -1.1708 -1.6651 -1.1704
DENSITY:

MoLcc 9.5154-03 | 1.1035-03 { 1.1465-02 | 1.1417-03 | 1.1500-02
GM/CC 0.4235 4.6381-02 0.4818 5.0814-02 0.4833
JAVG MW 44.508 42.0303 42,0303 44.508 42,0303
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Tabla B-3 ( Continuacion ).

STREAM ID : v DPROPI: |- F18EA F1d. FS8C o FB2J ;i
FROM : i Ts ke ] DIVDIBE ] e e - - 86-C EXP-1 - 83Fw
o+ - : - S} 1BE 1-J 56-C v 82-J

SUBSTREAM: MIXED

LIQuUID LiQuUID VAPOR MIXED LiQuiD

4.4168-03 | 2.9373-03 | 3.1837-20 | 3.1637-20 | 4.4166-03

1.1849-03 0.3228 0.861 0.981 1.1849-03
0.8944 0.6838 7.6282-03 | 7.8282-03 0.8944
[(] 1.2498-04 | 3.7241-04 | 3.7241-04 0
0 8.1868-03 | 2.4430-02 | 2.4439-02 0
0 2.1873-03 | 6.5273-03 | 6.5273-03 0

28.2875 28.2675 5.2225-15 | 5.2225-15 594.0314

11.1208 4554.0705 | 2.3265+05 | 2.3265+05 | 233.7007

8906.6105 | 8941.0341 | 1762.2005 | 1762.2005 | 1.8717+05

[N-BUTANO 0 2.3251 118.828 118.828 0
I-BUTANO 0 152.2946 7798.138 7798.138 0
BUTILENO 0 39.278 2010.5197 | 2010.5187 0
TOTAL FLOW:

KMOUHR 212.8482 320.0462 5489.687 5489.687 | 44728747
KG/HR 8945.9089 | 1.3717+404 | 2.4434+05 | 2.4434+05 | 1.8800+05
LUMIN 308.4641 477.3402 | 1.9568+05 | 6.6487+04 | 68501.9785
STATE VARIABLES:
43.4812 44 29 27,1975 42.9257
24,6332 24 .4832 $.8503 10 21.0124
0 0 1 0.3203 0
1 1 0 0.6796 1
0 0 0 0 0
1551.6958 | -8290.4718 1.5162 1.2702 1542.5338
CAL/GM 36.9184 -193.4301 | -558.0476 | -613.3293 36.7004
MMKCAL/HR 0.3302 -2.6533 -136.3527 | -149.8601 6.8996
ENTROPY:
CAL/MOL-K -49.185 -58.125 -89.3054 -77.508 -49.2007
CALGM-K -1.1704 -1.3561 -1.5571 -1.7414 -1.1706
DENSITY:
MOL/CC 1.1500-02 | 1.1175-02 | 4.6757-04 { 1.3761-03 | 1.1485-02
GM/CC 0.4833 0.4789 2.0811-02 | 6.1249-02 0.4819
AVG MW 42.0303 42.8602 44.508 44.508 42.0303
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STREAM D, TFEXP1 | FPROPA | REFLUX
FROM : DIVBIOE | DIVB16E | DIVDIGE
o EXP-1 = 16E
SUBSTREAM: MIXED
PHASE. LiauiD_|_UQuiD TIGuID MIXED
COMPONENTS: MOLE FRAC
3.1837-20 | 3.1637-20 4.4168-03 0
0.961 0.981 1.1849-03 [}
7.8282-03 7.6282-03 0.9544 Q
3724104 | 3.7241:04 0 0
2.4439-02 | 2.4439-02 [} 0
68.5273-03 6.5273-03 [] Q
5372515 | 1.0195-16 | 565.7638 )
2.3285+405 | 45420928 222.5798 0
17622005 | 344114 | _1.7606+05 0
118.828 2.3204 0 0
7798.138 152.2783 [ 0
2010.5197 39.2804 0 [
TOTAL FLOW:
KMOL/HR 5489.887 107.2 4260.0284 0
KGHR 24434405 | 4771.2634 1.7005+05 0
L/MIN 9815.4705 187.7683 8173.781 0
STATE VARIABLES:
TEMP_© B7.2655 | 612655 54612 WISSING
PRES KG/SQCM 21.7632 | 217632 245332 21.0124
VFRAC 0 0 0 MISSING
LFRAC 1 1 1 MISSING
SFRAC 0 0 0 MISSING
ENTHALEY:
CALMOL 12702 72702 | 15516658 WSSING
CAL/GM -813.3289 -613.3289 36.9184 MISSING
MMKCAL/MR -149.86 +2.9284 6.6103 MISSING
ENTROPY:
CALMOL-K -71.7996 -77.7996 -49.195 MISSING
CALGM-K -1.7479 -1.7479 -1.1704 MISSING
DENSITY:
MOL/CC 9.5154-03 9.5154-03 1.1500-02 MISSING
GMICC 0.4235 0.4235 0.4833 MISSING
IAVG MW 44.508 44.508 42.0303 MISSING
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