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RESUMEN

En este trabajo de investigacién desarrollado dentro del marco del proyecto
FIDE-PEMEX [15] se estudié la aplicacion de la destilacién diabatica en columnas de
destilacién con multicomponentes, donde la destilacién diabdatica es una metodologia
esbozada por el teorema de la equiparticion de la produccién entrépica que consiste
en la aportacién o extraccién de cierta cantidad de calor repartidas en las diferentes
etapas para disminuir las pérdidas de exergia en una columna de destilacién a fin de

reducirlas al minimo.

Aqui se enuncian los conceptos béasicos para el anélisis exérgico y de
aplicacién de la destilacién diabatica (Capitulo 1). Los procesos seleccionados para la
aplicacién de la destilacién diabatica fueron la hidrodesulfuracién y reformacién
catalitica de naftas. Donde la hidrodesulfuracién catalitica de naftas consiste en la
eliminacién de los compuestos de azufre presentes en la alimentacién asi como
preparar la carga a la planta reformadora; la reformacién catalitica consiste en
incrementar el contenido de octano en la nafta hidrodesulfurada y producir hidrégeno

necesario para los procesos de hidrotratamiento.

La descripcién de los procesos, asi como los balances de materia, entalpia y
exergia se analiza detalladamente en el capitulo 2. El desarrollo de las ecuaciones
para los balances de materia, entalpia y exergia de las columnas adiabéticas y
diabaticas han sido minuciosamente detalladas en el capitulo 3. En el capitulo 4 se

hace el anélisis de exergia de las columnas en forma adiabéatica.
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La aplicacién de la destilacién diabatica se desarrollé en el capitulo 5, donde se
evalia inicialmente con cargas térmicas repartidas equitativamente a lo largo de la
columna y posteriormente con extracciones o aportaciones de calor a dos 0 mas

niveles térmicos.

Como conclusién se determiné que la destilacién diabatica al utilizar dos © mas
fuentes distintas de aporte o extraccién de calor se convierte en una técnica
termodinamica mas eficiente que la destilacion adiabatica convencional, debido a que
el aporte y la extracciéon de calor esta mejor repartida a lo largo de la columna
permitiendo asi mejorar los procesos de transferencia de masa y energia en interior

de la misma.

Debido a las variaciones de los flujos del liquido y vapor, la disminucion
térmica del condensador y rehervidor, al aumento del nimero de etapas vy la
utilizacién de diversos fluidos térmicos se recomienda efectuar estudios econémicos
y ecolégicos que permitan hacer factible la aplicacién de este tipo de destilacién en

los procesos de refinacién .
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Esta Tesis se desarrollé dentro del grupo de investigacién de exergia en
el marco del proyecto EQA-7442, GIDT-Pemex Refinacién/Grupo de Exergia-IMP,
“Optimizacién Exérgica de un Esquema de Refinacién”, dirigida por el Dr.
Ricardo Rivero Rodriguez (Jefe del Grupo de Exergia) en la Gerencia de
Investigacion Aplicada de Procesos(GIAP) del Instituto Mexicano del
Petréleo(IMP).

La realizacidén de este trabajo de investigacién fue posible gracias al
“Programa de Formacién de Recursos Humanos” del IMP y al apoyo econémico

otorgado por el Consejo Nacional de Ciencia y Tecnologia (Conacyt).

La estrucctura general de este trabajo de investigacién fue hecha de

acuerdo a los alcances del proyecto EOA-7442.

Con respecto a la presentacién, esta tesis se constituye por cinco
capitulos donde el primero hace referencia a las bases metodoldgicas, el
segundo a la descripcidn y andlisis de exergia de los procesos, el tercero a las
ecuaciones del balance de materia, entalpia y exergia de las columnas de
destilacién, el cuarto al andlisis de exergia detallado de las columnas adiabaticas
y por ultimo el quinto a la aplicacién de la destilacion diabatica a las columnas en

estudio.

Para realizar esta tesis se necesité de programas de computacién
disponibles en el Grupo de Exergia tal como el Simulador de Procesos ASPEN-
Plus en su versién 9.3.2., en el cual se efectuaron las simulaciones y se

recuperaron los archivos de resultados necesarios para los analisis de exergia,
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para el calculo de las exergias se utiliz6 una subrutina elaborada en FORTRAN y
acoplada al simulador ASPEN-Plus[15].

Deseo expresar mi agradecimiento al Dr. Ricardo RIVERO RODRIGUEZ

por apoyarme y aceptar ser el director de este trabajo de investigacion.

Asi mismo agradezco al Dr. Armando Manjarrez (Gerente de Recursos
Humanos del IMP) por la autorizacién del apoyo econdémico recibidoyal M en C
Roberto del Ric Soto (GIDT Pemex Refinacién) por ser el responsable ante
Pemex del Proyecto EQA-7442.

Leodegario MONROY
México, Agosto 1998.
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INTRODUCCION

La crisis energética ha producido un creciente interés hacia la aplicacién
de los analisis exérgicos en todas partes del mundo, por lo que actualmente
este tipo de andlisis se encuentra a la vanguardia mundial en lo que a estudios

energéticos se refiere.

La destilacion diabatica es un enfoque para mejorar termodinamicamente
los procesos de destilacién mediante el uso del andlisis de exergia, este tipo de
analisis consiste en efectuar transferencias de calor en distintos puntos de una
columna a parte del rehervidor y el condensador, este enfoque se justifica
termodinamicamente por el “Teorema de Equiparticién de la Produccién

Entropica propuesto por Daniel Tundeur y Eric Kvaalen en 1987 [9].

La comprobacién experimental de la destilacién diabatica con mezclas
binarias realizadas por Ricardo Rivero [4] dan la pauta para aplicar este tipo de
destilacion en sistema con multicomponentes. En este anélisis se demostré que
se reducen las pérdidas totales de exergia al suministrar y extraer cierta cantidad
de calor en distintos puntos de la columna a parte del rehervidor y del

condensador,

A partir de los estudios mencionados se plantea el objetivo de este
trabajo de investigacion, que es el aplicar la destilacién diabatica en columnas
con multicomponentes en procesos de refinacién, disefiados con columnas con
una alimentacién y dos productos. La destilacién diabatica se aplica por la
evaluacion exérgica en forma rigurosa en las columnas de los procesos

seleccionados mediante la aportacién o extraccién de cargas térmicas en
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distintas etapas de manera que se obtenga méas de un aporte de calor y mas de
una extraccién de calor para asi poder reducir las pérdidas totales de exergia.
Los procesos seleccionados para de aplicacién de la destilacién diabatica

son la hidrodesulfuracién y reformacién catalitica de naftas.
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CAPITULO 1
GENERALIDADES

ANTECEDENTES

En las ultimas dos decadas la crisis de energéticos ha ocasionado un gran
auge en el uso eficiente de la energia, esto lleva a que en diferentes partes del
mundo se esten haciendo andlisis para tratar de mejorar su uso; en el area de
refinacién y procesamiento de hidrocarburos también se han aplicado diferentes
tipo de andlisis para mejorar el uso de la energia uno de los cuales es el Analisis
de Exergia.

“ El andlisis de exergia es una aplicacién sistemdatica de las dos leyes
fundamentales de la termodinamica (en particular la sequnda) para el andlisis y la
optimizacién energética de procesos y sistemas industriales. Constituye una
herramienta excelente que permite considerar la calidad de la energia y determinar
los puntos criticos en un sistema en los que puede obtenerse una mejora
energética.” [18]

“Por ofra parte existen miltiples enfoques para intentar mejorar
termodindmicamente los procesos de destilacién. La Destilacién Diabatica es
uno de estos enfoques que consiste en efectuar una transferencia de calor en el
seno del dispositivo de contacto de fases licuido - vapor con el objeto de acercar
la operacién al equilibrio. Este enfoque, cuyo principio se justifica
termodinamicamente por el Teorema de Equiparticién de la Produccién Entrépica
fue propuesto por Daniel Tondeur y Eric Kvaalen en 1987 [9] y establece que para
una capacidad dada, la mejor configuracién de un intercambiador, de un dispositivo
de contacto, de un separador, es aquella en la que la produccién de entropia (o
sea las pérdidas irreversibles de exergia) se encuentran lo mas uniformemente
distribuida; la produccion minima de entropia se obtiene cuando las fuerzas
motrices son uniformes en el tiempo y en el espacio.” [18]

El andlisis de exergia establece la factibilidad de aplicar la destilacién
diabatica en columnas de destilacién, en funcién de los porcentajes que se
determinan en los distintos pardmetros exérgicos de la planta que se esta
analizando. Ricardo Rivero en sus trabajos[3], menciona que en la Destilacién
Diabatica, el andlisis de exergia permite determinar la distribuciéon éptima de
calores a transferir al interior de la columna verificando el Teorema de
Equiparticién de la Produccién Entrépica.

La distribucién 6ptima de calores se lleva a cabo cuando hay un arreglo con
los aspectos econdmicos, energético y ambientales, tal que lleve a una mejora en
el proceso de destilacién.
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GENERALIDADES

1. CONCEPTOS BASICOS
1.1 Primera Ley de la Termodinamica.

Ley de la conservacién de la energia.
“La energia no puede ser creada ni destruida y en todo proceso real su
cantidad permanece constante” [10].

Existe una propiedad extensiva, llamada energia interna, tal que el cambio
en su valor para un sistema sin movimiento, esta dado por la diferencia entre el
calor suministrado al sistema y el trabajo hecho por el sistema durante cualquier
cambio de estado.

dU =dQ -dwW (1.0)
donde:
U = Energia Intema
Q = Calor
W = Trabajo

1.2 Segunda Ley de la Termodinamica.

Ley de la degradacién de la energia.
“La energia se degrada y en todo proceso real su calidad disminuye” [§].

Existe una propiedad extensiva de un sistema, llamada exergia tal que en
todo pro¢eso real, su valor disminuye.

E =Ex + An (1.1)
donde:
E = Energia
Ex = Exergia (Energia 1til para producir trabajo)
An = Anergia (Energia que no es 1til)
Existe una propiedad extensiva, llamada entropia tal que en todo proceso
real, tiende a un maximo.
AEx =ToAS T (1.2)
donde:
To = Temperatura de referencia
AS = Generacion de entropia
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1.3 Definiciéon de Exergia

La aplicacién del concepto de exergia para la evaluacién termodindmica de
sistemas energéticos fue formalizada en los afios cincuenta, principalmente en
Europa, y desde entonces se ha extendido al resto del mundo.

El término “exergia”, creado en 1956 [18] para caracterizarla propiedad de
un sistema para producir trabajo con respecto a sus alrededores, es mundialmente
aceptado en la actualidad.

La exergia de un sistema se define como la energia (itd) que puede
obtenerse del sistema al llevarlo al equilibrio con el medio ambiente que lo rodea;
es una medida de la capacidad del sistema para producir un cambio.

Ex = (H-Ho) - To(S-So} (1.3

La aplicacién de la sequnda ley de la termodinidmica es realizada de una
manera mucho mas intuitiva y coherente utilizando el enfoque exérgico en lugar
de utilizar el enfoque entrépico dado que la exergia constituye un recurso que es
necesario utilizar racionalmente y que depende del medio ambiente en el que el
sistema se localiza; es solamente mediante el enfoque de la exergia que pueden
tenerse en cuenta cuestiones econémicas y ecolégicas.

Propiedades de la Exergia

l. La exergia de un sistema es la energia neta util que puede obtenerse del
conjunto sistema - alrededores al llevarlo al equilibrio.

. La exergia de un sistema es la porcién de la energia que en un medio ambiente
dado puede transformarse en otras formas de energia.

. La exergia de un sistema es la capacidad del sistema para producir un cambio.

. La exergia de un sistema es la medida de la calidad de la energia que contiene
el sistema.

. La exergia es el potencial de trabajo maximo del sistema en relacién con sus
alrededores.

[

=

(82}

El valor minimo de la exergia total es cero cuando el sistema alcanza las
condiciones del medio ambiente.

Ecuacién general:
Ex=(H-Ho) -To (S - So)

En la actualidad, el andlisis de exergia ha alcanzado un grado tal de
desarrollo que le permite ser aplicado a cualquier sistema industrial.
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La exergia, de la misma manera que la energia, tiene formas multiples de
manifestarse que es importante de distinguir en el anélisis de un sistema. Desde
un punto de vista terminolégico es recomendable calificarlas diversas formas de
la exergia. Asi la exergia del trabajo y la exergia inercial, que son iguales a sus
formas de energia correspondientes, son comparadas con la exergia del calor y
con la exergia sustancial que involucran términos entrépicos.

Exw=W (1.4)
donde:
Exw = Exergia de trabajo

La exergia de calor, sobre la cual se basa el método de pinch para el
andlisis de procesos de transferencias de calor, puede ser generalizada al analisis
de todo tipo de procesos al identificar el polo donador (la fuente) y el polo
receptor (el pozo) y al utilizar el concepto de la temperatura de Camot, que es
igual al factor de Camot cuando la temperatura de la fuente es la temperatura
termodindmica media (= AH/AS) y cuando la temperatura del pozo es la
temperatura del medio ambiente local (= To).

Exergia del Calor
Exh = Q6 = Q(1 - (To/T)) (1.5)

8 = 1- (To/T) = 1-To(AH/AS) (1.6)
donde:
Exh = Exergia del calor*

08 = Factor de Camnot

Por lo que respecta a la exergia de la materia, es muy importante distinguir
los componentes térmico, mecanico y quimico de la exergia sustancial. La exergia
quimica es el componente exérgico més complejo, dado que necesita un modelo
de sustancias de referencia; esta exergia debe calcularse inicamente cuando se
trata de analizar procesos con reacciones quimicas, en cuyo caso el modelo méas
riguroso es el de Szargut [11].

Exergia de la Materia
Exm = Exi + Exs (1.7
donde:
Exm = Exergia de la materia
Exi = Exergia inercial
Exs = Exergia sustancial
Exergia Inercial
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Exi = Exv + Exz (1.8)
donde :
Exv = Exergia cinética
Exz = Exergia potencial
Exz=] gdz =g (z- z0) (1.9)
Exv=[rdv=_(-v} (1.10)
Exergia Sustancial
Exs = Exf + Exq (1.1D
donde:
Exf = Exergia fisica
Exq = Exergia quimica
Exf = | (H-Ho)-To (S-S0)|,,, (1.12)
Exq = | (H-Ho) - To (S-S0) |, (1.13)

Otro término exérgico fundamental en el anélisis de procesos con cambios
de composicion pero sin reaccién quimica, es la exergia composicional que debe
calcularse de manera explicita si se desea obtener una medida de la efectividad de
un proceso de separacion. Este término es calculado normalmente de manera
implicita en la determinacién de la exergia fisica de una mezcla, y por consiguiente
es la variacidn de exergia fisica, entre un estado mezclado y un estado separado, la
que debe calcularse.

Exergia Composicional
' Exx = AHx - To ASx (1.19)

ASx =R (xlnx + (1 - x)In(1-x)) (1.18)
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1.4 Parametros Exérgicos

El enfocque general para la aplicacién de un andlisis de exergia es el Método de
Bloques([6] que permite establecer las bases para la determinacién de los puntos
criticos de un sistema, evaluando, para cada bloque, los parametros de
funcionamiento pertinentes. Estos pardmetros son:

1.4.1 Pérdidas Irreversibles de Exergia

Las pérdidas Irreversibles de Exergia (Irxr) es la diferencia entre la exergia
total que se le suministra al bloque y la exergia total que sale de dicho bloque,
dicho de otra manera es la exergia cque se pierde debido al proceso de
transferencia de masa o de calor

Pérdidas irreversible = Exergia total a la entrada - Exergia total a la salida

Irr = Extte - Extts (1.16)
donde;
Extte = Exergia total a la entrada
Extts = exergia total a la salida
1.4.2 Pérdidas Efluentes de Exergia

Las Pérdidas Efluentes de Exergia (Efl) es la exergia que no es
aprovechada en el bloque y es arrojada al medio ambiente.

1.4.3 Pérdidas Totales de Exergia
Las Pérdidas Totales de Exergia (Pex) es la suma de las pérdidas
irreversibles de exergia mas la pérdidas efluentes de exergia del bloque

analizado.

Pérdidas Totales de Exergia = Pérdidas Imreversibles de Exergia +
Pérdidas Efluentes de Exergia

Pex = Irr + Efl (1.17)
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1.4.4 Efectividad Exérgica
Parametro cualitativo para determinar la efectividad del bloque para producir
trabajo.
€ = (Exntp )}/ (Exnts ) (1.18)
e=1-(Ir/(Exnts)) (1.19)

donde:
Exnts = Exergia neta suministrada al sistema

Exntp = Exergia neta producida por €l sistema
1.4.5 Potencial de Mejoramiento Exérgico
El potencial de mejoramiento permite conocer la factibilidad de mejorar el
sistema. Para mejorar un proceso se requiere atacar los bloques con mayor
potencial de mejoramiento.
Pot=Irr(l-¢) + Efl (1.20)
1.4.6 Diagrama de Exergia Especifica

Este tipo de diagrama nos permite determinar que corrientes de un proceso
son de mejor calidad que otras.
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1.5 Definicion de Destilacién Diabatica
1.5.1 Destilacion Diabatica

La Destilacién Diabdtica se define como todo proceso de separacion de
una mezcla liquida o vapor de dos o mas componentes (de los cuales por lo
menos uno es volatil) [1] en un sistema multietapas, gracias a la transferencia de
una cierta cantidad de calor, de tal manera que la aportacién o la extraccién de
calor es realizada a dos o més niveles térmicos diferentes. A diferencia de la
destilacion diabatica, la destilacién adiabética convencional es realizada con una
aportacién de calor a un solo nivel térmico (el del rehervidor) y con una extraccién
de calor a un solo nivel térmico (el del condensador) (Figura 1.1).

e -/
Columna ~ Condensador de la
Adiabéatica “ columna adiabatica
/’Extraccién de calor
Alimentacién
\ Aportacion de calor
Rehervidor de la columna
- adiabatica
Columna N7
Diabatica 7
- -

Figura 1.1 Destilacién Adiabatica / Diabatica.
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En el caso de mezclas binarias, las diferencias mas importantes introducidas
por la destilacién diabatica con respecto a la destilacién convencional son claras
en el diagrama de McCabe-Thiele [7][16] en el que las rectas de operacién son
reemplazadas por una curva paralela a la curva de equilibrio (Figura 1.2), y en el
diagrama de Ponchon-Savarit en el que los dos polos de operacién son
reemplazados por dos series de polos de operacién (la distancia entre los cuales
representa las cantidades de calor transferidas) (Figura 1.3).

e ——

0 X
Columna Adiabatica Columna Diabatica
Figura 1.2 Diagrama Mc Cabe Thiele.
S T T T T T T T T T T T [
o
‘A QD
o
=
0 Vapor Saturado l
E )
| i
S~/ 4
An // X % L o~
. Xl
l ) / Liquido Saturado
ou[s s
-
X5 ™ Composicién X

Figura 1.3 Diagrama de Ponchon Savarit.
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La destilacién diabatica necesita entonces un mayor nimero de platos y
opera con una variacién muy importante de los flujos de liquido y vapor: lo que
podria traducirse por una disminucién de didmetro hacia los extremos de la
columna (Figura 1.1)

La destilacién diabatica debe ser entonces el resultado del compromiso
clasico de la reduccién de los costos de operacién debida a la posibilidad de
realizar transferencias de calor en cascada (disminucién del consumo necesario
de medios de calentamiento y enfriamiento) de la reduccién de los costos de
inversién debida a la eliminacién o disminucién del condensador, del tanque de
reflujo y del rehervidor, y debida a la disminucién de didmetro y del incremento de
inversion ocasionado por la mayor complejidad de los dispositivos de contacto
entre las fases (platos con intercambiador de calor integrado) y por el mayor
numero de platos recquerido.

El andlisis de exergia de procesos de destilacién puede seguir varios
enfoques en funcién de las caracteristicas del sistema de destilacién, de los
objetivos del andlisis y de la precisién deseada en los resultados.

Para sistemas de destilacién simples, como la separacién adiabatica de
mezclas binarias, un andlisis externo de la transferencia de calor y materia puede
ser aplicado, cuyos resultados pueden representarse en diagramas Exergia-
Composicién y Temperatura de Camot-Entalpia. Este wltimo diagrama es la
representacién del método de pinch generalizado (sin la simplificacién de
reemplazar la temperatura de Camot por la temperatura Celsius) que permite
representar en forma grafica las pérdidas de exergia de los procesos de
transferencias simultinea de calor y materia.

Por el contrario, para sistemas de destilacién complejos como la separacién
adiabaticade mezclas multi-componentes o la destilacién diabatica de mezclas
binarias 0 multi-componentes, un analisis Externo no es aplicable y es necesario
entonces realizar un analisis interno. Los resultados de este ltimo tipo de anélisis
mucho mas detallado pueden representarse en diagramas Temperaturas de
Camot-Entalpia, otros diagramas muy utiles son los diagramas de Grassmann.

La modelizacién exérgica de la destilacién permite determinar
principalmente la distribucién de pérdidas de exergia en el interior de la colurnna

[11.

En el analisis de exergia de la columna adiabéatica el méximo de pérdidas de
exergia se sitla en el plato que presenta la mayor diferencia de temperatura y
composiciones del liquido y del vapor.
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La modelizacion exérgica permite investigar la distribucién éptima de
calores a extraer de los platos. Esta distribucién es complementaria a la
distribucién de las pérdidas de exergia asociadas a la transferencia simultanea de
calor y materia del lado del proceso, lo cual quiere decir que en el éptimo, la
maxima cantidad de calor transferida corresponde al plato con las pérdidas de
exergia mas bajas del lado del proceso; existe entonces una distribucién
especifica de calores a extraer de los platos, para cada numero de platos, que
permite obtener la equiparticién de las pérdidas de exergia totales, y por
consiguiente acercarse al éptimo desde el punto de vista exérgico.

La distribucién 6ptima de calores a extraer de los platos de una columna
diabatica depende del nimero de platos. El aumento del niimero de platos en el
enriquecimiento de una mezcla permite reducir las pérdidas totales de exergia,
tanto en una columna adiabatica como en una columna diabatica cualquiera que sea
la distribucién de calores extraidos en los platos, pero existe un valor minimo de
pérdidas de exergia a partir del cual el aumento del numero de platos no aporta
ninguna ventaja y este valor es menor para una columna diabatica que para una
columnaadiabatica.

En el caso de la columna diabatica de agotamiento, la equiparticiéon de las
pérdidas totales de exergia totales permite también acercarse al éptimo pero la
distribucién éptima depende sobretodo de la forma de la curva de operacién y de
su alejamiento con respecto a la curva de equilibrio. Para un determinado nmimero
de platos, existe un alejamiento minimo entre la curva de operacién y la curva de
equilibrio que corresponde al éptimo exérgico y para ir mas alld es entonces
necesario cambiar el numero de platos.

Finalmente, la modelizacién de la columna de destilacién completa permite
constatar que las ventajas exérgicas de la destilacién diabatica seran atn mas
evidentes entre mayor sea la diferencia de temperaturas entre el destilado y el
residuo.
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1.5.2 Equiparticién de la Produccién Entrépica [9].

El teorema de Equiparticién de la produccién de Entropia fue enunciado por
Tondeur et Kvaalen [9] de la manera siguiente:

“Para una capacidad dada, la mejor configuracion de un intercambiador de
calor, un contactor o de un separador es aquella en que la produccién de
entropia estad lo mds uniformemente distribuida”,

Esto equivale a decir que las pérdidas de exergia también se encuentran
uniformemente distribuidas (teorema de Gouy-Stodola ec. 1.25). Esto estd
demostrado bajo las condiciones de la termodinamica clasica de no equilibrio y de
las relaciones de Onsanger (relaciones de reciprocidad), la produccién minima de
entropia se obtiene cuando las fuerzas motrices son uniformes en el tiempo vy
espacio.

La columna de destilacién se representa por una serie de bloques como se
muestra en la figura 1.4, consiste en la separacién de una mezcla de dos productos
mediante un condensador y un rehervidor en el primer y el tltimo bloque y los
bloques restantes como unidades de transferencia. La distribucién uniforme de las
pérdidas de exergia se hace mediante el aporte y extraccién de cierta cantidad de
calor de cada bloque; para obtener esta distribucién uniforme de las pérdidas de
exergia es necesario aumentar €l calor del sistema y la superficie de transferencia
mediante etapas mas complejas con intercambio térmico. El problema se resuelve
cuando existe una distribucién 6ptima que minimice los costos de operacién y de
inversién del sistema

Mediante un determinado nimero de suposiciones Kvaalen y Tondeur
demostraron que para cierto tamafo de un dispositivo de contacto existe una
distribucién 6ptima.

La primera suposicién es que el sistema trabaje a regimen permanente y
que la equiparticién de fuerzas motrices sea la misma para cada unidad de
transferencia. Esto determina que la produccién de entropia es directamente
proporcional a la fuerza motriz que permite la realizacién de la transferencia.
Debido a estas condiciones las pérdidas irreversibles estan determinadas por la
expresion de la forma:

Irt, = AH, A8, (1.21)

Donde AH, representa la capacidad del bloque j (Carga térmica) que es
igual a la cantidad de calor transferido del bloque y
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AB_, representa la fuerza motriz disponible que es la misma para cada bloque j
{(diferencia de temperaturas de Camot).

1.5.3 Fuerza motriz

Se denomina fuerza motriz al elemento que permite la realizacién de la
transferencia de masa, energia o momentum. Una fuerza motriz puede ser e] delta
de concentraciones para transferencia de masa ¢ delta de temperaturas de Carmmnot
para transferencia de energia. Cuando la fuerza motriz estd lo mas uniformemente
distribuida a lo largo de una columna de destilacién se obtienen las minimas
pérdidas irreversibles de exergia [1].
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Figura 1.4 Representacion de la destilacién diabatica en forma de bloques.
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, CAPITULO 2
ANALISIS DE EXERGIA DE LAS PLANTAS REFORMADORA E
HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS.

2.1 DESCRIPCION DE LOS PROCESOS
2.1.1 Hidrodesulfuracién de Naftas

Introduccién

El objetivo de este proceso es eliminar los compuestos de azufre presentes
en la alimentacién, asi como preparar la carga a la Planta Reformadora [12].

El proceso se realiza en dos etapas: Seccién de Reaccién y Seccién de
Estabilizacién y Fraccionamiento, tal como se muestra en el diagrama de flujo de
proceso (Figura 2.1).

Seccidon de Reaccién

El objetivo de esta seccién es llevar a cabo la eliminacién de compuestos
de azufre y nitrégeno fundamentalmente, mediante la reaccién de hidrogenacién
en un reactor catalitico de lecho fijo.

La alimentacién formada por una mezcla de nafta ligera y nafta de despunte
proveniente de la Planta Atmosférica y de una corriente de gasolina procedente de
las Plantas de Destilados Intermedios, esta alimentacién se recibe en el tanque
acumulador FA-401; esta mezcla se envia por medio de la bomba de alimentacién
GA-401 hacia dos trenes de cambiadores de calor en paralelo, previa inyeccién de
la corriente de hidrégeno proveniente del compresor de recirculacién GB-401. Los
trenes estan formados por los cambiadores EA-401 y EA-402, los cuales utilizan el

efluente del reactor para precalentar la carga de una temperatura de 48.3 °C a 267
°C.

La carga con estas condiciones pasa al calentador de carga BA-401, para
suministrarle el calor requerido en el proceso y alcanzar la temperatura de 313 °C
necesaria en el reactor DC-401. La carga totalmente vaporizada a esta temperatura
pasa a través del reactor DC-401 de lecho fijo, en el cual se efectiian las reacciones
de hidrogenacién y transformacién de los compuestos de nitrégeno y oxigeno.

El efluente del reactor intercambia calor con la carga en los cambiadores
de calor EA-40]1 y EA-402 y con el liquido procedente del tanque separador de
producto desulfurado FA-402 en el cambiador EA-405. El efluente del reactor que
sale del cambiador EA-405 se enfria con agua en el enfriador EA-404 hasta una
temperatura de 43.3 °C. La mezcla liquido-vapor fraccionada se lleva al tanque
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separador de producto desulfurado FA-402. En este tanque la mezcla se separa en
dos fases: una fase vapor que pasa a través del tanque separador del compresor
de recirculacion de hidrégeno (GB-401), para unirse con la descarga de la bomba
de alimentacién (GA-401), tal como se menciondé anteriormente. La fase liquida
separada en el tanque separador de producto desulfurado se envia a la seccién de
estabilizacién y fraccionamiento.

Seccion de Estabilizacién y Fraccionamiento.

La finalidad de esta seccidn es la separacién de ligeros, lo cual se logra en
la torre desbutanizadora DA-401 y la reposicién de la carga a la Planta Reformadora
que se efectia en la torre desisohexanizadora DA-402, la cual realiza la separacién
del isohexano de los hexanos y productos mas pesados.

La fase liquida procedente del tanque separador FA-402 se precalienta en
los cambiadores EA-405 y EA-406 al intercambiar calor con el efluente del reactor y
los fondos de la torre desisohexanizadora DA-402 respectivamente. Al liquido asi
calentado se le reduce la presién y a causa de esto se efectia la separacién de
hidrocarburos ligeros e hidrégeno de los hidrocarburos pesados en el primer
tancue separador de carga a la desbutanizadora FA-404.

La corriente gaseosa formada por los hidrocarburos ligeros, hidrégeno y
cierta cantidad de compuestos de azufre, pasa a través del enfriador de gas amargo
EA-403, enfridndose a una temperatura de 38 °C, inyectindose antes una corriente
de inhibidor de corrosién para proteger al equipo contra la corrosién. El objeto de
hacerla pasar por este enfriador es condensar y recuperar los hidrocarburos
presentes en la mezcla.

El efluente del enfriador de gas amargo EA-403, pasa al segundo tanque
separador de carga a desbutanizadora FA-405, donde se efectia la separacién de
la fase gaseosa y liquida.

La fase gaseosa constituida por gas amargo, se envia a la Planta de
Tratamiento con DEA.

La fase liquida procedente de los tanques separadores FA-404 y FA-405, se
envia mediante las bombas GA-402 y GA-403 respectivamente, para alimentarse al
plato 15 de la torre desbutanizadora DA-401. La torre desbutanizadora, cuyas
condiciones de operacién son de 16.8 kg/cm® man. y 93.3°C en los domos, tiene
por objeto separar los hidrocarburos ligeros y butanos de los hexanos mds
pesados. Por los domos de la torre salen los vapores conteniendo una cierta
cantidad de compuestos de azufre que pudieran ocasionar problemas de corrosion
en los equipos, por lo que es necesario inyectarle inhibidor de corrosién. Estos
vapores se condensan parcialmente al pasar a través del condensador de la torre
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EA-408. La separacién se lleva a cabo en el tanque acumulador de reflujo de la
torre desbutanizadora.

El vapor formado por gas amargo se une a la corriente que sale del segundo
tanque separador de carga a desbutanizadora FA-405 y se envia a la Planta de
Tratamiento con DEA. El condensado se divide en dos corrientes: una es enviada
mediante la bomba GA-404 a la Planta de Tratamiento con DEA pasando primero a
través del enfriador del domo de la desbutanizadora EA-407 v la otra corriente se
envia como reflujo hacia la torre.

Los fondos de la torre desbutanizadora conteniendo principalmente
pentanos, hexanos e hidrocarburos pesados se divide en dos corrientes, la
primera se envia al calentador de fondos de la torre BA-402, en el cudl se le
suministra el calor necesario para la torre desbutanizadora y la sequnda corriente
de los fondos de la torre desbutanizadora se envia a la torre desisohexanizadora,
previa disminucién de presién de 17.2 kg/cm? man. hasta 2.1 kg/cm? man. que es la
presion de la torre desisohexanizadora.

En la torre desisohexanizadora cuya temperatura en el domo es de 86.7 °C ,
se efectiia la separacién de pentanos y hexanos de los hidrocarburos pesados. Los
pentanos y hexanos salen por el domo de la torre condensiandose totalmente al
pasar a traves del condensador de reflujo de la torre desisohexanizadora EA-409 y
parte del condensado se recircula hacia la torre para mantener la relacién de reflujo
requerida, la corriente restante se envia como carga a la Planta Isomerizadora de
Pentanos y Hexanos.

De la corriente que sale de los fondos de la torre desisohexanizadora,
constituida principalmente por una mezcla de hexanos y mdas pesados, parte se
recircula a través del rehervidor de fondos de la torre desisohexanizadora BA-403 y
la restante se envia mediante la bomba GA-405 al segundo precalentador de carga

a la torre desbutanizadora para enfriarse y mandar el producto enfriado a la Planta
Reformadora.

Especificaciones de las alimentaciones.

Las siguientes corrientes constituyen las alimentaciones a la Planta
Hidrodesulfuradora de Naftas.

Mezcla de Naftas ligera y de despunte procedente de las Plantas de
Destilacién Combinada.

Gasolina proveniente de las Plantas Hidrodesulfuradoras de Destilados
Intermedios.

Hidrégeno procedente de la Planta Reformadora.
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MMSCFD a 20.0 °C y 1 kg/cm®abs (68 °F y 14.2 psia).
Especificaciones de los productos.

Los productos de la Planta Hidrodesulfuradora de Naftas estan constituidos
por las siguientes corrientes:

Gasolina Desisohexanizada, de la que se envian 208,842 kg/h a la Planta
Reformadora referidos a 15,6°C(60 °F).

Composicién:

% Vol. de Parafinas 66

% Vol. de Olefinas 0

% Vol. de Nafténicos 26

% Vol. de Aromaticos 8

Arsénico, ppb 1

Nitrégeno, ppm 0.5
Azufre, ppm 0.5
Cloruros, ppm 0.5
Fluoruros, ppm 0.5
Plomo, ppb 20

Cobre, ppb 25

Oxigeno combinado, ppm 2

(incluye agua)

Tabla 2.1 Composicién de la nafta hidrodesulfurada.

Pentanos e Isohexanos que pasaran a la Planta Isomerizadora con flujo y
caracteristicas siguientes:

Flujonormal 50,000 kg/h a 15.6 °C (60 °F).

ESPECIFICACION DE
COMPUESTO ALIMENTACION
kgmol/h

RON (C,/C) 69
Propano 0
iso-Butano 0

n-Butano 0
iso-Pentano 97.0
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n-Pentano 322.37
2,2 DiMe Butano 1.54

2,3 DiMe Butano 25.03
2 Me Pentano 81.64
3 Me Pentano 77.24
n-Hexano 142.23
Me Ciclopentano 31.12
Ciclohexano 17.19
Benceno 27.89
n-Heptano 0.89

2,2 DiMe Pentano 0

Tabla 2.2 Composicion de pentanos y hexanos.
Servicios Auxiliares.
Vapor.

Vapor de media presién.

Presioén : 17.6 kg/cm? man (250 psig.).
Temperatura: 310 °C (590 °F).

Calidad: Sobrecalentado.

Vapor de baja presién.

Presién : 3.5 kg/cm? man (50 psig.).
Temperatura: 147 °C (297°F).

Calidad: Saturado.

Condensado.

Presién: 27.46 kg/cm® man (390 psig.).

Temperatura: 40 °C (120 °F).

Agua de Enfriamiento.

Presién de entrada: 3.5 kg/cm® man.
Temperatura de entrada: 32 °C (90 °F).

Presién de retorno minima: 2.54 kg/cm? man. (36 psig.).
Temperatura de retorno maxima: 46 °C (115 °F).

ARire de Planta.

La presién del sistema sera de 7 kg/cm® man. (100 psig.).
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Combustible.

Gas.

Fuente de suministro: Red General de la Refineria.

Propiedades:

Naturaleza: Gas natural

Peso Molecular: 18.06

Densidad relativa: 0.62

Poder calorifico: 8206 keal/m® (922 BTU/#t%)

Condiciones en limite de
bateria:

Presién: 3.8 kg/cm® man. (50 psig.).
Temperatura: 20 °C (60 °F).
Disponibilidad: Larequerida.

Tabla 2.3 Composicion del gas combustible a HDS.

ANALISIS DE EXERGIA DE LAS PLANTAS REFORMADORA E HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS.
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2.1.2 Reformacion Catalitica de Naftas

El Objeto de esta planta es incrementar el contenido de octano en la nafta
hidrodesulfurada y producir hidrogeno necesario para los procesos de
hidrotratamiento. [13].

La planta consta de varias secciones comprendidas en el diagrama de flujo
de proceso (Figura 2.2).

Seccion de Carga y Reaccion.

La nafta desisohexanizada proveniente de la Planta Hidrodesulfuradora de
naftas entra a la planta a control de flujo a 74°C y 33kg/cm® man. y se mezcla a
continuacién con el hidrégeno de recirculacién FA-502. A esta mezcla se le inyecta
una corriente dosificada de 1,1,1 tricloroetano con el fin de mantener el nivel de
cloruros en el catalizador y se le envia a precalentamiento al intercambiador Carga-
Efluente EA-501, donde se recupera parte del calor contenido en el efluente del
ultimo reactor, obteniéndose la mezcla de nafta e hidrégeno totalmente vaporizada.
A continuacién se inyecta a esta mezcla una corriente dosificada de agua con el fin
de mantener la acidez del catalizador y se le envia a la primera celda del
calentador de carga a reactores BA-501A, donde se calienta hasta temperatura de
alimentacidén a los mismos (504°C al inicio de corrida, 540 °C al final de corrida).
De aqui al sistema de reactores de reformacién constituido por cuatro reactores
radiales en serie (ler. Reactor de Reformacién DC-501, 2° Reactor de Reformacion
DC-502, 3er. Reactor de Reformacién DC-503 y 4° Reactor de Reformacion DC-504)
donde se llevan a cabo las reacciones de isomerizacién, dehidrociclizacion,
aromatizacién y desintegracién; el efluente de cada uno de los tres primeros
reactores es desviado a la celda comespondiente del calentador de carga a
reactores BA-501 B-D donde se proporciona a la mezcla calor consumido por la
reaccién, elevando su temperatura nuevamente hasta el valor requerido para la
operacion de los reactores. La temperatura de alimentacién a los reactores es
controlada mediante flujo de alimentacién a los combustibles a cada celda del
homo, incrementandose la temperatura a lo largo de la corrida de la planta para
compensar la desactivacién del catalizador y obtener un reformado con el niimero
de octano especificado. La presion de operacién normal de los reactores va desde
13.7 kg/cm® man. a la entrada del primero hasta 11.5 kg/cm® man. a la salida del
ultimo.

El efluente del ltimo reactor pasa al intercambiador carga efluente EA-501
donde se precalienta la carga al sistema de reactores y posteriormente al primer
enfriador del efluente del reactor EC-501 y al sequndo enfriador del efluente del
reactor EA-502, obteniéndose una condensacién parcial. Los hidrocarburos
condensados se separan del gas en el separador de baja presién FA-501, que
opera a 43°C y 10.5 kg/cm? man. uniéndose posteriormente a la corrente de
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hidrocarburos condensados antes del enfriador de recontacto EA-503 a control de
nivel, mediante la bomba de recontacto GA-501; el gas proveniente de este
separador pasa a la succién del compresor de recirculacién GB-501 del tipo
centrifugo, donde se aumenta su presién hasta 15 kg/cm? man., uniéndose
posteriormente a la corriente de hidrocarburos condensados, antes del enfriador
de recontacto EA-503. La corriente de salida de este enfriador pasa al separador
de hidrégeno de recirculacién FA-502 que opera a 38°C y 14.6 kg/cm® man.; la fase
liquida de este tanque se envia al intercambiador alimentacién fondos EA-505 de
la Seccién de Estabilizacién, a control de nivel mediante la bomba de alimentacion
a torre estabilizadora GA-502. La fase vapor se divide en tres corrientes: una
constituida por el hidrégeno requerido por las plantas Hidrodesulfuradora de Nafta,
y de Destilados Intermedios, la segunda que va a la succién de la primera etapa
del compresor de hidrégeno excedente lo cual se envia a control de presién al
sistema de gas combustible de la Refineria, previa unién con el gas del acumulador
de reflujo de torre estabilizadora FA-504 y se entrega en L.B. a 38°C y 5 kg/cm?
man. y la tercera que es el hidrégeno de recirculacién que se mezcla con la nafta

desisohexanizada de carga al proceso pasando después al intercambiador carga-
efluente EA-501.

Seccién de Purificacién de Hidrégeno.

El hidrégeno requerido por las Plantas Hidrodesulfuradoras e Isomerizadora,
provenientes del Separador de Hidrégeno de Recirculacién FA-502 pasa a la
primera etapa del compresor de hidrégeno producto GB-502 de tipo reciprocante,
donde se eleva su presién hasta 38.7 kg/cm® man. de aqui al enfriador de
hidrégeno EA-504, donde se obtiene una pequefia cantidad de hidrocarburos
condensados que se separan en un tanque separador de alta presién FA-503 y se
envian a control de nivel para unirlos a la corriente liquida del separador de
hidrégeno de recirculacién FA-502. Esta corriente se envia al intercambiador
alimentacién-fondos EA-505 de la seccion de estabilizacién.

La fase vapor del separador de alta presién FA-503 se divide en dos
corrientes: el hidrégeno requerido por la planta Hidrodesulfuradora de Naftas que
se entrega en LB. a 38 °C y 38 kg/cm® man. y el hidrégeno a plantas de
Hidrodesulfuradora de Destilados Intermedios e Isomerizadora, que es enviado a
la segunda etapa del compresor de hidrégeno producto GB-502 donde se eleva su
presién hasta 68 kg/cm® man, y una temperatura entre 100 y 85 °C.

Seccién de Estabilizacién.
Los hidrocarburos condensados provenientes del Separador de Hidrégeno

de Recirculacién FA-502 y del Separador de Alta Presién FA-503 son
precalentados en el Intercambiador Alimentacién-Fondos EA-505, aprovechando
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Especificacion de la alimentacion

La planta se disefi6 para procesar nafta con las siguientes caracteristicas.

Composicién:

% Vol. de Parafinas 66

% Vol. de Olefinas 0

% Vol. de Nafténicos 26

% Vol. de Aromaticos

Arsénico, ppb 1

Nitrégeno, ppm 0.5
Azufre, ppm 0.5
Cloruros, ppm 0.8
Fluoruros, ppm 0.5
Plomo, ppb 20

Cobre, ppb 25

Oxigeno combinado, ppm 2

(incluye agua)

Tabla 2.4 Composicion de la alimentacion de reformadora.

Especificacion de los productos

Nafta Reformada Estabilizada.
Flujo, kg/h (15.5 °C) 176,264
Composicién
Componentes % mol
Propano 0.083
I - butano 0.714
N - butano 2.028
C5 + 97.205

Tabla 2.5 Composicion de la nafta reformada.
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Licuables.
Flujo, kg/h (15.5 °C) 616.45

Composicién

Componentes % mol
Hidrogeno 0.497
Metano 0.906
Etano 9.088
Propano 46.910

I - butano 17.862
N - butano 24.565
C35 + 0.171

Tabla 2.6 Composicion de licuables de reformadora.

Hidrégeno
Flujo, m*/h (20 °C y 1.0 kg / cm?) 1045
Composicién
Componentes % mol
Hidrégeno 83.379
Metano 4.446
Etano 4.467
Propano 4.780
I - butano 0.847
N - butano 1.077
C5 + 1.004

Tabla 2.7 Composicion de hidrégeno de reformadora.
Servicios Auxiliares.
Vapor.

Vapor de alta presion.

Presién : 58.37 kg/cm? man (830 psig.).
Temperatura: 471 °C (880 °F).

Calidad: Sobrecalentado.

Vapor de media presion.

Presién : 17.6 kg/cm® man (250 psig.).
Temperatura: 310 °C (590 °F).
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Calidad: Sobrecalentado.
Vapor de baja presion.
Presién : 3.5 kg/cm? man (50 psig.).

Temperatura: Sobrecalentado
Vapor Generado en la Planta

Presion : 19.3 kg/cm?® man (275 psig.).
Temperatura: 310 °C (5690 °F).
Calidad: Sobrecalentado.

Limitada a la capacidad de generacién de la caldereta de la seccién de

conveccién del calentador de carga a reactores BA-501 A/D.

Condensado.

Presién: 3.5 kg/cm® man (50 psig.).

Temperatura: 52 °C (126 °F).

Agua de Enfriamiento.

Presién de entrada: 3.5 kg/cm® man,
Temperatura de entrada: 32 °C (S0 °F).

Presién de retorno minima: 2.54 kg/cm’ man. (36 psig.).

Temperatura de retormo maxima: 46 °C (115 °F).

Aire de Planta.

La presion del sistema sera de 7 kg/cm® man. (100 psig.).
Combustible.

Gas.
Fuente de suministro: Red General de 1a Refineria.

Propiedades:

Naturaleza: Gas natural

Peso Molecular: 18.06

Densidad relativa: 0.62

Poder calorifico: 8206 kcal/m® (922 BTU/{t®)
Condiciones en limite de bateria:

Presién: 3.5 kg/cm’ man. (50 psig.).
Temperatura: 20 °C (60 °F).
Disponibilidad: Larequerida.

Tabla 2.8 Composicion del gas combustible de reformadora.

29



ANALISIS DE EXERGIA DE LAS PLANTAS REFORMADORA E HIDRODESULFURADORA DE NAFTAS.

2.2 BALANCES DE MATERIA Y ENTALPIA DE LOS PROCESOS

2.2.1 Simulaciéon de las plantas Hidrodesulfuradora y Reformadora de
Naftas

La planta hidrodesulfuradora de Naftas es la unidad preparadora de carga a
la planta reformadora de Naftas.

La simulacion de las plantas hidrodesulfuradora y reformadora de Naftas se
llevé a cabo con el simulador de procesos ASPEN Plus versién 9.3.2. [14] bajo el
marco de un proyecto FIDE-PEMEX en el Institutc Mexicano del Petréleo [15].

Los datos tomados como base fueron los datos de disefio de la Refineria
Hector Lara Sosa de Cadereyta N.L. v la capacidad de las plantas fueron producto
de los resultados obtenidos del proyecto FIDE-PEMEX. Se implementaron
diferentes modulos de simulacién adicionales tales como: Calentadores a fuego
directo y Rehervidores, asi como subrutinas de célculo contenidas dentro del
marco del proyecto FIDE-PEMEX para el cdlculo de exergias fisicas, quimicas y
totales ademds de algunos cdlculos de los pardmetros exérgicos, las cuales nos
reservamos de publicar por derechos de autor enmarcados en el proyecto.

Propiedades termodinamicas

La unidad de Reformacién de Naftas asi como las secciones de carga
y reaccién, recirculacién de hidrégeno y separacién a alta presion de la unidad
Hidrodesulfuradorade Naftas, utilizaron el modelo GRAYSON que es un modelo
predictivo recomendable para sistemas que contienen Hidrégeno; los tipos de
mezclas que maneja son hidrocarburos y gases ligeros tales como didxido de
carbono y acido sulfhidrico. El modelo Grayson se recomienda sobre el Chao-
Seader cuando el sistema contiene hidrégeno.

Siendo los limites de Temperatura y de Presién:
200K<T<T700K 0.5 <P < 210 atm
El modelo Grayson no debe usarse a altas presiones especialmente cerca
del punto critico de la mezcla, debido al comportamiento anémalo observado en

estas regiones.

El modelo que emplea Grayson para predecir la fase vapor es el modelo de
Redlich-Kwong y para la fase liquida el modelo de Lee-Kesler.
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Para poder efectuar las separaciones en las secciones de desbutanizacién y
deshexanizado de la unidad Hidrodesulfuradora de Naftas se empleo el método
Chao-Seader que al igual que el método Redlich-Kwong-Soave esta disefiado para
hidrocarburos ligeros en ausencia de hidrégeno.

La seccién mas importante de esta unidad de hidrodesulfuracién es la
seccién de carga y reaccién pero para fines de anélisis exérgicos y de aplicacién
de la destilacién diabdtica se consideré que las secciones mas importantes son la
de desbutanizacién y la de desisohexanizado que son las que presentan las torres
de destilacién que se pretenden analizar. E]l modelo de ASPEN utilizado para la
simulacién de dichas columnas fue RADFRAC, que es el modelo de ASPEN de
simulacién rigurosa sin coeficiente de transferencia de masa para columnas de
destilacién.

Por motivos de anélisis exérgicos y de aplicacién de la destilacién diabética
se precisé simular con gran exactitud tanto la zona de aporte de calor como la
extraccién del mismo.

Zona de Aporte de Calor
Los modelos de los rehervidores (Calentador a fuego directo) fueron

directo ya que el simulador no cuenta con un modelo que simule estos
rehervidores. Los modelos empleados para la simulacién de calentadores a fuego
directo (rehervidores de las torres) fueron:

Con el modelo HEATX se simulé el precalentamiento del aire y la zona de
conveccién.

Conel modelo RSTOIC se simul6 la zona de radiacién donde se efectua
la reaccién de combustién del gas combustible con el aire atmosférico hasta
alcanzar la temperatura de flama adiabética.

Zona de Extraccion de Calor

Para la extraccién de calor de las columnas de destilacién se utilizaron
distintos modelos de ASPEN como lo es el HEATX que hizo la funcién del
condensador de la columna; el modelo FLASH?, el cual simulé e] tanque
acumulador de reflujo; el modelo PUMP, que simulé la bomba de reflujo y el
modelo FSPLIT el cual separd la corriente liquida del tanque acumulador de
reflujo en producto liquido y reflujo a la columna.

l simulados como un conjunto de equipos que emulan a un calentador de fuego
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2.3. BALANCE DE EXERGIA DE LOS PROCESOS

Para la evaluacion exérgica de los procesos €S necesario construir un

diagrama de bloques en e] cual se representen todas las corrientes de entrada y

* salida asi como los servicios auxiliares que se necesiten, ademds de los resultados

de la simulacién hecha del Proceso como son flujos de masa, entalpia y exergia. La
metodologia para el analisis de exXergia se muestra a continuacién:

Metodologia para el analisis de exergia

1. Establecimiento de un diagrama de flujo de proceso.

2. Balance de materia/entalpia (Simulacién en ASPEN Plus)
3. Balance de exergia.

4. Célculos de paridmetros exérgicos.

5. Conclusiones.

En primera instancia se analizaron los procesos de manera global es decir,
tomando todo el proceso como si fuese un solo bloque, de tal manera que los
pardmetros calculados permitan mostrar que tan bien utilizan la exergia estos
pProcesos. En segundo lugar se hicieron anélisis por secciones de los procesos
con el fin de determinar las secciones donde es posible atacar las pérdidas de

comprenden cada proceso, esto para determinar la factibilidad de atacar las
pérdidas de exergia y proponer (si se permiten) cambios para mejorar la
utilizacién de la exergia en dicho equipo.

Mediante el andlisis de exergia se determina la factibilidad de implementar
la Destilacién Diabéatica, mediante este tipo de analisis se permite observar la
importancia de los procesos de destilacién en el consumo de energia.

Balance de Exergia Global de los Procesos

I¢.'-;':rcan'i~?.rltt::.'ls de . Corrientes de
oceso de entrada i
— Proceso de sah_daL

Aire Gases de Combugtién

Proceso
; de Ret
Gas Combustible age fetomo
Aguade Enfriamiento AguaDecantada .
———

Y

Electricidad

\\%

l exergia. Por dltimo se analizaron individualmente todos los equipos que
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2.3.1 Hidrodesulfuracion Catalitica de Naftas
Diagrama de bloques del proceso

Este diagrama consta de todas las cormrrientes de entrada y salida del
proceso asi como las corrientes de servicio como son gas combustible, aire, agua
de enfriamiento, electricidad, agua de retomo, agua decantada y vapor si es
necesario (Figura 2.3).

Balance de materia v entalpia

Para el balance de materia y entalpia se utiliz6é el simulador de procesos
ASPEN Plus versién 9.3.2 con el cudl se reprodujo de manera rigurosa los flujos de
materia y entalpia de todas las cormrientes que intervienen en el proceso(ver
apéndice 1).

Balance de exergia.

En el balance de exergia se utilizaron los resultados del simulador para los
flujos masicos y de entalpia, ademdas de utilizar un programa para el célculo de
exergias fisicas y quimicas, lo que dié como resultado la exergia total de todas las
corrientes que intervienen en el proceso para el cdlculo de los parametros
exérgicos (ver apéndice 2).

Parametros exérgicos.

Después de obtener toda la informacién necesaria se calcularon los
distintos parametros exérgicos de la manera siguiente.

Extte = Cotr. de proceso de entrada + Aire a combustion + Gas
combustible + Agua de enfriamiento + Electricidad

Extts = Corr. de proceso de salida + Agua decantada + Agua de retorno +
Gases de combustion.

Irr = Extte -Extts

BExntp = Gas combustible + Aire a combustién + Electricidad - Gases de
combustién.

Exnts = (Agua de retorno - Agua de enfriamiento) + ( Corr. de salida de
proceso + Agua decantada - Corr. de entrada de proceso)
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€ = Exntp / Exnts

Pot =Irr (1 - €) + Efl

Efl = (Agua de retorno - Agua de enfriamiento) + Gases de combustiéon
Pex = It + Efl

RESULTADOS DEL ANALISIS DE EXERGIA

Balances Globales

Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 927.643 527.643 0.000
Entalpia = -13411.158 -13410.509 -0.649
Extte Extts
Exergia fisica = 72.578 4.965 67.613
Exergia total = 3527.065 3462.838 64.227

Parametros Exérgicos

Exergia total
Exnts = 66.313 MWe
Exntp = 2.085 MWe
Irr = 64.227 MWe
Efectividad = 0.031
Pot = 68.498 MWe
Efl = 6.291 MWe
Pex = 70.518 MWe
Tabla 2.9 Analisis de exergia global del proceso de Hidrodesulfuracién de
Naftas.
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Balance de Exergia por Secciones

Seccién de Carga y Reaccion

Balance Global
Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 79.741 79.741 0.000
Entalpia = -138.655 -140.316 0.661
Extte Extts
Exergia fisica = 19.412 8.524 10.888
Exergia total = 3538.899 3525.961 12.938J

Parametros Exérgicos

Exergia total
Exnts = 13.465 MWe
Exntp = 0.527 MWe
hr= 12.938 MWe
Efectividad = 0.039

Pot = 14.157 MWe

Efl = 1.726 MWe

Pex = 14.663 MWe

Tabla 2.10 Analisis de exergia de la seccion de carga y reaccién.

Seccion de Recirculaciéon de Hidrégeno

Balance Global

Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 410.037 410.037 0.000
~ Entalpia = -4614.635 -4614.635 0.000
Extte Extts
Exergia fisica = 11.030 7.831 3.199
Exergia total = 6250.371 6248.727 1.643
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Parametros Exérgicos

Exnts =
Exntp =

Irr =
Efectividad =
Pot =

Efl =

Pex =

Exergia total
3.897
2.254
1.643
0.578
1.391
0.698
2.342

MWe
MWe
MWe

MWe
MWe
MWe

Tabla 2.11 Anadlisis de exergia de la seccidn de recirculacién de hidrégeno.

Seccién de Separacion a Alta Presion

Balance Global

Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 81.282 81.282 0.000
Entalpia = -255.468 -2585.300 -0.168
Extte Extts
Exergia fisica = 3.595 3.127 0.468
Exergia total = 3425.226 3424.825 0.402
Parametros Exérgicos
Exergia total Exergia fisica
Exnts = 0.498 MWe
Exntp = 0.096 MWe
Ir = 0.402 MWe
Eficiencia = 1.000 0.870
Efectividad = 0.194
Pot = 0.354 MWe
Efl = 0.030 MWe
Pex = 0.432 MWe

Tabla 2.12 Andlisis de exergia de la seccion de separacién a alta presién.
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Seccién de Desbutanizacién

Balance Global
Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 147.522 147.522 0.000
Entalpia = -1176.216 -1176.216 0.000
Extte Extts
Exergia fisica = 50.486 18.687 31.799
Exergia total = 3442.001 3410.351 31.650
Parametros Exérgicos
Exergia total
Exnts = 45.452 MWe
Exntp = 13.802 MWe
Ir = 31.650 MWe
Efectividad = 0.304
Pot = 24.311 MWe
Efl = 2.271 MWe
Pex = 33.922 MWe

Tabla 2.13 Andlisis de exergia de la secciéon de desbutanizacién.

Seccion de Desisohexanizado

Balance Global

Entradas Salidas Diferencia
MWe MWe
Materia = 560.156 560.156 0.000
Entalpia = -71791.333 -1797.333 -0.001
Extte Extts
Exergia fisica = 23.836 5.457 18.379
Exergia total = 3406.114 3388.520 17.594
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Parametros Exérgicos

Exergia total

Exnts = 19.294 MWe

Exntp = 1.700 MWe

Irr = 17.594 MWe
Efectividad = 0.088

Pot = 17.609 MWe

Efl = 1.568 MWe

Pex = 19.159 MWe

Tabla 2.14 Andlisis de exergia de la seccién de desisohexanizado.
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Discusion de Resultados

La Unidad de Hidrodesulfuracién Catalitica de Naftas prepara la carga a la
planta reformadora con una efectividad global de tan sélo 3.1 %, esto es que la
exergia neta suministrada se degrada el 96.9 %.

La degradacién total de energia de la unidad (pérdidas totales de exergia)
representan el 1.82 % de la energia 1til contenida originalmente en la Nafta mas
Hidrégeno a procesar.

Las pérdidas irreversibles representan el 91 % de las pérdidas totales,
mientras que las pérdidas efluentes representan solamente el 9 % del total, de
manera que éstas ultimas, que son las uinicas que pueden detectarse mediante un
analisis convencional de primera ley de manera incorrecta, son las menos
importantes.

Perdidas Efluentes

9%

Perdidas Irreversibles
91%
Gréfica 2.1 Pérdidas irreversibles y efluentes de HDS

Seccion Carga vy Reaccién

La Seccion mas importante de la Unidad de Hidrodesulfuraciéon de Naftas es la
Seccion de Reaccién, que representa el 21 % de la degradacién total de energia
(pérdidas totales de exergia) de la unidad, dentro de las cuales el 45.25 %
corresponden al sistema de calentamiento de la alimentacién al reactor.

Las pérdidas en el calentador se deben a la irreversibilidad de la reaccién
de combustién y a la diferencia de temperatura entre la flama vy el fluido de proceso
y en mucho menor grado al desalojo de los gases de combustién a la atmdsfera.

Dado que el equipo ya cuenta con precalentamiento de aire, la inica manera
de reducir estas pérdidas seria precalentando lo mas posible al crudo, aunque
desafortunadamente, no podra llegarse muy lejos en este ecuipo, a menos que el
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proceso mismo de combustién fuera reemplazado por otro mas eficiente como las
celdas de combustible, lo cual debera ser estudiado con mucho detalle. La seccidén
que mas perdidas totales generé fue la seccién de desbutanizacién debido a los
procesos de intercambio de calor y el horno BA-401.

El segundo equipo en importancia dentro de la seccién de Reaccién es el
precalentador de carga EA-402.

Seccién de Desbutanizacion.

La secciétn de desbutanizacién aporta el mayor porcentaje de pérdidas
totales (48 %) debido a la degradacién de energia (pérdidas de exergia); el equipo
critico es el rehervidor de la torre de desbutanizacion (BA-402), debido a la
irreversibilidad del proceso de combustién y del proceso de transferencia de calor
entre la temperatura de la flama y la temperatura del fluido de proceso y por iltimo
en mucho menor grado, debido al desalojo de gases de combustién a la atmésfera,
por este motivo se analizara mas a fondo para tratar de implementar la destilaciéon
diabatica mediante la integracién de rehervidor y el condensador dentro de la
torre de desbutanizacién.

Seccidn de Desisohexanizado.

La tercera seccién en importancia representa el 27 % de las pérdidas totales
de la unidad. En esta seccién los ecuipos criticos son el rehervidor de la torre de
desisohexanizado BA-403 y la valvula de expansién de la alimentacién a la torre,
las irreversibilidades del rehervidor son debido al proceso de combustién y al
proceso de transferencia de calor entre la temperatura de la flama y la temperatura
del fluido de proceso y las pérdidas irreversibles de la valvula de expansién son
debido a la destruccién irracional de la exergia ya que dicho equipo puede ser
sustituido por algin otro equipc que haga un uso mas racional de exergia como lo
es el caso de un expansor; al igual que en la seccién de desbutanizacion esta
seccion se analizard mas profundamente para tratar de implementar la destilacién
diabatica mediante la integracién del rehervidor y el condensador con la torre de
desisohexanizado.

Secciones restantes.

Las dos secciones restantes como son la seccién de recirculacién de
hidrégeno y la seccién de separacion a alta presién solo representan el 4 % de las
pérdidas totales de exergia de la unidad con lo cual se observa que los puntos
criticos se encuentran en las tres primeras secciones.

40
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2.3.2 Reformacién Catalitica de Naftas
Diagrama de bloques del proceso

Este diagrama consta de todas las corrientes de entrada y salida del
proceso asi como las corrientes de servicio como son gas combustible, aire, agua
de enfriamiento, electricidad, agua de retormo y vapor generado (Figura 2.4).

Balance de materia y entalpia

Para el balance de materia y entalpia se utilizé el simulador de procesos
ASPEN Plus versiéon 9.3.2 con el cudl se reprodujo de manera rigurosa los flujos de
materia y entalpia de todas las comientes que intervienen en el proceso (ver
apéndice 1).

Balance de exergia.

En el balance de exergia se utilizaron los resultados del simulador para los
flujos masicos y de entalpia, ademdas de utilizar un programa para el cdlculo de
exergias fisicas y quimicas, lo que dio como resultado la exergia total de todas las
corrientes que intervienen en el proceso para el cadlculo de los parametros
exérgicos (ver apéndice 2).

Parametros exérgicos.

Después de obtener toda la informacidon necesaria se calcularon los
distintos parametros exérgicos de la manera siguiente.

Extte = Corr. de proceso de entrada + Aire a combustion + Gas

combustible + Agua de enfriamiento + Agua desaereada + Aire atmosférico +
Electricidad

Extts = Corr. de proceso de salida + Agua de retorno + Vapor generado +
Gases de combustién + Aire efluente.

Exnts = Gas combustible + Aire a combustion + Electricidad - Gases de
combustién.

Exatp = (Corr. de proceso de salida-Corr. de proceso de entrada) + (Agua
de retorno-Agua de enfriamiento) + (Aire efluente-Aire atmosférico) + (Vapor
generado-Agua desaereada).

€ = Exntp / Exnts
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Pot=Ir(1-¢) + Efl

Efl = (Agua de retomo-Agua de enfriamiento) + Gases de combustién +

Aire efluente

Pex = Ir + Ef]

RESULTADOS DEL ANALISIS DE EXERGIA

Balances Globales

Entradas Salidas
MWe MWe Diferencia
Materia = 1347.146 1347.146 0.000
Entalpia = -9047.953 -9047.952 -0.001
Extte Extts
Exergia fisica = 108.757 25.509 83.248
Exergia total = 2845.172 2777.069 68.103
Parametros Exérgicos
Exergia total
Exnts = 101.168 MWe
Exntp = 33.065 MWe
Ir = 68.103 MWe
Efectividad = 0.327
Pot = 58.351 MWe
Efl = 12.506 MWe
Pex = 80.609 MWe

Tabla 2.15 Analisis de exergia global del proceso de reformacion.
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Balance de Exergia por Secciones

Seccién de Carga y Reaccién

Balance Global
Entradas Salidas
MWe MWe Diferencia
Materia = 97.071 97.071 0.000
Entalpia = -172.425 -172.425 0.000
Extte Extts
Exergia fisica = 77.661 26.067 51.595
Exergia total = 3527.143 3487.422 39.721
Parametros Exérgicos
Exergia total
Exnts = 60.669 MWe
Exntp = 20.948 MWe
Irr = 39.721 MWe
Efectividad = 0.345
Pot = 30.062 MWe
Efl = 4.057 MWe
Pex = 43.778 MWe

Tabla 2.16 Analisis de exergia de la seccidén de carga y reaccién
(Reformacién).

Seccion de Purificacién de Hidrégeno

Balance Global

Entradas Salidas
MWe MWe Diferencia
Materia = 1300.185 1300.185 0.000
Entalpia = -8544.865 -8544.864 -0.001
Extte Extts
Exergia fisica = 29.041 25.798 3.243
Exergia total = 3517.017 3516.606 0.411
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Parametro Exérgicos

Exnts =
Exntp =

Ir =
Efectividad =
Pot =

Efl =

Pex =

Exergia total
10.042 MWe
9.632 MWe
0.411 MWe

0.959

6.816 MWe
6.799 MWe
7.210 MWe

Seccion de Estabilizacion

Balance Global

Tabla 2.17 Anélisis de exergia de la seccién de purificacién de hidrégeno.

Entradas Salidas
MWe MWe Diferencia
Materia = 85.948 85.948 0.000
Entalpia = -508.285 -508.286 0.000
Extte Extts
Exergia fisica = 33,546 5.138 28.408
Exergia total = 2447.188 2419.219 27.969|
Parametros Exérgicos
Exergia total
Exnts = 31.565 MWe
Exntp = 3.596 MWe
I = 27.969 MWe
Efectividad = 0.114
Pot = 26.433 MWe
Efl = 1.650 MWe
Pex = 29.620 MWe

Tabla 2.18 Analisis de exergia de la seccién de estabilizacion.
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Discusién de Resultados

La Unidad de Reformacién Catalitica de Naftas tiene como fin aumentar el
octanaje de 1a nafta hidrodesulfurada con una efectividad global de 32.7 %, esto es
gue la exergia neta suministrada se degrada el 67.3 %.

La degradacion total de energia de la unidad (pérdidas totales de exergia)
representan el 2.83 % de la energia util contenida originalmente en la Nafta a
procesar.

Las pérdidas irreversibles representan el 84 % de las pérdidas totales,
mientras que las pérdidas efluentes representan solamente el 16 % del total, de
manera que éstas ultias son las Unicas que pueden detectarse mediante un
analisis convencional de primera ley de manera incorrecta, las cuales son las de
menor importancia.

Pérdidas
Efiuentes
16%

Pérdidas
Irreversibles
B4%

Gréfica 2.2 Pérdidas irreversibles y efluentes de Reformacion

Seccién de Carga y Reaccién

La Seccién mas importante de la Unidad de Reformacién Catalitica de Naftas
es la Seccidén de Carga y Reaccion, que representa el 54.3 % de la degradacién
total de energia (pérdidas totales de exergia) de la unidad dentro de las cuales el
75.17 % comresponden al sistema de calentamiento de la alimentacién a los
reactores.

Las pérdidas en el calentador se deben a la irreversibilidad de la reaccién
de combustion y a la diferencia de temperatura entre la flama y el fluido de proceso
y en mucho menor grado al desalojo de los gases de combustién a la atmésfera.

Dado que el equipo ya cuenta con precalentamiento de aire, la inica manera
de reducir estas pérdidas, seria precalentando lo més posible la carga.
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El segundo equipo en importancia dentro de la seccién de Carga y
Reaccién son los reactores DC-801A-D.

Seccion de Purificacién de Hidrégeno.

En la seccién de purificacion de Hidrégeno la cual corresponde al 8.9 % de
las pérdidas de exergia de la unidad, el equipo critico es el enfriador con aire EC-
501 el cual tiene el 94.4 % de las pérdidas totales de la seccién el cual representa
el 15.4 % de las pérdidas totales de la unidad. En esta seccién tiene alto grado de
importancia las pérdidas efluentes que representan el 10.72 % de las pérdidas
totales de la seccidn esto es la exergia arrojada a la atmésfera. El segundo equipo
en importancia son los compresores de hidrégeno de recirculacién GB-501 y 502 A
v B.

Seccion de Estabilizacion.

La tercera seccién representa el 36.8 % de las pérdidas totales de la unidad.
En esta seccién el equipo critico es el rehervidor de la torre de estabilizadora BA-
502 las irreversibilidades del rehervidor son debido al proceso de combustién y al
proceso de transferencia de calor entre la temperatura de la flama vy la temperatura
del fluido de procesc por este motivo se analizardA mas profundamente esta
seccidn para tratar de implementar la destilacién diabatica y asi reducir la perdidas
de exergia totales del proceso.
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CAPITULO TRES

ECUACIONES DEL BALANCE DE
MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE
LAS COLUMNAS ADIABATICAY
DIABATICA
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CAPITULO 3

ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIAY EXERGIA DE
LAS COLUMNAS ADIABATICA Y DIABATICA.

3.1. BALANCES DE MATERIA Y ENERGIA.
Columna DA-401
Planta Hidrodesulfuradora de Naftas
Torre Desbutanizadora (DA-401).
Columna Adiabatica.

Condensador:

V,-L =D
.V, =x L =x,D [17]
Hv,V, - HIL = H,D+Q,

Plato de Alimentacién(platoc No. 15):

Vst Lat+tA=V +L;
NisVie + Xalay + x,A = y Vg + x5 Ly

Hv\¢Vis + Hi\ L, + H A = Hv\Vs + HI, L

Platos del 2 al 14 ydel 16 al 27:

V.

J+l

+L_, =V, +L,

I 4
YislVimt X0l =y, V, +x,L,

Hyv

J+t

V,

j¥l

+HI_L_+=HvV +HLL

j=2.14y16.27

@.1)

(3.2)

(3.3)
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ECURCIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Rehervidor(Plato No. 28):

Xy Ly = ¥iuVos = %5 B 34

HL,L,, — Hvy,V,, = H,B—- 0,
Columna Diabatica.
Condensador;
V=D
wV, =x,D (3.5)

HvV, = H,D+Q,,
Plato de Alimentacién(plato No. 15):

V|6+L14+A=V15+L15
YisVie + Xialyy + XA = Y 5Vis + x5 L5 (3.6)

Hvw Ve + Hl Ly, + H A = Hv,\V, + Hl Ly

Platosdel 1 al 14 ;

V

i+l

+L_ =V +L

yj'+1vj+1 +xj-le—l = ijj +ijj

3.7
Hv, V., +Hl_L_ =HvV +HLL+Q,
j=1..14
k=1..14
—_— 58



Platos del 16 a1 27 :

V.

j+1

+L_ =V +L,

yj+le+l +xj—]Lj-l = ijj +ijj

ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

(3.8)
Hv,V, +Hl_L_+=HvV +H/L -0,
j=16..27
k=16..27
Plato No. 28:
L,-Vy=8B
Xy Ly — yyVig = xB (3.9
HL;L,, — Hv, Vo = HyB— Q2
Cargas térmicas totales de enfriamiento y calentamiento;
14 28
Qc = Qo +2Qc:: QOp = Ope + ZQ.-& (3.10)
ki:l k=16
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ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Columna DA-402

Planta Hidrodesulfuradora de Naftas
Torre Desischexanizadora .

Columna Adiabatica.
Condensador:
V,-L =D
»nV,—xL =x,D (8.11}

Hv,V, - HLL = H,D+Q,
Plato de Alimentacién(plato No. 25):

Vag + Ly + A=V + Ly
Y6 Vas t Xpa Loy + X4 A = Yy Vs + X955 (3.12)

Hv, Voo + HL L, + H A = Hv,\V,, + HL, L,

Platos del 2 al 24 y del 26 al 31:

V.

it Ly =Vi+ 1,
YistVim XL = y;V, +x,L,;
(3.13)
Hy

J+l

v

J+l

+Hl_L_+=HvV +HLL,

J=2.24y26.31
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Rehervidor(Plato No. 32):

XLy — ¥V, = x,B
Hl, L, — Hv,V,, = H,B-Q,

Columna Diabatica.

Condensador:

V=D
yW=x,D

HvwW, =H,D+Q,,
Plato de Alimentaciéon(plato No. 25):

Vis + Ly +A = Vs + Ly,

YasVas + Xaaloy + X A = ¥, Vi + X5 L

Hv, Voo + HL, L,y + H,A = Hv, Voo + Hi L,

Platosdel 1al 24 :

Vv

i+l

+L,_,=V.+L

=17 T i
J’,-+|Vj+1 +'xj—le—1 = ijj +ijj

Hv,V, +Hl_L_ =HvV+HLL+0Q,

1Y j+l

j=1.24
k=1.24

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)
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ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERLA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIRBATICA Y DIABATICA

Platos del 26 al 31 :
Va+L_ =V, +L
yj+lv;‘+l + 'xj—le-l = yJVJ + x.iLf
(3.18)
Hv, \V,,+Hl_L_+=HvV+H.L -0,
Jj=126..31
k =26..31
Plato No. 32:
L,-V,=B
Xy Ly, =y, Vi, = xB 3.19)
Hly L, — Hv,,)V;, = HiB- 0,4
Cai'gas térmicas totales de enfriamiento y calentamiento:
24 32
O =0+ 2 0u  Cx=0u+ 2.0, (3.20)
k=1 k=26
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ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

TORRE DA-501

Planta Refprmadora de Naftas
Torre Estabilizaadora (DA-501).

Columna Adiabatica.
Condensador:
V,-L=D
¥,V =xL, = x,D (3.21)
Av,V,-HILL = H,D+ Q.
Plato de Alimentacién(plato No. 16):
Vot L+ A=V o+ L,
YoVis +xLig + x,A =y, Vi +x,,L¢ (3.22)

Hv,V,, + HlLis+ H,A = HvV, + Hl (L

Platos del2al 15y del 17 al 26:

VintLi,=V,+L
YiVim ¥ XL, =y, V, + x,L;
(3.23)
HV,-+1VJ'+1 + Hlj—le-l-i- = ijvj + Hlfo
j=2.15y17..29
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ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXFRGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Rehervidor(Plato No. 30):

Ly—Vy=8
Xaolos = YaoVao = X B (3.24)

HiyL,y — Hv, Vyy = HyB—- 0y
Columna Diabatica.

Condensador:

V=D
WV =x,D (3.25)

HvwW, = H,D+ QO
Plato de Alimentacién(plato No. 16):

V17+L|5+A=Vus+L16
YiVir + x5y + x4 = Vg + x6L54 (3.26)

Hv,Vi; + HisLs + H A = Hy Vi + Hi Ly

Platosdell al 15 :

V.

T L=Vt L
yj+1v}+| + xj—le-—l = ij} + ijj
3.27
Hv,

J+l

V.

j+l

+HI_L_ =HvV, +HLL + 0,

.15
.15

e e
i
— —




ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Platos del 17al29:

Vv

i+l

+L_ =V, +L

Vi Vi +xj-tLj-l = ijj +ijj

(3.28)
Hv, V., +H[_L_+=HvV,+HLL -Q,
j=17..29
k=17..29
Plato No. 30:
Ly-V, =B
Xa9lag = YagVao = %5B (3.29)
HlyLyg — HvyVyy = HyB- 0,5
Cargas térmicas totales de enfriamiento y calentamiento:
15 30
Qe =00 + ZQCk Or = Cge + ZQrk (3.30)
k=1 k=17
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3.2 ANALISIS DE EXERGIA.

ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Irr = Extte - Extts (ver ec. 1.16)
Pex = Irr + Efl (ver ec. 1.17)
£ = Exntp / Exnts (ver ec. 1.18)
Pot=Irr (1-c) Efl (ver ec. 1.20)

Columna :
Seccion de Recticacién:

Extte = ExV,,, + ExL,, + Exae
Extts = EXVj +Ex L, +Ex ar

ExL,, ¢
ExV,
.
j Exar [_|i Exae
[ Y
Ex L, ExV,,,
v

Exnts =(Ex{V,,, + ExfL  )- ExfV, +ExfL)
Exntp =[(Exq V; +ExqL,) - ExqV,, + ExqL )] + (Exar-Exae)

Efl = No hay efluentes
A-1 A--1

ZPexj = Zh‘r} + Efl;
j=2 j=2

Secciéon de Agotamiento:

Extte = ExV,,, + ExL, + Exve

Extts = Ex Vj +Ex Lj + Excs

]

ExL,, ExV,
Excs Exve
p Li]
ExL, ExV,,,

¥

4

Exnts = [(ExfV,,, + EX{L,, )- (ExfV,+ExfL,)] + (Exve - Excs)
Exntp = (E:.:qVj + ExqL;)- EBxqV,,, +ExqL,,)

Efl = No hay efluentes
n=1 n~1
ZPex}. = ZIn} + Efl;

A+l A+l

Plato de Alimentacién:

Extte = ExV,,, + ExL,, + ExA
Extts = ExV, +ExL,

ExL,.

A
ExV,

[a]

ExA

ExL,

Exnts =(ExfV,,, + ExfL,, + ExA) - (ExfV, +Exf{L, )
Exntp =(ExqV, + ExqL,) - ExqV,,,+ExqL, , + ExA)

Efl = No hay efluentes
Pex, =Irr,+ Efl,

ExVa,

Nota : En la columna Adiabatica =ae =0, ar=0, ve=0 ycs =0
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ECUACIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIARATICA Y DIABATICA

Condensador:

Intercambiador: A
Ex ar

Extte = ExV,-Ex ae
Extts = ExD,, +Ex ar ExV, \ >
Exnts = ExV, - Ex D, Ex D,,

Exntp = Ex ar- Ex ae

Efl =Exar,-Exae
Pex(int)= Irr +Efl

Ex ae

Acumulador de reflujo: S
Ex D,

Extte = Ex D,

Extts = ExD, +Ex D, + ExR Ex D,
Exnts = ExfD,, - (ExfD, +ExfD, + ExfR)
Exntp = (Exq D, +Exq D, + ExR)- Exq D,,
Efl = No hay efluentes

Pex(sep) = Ir + Efl Ex D,

ExR

Pérdidas totales del condensador
Pex (cond ) = Pex(int) + Pex(sep)

Nota: Enla columna Diabatica=Efl =0 yr=0

Rehervidor:

Extte = Exgc. + Exaa + ExL_,
Extts =ExV, + Exgdc

Exnts =( Exgc + Ex aa )- Ex gdc ExL,,
Exntp = ExV,-ExL_,) —~ | [ExV,
Efl = Exgdc "
Pex (reh)=Ir + Efl

Ex gc

f

Ex gdc

Exaa




Pérdidas Totales de Exergia de la Columna

Extte =Exgc + Exaa + ExA + Exae + Exve

Extts = Exgdc + ExF + ExD, + ExD, + Ex ar + Excs

Exnts =(Exgc + Exaa-Exgdc) + (ExfA-ExfD,-ExdD,) + (Exve - Excs)
Exntp =(Exq D, + ExqD,-ExqA) + (Exar-Exae)

Efl = Exgdc + (Ex ar - Ex ae ) = Adiabdtica

Efl = Ex gdc = Diabatica

A-1 n=1
Pex = Pex (cond) + Pex (reh) + Pex A + 3 Pex, + 3 Pex,

j=2 A+l

ECURCIONES DEL BALANCE DE MATERIA, ENTALPIA Y EXERGIA DE LAS TORRES ADIABATICA Y DIABATICA

Ex D,

Ex A

A
-~

Ex gc
ExF <

o

v Ex gdc

Ex aa

Figura 3.1 Representacion exérgica de un sistema de destilacién.




CAPITULO CUATRO

ANALISIS EXERGICO DE LAS
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CAPITULO 4

ANALISIS EXERGICO DE LAS COLUMNAS DA-401, DA-402, DA-501 Y

EQUIPOS AUXILIARES.

En el capitulo anterior se enlistaron las ecuaciones para el analisis de
exergia de los diferentes equipos que comprenden los sistemas de destilacién,
en esta ocasién se muestran los resultados del analisis de exergia de las

columnas a analizar.

4.1 ANALISIS DE EXERGIA DE LA COLUMNA DA-401

Diagrama de flujo de la torre DA-401, el rehervidor BA-402, el condensador

EA-408 y demas equipos.

Agua de Enfriamiento  Agua de Rotomo COLUMNA ADIABATICA
T=38"C T=46°C
P = 4.43 bar P = 343 bar Fraccién Mol
F =150,316 kg/h Cl =016
Q = 2.35 MWatt Vd = 685.19kg/h €2 =026
C3 =025
ER-408 T =4657°C C4+1=10.15
P = 17.50 bar
FR-406
x> Ld =1581.64 kg/h
GA-404 ‘L GA-406 Fraccién Mol
AR cz =010
c3 =027
Cé-1 =013
pA-401 C4-2 = 0.45
A = 261,083 kg/h
T =1427°C
P = 20.33 bar
Gases de Combustién
l— r
BR-402
Q = 20 MWatt
T = 230,50 °C :
P = 17.83 bar ]. ¥ o Aire
GR-09 Gas'Combustible
F = 258,858 kg/h

Figura. 4.1 Diagrama de la torre desbutanizadora.




ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DA-501 Y EQUIPOS AUXILIARES

Perfil de los parametros exérgicos totales originados por la columna de
desbutanizacién DA-401

Exats Exntp Pex| Efectividad Pot

MWe MWe MWe MWe|

ER-408 0.273 0.090 0.273 0.329 0.213
1 0.490 0.034 0.455 0.070 0.423

2 0.010 0.003 0.007 0.302 0.005

3 0.080 0.010 0.070 0.122 0.062

4 0.091 0.013 0.078 0.139 0.068

5 0.113 0.015 0.098 0.133 0.085

6 0.146 0.019 0.127 0.133 0.110

7 0.002 0.001 0.001 0.349 0.001

8 0.004 0.001 0.003 0.267 0.002

9 0.007 0.001 0.006 0.148 0.005

10 0.014 0.001 0.012 0.098 0.011

11 0.028 0.002 0.024 0.068 0.023

12 0.053 0.002 0.081 0.045 0.048

13 0.125 0.003 0.122 0.024 0.119
Alimentacién 5.755 0.070 5.685 0.012 5.617
15 0316 0.019 0.297 0.061 0.279

16 0.129 0.002 0.127 0.014 0.125

17 0.085 0.007 0.078 0.083 0.072

18 0.080 0.010 0.070 0.122 0.062

19 0.091 0.013 0.078 0.139 0.068

20 0.113 0.015 0.098 0.133 0.085

21 0.146 0.019 0.127 0.133 0.110

22 0.197 0.025 0.172 0.127 0.150

23 0.277 0.034 0.243 0.123 0.213

24 0.417 0.051 0.367 0.121 0.322

25 0.686 0.081 0.604 0.119 0.533

26 1.215 0.138 1.077 0.114 0.955

27 2.348 0.217 2.131 0.092 1.934

28 2.928 0.718 2.210 0.245 1.668
BA-402 22.948 5.187 18.381 0.225 14.383
Total 39.166 6.771 33.075 22.750

Tabla 4.1 Parametros exérgicos de la columna Desbutanizadora
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ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DR-501 Y EQUIPOS AUXILIARES

La columna DA-40] tiene un total del 97.5 % de las pérdidas totales
correspondientes a la seccién de Desbutanizacién con una efectividad del 17.28
%, esto se debe a la gran cantidad de perdidas originadas por el proceso de
combustién del rehervidor de la columna (BR-402) con el 5557 % de las
perdidas totales de la columna de desbutanizacién, le sigue en importacia las
perdidas originadas por la etapa de alimentacién con el 17.19 % debido a que las
condiciones de la alimentacién estdn muy diferentes a las condiciones del plato
en que se alimenta. En este caso el condensador de la columna (EA-408) no
representa perdidas significativas para el sistema.

Condensador
1%

Otras Etapas
26%

Etapade Rehervidor
Alimentacién 56%
17%

Gréfica 4.1 Pérdidas totales de la columna adiabatica de desbutanizacion.

La menor efectividad exérgica se localiza en la etapa de alimentacién
producto de las condiciones muy distintas de la cormiente de entrada con las
condiciones de la etapa.



BNRELISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DA-501 Y EQUIPOS AUXILIARES

4.2 ANALISIS DE EXERGIA DE LA COLUMNA DA-402

Diagrama de flujo de la torre DA-402, el rehervidor BA-403, el condensador
EA-409 y demas equipos.

Agua de Enfriamiento Agua de Retorno

T=32°C T =45°C

P = 4.43 bar P=343bar

F =1"748,400 kg/h

Q = 22.6 MWatt

T=73.26°C
ER-409 ¥ P =282 bar
FA-407
R = 189,447.8 kg/h
T i GA-408
Ld =50,000 kg/h
Fraccién Mol
C5's =062
Cé's =032
C7+ =006
PR-402 Pentanos y Hexanos a Isomerizacién
A = 258,858 kg/h
T = 166.6°C a5
P = 3.08 bar Gases de Combustién
"—— b
32 BA-403
Q = 5.86 MWatt
T = 166.23°C :
P =3.14 bar T [ r y Aire
GR-407 Gas'Combustible
- F = 208,858 kg/h
GA-405 Nafta Desisohexanizada

Figura 4.2 Diagrama de la columna desisohexanizadora.
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ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DA-501 Y EQUIPOS RUXILIARES

Perfll de los pardmetros exérgicos totales originadas por la columna de
desisohexanizado DA-402

Exntj r:mq;l Pex| Efectividad Pot
MW MW MWe MWe
EA-509 3.300 0.915 3.300 0.277 2.638
0.245 0.139 0.106 0.567 0.046

2 0.255 0.081 0.174 0.317 0.119

3 0.214 0.070 0.144 0.326 0.097

4 0.166 0.048 0.118 0.289 0.084

5 0.132 0.031 0.101 0.236 0.077

6 0.110 0.020 0.090 0.183 0.073

7 0.096 0.015 0.082 0.154 0.069

8 0.087 0.012 0.075 0.139 0.065

9 0.080 0.011 0.069 0.135 0.080

10 0.075 0.010 0.065 0.136 0.056

11 0.071 0.009 0.062 0.131 0.054

12 0.068 0.010 0.058 0.142 0.050

13 0.066 0.010 0.057 0.146 0.048

14 0.065 0.010 0.056 0.147 0.048]

15 0.065 0.010 0.055 0.159 0.046

16 0.066 0.011 0.085 0.167 0.046

17 0.068 0.012 0.056 0.176 0.046

18 0.070 0.013 0.057 0.189 0.046

19 0.072 0.014 0.088 0.196 0.047

20 0.073 0.016 0.057 0.215 0.045

21 0.070 0.018 0.052 0.262 0.038

22 0.051 0.022 0.029 0.429 0.017

23 0.083 0.027 0.055 0.331 0.037

24 0.120 0.035 0.084 0.296 0.059
Alimentacién 4.840 0.194 4.645 0.040 4.459
26 0.099 0.005 0.094 0.047 0.090

27 0.106 0.006 0.100 0.053 0.095

28 0.120 0.007 0.113 0.061 0.106

29 0.147 0.011 0.136 0.072 0.127

30 0.196 0.019 0.177 0.096 0.160

31 0.299 0.044 0.254 0.148 0.217

32 1.695 1.597 0.098 0.942 0.006
BA-403 6.336 1.654 5.213 0.261 4.051
Total 19.607 5.106 16.007 13.322

Tabla 4.2 Parametros exérgicos de la columna Desisohexanizadora.
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RNALISIS EXFRGICO DE LAS TORRES DR-401, DR-402, DA-50]1 Y EQUIPOS AUXILIARES

La columna DA-402 tiene un total del 83.54¢ % de las pérdidas totales
correspondientes a la seccién de Desisohexanizado con una efectividad del
26.04 %. Esto es debido a la gran cantidad de perdidas originadas por el proceso
de combustién del rehervidor de la columna (BA-403) con el 32.94 % de las
perdidas totales de la columna de desbutanizacién, le sigue en importacia las
perdidas originadas por la etapa de alimentacién con el 29.01 % debido a que las
condiciones de la alimentacion estan muy diferentes a las condiciones del plato
en que se alimenta y el condensador de la columna (EA-409) representa el 20.89
% de las perdidas totales del sistema.

Otras etapas Rehervidor
17% 33%

Condensador
21% Plato de
Alimentacién
29%

Gréfica 4.2 Pérdidas totales de la columna adiabitica de desisochexanizado.

La menor efectividad exérgica se localiza en la etapa de alimentacién
producto de las condiciones muy distintas de la comiente de entrada con las
condiciones de la etapa.




ANHLISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402Z, DR-501 Y EQUIPOS AUXILIARES

4,3 ANALISIS DE EXERGIA DE LA COLUMNA DA-501

Diagrama de flujo de la torre DA-501, el rehervidor BA-802, el condensador
EA-506 y demas equipos.

Agua de Enfriamiento  Agua de Retomo COLUMNRA ADIABATICA
T=32°C T = 45 °C
P=443bar P — 343 bar Fraccién Mol
F =212,275 kg/h H2 =027
Q = 3.42 MWatt Vd = 1360.77kgm C] =008
c2z =0.19
T =38°C Cc3 =028
EA-508 FR-504 )p = 17.24 bar C4-2 = 0.06
C4-1 =0.08
| GA-503 =
T 3_\) Ld =7143.33 kg/h
» Fraccién Mol
Ci =001
CZz =008
C3 =036
DA-50], gti f 0.17
A =188917kg/h =038
T =182°C
P = 20.84 bar
Gases de Combustién
l__‘— 4
BR-502
Q = 13.1 MWatt
T = 25895 °C :
P = 18.21 bar T [y oy Rire
GA-504 Gas/Combustible
« F=181,413kg/h
Nafta Reformada

Figura 4.3 Diagrama de la columna Estabilizadora.
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ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DA-501 Y EQUIPOS AUXILIRRES
_*_—_«_“.____*__‘——_'—'_‘_"_'—_‘—_*-——-—-_________—__

Perfil de pardmetros exeérgicos totales originadas por la torre de
estabilizacién DA-501

Exnts Exntp Pex| Efectividad Pot

MWe MWe MWe MWe

EA-506 1.104 0.230 1.104 0.209 0.922
1 0.055 0.021 0.033 0.391 0.020

2 0.025 0.016 0.009 0.64% 0.003

3 0.011 0.010 0.001 0.895 0.000

4 0.007 0.005 0.002 0.721 0.001

5 0.004 0.003 0.001 0.834 0.000

6 0.003 0.003 0.000 0.995 0.000

7 0.003 0.002 0.001 0.567 0.001

8 0.006 0.002 0.004 0.352 0.002

9 0.010 0.002 0.008 0.231 0.006

i0 0.019 0.003 0.016 0.173 0.013

11 0.038 0.005 0.032 0.135 0.028

12 0.070 0.008 0.061 0.121 0.054

13 0.112 0.015 0.096 0.138 0.083

14 0.143 0.018 0.126 0.124 0.110
Alimentacién 0.673 0.013 0.659 0.020 0.646
16 0.707 0.023 0.685 0.032 0.663

17 0.679 0.024 0.658 0.035 0.632

i8 0.726 0.032 0.694 0.044 0.664

19 0.765 0.033 0.732 0.043 0.701

20 0.756 0.029 0.727 0.038 0.699
21 0.690 0.024 0.667 0.034 0.644

22 0.588 0.018 0.570 0.031 0.852

23 0.476 0.015 0.461 0.031 0.447
24 0.381 0.012 0.368 0.032 0.356

25 0.315 0.013 0.302 0.040 0.290

26 0.288 0.015 0.273 0.054 0.258

27 0.316 0.024 0.291 0.076 0.269

28 0.432 0.044 0.388 0.102 0.348

29 0.743 0.080 0.663 0.108 0.591

30 5.231 0.719 4512 0.137 3.892
BA-502 14,348 3.066 12.403 0214 9.992
Total 29.721 4.528 26.545 22,889

Tabla 4.3 Parametros exérgicos de la columna Estabilizadora.
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ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-402, DR-501 Y EQUIPOS AUXILIARES
%

La columna DA-501 tiene un total del 89.62 % de las pérdidas totales
correspondientes a la seccién de Desisohexanizado con una efectividad del
15.23 %. Esto es debido a la gran cantidad de perdidas originadas por el proceso
de combustiéon del rehervidor de la columna (BA-403) con el 46.72 % de las
perdidas totales de la columna de desbutanizacién, le sigue en importacia las
perdidas originadas por la etapa 30 con el 16.99 % y el condensador de la
columna (EA-409) representa el 4.15 % de las perdidas totales del sistema. En
esta columna la etapa de alimentacién no representa perdidas de exergia
significativas debido a que las condiciones de la alimentacién son muy similares
a las condiciones del plato de alimentacién, ya que esta columna precalienta esta
alimentacién con su producto de fondos. '

Otras etapas Rehervidor
32% 47%

Condensador
4%

Etapa 30
17%

Grdéfica 4.3 Pérdidas totales de la columna adiabatica de estabilizado.

La menor efectividad exérgica se localiza en la etapa de alimentacién,
producto de las composiciones diferentes de la corriente de entrada con las
existentes en la etapa.




ANALISIS EXERGICO DE LAS TORRES DA-401, DA-40Z, DA-501 Y EQUIPOS AUXILIARES

4.4 ANALISIS DE RESULTADOS

Como se puede observar los puntos donde existen mayores pérdidas de
exergia en las columnas de la planta Hidrodesulfuradora son el rehervidor, la
etapa de alimentacién y el condensador (figura 4.4) por lo que se puede aplicar
la destilacién diabatica para tratar de abatir estas perdidas asi de como
suministrar 0 extraer calor en la corrriente de alimentaciéon dependiendo de las
condiciones del plato. A diferencia de las columnas de la planta de
hidrodesulfuracién, la columna estabilizadora de la planta de reformacién tiene
muy pocas pérdidas en la etapa de alimentacion debido a que esta se precalienta
con el producto de fondos de la misma torre lo que d4 como resultado que las
pérdidas en esta etapa no sean significativas.

BA-402

18.000 A rls.a'm

—&— DA-401
-—o— DR-501

14.000 + BR-502
12.701

ER-408 ER-409 ENn-508

Pex (MWe)
g

1 2 3 + 8 6 1 68 0 1011 12 13 14 18 16 17 18 16 30 21 32 23 24 258 26 27 238 20 30 31 32 3 N

Etapa

Gréfica 4.4 Perfiles de pérdidas totales de exergia de las columnas
adiabaticas.
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, _ CAPITULO 5
APLICACION DE LA DESTILACION DIABATICA

5.1, EVALUACION CON CARGAS TERMICAS REPARTIDAS EQUITATIVAMENTE

Para la evaluacién de las columnas de destilacién con cargas térmicas
repartidas equitativamente se debe dividir la carga del condensador entre el total
de etapas de la seccién de rectificacion de la columna de destilacién mas el propio
condensador y extraerles esta cantidad de calor en cada etapa de esta seccidn;
para la seccién de agotamiento se divide la carga del rehervidor entre el nimero
de etapas de la seccién de agotamiento considerando el rehervider vy se le
suministra esta cantidad de calor en todas las etapas. A continuacién se mostraran
los resultados de estas modificaciones junto con su respectivo analisis de exergia,
hay que senalar que en estos resultados no se considera la transferencia de calor
en la etapa de alimentacién.

5.1.1 Columna de Deshutanizacién DA-401

Perfil de parametros exérgicos

Seccién de Rectificacion
Exnts Exntp Pex\ Efectividad| Pot Q
(MWe)| (MWe)] (MWe) MWe)] (MWe)
EA-408  0.020 0.006 0.020 0.295 0.020 -0.173
1 0.058 0.013 0.045 0.223 0.035 -0.173
2 0.056 0.016 0.040 0.289 0.029 -0.173
3 0.056 0.019 0.037 0.341 0.024 0.173
4  0.086 0.022 0.034 0.390 0.021 -0.173
5 0.055 0.024 0.031 0.438 0.017 -0.173
6  0.085 0.027 0.028 0486 0.014 0.173
7 0.083 0.029 0.024 0.542 0.011 -0.173
8 0.051 0.031 0.020 0.615 0.008 0.173
9  0.047 0.034 0.013 0.722  0.004 -0.173
10 0.040 0.037 0.003 0.914 0.000 -0.173
11 0.047 0.039 0.007 0.842 0.001 -0.173
12 0.085 0.042 0.043 0.493 0.022 -0.173
13 0.081 0.045 0.036 0.551 0.016 -0.173
Alimentacién 6.304 0.881 5.423 0.140 4.663
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Seccién de Agotamiento
Exnts Exntp Pex] Efectividad Pot Q
(MWe)| We)] (MWe) (MWe)| (MWe)
15  0.561 0.091 0.470 0.163 0.394 1.333
16  0.289 0.064 0.225 0221 0.176 1.333
17 0.202 0.063 0.139 0.312 0.096 1.333
18  0.154 0.060 0.094 0.389 0.088 1.333
19 0.121 0.056 0.066 0.459 0.036 1.333
20  0.090 0.052 0.037 0582 0.016 1.333
21  0.068 0.048 0.020 0.709 0.006 1.333
22  0.062 0.044 0.018 0.716 0.005 1.333
23 0.065 0.040 0.025 0.622 0.009 1.333
24  0.066 0.037 0.029 0.862 0.013 1.333
25 0072 0.034 0.038 0.473 0.020 1.333
26  0.107 0.031 0.076 0291 0.054 1.333
27  0.306 0.031 0.275 0.101 0.247 1.333
28  0.936 0.332 0.604 0.354 0.390 1.333
BA-402 1.437 0.500 1.069 0.348 0.743 1.333
Total 11.602 2.749 8.992 7.149

Tabla 5.1 Parametros exérgicos columna DA-401 diabatica con Q cte.

En la columna diabatica de desbutanizacién las pérdidas totales de exergia
disminuyen de manera drastica en un 73 % con respecto a las pérdidas obtenidas
con la destilacién adiabatica, ya que se disminuyd la carga del rehervidor en un
93.33 % con respecto a la carga térmica original y se sustituy6 el fluido de
calentamiento en las etapas de agotamiento por vapor de media presién
sobrecalentado y la efectividad de la columna de desbutanizacién diabatica
aumenté a un 23.7 %.

La etapa que no mostré variacién alguna fué la etapa de alimentacién ya que
sigue teniendo casi la misma cantidad de pérdidas totales de exergia, por lo que
no se pudieron reducir mas las pérdidas totales de la columna; para poder
disminuir las pérdidas totales de exergia en la etapa de alimentacién es necesario
efectuar un intercambio de calor previo a la alimentacién, este intercambio de calor
debe de estar en funcién de las condiciones de la etapa de alimentacion y del
fluido considerado para el intercambio. En las siguientes graficas se nota el perfil
de pérdidas totales de exergia (Figura 5.1), efectividad exérgica (Figura 5.2) y
potencial de mejoramiento (Figura 5.3) de las columnas adiabéticay diabatica con
cargas térmicas repartidas equitativamente a lo largo de la columna.
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Gréfica 5.1 Pérdidas totales de exergia de la columna diabatica DA-401 con Q

ctes.

En esta gréfica se observa que las pérdidas de exergia disminuyen de
manera muy significativa a partir de la etapa 25 hasta lograr una disminucién

bastante grande en el rehervidor BA-402.
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Gréfica 5.2 Efectividad exérgica de la columna diabatica DA-401 con Q ctes.
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En la grafica de efectividades exérgicas se aprecia la mejora de las
efectividades en casi todos los platos debido al proceso de transferencia de calor
interetapa lo que da como resultado que la destilacién diabatica mejore
significativamente la efectividad exérgica global con respecto a la destilacién
adiabatica.
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Gréfica 5.3 Potencial de mejoramiento de la columna diabatica DA-401 con Q
ctes.

En la gréfica del potencial de mejoramiento se aprecia que la etapa de
alimentacién representa un punto donde es suceptible reducir las pérdidas de
exergia de la columna,

En el siguiente esquema de flujo de proceso (Figura S5.1) se tienen los
resultados de la destilacién diabatica, observandose una pequefia disminucién en
la cantidad de! vapor destilado y manteniéndose las composiciones de los
productos destilados; por otro lado el reflujo de la torre adiabatica desaparece en la
columna diabdtica, debido a la disminucién de los flujos del liquido y vapor en las
etapas de la torre como se muestra en la grafica 5.4, esta disminucién de flujos se
debe al intercambio de calor que hay en las etapas de la torre diabatica. El flujo de
agua de enfriamiento disminuye en 84.7 % y la temperatura del agua de retorno se
eleva a 1224 °C, la carga del rehervidor disminuye en 92.8% quedando solo con
144 MWe, la carga térmica restante fué suministrada por vapor de media
sobrecalentado con un flujo de 32,200 kg/h.
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Figura 5.1 Columna DA-401 Diabatica con Q ctes.
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Gréfica 5.4 Perfiles del liquido y vapor de la columna diabatica DA-401 con Q
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Como se observa en la grafica 5.4 los flujos tanto de liquido como de vapor
disminuyen en los extremos de la torre cambiando de manera significativa el
diametro de la columna.

Otra diferencia apreciable de la destilacién diabatica a la adiabatica es que
no se logra obtener la misma cantidad de destilado, en este caso del vapor
destilado por lo que se plantea la posibilidad de adicionar etapas de tal manera de
poder obtener la misma cantidad de destilado.

Adicion de etapas en la seccion de rectificacion de la torre DA-401.

En el siguiente anélisis se examiné la columna DA-401 de forma diabatica
con cargas térmicas repartidas equitativamente adiciondndole etapas en la parte de
rectificacién para lograr obtener la misma cantidad y composicién del destilado.

Como resultado de este analisis, se tiene que al afadir solo una etapa en la
zona de rectificacién se obtuvo el flujo y la composicién deseada del producto
destilado, por lo gque no se siguieron afiadiendo mas etapas. En base a esta pronta
solucién los perfiles de pérdidas de exergia, efectividad y potencial de
mejoramiento, no mostraron variacién significativa, solo un ligero incremento en
sus valores globales; las pérdidas de exergia de esta columna pasaron de 8.992 a
9.039 MWe incrementandose solo el 0.52 % como se observa en la grdfica 5.5.

La adicién de etapas en la zona de rectificacién se debié a la disminucién
de los flujos en el extremo superior e inferior de la columna necesitando mayor
area de contacto para lograr la separacion que se tenia en la columna adiabética.
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Adiabética Diabética Diabatica Etapa Extra
Columna
Gréfica 5.5 Comparaciion de las pérdidas totales de exergia de la columna DA-
401
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Asi como el perfil de exergia de pérdidas totales es similar entre las dos
columnas diabaticas, el perfil de efectividades de las etapas es similar también, tal
como se muestra en la gréfica 5.6.

0.9
=9 Bdiabdtica

08 T —=—piabética
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Etapa extra -

Alimentacitén 4

Etapa
Gréfica 5.6 Efectividades exérgicas de la columna diabatica con Q ctes. y una
etapa adicional

Intercambio de Calor en la Corriente de Alimentacidon

Para abatir las pérdidas de exergia en la etapa de alimentacién es necesario
intercambiar calor antes de alimentar la corriente a la torre, se propone calentar
hasta condiciones préximas a la etapa de alimentacién con el vapor efluente de la
etapa 15 de la columna diabatica, esto plantea un aumento de la carga térmica
suministrada.

Los resultados de este precalentamiento de carga se observan en la figura
5.2, la cual contempla la columna totalmente diabatica con cargas térmicas
repartidas de manera equitativa, note que los productos son similares a los de la
columna diabética sin precalentamiento de carga, y por consiguiente los demas
resultados de la columna son también similares.

En el andlisis de exergia se notdé un decremento considerable de las
pérdidas de exergia en la etapa de alimentacion y en consecuencia una
disminucién del 33.4 % de la pérdidas globales de exergia con respecto a la
destilacion diabética sin precalentamiento de carga, en la tabla 5.2 se observan los
parametros exergicos de esta columna.
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A = 261,088 kg/h
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Figura 5.2 Columna Diabatica (DA-401) con precalentamiento de carga.

Seccion de Rectificacion

Exnts Exn Pex| Efectividad Pot
(MWe) (MWe) (MWe) (MWe) (MW;ﬂ
ER-408 0.020 0.006 0.020 0.295 0.020 -0.173
1 0.058 0.013 0.045 0.223 0.035 -0.173
2 0.056 0.016 0.040 0.289 0.029 -0.173
3 0.056 0.019 0.037 0.341 0.024 -0.173
4 0.036 0.022 0.034 0.390 0.021 -0.173
5 0.0585 0.024 0.031 0.438 0.017 -0.173
6 0.055 0.027 0.028 0.486 0.014 -0.173
7 0.053 0.029 0.024 0.542 0.011 -0.173
8 0.051 0.031 0.020 0.618 0.008 -0.173
9 0.047 0.034 0.013 0.722 0.004 -0.173
10 0.040 0.037 0.003 0914 0.000 -0.173
11 0.047 0.039 0.007 0.842 0.001 -0.173
12 0.085 0.042 0.043 0.493 0.022 -0.173
13 0.081 0.045 0.036 0.551 0.016 -0.173
Alimentacién 4.458 2.039 2.420 0.457 1.313 1.880
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Seccion de Agotamiento
Exnts Exntp) Pex| Efectividad Pot ﬂ
(MWe)| (MWe) (MWe) {(MWe) (MWe)
15 0.561 0.091 0.470 0.163 0.394 1.333
16 0.289 0.064 0.225 0.221 - 0.176 1.333
17 0.202 0.063 0.139 0.312 0.096 1.333
18 0.154 0.060 0.094 0.389 0.058 1.333
19 0.121 0.056 0.066 0.459 0.036 1.333
20 0.090 0.052 0.037 0.582 0.016 1.333|
21 0.068 0.048 0.020 0.709 0.006 1.333
22 0.062 0.044 0.018 0.716 0.005 1.333
23 0.065 0.040 0.025 0.622 0.009 1.333
24 0.066 0.037 0.029 0.562 0.013 1.333
25 0.072 0.034 0.038 0.473 0.020 1.333
26 0.107 0.031 0.076 0.291 0.054 1.333
27 0.306 0.031 0.275 0.101 0.247 1.333]
28 0.936 0.332 0.604 0.354 0.390 1.333
BA-402 1.437 0.500 1.069 0.348 0.743 1.333
Total 9.756 3.906 5.988 3.796

Tabla 5.2 Parametros exérgicos columna diabatica DA-401 con
Precalentamiente de Carga.

En la grafica 5.7 se observa la distribucién de las pérdidas de exergia de la
columna diabatica con precalentamiento de carga comparada con la columna
diabatica sin precalentamiento de carga, asi como la reduccién de las pérdidas
globales de exergia mostrada en la grafica 5.8, con este precalentamiento de carga
la efectividad de la columna mejoré notablemente pasando de una efectividad del
23.7 % de la columna diabatica sin precalentamiento de carga a una efectividad del
40% con el precalentamiento de carga.

Con respecto al potencial de mejoramiento este disminuyo
considerablemente por efecto de las pérdidas totales de exergia y el aumento de
la efectividad.

Los pérfiles del liquido y vapor se mantuvieron estables con respecto a la
columna diabatica sin precalentamiento de carga, por lo que se obtuvieron las
mismas caracteristicas de productos. El tinico incremento que se observd fué el
del vapor que se utilizé para suministrar calor a la ¢columna, ya que también se
ocupd para suministrar calor en la corriente de alimentacién con el fin de
precalentarla, este incrmento fue del 26.8 %.
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W

5.1.2 Columna de Desisohexanizado DA-402

La columna DA-402 elimina los pentanos y hexanos de la nafta
hidrodesulfurada, a esta columna le preceden una valvula de expansién donde la

corriente de liquido se vaporiza parcialmente para ayudar a la separacion.

En la tabla 5.3 se muestran los parametros exérgicos de esta columna etapa

por etapa.
Seccién de Rectificacién
Exnts Exn Pex‘ Efectividad Pot Q|
(MWe) (MWe)| (MWe) (MWe)} (MWe)
EA-409 0.385 0.021 0.364 0.054 0.232 -0.944
1 0.072 0.042 0.030 0.587 0.029 -0.944
2 0.068 0.054 0.014 0.798 0.014 -0.944
3 0.066 0.064 0.002 0.969 0.002 -0.944
4 0.077 0.059 0.018 0.770 0.017 -0.944
5 0.087 0.054 0.033 0.619 0.032 -0.944
6 0.097 0.049 0.049 0.49% 0.046 -0.944
7 0.107 0.043 0.064 0.398 0.060 -0.944
8 0.116 0.036 0.080 0.311 0.074 -0.944
9 0.128 0.029 0.096 0.232 0.087 -0.944
10 0.134 0.021 0.113 0.159 0.100 -0.944
11 0.143 0.013 0.130 0.090 0.113 -0.944
12 0.181 0.003 0.148 0.022 0.126 -0.944
13 0.159 0.007 0.152 0.046 0.12% -0.944
14 0.167 0.019 0.148 0.115 0.126 -0.944
15 0.178 0.033 0.143 0.187 0.122 -0.944
16 0.184 0.048 0.135 0.263 0.117 -0.944
17 0.192 0.066 0.126 0.343 0.110 -0.944
18 0.200 0.086 0.114 0.429 0.101 -0.944
19 0.210 0.109 0.101 0.520 0.090 -0.944
20 0.219 0.135 0.085 0.614 0.078 -0.944
21 0.229 0.161 0.068 0.701 0.064 -0.944
22 0.241 0.177 0.064 0.735 0.060 -0.944
23 0.256 0.146 0.110 0.570 0.098 -0.944
24 0.276 0.023 0.253 0.082 0.18% -0.944
Alimentacién 4774 0.194 4.580 0.041 4,395 0.000
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Seccién de Agotamiento
Exnts Exn Pexl Efectividad Pot Q
(MWe)] (MWe) (MWe) (MWe)| (MWe)
26 0.106 0.039 0.067 0364  0.063  0.65]
27 0.033 0.009 0.024 0283  0.023  0.651
28 0.053 0.031 0.021 0.895  0.021 0.651
29 0.082 0.033 0.048 0.408 0046  0.651
30 0.067 0.047 0.020 0.700  0.020  0.65]
3l 0.357 0.067 0.290 0.187 0206  0.651
32 1.319 0.631 0.688 0.478 0.215 0.651
BA-403 0.792 0.208 0.721 0.258  0.569 0.651
Total 9.100 7.713

Tabla 5.3 Parametros exérgicos columna DA-402 diabatica con Q cte.

En la columna diabatica de desisohexanizado DA-402 se logra apreciar una
reduccién considerable de las pérdidas totales de exergia del orden del 43.15 %;
la reduccién de las pérdidas en el rehervidor fueron del 86.33% y las del
condensador del 88.96 %, la columna sin rehervidor y condensador aumenté sus
pérdidas totales alrededor del 8% tal como se muestra en la grafica 5.9.
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Gréfica 5.9 Pérdidas totales de exergia columna DA-402

87




APLICACION DE LA DESTILACION DIABATICA

La grafica 5.10 muestra el pérfil de pérdidas totales de exérgia de la columna
diabatica y adiabatica DA-402, aqui se aprecia como disminuyen las pérdidas de
exergia en el condensador y rehervidor, ademas se observa cue las pérdidas en
la etapa de alimentacién no sufren ningin cambio, por lo que se intentard
intercambiar calor en la corriente de alimentacién para tratarlas de disminuir esto
es debido a que representan mas del 50 % de las pérdidas totales cque tiene esta
columna sin considerar el condensador y el rehervidor.
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Gréfica 5.10 Perfil de pérdidas totales de exergia columna DA-402

En la grafica de efectividades exérgicas (grafica 5.11) se aprecia que casi
todas las etapas de la columna diabatica tienen efectividades mayores que en la
columna adiabatica, esto se debe a que se mejoré la transferencia de calor de cada
etapa lo que dd como resultado un mejor aprovechamiento de la exergia
sumistrada y producida de la columna.

Los perfiles de liquido y de vapor se afectaron de manera muy significativa
(gréfica 5.12) debido a que la cantidad de reflujo bajo de 189, 447.8 a 0.0 kg/hy la
cantidad de destilado manteniendo la misma composicién disminuyé de 50, 000 a
46, 548 kg/h (figura 5.2), asi mismo la carga térmica de condensador y rehervidor
disminuyerén en 96 y 81.8 % respectivamente, el suministro de agua de
enfriamiento decrecié en 98.7 % y el agua de retorno resultante se obtuvo a
mejores condiciones para ser rehusada (119.8 °C y 2.09 bar).
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Grédfica 5.12 Perfiles de vapor y del liquido de la columna DA-402
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A = 258,857 kg/h
I = 1665°C
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Figura 5.3. Columna diabatica DA-402 con cargas térmicas constantes.

En esta columna no fué posible efectuar intercambios de calor en la
corriente de alimentacidén para disminuir las pérdidas totales de exergia, debido a
que al realizar el intercalbio de calor, la fraccién vapor contenida por la corriente
variaba muy bruscamente y por consiguiente la simulacién de la torre no se

realizaba adeacuadamente.
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5.1.3 Columna de Estabilizacion DA-501

En esta columna se eliminan los hidrocarburos ligeros de la nafta reformada
obteniéndose un destilado vapor (hidrégeno e hidrocarburos ligeros), un destilado
liquido (propano y butanos) y un producto de fondos (nafta estabilizada vy
reformada).

Si se extrae la misma cantidad de calor en la zona de rectificacién y se
aporta la misma cantidad de calor en la zona de agotamiento el perfil de
parametros exérgicos da como resultado que las pérdidas totales de exergia se
reduzcan considerablemente (tabla 5.4).

Lis pérdidas totales de exergia disminuyeron de 26.545 a 17.348 un
decremento de solo el 34.6 %, las pérdidas totales de exergia en el rehervidor de
la columna disminuyeron en 94.3 %, las pérdidas del condensador en 1.7 % y las
pérdidas totales de la columna (sin rehervidor y condensador) aumentaron en
aproximadamente 20 % {grafica 5.13).

Pérfil de parametros exérgicos.

Seccion de Rectificacion
Exnts| Exmtp| Efectividad Pe Pot Q
MWe MWe MW MWe MWe
ER-506 1.347 0.024 0.018 1.323 1.299 -0.228
1 0.363 0.010 0.027 0.354 0.344 -0.228|
2 0.237 0.013 0.054 0.224 0.212 -0.228
3 0.261 0.016 0.061 0.245 0.230 -0.228
4 0.308 0.019 0.062 0.289 0.271 -0.228
5 0.349 0.022 0.063 0.327 0.306 -0.228
6 0.383 0.025 0.066 0.358 0.334 -0.228
7 0.409 0.028 0.070 0.381 0.354 -0.228
8 0.428 0.031 0.074 0.396 0.367 -0.228
9 0.436 0.038 0.078 0.402 0.370 -0.228
10 0.428 0.037 0.087 0.391 0.357 -0.228
11 0.392 0.040 0.102 0.352 0.316 -0.228
12 0.330 0.043 -0.129 0.288 0.250 -0.228
13 0.360 0.044 0.122 0.316 0.278 -0.228
14 0.626 0.033 0.053 0.593 0.561 -0.228
Alimentacién 0.998 0.020 0.020 0.978 0.958
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Seccion de Agotamiento
Exntj Exntp| Efectividad Pex Pot Q
MW MWe MWe MWe MWe
16 0.838 0.027 0.032 0.811 0.786 0.771
17 0.766 0.042 0.054 0.724 0.685 0.771
18 0.770 0.044 0.057 0.726 0.685 0.771
19 0.788 0.042 0.053 0.746 0.707 0.771
20 0.799 0.039 0.048 0.760 0.723 0.771
21 0.790 0.035 0.044 0.755 0.721 0.7171
22 0.758 0.031 0.040 0.727 0.698 0.771
23 0.709 0.027 0.038 0.682 0.656 0.771
24 0.654 0.024 0.036 0.631 0.608 0.771
25 0.602 0.020 0.034 0.582 0.563 0.771
26 0.561 0.018 0.032 0.543 0.526 0.771
27 0.533 0.016 0.030 0.517 0.502 0.771
28 0.516 0.014 0.028 0.502 0.488 0.771
29 0.477 0.014 0.029 0.463 0.450 0.771
30 0.561 0.064 0.114 0.497 0.440 0.771
BA-502 0.852 0.284 0.334 0.701 0.512 0.771
Total 18.630 1.180 2.080 17.583 16.557 0.77%

Tabla 5.4 Perfil de parametros exérgicos de la columna diabatica DA-501.

Diabéatica

Gréfica 5.13 Pérdidas totales de exergia de la columna diabatica DA-501.
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Las pérdidas totales en la columna sin considerar el revervidor y el
condensador aumentaron sustancialmente (grafica 5.14) debido a las
modificaciones de los flujos de liquido y vapor (grafica 5.15); en la etapa de
alimentacién las pérdidas de exergia son significativamente pequefias debido a la
existencia de un precalentador carga-efluente que hace que las condiciones de
esta comriente sean muy similares a las condiciones a las que se encuentra la
etapa.

14.000

12.000

10.000

MWwe

Gréfica 5.14 Pérfil de pérdidas totales de exergia columna DA-501.

4000

e Y apcy Adishatica
- —f— Ldquido Adiabdtica
+——d—Vapor DiabAtica

Etapa

Gréfica 5.15 Perfiles de licuido y vapor de la columna DA-501.
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Como consecuencia de la variacién de los fluyjos del liquido y vapor, el
reflujo tiende a desaparecer, los flujos de liquido y vapor destilado disminuyeron
apreciablemente sin cambiar de composicién; las cargas del condensador y
rehervidor se reducen en 93.3 y 94,1 % respectivamente y el flujo de agua de
enfriamiento utilizada en la seccién de rectificacion para extraer calor bajé de
212,275 a 33,547 kg/h mostrando un incremento en la temperatwrade 32 a 118 °C a
2.53 bar, (condiciones apropiadas para generar vapor de baja presién), asi mismo
la mayor parte el gas combustible utilizado para la combustién en el rehervidor y
suministrar calor a la columna en la zona de agotamiento fue sustituido por 21,099
kg/h de vapor de media presién sobrecalentado, el cual se suministré en la zona
de agotamiento, resultando un condensado con 192 °C a 13.08 bar. En la figura 5.4
se muestra el diagrama de flujo de la columna diabatica con cargas térmicas
repartidas ecuitativamente.

Agua de Enfriamiento
T=233°C
P=3583bar Fraccién Mol
£ = 33,848 ke/h H3 =027
Q = 0.96 MWatt Vd = 1710 kgh Cl =0.08
- c2 =018
EA-506 T = 38*C C3 =028
P = 1728 bar ©4-2 = 0.06
-y C4é-1 = 0.08
— Ld =8425 leg/h
GA-503 Fraccién Mol
AR C1 =00l
Cc2 =008
DA-501 C3 =036
Agua de Retormno C4-2 = 0.17
_' T=118°C C4-1 =036
A = 189,829 kg/h P =283 bar
T=182°C 18 ) . Condensado
P = 20.84 bar T =181.8°C
P = 13.08 bar
Vapor do Media Scbrecalentado
T = 310°C
A—t P =18.29 bar
20 F ©21,089 kg/h Gases de Combustién
BR-502
Q = .7TMWatt
T = 284.8°C
P = 20.8 bar Aite
GA-504 | 5ag Combustible
» F = 182783 kgh
Nafta Reformada y Estabilizada

Figura 5.4 Columna diabatica de estabilizacién DA-501.
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5.2. EVALUACION DE LAS COLUMNAS ADIABATICAS CON EXTRACCION O
APORTACION DE CALOR A DOS O TRES NIVELES TERMICOS CON LA
FINALIDAD DE HACERLAS DIABATICAS.

5.2.1 Columna Desbutanizadora DA-401

A continuacién se presentan los resultados de la columna diabatica de
desbutanizacién (DA-401) con aportacién de calor a dos niveles térmicos
diferentes, una en el rehervidor y la otra en el plato nimero 23; la aportacién de
calor en el rehervidor se hace mediante gas combustible en el homo a fuego
directo ya existente y la aportacién de calor en el plato namero 23 se lleva a cabo
con vapor de media presién sobrecalentado. Se decidié hacer la aportacién de
calor en el plato nimero 23 y en la corriente de aliemntacion ya que las
temperaturas de la columna asi lo permitieron; solo se hicieron estas aportaciones
debido a que el 93 % de las pérdidas totales de exergia de la columna (sin
rehervidor y condensador) se encuentran en la seccién de agotamiento y en el
plato de alimentacién (grafica 5.16 ay b) v en la zona de rectificacién las pérdidas
ireversibles son de 7 %. Dando como resultado que las pérdidas totales de
exergia reduzcan de 33.075 a 22.956 MWe teniendo una disminucién del 39.7 %.

Con estos intercambios de calor se logra una mejora del aprovechamiento
de la exergia al aumentar €l valor de la efectividad exérgica de 17.3 a22.8 %

1000 1631
1.000
3.000 5.633
31000 1 P
&
E 1000 4 ®
100
1000
1053 )
1000 Agotemiscin
- ’“
1000 L
RoctiScaciia Abreariactn Sgommmiany
Seccitn da la columna
(a) )

Gréfica 5.16 (a,.b) Pérdidas de exergia de la columna adiabatica DA-401
sin rehervidor ni condensador.

En la tabla 5.5 se muestra el perfil de los parametros exérgicos, asi como de
la cantidad de calor que se intercambio en las diferentes etapas del sistema de
destilacién. Los flujos de liquido vapor tienen ligeras variaciones a partir de la
etapa 23 con respecto a la columna adiabatica (grafica 5.17) y las efectividades son
muy parecidas a la columna adiabdtica, en la grafica de pérdidas totales de exergia
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(grafica 5.18) se tiene un ligero pico en el plato nimero 23 donde incrementan las
pérdidas de exergia por el suministro de calor efectuado.

Perfil de pardmetros exérgicos

Exnts| Exntp PexEfectividad Pot j Calor
MW

MWe MWeg MWg MW
EA-408 0.791 0090  0.791 0.114 0.712 -2.420 Extraccié
1 0025 0011 0014 0.433 0.008
2 0.010 0.003  0.007 0.302 0.005
3 0.080 0.010  0.070 0.122 0.062
4 0091 0013 0.078 0.139 0.068
5 0.113 0015  0.098 0.133 0.085
6 0.146 0019  o0.127 0.133 0.110
1 0.002 0.001  0.001 0349 0.001
8 0004 0001  0.003 0.267 0.002
9 0.007 0.001  0.006 0.148  0.008
10 0014 0001 0012 0.098 0.011
11 0.026 0.002  0.024 0.068 0.023
12 0.083 0.002  0.051 0.045 0.048
13 0.125 0.003  0.122 0.024¢ 0.119
Alimentacion 3972 1228 2.744 0309 1.896 5.052 Aporte
15 0360 0.014 0345 0.040 0.332
16 0.174 0.008  0.166 0.045 0.159
17 0.148 0.015  0.130 0.104 0.117
18 0.167 0.021  0.146 0.125 0.128
19 0225 0031 0194 0.136 0.168
20 0341 0.047 0294 0.137 0.254
21 0.573 0.080  0.493 0.139 0.425
22 1.058 0.147 0812 0.139 0.785
23 1546 0.159  1.387 0.103 1.245 10.000 Aporte
24 0098 0.007 0.090 0.077 0.083
25 0.186 0.016 0.170 0.084 0.156
26 0401 0.037  0.364 0.083 0.330
21 0.979 0.089  0.890 0.080 0.810
28 1.945 0.232 1.713 0.119 1.509
BA-402 10.780 3.260  8.508 0.302 6.233 10.000 Aporte

Total 24.436 5.562 19.952

Tabla 5.5 Perfil de parametros exérgicos de la columna diabatica de
desbutanizacién DA-401 con aporte de calor.
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Gréfica 5.17 Perfiles del liquido y del vapor de la columna diabatica DA-401

con aporte de calor.
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Grdéfica 5.18 Pérdidas totales de exergia de la columna diabatica DR-401 con

aporte de calor.
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S

Con esta modificacién a 1a columna de desbutanizacién se logra obtener
casi la misma cantidad de destilado con la misma composicién solo se reduce en
1 kg/h la cantidad de vapor destilado (ver figura 8.8), por lo que se considera que
nos es necesario incrementar ninguna etapa adicional lo que lo hace una
propuesta muy factible exérgicamente.

Agua de Enfriamiento  Agua de Retorno
T=32°C =
P = 4.43 bar ; = 36430 bar Fraccién Mol
F =150,316 kg/h ) Cl =016
Q = 2.42 MWatt Vd=664.19kg/h C2 =026
- C3 =025
T = 4657°C C41=015
ER-408 P = 17.50 bar
i Ld =1881.64 kg/h
Condonsad GA-404 l GR-406 Fraccién Mol
e AA cz =010
P = 16.21 bar C3 =021
C4-1 =013
DA-301 C4-2=045
A = 261,083 kg/h
- 14
T=1427°C s
P = 20.33bar
T = 205°C 23 Vapor de Media Sobrecalentado
C ] F = 25,248.32 kg/h
Q = 10 MWatt T = 310°C
P =18.17 bar
28 BA-40 [
Q=10 MWatzt J‘H Gases de Combustién
T = 230.50 °C :
P = 17.83 bar 1 / Aire
LAA8 )
GA-109 Gasg'Combustible
F = 258,859 kg/h
Nafta Desbutanizada

Figura 5.5 Propuesta de modificacion de la columna DA-401.
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5.2.2 Columna Desisohexanizadora DA-402

Evaluaciéon de la columna de desisohexanizado (DA-402) mediante la
aportacién de calor a tres niveles térmicos diferentes adicionales al condensador y

rehervidor.

En esta columna las mayores pérdidas se encontraban en la zona de
rectificacién por ser la seccién con mayor nimero de etapas y en menor medida
en la zona de agotamiento, por lo cual se plante6 hacer dos intercambios
adicionales en la zona de rectificacién (Etapas No. 15 y 23) y uno en la zona de
agotamiento (Etapa No. 29) (ver figura 5.6).

Agua de Enfriamiento
T=32°C
P = 443 bar
F =270.229 kg/h
Q = 7.66 MWatt ER-409
T=7326°C
P =282bar
FR-407
R= 30,716 kg/h -
1 T—ﬁ GR-408 Pentanos y Hexanos a Isomerizacién
Ld =50,000 kg/h
Fraccién Mol
C58's =062
T = 666 °C CB's =032
DA-402 C7+ =006
15
Q © 1.55 MWate| ——==
T = 80.5°C
ouz.ssmw;u_:g, Agua de Retomo
A = 258,858 kg/h [~ P = 3.46 bar
T=1666°C 25 T=1045°C
P = 3.08 bar 20 Condensado
. Qe2edMwat[ =1 "— —— — = T=2049°C P=1T7.19bar
] Vapor de Media Sobrecalentado
32 T=310°C F = 48835 kg/h
P =18.17 bar
BR403 ! Gases de Combustién
Q = 2.03 MWatt_~
T=16623°C =
P =3.14bar i o Aire
GA-407 Gas'Combustible
F = 208,858 kg/h

GH-405 Nafta Desisohexanizada

Figura 5.6 Columna diabatica de desisohexanizado DA-402 con extracciones vy
aporte de calor.

99




APLICACION DE LA DESTILACION DIABATICA

=

Con este intercambio de calor se logra una reduccién significativa de las
pérdidas totales de exergia pasando de 16.007 a 14.103 MWe, la cantidad de reflujo
disminuye considerablemente de 189,447.8 a 30,516 kg/h y la carga del
condensador se reduce de 22.6 a 7.66 MW, el agua de enfriamiento se reduce de
1°748, 400 a 270, 229 con temperatura y presién de retomo de 104.5 °C y 3.46 bar, lo
que hace que el agua de retomo sea de mayor utilidad; en la zona de agotamiento
se repartié la carga térmica entre el rehervidor y la etapa niimero 29, resultando
una reduccién del rehervidor y a la vez del gas combustible utilizado, sustituyendo
esta reduccién del gas combustible por 4853.5 kg/h de vapor de media presién
sobrecalentado.

Debido al intercambio de calor interetapa, los flujos del licuido y vapor
fueron afectados de manera significativa (grafica 5.19), atin asi la cantidad de
producto tanto en €l destilado como el de fondos no tuvieron modificacion alguna

00— B B a
Py

E
1500
1000 4
<t Vapor Adiabtica
=— Liquido Adiabitica b
800 1 —A—Vapor Diabatica
i =P8~ Liquido Diabitica |
0
~8 e wmer®eg3anTe 2D 2 2] EAR I 88N828E S
Etapa

Grafica 5.19 Pérfiles del liquido y vapor de la columna diabatica DA-402 con
extracciones y aportes de calor.

En la tabla 5.6 del perf]l de parametros exérgicos se muestran los flujos de
calor que se extrajeron y que se aportaron en las diferentes etapas del sistema de
destilacién.
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Perfil de paramtros exérgicos.
Exnts Exatp Pex Efectividad Pot Q Calor
MWe MWe MWe MWe MWe

ER-409 0.745 0459 0.745 0.616 0.569  7.550 Extraccioén
1 0.049 0.022 0.026 0.461 0.014
2 0.025 0.018 0.007 0.708 0.002
3 0.011 0.008 0.003 0.721 0.001
4 0.004 0.003 0.001 0.800 0.000
5 0.003 0.002 0.001 0.567 0.001
6 0.002 0.001 0.001 0.541 0.000
7 0.002 0.001 0.001 0.325 0.001
8 0.001 0.001 0.001 0.508 0.000
9 0.002 0.001 0.001 0.410 0.001
10 0.002 0.001 0.001 0.364 0.001
11 0.002 0.001 0.001 0.341 0.001
12 0.002 0.001 0.001 0.325 0.001
13 0.002 0.001 0.001 0.317 0.001
14 0.002 0.001 0.001 0.312 0.001

0 3382 1.001 2.381 0.296 1676  7.550 Extraccién
16 0.171 0.088 0.114 0.336 0.075
17 0.125 0.038 0.087 0.303 0.061
18 0.097 0.026 0.070 0.272 0.051
19 0.079 0.021 0.058 0.265 0.043
20 0.068 0.019 0.049 0.282 0.035
21 0.057 0019 0.038 0.337 0.025
22 0.040 0.021 0.019 0.530 0.009

0 2.112 0474 1.638 0.224 1270  7.550 Extraccién
24 0176 0.097 0.078 0.555 0.035
Alimentacién 4706 0.195 4511 0.041 4.325
26 0.132 0.008 0.124 0.062 0.116
27 0.165 0.014 0.1581 0.082 0.139
28 0235 00298 0.205 0.125 0.180

0 0932 0.052 0.880 0.056 0.832 2.930 Aporte
30 0.088 0.003 0.052 0.062 0.049
31 0.120 0.015 0.108 0.124 0.092
32 0788 0.679 0.109 0.862 0.015
BA-403 3.168 0.825 2.638 0.260 2.028 2.930 Aporte

Total 17.462 4.113 14.103

Tabla 5.6 Perfil de parametros exérgicos de la columna diabatica DA-402 con
extracciones y aportes de calor.
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Como se observa en la gréfia 5.20, disminuyen las pérdidas en el rehervidor
y en el condensador y se incrementan las pérdidas totales de exergia en las
etapas donde se intercambié calor, atin asi se logra una importante reduccién de
las pérdidas totales de exergia; con respecto a las efectividades la tendencia
observada en esta modificacién es intermedia a la observada para la columna
adiabatica y la diabatica con calores repartidos equitativamente.

6.000

—€— Adiabdtica aporte de calor )
5.000 —8—Diabética
4000 - extraccion de calor n

"\

2.000 -

g-—.«mvmwhmmo—-wnvmho-—-ﬁﬂvﬂggggggﬁ

BA-403

Ewapa

Gréfica 5.20 Pérdidas totales de exergia de la columna diabéatica DA-402.
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5.2.3 Columna de Estabilizacion DA-501.

En esta columna se hicieron modificaciones a dos niveles térmicos
diferentes, se le extrajo calor en la etapa nimero 13 de la zona de rectificacién y se
le aporté calor en la etapa numero 17.

En la zona de rectificacién la carga del condensador se redujo a 2.25 MW y
la cantidad de reflujo se redujo de 25, 509 a 18, 553 kg/h, la cantidad de destilado,
vapor vy liquido no variaron significativamente; los flujos de liquide y vapor
disminuyeron en los extremos de la torre como se ve en la grafica 5.21, el agua de
enfriamiento se redujo de 212, 275 a 68, 000 kg/h obteniendo como agua de retomo
agua a 82.3 °C y 3.46 bar. Lia carga intercambiada en esta etapa fue de 1.71 MW

(figura 5.7).

Agua de Enfriamiento
T=32°C _
P =443 bar Fraccién Mol
F =48,845 ka/h H2 =027
Q = 2.25 MWatt ER506 V4 =1360T7kg/h Cl =008
‘\ c2 =018
T=38°%C Cl =028
FA-504 )P = 17.24 bar C4-2 = 0.08
C4-1 =008
R = 18,853.3 kg/h
1 GA-503 Ld =7143.33 kg/h
Fraccién Mol
Cl =001
DA-501 Cc2 =008
T=60.6°C C3 =03
13 C4-2 = 0.17
de Roto!
0 = LTI MWatt | _Ag“: 823 °Cm° C4-1 = 0.36
A = 189,529 kg/h P = 3.46 bar
T=182°C 15
P = 20.84 bar 17 Condensado
Qo 4IEMWatt [ = r=2049°C P=I1719bar
Vapor de Media Sobrecalontado
T=310°C F=71255Tka/h
P =18.17 bar
30 BA-50Z Gases de Combustién
Q = 8.73 MWa

T = 258.95 °C :

P = 1821 bar I T Aire
GR-504 Gas'Combustible
F = 181,424 kg/h
Nafta Reformada

Figura 5.7 Columna estabilizadora DA-501 con extraccion y aporte de calor.

En la zona de agotamiento se suministraron 7, 255.7 kg/h de vapor de media
sobrecalentado y se obtuvo condensado de media presién, la carga térmica
intercambiada en esta etapa fue de 4.38 MW, la carga del rehervidor pasé de 13.1 a
8.73 MW.
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Los perfiles del liquido vy vapor sufrieron
donde se extrajo o se aporto calor (grafica 5.21).
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variaciones a partir de las etapas

- g M W O W@ = @ & O e & M oW W WO e @
—————————

= “ A3 S RE KX &8 =

Gréfica 5.21 Perfiles del liquido y vapor de la columna DA-501 con extraccion y
aporte de calor.

extraccién de calor
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Gréfica 5.22 Pérdidas totales de exergia columna DA-501 con extracciéon y
aporte de calor.
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En la gréfica 5.22 de pérdidas totales de exergia, la etapa niumero 17 tiene
un incremento considerable de pérdidas en comparacién con la etapa nimero 13
donde el aumento es poco significativo; se logré un incremento en la efectividad
global de la torre y una disminucién considerable en las pérdidas totales de
exergia. El calor intercambiado en las diferentes etapas se muestra en la tabla 5.7
del perfil de parAmetros exérgicos.

Exats | Exatp | Pex Efecﬁvidaﬂ Pot Q Calor
MWe MW MWe MW MWel MWe
EA-506 0.811 0.148 0.811 0.183 0.680 -2.250 Extraccion

1 0026 0017 0.009 0.661 0.006

2 0028 0013 0015 0.475 0.007

3 0016 0010 0.0086 0.607 0.004

4 0008 0007 0.003 0.701  0.002

5 0006 0004 0.002 0672 0.001

6 0004 0003 0.002 0.611  0.001

9 0002 0001 0.001 0.400  0.001

10 0001 0001 0001 0.866 0.000

11 0005 0.001 0005 0.119  0.001

12 0020 0.000 0.020 0.018  0.000

13 0421 0246 0.175 0.584¢ 0.102 -1.710 Extraccién

14 0196 0020 0.176 0.100 0.018
Alimentacién 0433 0.070  0.363 0.161 0.058

16 0840 0.056 0783 0.067 0.052

17 1688 0.078 1.580 0.047 0074 4.380Aporte

18 0280 0012 0.268 004 0.012

19 0363 0021 0.342 0.058 0.020

20 0153 0011 0.141 0.075 0.011

21 0148 0011  0.138 0.077 0.011

22 0254 0022 0233 0.085 0.020

23 0372 0024 0.348 0.064 0.022

24 0209 0018 0.191 0.084 0.016

25 0178 0013 0.165 0.074 0.012

26 0208 0021 0.277 0.072 0.020

27 0487 0031 0456 0.063 0.029

28 0761 0.043 0717 0.057 0.041

29 1151 00868 1.082 0.060 0.065

30 1385 0070 1.298 0.051 0.066

BA-502 9565 1748 8.764 0.183 7.335 8.730 Aporte
Total 20.067 2.791 18.370

Tabla 5.7 Perfil de parametros exérgicos de la columna diabatica DA-501 con
extraccion y aporte de calor.
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5.3 ANALISIS DE RESULTADOS

De los resultados del andlisis de exergia en las columnas diabaticas en
comparacién con las columnas adiabaticas se comprueba que mediante la
destilacién diabética la exergia se aprovecha mejor que en las columnas
adiabaticas.

Se observé una ligera disminucién en los flujos de los destilados, lo cual se
debe a la reduccién en los flujos de liquido y vapor en los extremos de las
columnas de destilacién.

El flujo de agua empleada para la extraccién de calor en la zona de
rectificacién disminuye significativamente en comparacién con el flujo de agua de
enfriamiento utilizada en los condensadores de las columnas adiabéticas, asi
mismo se incrementa la calidad exérgica del agua de retorno.

En las columnas diabaticas con intercambio de calor repartido
equitativamente la carga térmica del rehervidor disminuye a tal grado que las
pérdidas de exergia originadas por el rehervidor son equiparables a las pérdidas
de exergia de cualquier plato en la columna excepto de la etapa de alimentacién.

Fue posible reemplazar la mayor parte del gas combustible con vapor de
media presién sobrecalentado, debido a las condiciones de operacién de la
seccion de agotamiento en las columnas.

La eliminacién de las pérdidas de exergia en la etapa de alimentacién de la
columna diabética de desbutanizacién se realizé precalentando con vapor la
corriente de alimentacién a condiciones cercanas a las del la etapa de
alimentacion.

En la columna diabatica de desisohexanizado no fue posible reducir las
pérdidas totales de exergia en la etapa de alimentacién debido a que se requiere
enfriar la corriente a las condiciones de la etapa y cuando esta se enfria, la fraccién
vapor de la corriente disminuye, lo que inhibe el proceso de destilacién. Siendo la
inica manera de disminuir las pérdidas totales de exergia el cambiar la etapa de
alimentacién a una etapa de la columna que presente condiciones similares a la
comiente que se va a alimentar.

La aplicacién de la destilacién diabatica empleando cargas térmicas
repartidas equitativamente es un proceso mds ideal que real, debido a que las
variables de operacién incrementan los costos de inversién, lo cual se debe al
requerimiento de etapas mas complejas para poder efectuar los procesos de
transferencia de calor y de masa.
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APLICACION DE LA DESTILACION DIARATICA

En las columnas diabaticas intercambiando calor en algunas etapas se
logran importantes reducciones en las pérdidas totales de exergia sin llegar a la
reduccién obtenida con las columnas diabdticas con las cargas térmicas repartidas
equitativamente, pero estas columnas tienen la ventaja de que no aumentan mucho
los costos de inversién debido a que el intercambio de calor solo se realiza en
una, dos o tres etapas, por lo cual estas modificaciones pueden tomarse en cuenta
como una opcién para su aplicacién en casos reales.

Se debe considerar para su posible aplicacién hacer un andlisis econémico
profundo cue demuestre la rentabilidad, este andlisis debe considerar que las
etapas de las columnas donde se intercambia calor son mds complejas y requieren
més dispositivos de control, algunas de las posibles etapas a implementar son las
siguientes [ Rivero ]** :

Yo /N0 Yo
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vapor o o o 0 N
o o} o] s
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P T T T T o o © N
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Figura 5.8 Etapa diabatica con serpentin sumergido.
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Figura 5.9 Etapa diabatica con vertedero central.

** Para mayor informacion sobre las etapas diabaticas consultar la tesis doctoral de
Ricardo Rivero Rodriguez [1].
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Resumiendo, pueden senalarse los siguientes puntos:

1.- La destilacién diabatica reduce de manera importante las pérdidas totales
de exergia y aumenta la efectividad de la misma.

2.- Los flujos de liquido y vapor se reducen en los extremos de las columnas
debido a los intercambios de caler en las etapas.

3.- La cantidad de reflujo se reduce significativamente con la destilacién
diabatica disminuyendo las dimensiones del condensador.

4.- El flujo de agua para enfriamiento empleada se reduce y el agua de
retorno generada sale con mayor calidad exérgica.

5.- Las pérdidas totales de exergia en las etapas donde se intercambia calor
aumentan significativamente.

6.- El gas combustible utilizado en los homos a fuego directo pueden
sustituirse por energia de menor calidad exérgica, como vapor ¢ algiun otro fluido
de calentamiento.

1.- Se debe reajustar el nimero de etapas en las columnas si es necesario
para lograr extraer la misma cantidad de destilado.

8.- Las dimensiones de la columna se alteran debido a los cambios en el
flujo de licquido y vapor.

8.- Se debe realizar un andlisis econémico para lograr la rentabilidad en la
destilacién diabatica.

10.- Existen etapas probadas con intercambio de calor que se pueden
utilizar para implementar la destilacién diabatica.

11.- En la unidad de hidrodesulfuracién y reformacion cataliticade naftas es
factible la aplicacién de la destilacién diabatica debido a la alta degradacién de
energia que se produce en los calentadores a fuego directo.

|
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CONCLUSIONES
e Lia destilacién diabatica es una técnica termodindmica mas eficiente que la
destilacién adiabatica convencional.
. El utilizar dos © mas fuentes distintas de aportes térmicos permite utilizar

diversos servicios disponibles de menor valor econémico y energético que el
utilizado por la destilacién adiabéatica. Por ejemplo, cuando se reemplaza parte
del gas combustible en los calentadores a fuego directo (los cuales se utilizan
como rehervidores) por vapor que se suministra en distintos puntos de la
seccién de agotamiento de la columna, o al reemplazar el vapor de los
rehervidores por algun efluente generado en la refineria que suministre la misma

cargatérmica.

. La extraccién de calor en diferentes puntos de la columna pennite utilizar
una menor cantidad del fluido de enfriamiento y a su vez obtener el fluido de

retorno con mayor calidad exérgica que permite utilizarlo en algin otro proceso.

. La aplicacién de la destilacion diabatica tiene efectos en los flujos de
liquido y vapor en el interior de la columna (disminucién de flujos en los
extremos de la columna), 1o que hace necesario que el diAmetro de la columna

varie a lo largo de la misma.

. La variacién de flujos da como resultado una menor cantidad de vapor
destilado lo que hace que disminuyan considerablemente las dimensiones del

condensador asi como la cantidad del reflujo.

. Se incrementd el niimerc de etapas necesarias en la columna para la

misma cantidad de producto destilado con el uso de la destilacion diabatica.
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. La disminucién del vapor destilado varfa en proporcién inversa a la

cantidad de extracciones o aportaciones hechas a lo largo de la columna.

. El implemento de los intercambios de calor interetapa origina que las
etapas de la columna deban ser de mayor complejidad debido a que ademas de
ser dispositivos de contacto se convierten en intercambiadores de calor

internos.

. El analisis de exergia es una poderosa herramienta para analizar cualquier
tipo de proceso quimico, debido a que permite identificar los puntos criticos
donde se encuentra la mayor cantidad de pérdidas de exergia, asi mismo este
andlisis permite determinar las posibilidades de reducir estas pérdidas de

exergia.

. La destilacién diabatica es un compromiso clasico de la reduccion de los
costos de operacién debido a la posibilidad de realizar transferencias de calor
en cascada (disminuci6n del consumo necesario de medios de calentamiento y

enfriamiento).

. La reduccién de los costos de inversién ocurre debido a la eliminacion o
disminucién del condensador, del tanque de reflujo y del rehervidor, asi como a
la disminucién del diametro y del incremento en inversién ocasionado por la
complejidad de los dispositivos de contacto entre las fases (platos con

intercambiador de calor integrado) y por el mayor nimero de platos requerido.
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UNIDAD DE HIDRODESULFURACION DE NAFTAS

NaftadeDSC HNaftadeD.J. H2 deRCN HSN2 HSN3 HSN4 HSN3 HENS HSN7 HSN8 HSN®
Nitrégono frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno frace. mo! 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.C00 0.009 0.000 0.000 0.000 0.000
Bloxido de carhono  frace. moi 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000
Biéxido do Azufre  fracc. mol 0.000 0.000 0.c00 0.000 0.0¢0 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Aire fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.840 0.000 0.000 0.c00 0.000 0.337 0.3371 0.337 0.337
Agua fracc. mol 0.004 0.000 0.000 0.004 1.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hc. Schhidrico frace. mel 0.000 0.000 0.000 0.c00 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano frace. mol 0.000 0.600 0.045 0.000 0.000 0.000 0.000 0.012 0.012 0.012 0.012
Etano fracc. mo! 0,000 0.000 0.044 0.000 0.000 0.000 0.000 0.005 0.008 0.003 0.008
Propanc fracc. mol 0.001 0.000 0.047 0.001 0.000 0.001 0.001 0.008 0.008 0.008 0.005
Iso-Butano fracc. mol 0.001 0.000 0.008 0.001 0.000 0.001 0.001 0.002 0.002 0.002 0.002
n-Butano fracc. mol 0.023 0.000 0.008 0.023 0.000 0.023 0.023 0.017 0.017 0.017 0.017
Pentanos + Pesados frace. mol 0.970 0.869 0.008 0.970 0.000 0.974 0.974 0.633 0.623 0.623 0.823
Fimjo Total kmol/h 2867.276000 2.206650 280.000000  2569.483000 112286580 2586257000  2558.257000  4020.631000 4028631000  4028.631000  4028.631000
Fiujo Total kg/h 2.602)120E +08 313.055000  2089.376000 2.608250E-+08 202233300 2.503220E+08 2.603220E+08 2.672450E+05 2.672430E+08 2.B72450E+05 2.672450E+03
Temperatura *‘C 68.827280 240268300 38,000000 68.846680 38.000000 38.000020 37.533210 41.410120 117.000000 267.000000 313.000000
Presién bar 6.825810 4.078248 38.886830 4,078248 3.758112 3.780112 37.269270 35.760000 35.760000 35.760000 28.962200
Entalpia Watt -1.368000E+08 -1.088300E + 08 -1.007300E+08 -1.370000E+08 -8.882000E +05 -1.413500E +03 -1.409200E +08 -1.431600E +08 -1.288900E+08 -8.108100E+07 -1.274100E+07
Peso Molecular 101.387000 141.868400 7.384813 101.291800 18.018280 101.787700 101.757T700 66.336400 66.335400 66.336400 66.336410
Azufre Total frace. masa 0.005168 0.056684  3.176700E-07 0.082179 0.000030 . 0.082243 0.082243 0,102201 0.102201 0.102201 0.102201
AP1 std §0.825260 42.382240 220.332300 §9.804300 10.000000 50.842980 §9.842690 64.492610 64.462610 64.462610 64.482620




HSNUA HSN10 HSN11 HSNI2 HSNI12 HSN1S HSN18 HSN17 HEN18 HSN20 HSN21
Nitrégono frace. mol 0.000 0.030 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigemo frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido de carbono  fracc. mwol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
BiSxido de Azufre  fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Aire frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno frace, mol 0.337 0.327 0.327 0.327 0.327 0.327 0.009 0.009 0.008 0.941 0,841
Rgua fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.060 0.000 0.000
Be. Sulfhidrico fracc. mol 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Motano frace. mol 0.012 0.012 0.012 0.012 0.012 0.012 0.003 0.003 0.003 0.030 0.030
Etano frace. mol 0.008 0.008 0.006 0.006 0.008 0.008 0.004 0.004 0.004 0.008 0.008
Propanop frecc. mol 0.008 0.008 0.008 0.005 0.008 0.008 0.008 0.006 0.008 0.003 0.003
Iso-Butano frace, mol 0.002 0.002 0.002 0.0c02 0.002 0.002 0.0023 0.002 0.002 0.001 0.001
n-Butano fracc. mol 0.017 0.017 0.017 0.017 0.017 0.017 0.024 0.024 0.024 0.004 0.004
Pentanos + Perados frace. mol 0.623 0.632 0.632 0.632 0.633 0.633 0.851 0.851 0.081 0.014 0.014
Flnjo Total kmol/h 4028.831000  3070.682000 3070582000  3970.082000  3670.982000  3970.583000  2618.283000 2818285000 2618285000  1353.698000 1332668000
FiojoTotal kg/h 2.672450E +058 26T2450E+05 2672480E+03 2.672450E+08 2672450E+4-08 2.672480E+03 2.61TIS0E+03 2617180E+03 2.617180E+08  5$526.332000  5826.332000
Temperatura °C 313.000000 318.238300 200.181700 141.490300 125200300 43.333330 43.497650 65.858360 112.098200 43.487650 43.026410
Presiém bar 28.882200 28.862200 28.862200 28.952200 28.862200 28.862200 23.352260 23,382260 23.352260 23.352260 22.3368010
Entalpia Watt .7.274100E+07 -T.2T4100E+07 -1.1084G0E+08 -1.248100E + 08 -1.283600E +08 -1.441700E+08 -1.421800E+08 -1.386300E+08 -1.306300E+08 -1.892300E + 08 -1.982500E +06
Peso Molecular 68.336410 67.299450 67.209450 67.200450 67.290480 67.260480 $9.958020 99.988020 96.958020 4.083418 4.085418
Rzufre Total fracc. masa 0.011438 0.102201 0.10220] 0.102201 0.102201 0.102201 0.078729 0.078729 0.078729 1213818 1213816

APl std 64.492620 64.786110 847688110 64.788110 84.786110 64.765140 60.632120 60.832120 60.932120 247.306400 247.306400
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HSN22 HSN23 HSN24 ASN2S HSN28A HSNz6 HSN2T HSN28 HSN29 HSN30 HSN31
Nitrégeno fracc. mol 0.000 0.000 0.600 0.000 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bibxido do carbono fracc. mol 0.000 0.000 0.0C0 0.000 0.000 0.000 0.000 0.600 0.000 0.000 0.000
Bléxidodo Azufre  fracc. mol 0.000 0.000 0.060 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
BAiro frace. mol .000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno trace. mol 0.000 0.541 0.841 0.941 0.941 0.001 0001 0.284 0284 0.518 0.002
Agua trace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ac. Salfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.600 0.000 0.000 0.000 0.000 0.001 0.001 0.001 0.001
Metano frace. mol 0.000 0.030 0.020 0.030 0.030 0.001 0.001 0.083 0.083 0.111 0.003
Etano frace. mol 0.000 0.008 0.008 0.008 0.008 0.003 0.003 0.049 0.049 0,089 0.018
Propansp fracc. mol 0.000 0.003 0.003 0.003 0.003 0.003 0.008 0.0a2 0.032 0.041 0.024
Iso-Butano fracc. mol 0.000 0.001 0.001 0.001 0.001 0.002 0.002 0.008 0.008 0.006 0.008
n-Butano frace. mol 0.000 0.004 0.004 0.004 0.004 0032 0.022 0.068 0.088 0.048 0.087
Pentanos + Pesados frecc. mal 0.000 0.014 0014 0.014 0.014 0.988 0.568 0.508 0.508 0.088 0.889
Flgjo Total moi/h 0000000 1160374000 162333700  1180.374000 1190374000 2537300000  2537.300000  B0.984730  80.984730 37030240  43.954480
Flujo Total ka/h 0000000 4863172000  653.158800  4B63.172000 4863172000 25TSZ0E+CS 2.8975220E408  4196.387000 4196357000 635333400  3561.034000
Temperatara o] 43026410  43.028410 100994800  10LE70S00 143333300 144118600 14333300  ILTITIIO  STITITIO ITITIIO
Preslén bar 22330010 22338010 22339010 35762830 35760000 7.101440 20.332350 7.191440 7191440 8.460108 6.460108
Entalpla Watt 17524005 +-08 -2.351000E 408 -1.138800E+08 -1.138500E + 08 -1.2Z7200E+08 -).223300E+08 -2.000700E +06 -2.509400E+08 -4.068500E+08 -2.168100E +06
Paso Molecular 4.083419 4083415 4083418 4088418 101454500 101484600 51816770 51.816TT0 17167160 81016370
Rzufro Total fracc. masa 1.213816 1213816 1213816 1213816 0.065387 0.068387 0667457 0.867457 3.746908 0.389079

APl atd 247.306400 247.308400 247.308400 247.306400 60.384800 60.394600 $3.600270 83.600270 171.881000 70.887520




HSN32 HSN33 GasAmargo HSN33 HSN38 HEN31 LPG HSN39 Pentanos y Hexanos HSN41
Nitrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidoddo de carbono frace, moel 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido de Aznfre  fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire fracc. mel 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno fracc. mol 0.002 0.001 0.814 0.002 0.101 0.000 0.002 0.000 0.000 0.000
Agua frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ac. Sulfhidrico frace. mol 0.001 0.000 0.001 0.003 0.010 0.000 0.008 0.000 0.000 0.000
Metano frace. mol 0.003 0.001 0,088 0.017 0.168 0.000 0.017 0.000 0.000 0.000
Etano fracc. mol 0.018 0.003 0.043 0.107 0282 0.000 0.107 0.000 0.000 0.000
Propancp fracc. mol 0.024 0.008 0.031 0274 0248 0.000 0274 0.000 0.000 0.000
Iso-Butano fracc. mol 0.009 0.002 0.007 0.134 0.089 0.000 0.134 0.000 0.000 0.000
n-Butano fracc. mol 0.087 0.033 0.024 0.481 0.153 0.017 0.451 0.017 0.068 0.000
Pentanos + Pesados fruce. mol 0.888 0.964 0.025 0.009 0.002 0.883 0.009 0.883 0.633 1.000
Flujo Total kmmolh 43034400  2581.255000 218.043000 31.358110 18.689020  2531.1880C0 31.368110  2331.188000 683101700  1878.096000
Figjo Total kg/h 3561.034000 2.810830E+05 1942688000  1581.643000 644.164500 2.988380E+4C3  1561.645000 2.588380E+08 50000.000000 2.0885E0E+ 05
Temperatura cC 40.134190 142.741000 40.118520 46.008T30 46.008730 230.5082C0 43.333330 168.872000 73.264460 166.230800
Presién bar 20.332380 20.332380 6.450108 17.461720 17.401720 17.838460 23.784680 3.081677 2.818334 3.140178
Entalpia Watt .2.181600E+06 -1.24T100E+08 -1,101200E +08 -1.140100E+08 -4.552300E+08 -1.083400E +C3 -1.143200E+06 -1.088400E+08 -3,082400E 407 -9.146800E +07
Peso Molecular B1.016370 101.143800 §,909638 50.422070 34.460140 102.2567C) 80.422070 102.268700 76.857750 111.207000
Azufre Total frace. masa 0.383079 0.069802 8,943738 8.011938 18.568210  4.260680E-07 8.011639  4.260600E-0T 1.174850E-08  S.252360E-07

APL std 78.987520 60.662130 200239300 132.617600 179.742600 §8.626160 132.817600 §8.026160 B87.365810 83.340660




NaftaHidrodesunlfnrada HSN43 HSN44 HSN¢S HSN46 HSN41 HSN48 HSN49 HSNS0 HSNS1
Nitrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéwddo de carbone frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido do Azufre  fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Alre fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno fracc. mol 0.000 0.002 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Agua frace. meol 0.000 0.000 0.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
Ac. Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.008 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Moeotano fracc. mol 0.000 0.017 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Etano frace. mol 0.000 0.107 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Propancp frace. mol 0.000 0.374 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Iso-Butano fracc. mol 0.000 0.134 0.000 0.000 0.000 0.0c0 0.000 0.000 0.000 0.000
n-Butano frace. mol 0.000 0481 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Pentanoes + Pesados frace. mol 1.000 0.009 1.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Finjo Total kaolh 1878.088000 31.368110 1878.098000 58810.T70000 S55510.T70000  1640.837000  1640.837000 340.482600 3494626800  12879.240000
Fhojo Total kg 2.088580E+05  1581.848000 3.088580E+08 1.000040E+06 1.00004CE+08 20354.740000 20554.740000 6295485000 6208485000 2.320230E+03
Temperatara C 112.788000 47.851750 167.486500 32.000000 48.641690 32.000000 49.480780 23.679100 32.000000 32.000000
Proslén bar 24.295010 23,784680 24255010 3432328 3.422328 3.433328 3.432328 3.422328 3.432328 3,433328
Entalpia Watt -9.925000E+07 -1.138200E +08 -0.125000E +07 -4.390100E+05 -4.383300E+08 -1.300100E+08 -1.264100E+08 -2.768800E +07 -2.769300E +07 -1.020700E +00
Peso Molecular 111.207000 50.422070 111.207000 18015280 18.013280 18.019280 18.015280 18.015280 16.015280 18.015280
Azunfre Total frace. masa 5.282560E-07 5011839 5252350E-07 0.000000 0.000000 0.000000 0,000000 0.000000 0.000000 0.000000

APl std 53.249960 133.617600 53.340860 10.000000 10.000000 10.000000 10.000000 10.000000 10.000000 10.000000




HSNB2 HSNS3 HSNB4 HSNS3 HENS8 HSN3? HSNS8 HSNSe HSNB0 HSN61 HEN82
Nitrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.018 0.763 0.683 0.018 0.783 0.689 0.018 0.763
Oxigeno fracc. mol 0.000 0.000 0,000 0.018 0.208 0.023 0018 0.208 0.023 0.018 0.208
Biéxide do carbono fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.087 0.000 0.000 0,098 0.000 0.000
Biéxddo de Azufre  fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 6,75E-03 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Atre fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0220 0.000 0.018 0.230 0.000 0.018 0230 0.000
Agua frace. mol 1.000 1.000 1.000 0.000 0.032 0181 0.000 0.032 0.1623 0.000 0.032
Ac. Sulfhidrico fracc, mol 0.000 0.000 0.000 0.001 0.060 0.000 0.001 0.000 0.000 0.001 0.000
Metano fracc. mel 0.000 0.000 0.000 0.301 0.000 0.000 0.301 0.000 0.000 0.301 0.000
Etano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.099 0.000 0.000 0.099 0.000 0.000 0.09% 0.000
Propanop fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0103 0.000 0.000 0.103 0.000 0.000 0.103 0.000
Iso-Butano frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
n-Butano tracc. moi 0.000 0.000 0.000 0.031 0.000 0.000 0,031 0.000 0.000 0.031 0.000
Pentanos + Pesados frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.181 0.000 0.000 0.181 0.000
Flajo Total kmolh 12879.240000  §7050.950000 97080.850000 T70.850100 $80.856300  1080.0050C0 T1.373370 1047.861000  1148.080000 22.768610 308.333200
Flujo Total lg/h 2.320230E+05 1. T48400E+06 1.748400E+08  1848.262000 273094.520000 29038.7600C0  1784.212000 28873.060000 31669270000 827881500  6781.314000
Temperatura C 41.007370 32.000000 43.177890 118.000000 25.000000 184.856200 118.000000 28.000000 183.874900 118.000000 25.000000
Presién bar 3422328 3.432328 3.432328 92.868110 1.000000 1.840800 92.668110 1.000000 1.840800 92.668110 1.000000
Entalpla Watt 1.O18200E+08 -7.601100E+09 -T.666400E+09 -7.698300E+08 -2.071400E+08 -2.119100E+07 -5.393000E +08 -2.288400E+08 -2.300900E+07 -2.468B00E+05 -6.645800E +08
Peso Molocnlar 18.015280 18.015280 18.015280 23.188010 28.810830 d71.686809 23.185010 28.910330 21.656810 23.186010 28.810330
Arufre Total fracc. masa 0.000000 0.000000 0.000000 0.146608 0.060000 0.031227 0.146689 0.000000 0.031227 0.145689 0.000000

APl std 10.000000 10.000000 10.000000 221.881500 333.327300 308.193300 221.881500 333.327300 308.183300 221.881500 333.327300




HSNB2 HSNG64 HSNG8 HSNEE HSNBT H5NB8 HSN68 HSEN70 HSNT1 HSNT72 HSN73
Nitrégeno frace, mol 0.689 0.689 0.698 0.763 0.699 0.763 0.659 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxdgeno fracc. mol 0.028 0.028 0.028 0.208 0.025 0.205 0.038 0.000 0.000 0.000 0.000
Bléxddo do carbono  frace. mol 0.088 0.087 0.087 0.000 0.088 0.000 0.008 0.000 0.000 0.000 0.000
Bléxddo do Azufre  frace. mol 0.000 €.75E-08 6.7SE-08 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Riro fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.C00 0.000 0.000 0.000 0.060 0.000
Hidrégeno frace. mol 0.018 0.013 0.018 0.000 0.018 0.000 0.016 0.006 0.008 0.002 0.002
Agua frace. mol 0.162 0.161 0.181 0.032 0.162 0.032 0.182 0.000 0.000 0.000 0.000
fle, Sulfhidrico fracc. mol 0,000 0.000 0.000 0.000 0.0C0 0.000 0.000 0.005 0.003 0.005 0.008
Motano frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.023 0.023 0.017 0.017
Etano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.113 0.113 0.107 0.107
Propanop frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.213 0273 0274 0274
Iso-Butane frace, mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.131 0.131 0.134 0.134
n-Buiano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.440 0.440 0.481 0.451
Pentanos + Pesadoa fracc. mol 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.600 0.000 0.008 0.008 0.009 0.008
Flgjo Total lanol/h 336.862000 960.8863C0  1050.005030  1047.861000  1148.082000 308.3333¢) 335.862000 489.040100 488.040100 470.351100 438.883000
Figjo Total kg/h 9310.206000 27204.820000 26030700000 20875.060000 31660.270000  §791.314000 9310206000 24360.270000 24360.270000 23718.070000 22134.430000
Temporatura ‘C 193.800000 148.888800 289.359800 148.888900 290.308300 148.934800 288.176100 83.410870 48.018760 46.008730 46.005730
Presién bar 1.840000 1006200 1.840900 1.000000 1.840800 1.000000 1.840900 17.491720 17.491120 17.491720 17.401720
Entalpla Watt -6.TT3500E+08 -1.091900E+06 -2.021100E+07 -1.190800E 405 -2,203200E+07 -3.503000E +08 -8.450200E +06 -1.812600E+07 -1.755000E+07 -1.709500E +07 -1.595800E+07
Peso Molocalar 27656810 28.810830 27.656800 26.510830 21.686810 28.810830 27.656810 40.812410 49812410 50.422070 50.422070
Rzufre Total fracc. masa 0.031227 0031227 0.031227 0.000000 0.031237 0.000000 0.031227 §.302388 5.302385 8.011938 9.011939

API std 308.193300 308.193300 308.163300 333.327300 308.193300 333.337300 305.193300 133.883800 133.883800 132.617600 132.617600




HSN74  HSN7S HSNT8 HSNT? HSN78 HSNT9 HSNBD HSNBOA HENBI HSNB2 HSNB3
Nitré6geno fracc. mol 0.000 0.000 0.0¢0 0.000 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxdgeno fracc, mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bléxido do carbono frace. mol 0.000 0.000 0.020 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido de Azufro  frace. mel 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000
Aire frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidrégeno fracc. mol 0.002 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Agna fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0c0 0.000
Rc. Sulfhidrico fracc. mol 0.008 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Motano frace. mol 0017 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Etano frace. mol 0.107 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Propanop fracc. mol 0214 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.060 0.000
Iso-Butane fracc. mol 0.134 0.000 0.co0 0.000 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000 0.000 0.000
n-Butano frace. mol 0.481 0.000 0.017 0.017 0.07 0.066 0.066 0.176 0.068 0.086 0.068
Pentanos + Pesados frace. mol 0.000 0.0 0.e83 0.983 0.883 0.832 0.833 0.823 0,933 0.833 0.833
Flojo Total lamolbh 438.963000 0.000000  §543.153000 3111883000  3111.853000  3127.672000  3127.672000 0.002648  3127.668000  3127.668030  2474.572000
Flujo Total kath 22134.430000 0.000000 S.771070E+08 3.182480E+08 3.182480E+403 2.394480E+05 2.384480E+03 0.191108 2.3844T0E+08 2.3564470E+05 1.884480E +09
Temperatara °C 46.008720 230.505200 230.505200 261.70086C0 84994060 73263820 73263820 73.263820 73264460 73.264460
Presiéa bar 17.491720 17.401720 17.838460 17.836460 17.840000 2816334 2.808887 2.805887 2.808887 2.816334 2.818334
Entalpia Watt -1.898800E +07 -2.382900E +08 -1.207500E+08 -1.007500E 408 -1.246700E+08 -1.4T62C0E+08 -104.163000 -1.476200E+08 -1.476200E+08 -1.167800E +08
Peso Molecular 50.422070 103.266700 102.266700 102.266700 78.857150 76.85TIS0  72.173810 76.887750 76.55T7580 76.887820
HAzmfre Total frace. masa 8.011928 §260660E-07 4.260690E-07 4.260680E-07 1.1T4S50E-08 1.17495CE-08 3.823090E-08 1.1T4SS0E-08 1.174550E-08  1.174530E-08

Foiy | std 132.817600 59.826160 58.926160 88.826160 §1.3098810 67.385810  982.759630 §1.385810 87.395810 87.395740




Nitrégeno

Ondgeno

Bléxido de carbono
Biédsto de Amnfre
Alre

Eidrégono

Rgua

Rc, Sulthidrico

Peso Molecular
Azufre Total

HSNB4 HSNBE

frace. mol 0,000 0.000
frace. mol 0.000 0.000
frace. mol 0.000 0.000
frace. mol 0.000 0.000
frace. mol 0.000 0.000
fracc. mol 0.000 0.000
fracc. mol 0.000 0.000
trace. mol 0.000 0.000
fracc. mol 0.000 0.000
frace. mo} 0.000 0.000
frace. mol 0.000 0,000
frace. mol 0.000 0,000
fracc. mol 0.000 0.000
frace. mel 1.000 1.000
kmol/h 2401.642000 523.543000
kg/h 2.670800E+05  58221.670000
C 166.230800 203.203800
bar 3140178 3.150628
Watt -1.170100E+08 -1.964400E +07
111.207008 111207060

fracc. masa S.252860E-07  8.282860E-07
std 83.245960 53.349850

HSNB7

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000

623.543000
1670000
166.230800
3.140178
-2.560600E + 07
111.207600
5.282860E-07
83.249850




UNIDAD DE REFORMACION DE NAFTAS

Nafta Hidrodesulfurada RCN2 RCN3 RCN4 RCNS RCNB RCNTY RCNB
Nitrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidxido de carbono fracc. mol 0.000 0.000 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido de Azufre fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Alre fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno frace. mol 0.000 0.637 0637 0.637 0.887 0.667 0.693 0.663
Agua frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ac. Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano fracc. mol 0.000 0.034 0,034 0.034 0.097 0.067 0.088 0.088
Etanc fracc. mol 0.000 0.034 0.034 0.034 0.088 0.088 0.080 0.080
Propano fracc. mol 0.000 0.038 0.038 0.038 0.086 0.088 0.079 0.070
Izo-Butano frace, mol 0.000 0.008 0.008 0.00% 0.014 0.014 0.012 0.012
n-Butano fracc. mol 0.000 0.007 0.007 0.007 0.018 0.018 0.017 0.017
Pentanes + Pesados fracc. mol 1.000 0.248 0.248 0.246 0.022 0.032 0.029 0.029
Flujo Total kmolh 1878.088000 7848.110000 7848.110000 7848.110000 18350240000 18359.240000 19689.320000 18659.320000
Flujo Tota! kg/h 208858,0000C0  254375.000000  294378.000000  284375.000000 284378000000  254375.000000  284375.000000  254378.000000
Temperatura °C 70.000000 60.218470 352.000000 504.000000 483.962900 804.000000 485,837800 804.000000
Preaién bar 24.260000 15,000000 18.000000 14.664110 14.664110 14.078710 12.781000 13.369240
Entalpia Watt -1.05020E+08  -128730E+08  -442720E+07 -1.32880E+07  -1.32500E+0T7  -T.03860E+06  -7.03850E+08  -1.13550E+06
Peso Malecular 111.207000 32412180 32412190 32412180 13.855400 13.883400 12.812850 12.912830
AFL std 83.349960 82.147750 82.14T140 82.14T140 183.330100 183.330100 188.252200 185.252200

Octano RON
Octano MON



RCN® RCN10 RCN11 RCN12 RCNI2A RCNI13 RCN14 RCN1S RCNI18
Nitrogeno fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Cndgano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido de carbono frace. mol 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bioxido de Azufre frace, mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno fracc. mol 0.713 0713 0.688 0.688 0.688 0.688 0.688 0.833 0.833
Agua frace, mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ac. Sulfhidrico fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano fracc. mol 0.081 0.081 0.037 0.037 0.037 0.037 0.037 0.044 0.044
Etano frace. mol 0.074 0.074 0.038 0.038 0.038 0038 0.038 0.048 0.045
Propancp fracc. mol 0.078 0.075 0.045 0.048 0.048 0.048 0.045 0.049 0.049
Iso-Butano fracc. mol 0.012 0.012 0.010 0.010 0.010 0.010 0.010 0.008 0.008
n-Butano fracc. mol 0.017 0.017 0013 0.013 0.013 0.013 0.013 o.on 0.011
Pentancs + Pesados fracc. mol 0.028 0.028 0.169 0.169 0.169 0.169 0.169 0.011 o.on
Flujo Total lanoVh 20613.850000 20818.550000 10403.660000 10403.660000 10403.660000 10403,650000 10403.660000 8506986000  BS85.986000
Flujo Total log/h 2534378.000000 284376.000000  284374.000000 284374.000000 284374.000000 254374.000000 254374.000000 68149100000 £8148.100000
Temperatura *C 488.943100 504.000000 486.300000 134.710000 148.486200 100.000000 38.000000 37.681060 67.769330
Presion bar 12.128000 12.800840 12.280000 12.280000 12.280000 12.385100 12.883100 11.800860 18.723220
Entalpia Watt -1.13330E +05 4.428C0E+08 9.56722E + 08 -8.00260E +07 -1.48870E+ 07 -9.07T880E+07 -1.07350E +08 -3.81030E+07 -326E+07
Peso Molecular 12.333960 12.338850 24.480480 24.450460 24.450460 24.450460 24.450460 7.836323 7.936323
API std 188.058100 188058100 82.192250 §2.182250 $2.192250 92.182250 §2.182250 208.813400 208.913400
Octane RON 91.858200 91.558200 91.558200 91.858200 91.588200

Octane MOCN 76.96258 78.86258 79.86238 79.85258 70.86288



RCN17 RCNI1B RCN19 RCN20 RCNZ21 RCN22 RCN23 RCN24 RCN2S
Nitrégeno fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigano trace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidxido de carbono frace. mol 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000
Bidxido de Azufre fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire fracc. mol 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno frace. mol 0.008 0.005 0.688 0.668 0.837 0.837 0.837 0.007 0.837
Agua fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ac. Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano frace. mol 0.002 0.002 0.037 0.037 0.048 0.048 0.045 0.003 0.048
Etano frace. mol 0.000 0.008 0.038 0.038 0.044 0.044 0.044 0011 0.044
Propanop frace, mol 0.028 0.028 0,045 0.048 0.042 0.047 0.047 0.038 0.047
Iso-Butano frace. mol 0.012 0.012 0.010 0.010 0.008 0.008 0.008 0.015 0.008
n-Butano frace. mol 0.028 0.026 0.013 0.013 0.010 0.010 0.010 0.020 0.010
Pentanos + Pesadoa fracc. mol 0.917 0.817 0.15¢ 0.169 0.008 0.008 0.009 0.800 0.009
Flujo Total kmol/h 1816.672000 1816.672000 10403.660000 10403.660000 8933.731000 2046.085000 6485.636000 1860.927000  2048.085000
Flujo Total Ing/h 185228.0000040 186228.000000 234374 000000 284374.000000 65063.130000 15618.150000 49447.980000 188311.000000  15615.150000
Temperatura °C 37.651060 31.814810 50.212180 38.000000 37.762320 31.763320 31.762320 37.762320 148.318600
Presién bar 11.800860 18.723220 18.723220 18.723220 15.600000 15.000000 15.000000 15.000000 30254190
Entalpia Watt -1.22490E+07 -1.22150E+07 -1.04770E+ 08 -1.07620E+08 -3.38000E +07 -8.13370E+06 -2.87870E+07 -1.37280E+07 -891E+08
Peso Molecular 102.508800 102.508850 24.450460 24.450460 1.624220 7.624220 7.624220 101.239800 7.624229
AFL std 49.478120 40.478120 52.192280 62.192250 214.289100 214.289100 214.289100 80.229560 214.289100
Octano RON 91.182520 81.182520 91.858200 91.538200 $1.258650

Octano MON T8.64369 78.64368 79.06258 76.86288 70.70832




RCN26 RCN27 RCN28 H2 a HSN RON30 H2a DL RCN33 RCN34 RCN38
Nitrdgeno frace. mol 0,000 0.000 ©.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Bléxido de carbono frace. mol 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000
Biéxido de Azufre frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000
Hidrégeno frace. mel 0.8397 0.020 0.840 0.840 0.840 0.840 0.007 0.007 0.007
Agua fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Re. Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano fracc. mol 0.048 0.007 0.045 0.048 0.048 0.048 0.003 0.003 0.003
Eno fracc. mol 0.044 0.029 0044 0.084 0.044 0.044 0.011 0.011 0,011
Propanop frace. mol 0.047 0.088 0.047 0.047 0.047 0.047 0.038 0.038 0.038
Isc-Butano trace. mol 0.008 0.033 0.008 0.008 0.008 0.008 0.018 0.018 0.018
n-Butano frace. mol 0.010 0.068 0.009 0.008 0,000 0.009 0.030 0.030 0.030
Pentanos + Pesados frace. mol 0.009 0.757 0.008 0.008 0.008 0.006 0.900 0.893 0.899
Flujo Total kmol/h 2048.095000 7423342 2040.672000 280,000000 1760.672000 1760.672000 1860.627000 1877350000 1877.380000
Flujo Total kg/h 18618.180600 605.183200  15008.970000  2050.376000 12049580000  12049.590000 189311000000  189917.000000 189917.000000
Temperatura °C 38.000000 38.000000 38.000000 38.000000 38.000000 99.894400 38.007350 38.006800 182.000000
Presién bar 39.250180 38,886530 38,888530 38585530 38886530 £8.185800 20.842300 20.842300 20.842300
Entalpia Woatt .820010E+06  -2.10780E+08  -TOOT30E+08  -1.09730E+08  -B.80000E+06  -5.62500E+06  -T.36760E+07  -T.38870E+07 -B.63E +07
Peso Molecular 7.624229 81.658070 7.354013 7.354013 7.354013 7.354013 101.238800 101.162400 101.162400
API atd 214.289100 58.708230 220.532300 220.532300 220532300 220.532300 80.228560 £0.256820 §0.256820
Octano RON 100.788700 94.414850 £4.414600 94.41489

Octane MON B7.81637 8231013 82.37013 82.37013




RCN36 RCN37 RCN38 RCN40 RCN4l1 RCN42 RCN43 RCN4#4 RCN48
Nitrégeno frace. mot 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigeno fracc. meol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.0C0 0.000 0.00D 0.000 0.000
Bidxido de carbono frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Biéxido do Azufre frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.0¢0 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Aire fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 . 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 02713 0.008 0.000 0.000
Agua frace. mol 1.000 1.000 1,000 1.000 1.000 0.000 0.000 1.000 0.000
Ac. Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 ~ 0000
Metano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.082 0.010 0.000 0.000
Etano frace. meol 0.000 0.000 0000 0.000 0.000 0.108 0.087 0.000 0.000
Propanop frace. mol 0.060 0.000 0.000 0.000 0.000 0.289 0.363 0.000 0.000
Iso-Butano frace, mol 0.002 0.000 0.000 0.000 0.009 0.062 0.173 0.000 0.000
n-Butano frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.069 0.361 0.000 0.000
- Pentanos + Pesados fracc. mol 0.000 0.000 0600 0.000 0.000 0.000 0.001 0.000 1.000
Flujo Total lmol/h 71791.650000 71791.680000 13067.150000 13067.150000 22066.830000 48.621860 143.295800 22068.830000 1688.433000
Flujo Total kg/h 1203350.000000 1203380.000000  235408.000000 235408000000  3978385.000000 1360.770000 7143,332000  357335.000000 181413.000000
Temperatra *C 32.000000 43.050900 32000000 42 449260 32.000020 38.000000 38.000000 36.086580 288.953800
Presién bar 3432328 3.432328 3.288228 3.283228 3.432328 17.248280 17.249280 3.432328 18.216780
Entalpia Watt 5.68930E+09  -5.6T280E+00  -1.03880E+09  -LO32TOE+09  -1.T4BT0E+09 -9.3430E+08  -8.21610E408  -1.74G40E+08 -4.04E +07
Peso Moalecular 18.015280 18.018280 18.015280 18.015280 18.015280 26.827330 48.850260 18.015280 107.444700
APl otd 10.000000 10.000030 10.0900%0 10.000000 10.000000 172.185400 133.121500 10.005000 46.082710
Octane RON 94.52319

Octano MON 82.46224




RCN49 Nafta Reformada RCNS2 RCNS3 RCNS4 RCN5S RCNS8 RCNS? RCNS8
Nitrégeno fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.060 0.763 0.763 0.018 0.698 0.699
Oxigene fracce. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.208 0.208 0.018 0.028 0.028
Biéxido de carbono frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.088 0.008
Biéxido de Azufre trace, mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Hidrégeno fracc. mol 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.230 0016 0.018
Agua fracc. mol 0.000 0,000 1.000 1.000 0.032 0,032 0.000 0.182 0.162
Ac. Sulfhidrico fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.600 0.000 0.001 0.000 0.000
Metano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.301 0.000 0.000
Etano frace. motl 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.089 0.000 0.000
Propancp frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.103 0.000 0.000
Iso-Butano fracc. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
n-Butano frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.031 0.000 0.000
Pentanca + Pesados fracc. mol 1.000 1.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Flugjo Total kmol’h 1668.433000 1688.433000 94585.3668000 8458 358000 2881.260000 2881.200000 212.752700 3148.614000  3148.614000
Flujo Total kg/h 181413000000 181413.000000 98280.000000 98280000000 82147.100000 82147.100000 4933.523000 8T0B0.630000 B7080.630000
Tempcratura *C 128.141100 126.493200 32.000000 62.082840 28.00CC00 148.888800 117.777800 264.434400 179.793800
Presién bar 18.216780 5.843922 4.448578 3.464912 1.000000 1.000000 82.7T71380 1.000000 1.000000
Entalpia Watt -8.80170E+07 -8.80170E +07 -4,32320E+08 -4.28800E+08 -5.21000E+08 -3.27440E +08 -2.30850E +06 -60T480E4+07  -B8.3TE+07
Peso Molecular 107.444700 107.444700 18.015280 18.015280 28.810830 28310530 23.188010 27.686810 21.656810
API sid 46.082710 46.C82710 10.600000 10000000 333.327300 333.327300 221.881500 305.193300 305.193300
Octano RON £4.523190 94.523180

Octano MON £2.46224 82.46224




S W IR G N G N N N BN D Ok aE h E A A EE e

RCNS9 RCN60 RCNS1 RCNGB2 RCNE3 RCNB4 RCNES RCNE6 RCNG67
Nitrdgeno frace. mol 0.7163 0.763 0.018 0.588 0.689 0.000 0.000 0.000 0.000
Oxigono frace. mol 0.205 0.208 0.018 0025 0.025 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidxido de carbono fracc. mel 0.000 0.000 0.000 0.008 0.0%8 0.000 0.000 0.000 0.000
Bidxido de Azufre fracc. mol 0.600 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Rire frace. mol 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0044 0.000
Hidrdgeno frace. mol 0.000 0.000 0230 0.018 0.016 0.000 0.000 0.000 0,000
Agua fracc. mol 0.032 0.033 0.000 0.163 0.162 1.000 1.000 1.000 1.000
Ac, Sulfhidrico frace. mol 0.000 0.000 0.001 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Metano frace. mol 0.000 0.000 0.301 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Ftano frace. mol 0.000 0.000 0.089 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Propanop frace. mol 0.000 0.c00 0.103 0.000 0,000 0.000 0.000 0.000 0.000
Iso-Butano frace. mol 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
n-Butano frace, mol 0.000 0.000 0.031 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Pentanos + Pesados fracc. mol 0.000 0.000 0.181 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
Flujo Total lamol/h 702.007000 702.007000 51.8358760 761.138700 767.138700 444.067500 474217800 474.217800 474 217800
Flujo Total kg/h 20014.580000 20014.580000 1202.020000 21216.610000 21216.610000 8000.000000 B543.167000 §5843.167000  B843.187000
Temperatura °C 25.000000 148.800200 118.000000 326.804600 223.386900 32.000000 99.622390 100.448500 212.238300
Presién bar 1.000000 0.999740 82.868110 1.840800 1.840800 1.000000 1000000 19.840080 18.940080
Entalpia Watt -1.51300E + 06 -1.977T10E+08 -5.62280E +03 -1.45080E + 07 -1.82200E +07 -3.81920E+07 -3.60100E+07  -3.68880E 407 -3.13E+07
Peso Molecular 28.510830 28510830 23.188010 27.686810 27.656810 18.015280 18.015280 18.015280 18.015280
API std 333.327300 333.327300 221.881500 305.193300 308.193300 10.000000 10.000000 10.000000 10.000C00

Octano RON
Octano MON



Nirégetio
Oxigeno

Bidxide de carbono
Bidxide de Azufre
Aire

Hidrégeno

Agua

Ac, Sulfhidrico
Metano

Etano

Propanop
Iso-Butano
n-Butanc

Pentanos + Pesados

Flujo Total
Flujo Total
Temperatura
Presién
Entalpia

Peso Molecular
API

Octano

Octano

Watt

std
RON
MON

. mol
. mol
. mol
. mo]
. mel
. mol
. mol
. mol
. mo)
. mol
., mol
. mol
. mol

. mol

RCN&8

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

444.058300
T7969.852000
99.622390
1.000000
-2.95460E + 07
18.015280
10.000000

RCNE®

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

444.089300
T699.852000
310.060000
19.840080
-3.87180E +07
18.015280
10.000000

RCNI0

0.000
0.000
0.000
0.000
1.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

86383,080000

2500000.000000
28.000000
1.000000
-1.54080E +08
28.950010
28.970300

RCN71

0.000
0.000
0.000
0.000
1.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000

86383.080000

2500000.000000
40.780480
1.100000
1.08326E+07
28.830910
28.970300

RCNTT

0.000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000

3768.025000
406681000000
258.683900
18.216780
-8.08380E +07
107444700
46.082710
81.280710
79.72708

RCN78

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000

2096.802000

2235268,000000
258.853000
18.216780
-6.01810E+07
107.444700
46.082710
91.280710
76.72709

RCN80

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
1.000

2086.562000
228268.000000
281.944800
18.250140
-3.70060E +07
107.444700
48.082710
91.280710
70.72709

RCN3S1

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.837
6.000
0.000
0.048
0.044
0.047
0.008
0.010
0.008

815.623800
3931.234000
37.762320
18.000000
-2.04T70E + 06
1.624220
214.289100

RCN82

0.000
0.000
0.000
0.000
0.000
0.837
0.000
0.000
0.045
0.044
0.047
0.008
0.010
0.009

5670.012000
45816.740000
37.762320
13.000000
-237E+07
7.624229
214.289100



Nitrégeno
Oxigeno

Bid¢xido de carbono
Bidxido de Azufre
Aire

Hidrégeno

Agua

Ac. Sulfhidrico
Metano

Etano

Propanop
Izo-Butano
n-Butano

Pentancs + Pesados

Flujo Total
Flujo Total
Temperatura
Presién
Entalpia

Peso Molecular
API

Octano

Octano

RCNS3
frace, mel 0.000
frace. mol 0.000
frace. mol 0.000
frace. mol 0.000
fracc. mol 0,000
frace. mol 0.791
frace. mol 0.000
frace, meol 0.000
Face. mol 0.048
frace. mol 0.087
frace. mol 0.067
frace. mol 0.013
fracc. mol 0.017
fracc. mol 0.008
kmol/h 861.245400
kg/h §2082.005000
°C 38.126780
bat 18.000000
Watt -297820E +06

9.429038
std 203.455000
RON
MON
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Apéndice 2

BALANCE DE EXERGIA DE LAS CORRIENTES DE LOS PROCESOS

CORRIENTE

Nafta de DSC
Nafta de D.I.
H2 de RCN
HSN2
HSN3
HSN4
HSNS
HSN6
HSN1
HSNS8
HSN9
HSN10
HSN11
HSN12
HSN13
HSN14
HSN15
HSN16
HSN17
HSN18
HSN20
HSN21
HSN22
HSN23
HSN24
HSN25
HSN26
HSN27
HSN28
HSN29
HSN30
HSN31
HSN32
HSN33

UNIDAD DE HIDRODESULFURACION DE NAFTAS

Flujo Entalpia ExergiaFisica ExergiaQuimica Exergia Total

kag/s MWe MWe MWe MWe
72.281 -136.886 0.472 3371.820 3372.292
0.087 -0.109 0.012 4.020 4.032
0.575 -1.163 0.709 28.210 28,919
72.368  -136.995 0.463 3375.836 3376.300
0.056 -0.888 0.000 0.003 0.003
72.312 -141.345 0.050 3375.883 3375.933
72.312 -140.923 0.289 3375.883 3376.172
74.237  -143.227 4.205 3468.385 3472.590
74.237  -128.962 6.056 3468.385 3474.441
74.237 -91.168 17.836 3468.385 3486.221
74.237 -72.813 26.888 3468.385 3495.272
74.237 -72.813 27.429 3470.147 3497.576
74.237  -110.607 10.518 3470.147 3480.663
74.237  -124.872 6.798 3470.147 3476.945
74.237  -128.427 6.020 3470.147 3476.167
0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
74.237  -144.240 3.791 3470.147 3473.938
72.703  -142.246 0.453 3396.654 3397.107
72.703  -138.690 0.740 3396.654 3397.394
72.703  -124.947 3.008 3396.654 3399.662
1.634 -1.995 2.933 75.050 77.983
1.534 -1.995 2.904 75.050 77.954
0.000 0.000 0.000 0.000 0.000
1.350 -1.756 2.556 66.044 68.600
0.184 -0.239 0.349 8.006 9.355
1.350 -1.142 3.029 66,044 69.073
71.531 -122.770 2.762 3341.393 3344.156
71.531 -122.579 2.839 3341.393 3344.232
1.172 -2.014 0.162 55.346 55.508
1.172 -2.616 0.056 55.346 55.402
0.178 -0.410 0.047 8614 8.661
0.994 -2.201 0.000 46.758 46.758
0.994 -2.195 0.001 46.758 46.759
72525  -124.713 2.812 3388.137 3390.949




CORRIENTE [Flujo

HSN34
HSN35
HSN36
HSN31
HSN38
HSN39%
HSN40
HSN41
HSN42
HSN43
HSN44
HSN45
HSN46
HSN41
HSN48
HSN49
HSNS50
HSNS51
HSNS52
HSNS53
HSN54
HSNS55
HSN56
HSN57
HSN58
HSNS9
HSNGO
HSN61
HSN62
HSN63
HSN66
HSN62
HSN68
HSN69
HSN70
HSNT71
HSN12
HSN73
HSN74
HSN15

kg/s

0.547
0.439
0.185
71.900
0.439
71.900
13.883
58.011
58.011
0.439
58.011
277.789
277.789
8.210
8.210
1.748
1.749
64.451
64.451
485.667
485.667
0.308
5.140
5.449
0.498
8.299
8.797
0.147
2.442
2.589
8.299
8.797
2.442
2.589
6.804
6.804
6.618
6.179
6.179
0.000

MWe

-1.120
-1.139
-0.470
-105.584
-1.143
-105.584
-30.854
-91.511
-105.005
-1.137
-91.262
-4399.114
-4383.301
-130.009
-129.407
-27.688
-27.693
-1020.653
-1018.232
-7691.087
-7668.443
-0.520
-1.399
-14.556
-0.839
-2.258
-23.099
-0.247
-0.665
-6.774
-1.191
-22.032
-0.350
-6.459
-15.211
-17.633
-17.163
-16.023
-16.023
0.000

MWe

0.280
0.036
0.036
16.302
0.037
11.485
0.145
7.613
0.576
0.037
3.448
0.171
0.869
0.005
0.035
0.001
0.001
0.040
0.128
0.299
1.214
0.140
0.000
0.486
0.226
0.000
0.914
0.067
0.000
0.277
0.175
1.358
0.052
0.411
0.867
0.592
0.548
0.512
0.512
0.000

26.608
21.252
9.019
3358.018
21.252
3358.015
850.772
2708.028
2708.028
21.252
21708.028
13.878
13.878
0.410
0.410
0.087
0.087
3.220
3.220
24.263
24.263
14.628
0.000
1.239
22.865
-0.064
0.6117
6.728
-0.019
0.182
-0.064
0.617
-0.019
0.182
329.152
329.152
320.142
298.890
298.890
0.000

Entalpia ExergiaFisica Exergia Quimica Exergia Total

MWe MWe

26.888
21.289
98.085
3374.317
21.288
3369.499
650.916
2715.641
2708.604
21.289
2711.476
14.048
14.747
0.415
0.445
0.089
0.088
3.259
3.34%
24.562
25.477
14,768
0.000
1.726
23.091
-0.064
1.531
6.795
-0.019
0.459
0.111
1.975
0.033
0.593
330.019
329.744
320.650
299.401
299.401
0.000




CORRIENTE Flujo

HSN176
HSN77
HSN18
HSN79
HSN80
HSN81
HSN82
HSN83
HSN84
HSN86
HSN88

#

ka/s

160.303
88.403
88.403
66.502
66.502
66.502
66.502
52.613
74.184
16.173
16.173

-235.402
-129.817
-109.816
-125.090
-147.734
-147.734
-147.734
-116.879
-117.024

-19.650

-25.512

MWe

36.345
20.043
25.201
3.992
0.693
0.693
0.693
0.548
9.735
3.776
2.122

MWe

7486.739
4128.724
4128.724
3115.979
3118.979
3115.979
3115.979
2465.192
3462.987

754.959

754.959

Entalpia ExergiaFisica ExergiaQuimica Exergia Total

MWe MWe

7523.084
4148.768
4153.925
3119.971
3116.672
3116.672
3116.672
2465.740
3472.722

758.734

757.081




UNIDAD DE HIDRODESULFURACION DE NAFTAS

Flujo

CORRIENTE ky/s

RCN1

RCN2

RCN3

RCN4

RCNS

RCN6

RCNZ

RCN8

RCN9

RCN10
RCN11
RCN12
RCN13
RCN14
RCN15
RCN16
RCN17
RCN18
RCN19
RCN20
RCN21
RCN22
RCN23
RCN24
RCN25
RCN26
RCN217
RCN28
RCN29
RCN30
RCN31
RCN33
RCN34
RCN35
RCN36
RCN37
RCN38
RCN40

58.016
70.660
70.660
70.660
70.660
70.660
70.660
70.660
70,660
70.660
70.660
10.660
70.660
70.660
18.930
18.930
§1.728
51.728
70.660
70.660
18.073
4.338
13.736
52.586
4.338
4.338
0.168
4.169
0.872
3.597
3.597
52.586
52.755
52.755
359.263
359.263
65.391
65.391

MWe

-105.017
-128.726
-44.272
-13.259
-13.259
-7.039
-7.039
-1.136
-1.136
4.428
9.567
-80.026
-80.789
107.352
-35.103
-32.554
-72.249
-12.218
104.768
107.619
-33.890
-8.134
-25.157
-73.728
-5.912
-8.209
-0.211
-1.997
-1.097
-6.900
-5.826
-13.676
-13.887
-56.258
-5689.343
-5672.181
-1035.546
-1032.695

L}

1.764
12.391
44.877
62.829
83.409
86.691
86.040
90.305
88.414
92.588
61.496
19.782
18.636
15.539
14.636
16.552

0.388

0.436
17.237
16.892
15.961

3.831
12.130

0.467

5.592

5.193

0.004

8.167

0.708

4.458

5.285

0.538

0.541

6.911

0.221

0.887

0.038

0.151

Entalpia Exergia Fisica Exergia Quimica

MWe MWe

2708.208
3446.487
3446.487
3446.487
3691.659
3691.659
3729.255
3728.255
37563.926
3753.926
3461.245
3461.245
3461.245
3461.245
1099.373
1099.373
2364.652
2364.652
3461.245
3461.245
1059.442
254.266
805.176
2404.617
254.266
254.266
7.662
246.623
33.839
212.784
212.784
2404.617
2412.278
2412.278
17.948
17.948
3.267
3.267

Exergia Total
MWe

2708.972
3458.878
3491.364
3509.315
3775.068
37178.350
3815.295
3819.559
3842.340
3846.514
3522.741
3481.026
3479.881
3476.783
1114.008
1115.924
2365.041
2365.088
3478.482
3478.137
1075.403
258.097
817.306
2405.084
259.858
259.460
7.666
251791
34.548
217.242
218.069
2405.185
2412.819
2419.189
18.169
18.838
3.306
3.418




Flujo Entalpia ExergiaFisica ExergiaQuimica Exergia Total

CORRIENTE kg/s MWe MWe MWe MWe
RCN41 110.426 -1748.727 0.068 5.517 5.585
RCN42 0.378 -0.930 0.087 18.777 18.864
RCN43 1.984 -5.216 0.168 96.211 96.379
RCN44 110.426 -1746.430 0.139 5.517 5.655
RCN48 50.393  -40.388 12.481 2297.730 2310.210
RCN49 50,393  -58.017 3.320 2297.730 2301.050
RCNS51 50.393  -58.017 3.212 2297.730 2300.942
RCN52 27.300 -432.324 0.020 1.364 1.384
RCN53 27.300 -428.902 0.250 1.364 1.614
RCN54 22819 6210 0.000 0.000 0.000
RCNS55 22819 -3.274 0.482 0.000 0.482
RCN56 1.370 -2.308 0.622 64.094 64.716
RCN57 24.189  -60.745 2.335 2.921 5.256
RCNS58 24.189  -63.680 1.136 2.921 4.057
RCNS59 5.560 -1.513 0.000 0.000 0.000
RCN60 5.560 -0.798 0.117 0.000 0.117
RCN61 0.334 -0.562 0.152 15.616 15.768
RCN62 5.894  -14.505 1.034 0.712 1.746
RCN63 5.894  -15.220 0.708 0.712 1.420
RCN64 2222  -35.192 0.001 0.111 0.112
RCN65 2.373  -36.910 0.080 0.119 0.198
RCN66 2373  -36.898 0.086 0.119 0.205
RCN67 2.373  -31.265 2.040 0.118 2.158
RCN68 2222  -29.546 1.060 0.111 1.171
RCN69 2222  -28.718 2.228 0.111 2,339
RCN70 694.444  -0.154 0.000 0.000 0.000
RCN71 694.444  10.833 5.950 0.000 5.950
RCN71 112.967  -90.539 27.978 5150.909 5178.887
RCN7Z8 62574  -50.151 15.498 2853.179 2868.677
RCNS0 62.574  -37.006 18.564 2853.179 2871.743
RCNS1 1.092 -2.048 0.965 64.013 64.978
RCNS82 12.644  -23.709 11.171 741.163 752.333
RCN83 1.470 -2.978 1.042 82.765 83.807
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Apéndice 3

LISTA DE EQUIPOS DE LA UNIDAD DE HIDRODESULFURACION DE NAFTAS

Intercambiadores de Calor

Equipo Funcién Carga Témica
Watt

EA-401 |Primer precalentador de carga/ efluente del reactor 1.427E+07

EA-402 | Sequndo precalentador de carga / efluente del reactor 3.780E +07

EA-403 | Enfriador con agua de la seccién de separacién a alta 6.018E+05
presién

EA-404 {Enfriador con agua de la seccién de compresién de 1.581E-07
hidrégeno

EA-405 | Intercambiador proceso-proceso efluente del reactor / 3.556E+06
liquido de FA-402

EA-406 {Intercambiador proceso-proceso efluente de] EA-405 / 8.000E+06
nafta producto

EA-407 |Enfriador con agua de LPG producto 5.628E+03

EA-408 | Condensador parcial de la torre DA-401 2.422E+06

EA-409 [Condensador total de la torre DA-402 2.264E+07

PA-401 |Precalentamiento de aire del hormo BA-401

PA-402 |Precalentamiento de aire del hormo BA-402 1.068E +06

PA-403 |Precalentamiento de aire del homo BA-403 3.143E+05

Tanques Separadores

Equipo Funcién Temp| Presion
°C bar

FA-401 [Tanque de balance de corrientes de alimentacién 38.00 3.76

FA-402 [Primer separador de la seccién de compresion de 4349 23.35
hidrégeno

FA-403 [Segundo separador de la seccién de compresién de 43.02 22.34
hidrégeno

FA-404 [Primer separador de la seccién de separacién de alta 143.3 7.19
presion

FA-405 |Segundo separador de la seccién de separacién de alta | 37.77 6.46
presion

FA-406 [Tanque acumulador de reflujo de torre DA-401 46.57 17.49

FA-407 |Tanque acumulador de reflujo de torre DA-402 73.23 2.80




Bombas y Compresor
Equipo Funcién Presion
bar
GA-401 {Bomba de carga 31.27
GA-402 |Bomba de efluente del primer separador de alta presién 20.33
CA-403 |Bomba de efluente del segqundo separador de alta presion 20.33
GA-404 |Bomba de LPG producto 23.76
GA-405 |Bomba de nafta producto 24.26
GA-406 |Bomba de reflujo de la torre DA-401 17.49
GA-407 {Bomba de reflujo inferior de torre DA-402 3.15
CA-408 |Bomba de tanque acumulador de reflujo de torre DA-402 2.82
GA-409 |[Bomba de reflujo inferior de torre DA-401 17.84
GB-401 |Compresor de hidrégeno 35.76

Divisores y Mezcladores

Equipo

Funcién

DV-401

DV-402
DV-403
DV-404
DV-405

hidrégeno

Divisor de reflujo y LPG producto

Divisor de corriente de fondo de torre DA-401
Divisor de reflujo y pentanos y hexanos producto
Divisor de corriente de fondo de torre DA-402

Divisor de corrientes gaseosas de la seccién de compresién de

MX-401
MX-402
MX-403

MX-404

Mezclador de corrientes de alimentacién
Mezclador de corrientes de hidrégeno con nafta

presién

Mezclador de corrientes provenientes de los separadores de alta

Mezclador de cormrientes de gas amargo a tratamiento con DEA

Valvula de Expansion

401

Equipo Funcién Presién
bar
VX-401 [Valvula de expansion de productos de fondos de torre DA- 3.08




Homos a l-"uego Directo

Equipo Funcién Temp| Presion
°C bar
BA-401 |Calentador de carga al reactor 313.0 28.96
BA-402 |Rehervidor de torre DA-401 261.7 17.84
BA-403 |Rehervidor de torre DA-402 203.2 3.185
Reactor
Equipo Funcién Temp| Presién
°C bar
DC-401 |Reactor de hidrodesulfuracién 319.2 28.96
Columnas de Destilacion
Equipo Funcién Temp| Presién
°C bar
DA-401 |[Torre desbutanizadora D| 83.38 17.49
F| 230.4 17.83
DA-402 |Tormre desisohexanizadora D| 84.98 2.81
F| 166.2 3.14




LISTA DE EQUIPOS DE LA UNIDAD DE REFORMADORA DE NAFTAS

Intercambiadores de Calor

Equipo Funcién Carga
Térmica
Watt
EA-501 |Intercambiador carga / efluente del ultimo reactor 1.02E+08
EA-502 [Primer enfriador con agua de la seccién de purificaciénde  1.73E+07
hidrégeno
EA-503 |Segundo enfriador con agua de la seccién de purificacion ~ 2.87E+06
de hidrégeno
EA-504 [Tercer enfriador con agua de la seccién de purificaciénde 2.87E+06
hidrégeno
EA-505 |Precalentador de carga de torre atmosférica con producto  1.79E+07
de fondos
EA-506 |Condensador de torre DA-501 2.63E+06
EA-507 |[Enfriador con agua de la nafta reformada producto 1.13E+07
PA-501 |Precalentador de aire del horno BA-501A-D
PA-502 |Precalentador de aire del homo BA-502 7.15E+05
Tanques Separadores
Equipo Funcién Temp | Presion
°C bar
FA-501 |Primer separador de la seccién de purificacién de 35.5 11.8
hidrégeno
FA-502 [Segundo separador de la seccién de purificacién de 31.8 15.0
hidrégeno
FA-503 |Tercer separador de la seccién de purificacién de 38.0 38.9
hidrégeno
FA-504 [Tanque acumulador de reflujo de torre DA-501 147.1 17.2
FA-505 |Tanque de balance para generacién de vapor
Bombas y Compresores
Equipo Funcién Presién
bar
GA-501 |Bomba de efluente del FA-501 158.7
GA-502 [Bomba de efluente del FA-8502 38.0
GA-503 |Bomba de efluente de FA-503 147.2
GA-504 |Bomba de reflujo inferior de torre DA-501 18.2
GA-505 |Bomba de agua a zona de conveccion del
homo BA-501




GB-501 |[Compresor centrifugo de hidrégeno del primer 15.7
separador FA-501
GB-502 {Compresor de dos etapas de hidrégeno Primera etapa 39.3
producto
Segunda 68.2
etapa
Divisores y Mezcladores
Equipo Funcién
DV-501 |Divisor de corriente de hidrégeno a recirculacién y a GB-502
DV-502 |Divisor de corriente de hidrégeno producto
DV-503 |Divisor de efluente liquido de la bomba GA-503
DV-504 |Divisor de corriente de fondos
MX-501 [Mezclador de nafta e hidrégeno
MX-502 |Primer mezclador de la seccién de purificacién de hidrégeno
MX-504 |Segundo mezclador de la seccién de purificacién de hidrégeno
Valvula de Expansién
Equipo Funcién Presion
bar
VX-501 [Valvula de expansién de nafta reformada producto 5.5
Enfriador con Aire
Equipo Funcién Temp | Presién
°C bar
EC-501 |Enfriador con aire de la seccion de purificacién de 100.0 12.6
hidrégeno
Hornos a Fuego Directo
Equipo Funcién Temp| Presién
°C bar
BA-501 [Homo a fuego directo con cuatro secciones de A| 504.0 14.7
A/D radiacion
B| 504.0 14.1
C| 504.0 13.4
D| 504.0 12.8
BA-502 {Rehervidor de torre DA-501 297.6 18.3




Reactores de Reformacién

Equipo Funcién Temp| Presién
°C bar

DC-501|A |Primer reactor de reformacién 490.4 14.7

B [Segundo reactor de reformacién 479.2 135

C|Tercer reactor de reformacién 484.1 12.5

D |Cuarto reactor de reformacién 486.3 12.3

Columna de Destilaciéon

Equipo Funcién Temp| Presién
°C bar

DA-501 |Columna de Estabilizacién 184.3 17.3

269.9 18.2




