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INTRODUCCIÓN 



Debido a que en los últimos años el costo de la energía se ha elevado, Ja tendencia aclual 

es plantear la construcción de plantas de proceso que tengan un bajo consumo o que utilicen mas 

eficientemente la energfa. Como veremos esta actividad recae en la ingenieria de procesos, 

(mediante la slntesis, el anillisis y la optimización de procesos). 

En este punto cabe me.ncionar que en la actualidad los sistemas de simulación de procesos 

son una herramienta eficaz que puede ser utilizada para realizar el anillisis de plantas existentes 

con el fin de implementar modificaciones en sus condiciones de operación o en su estructura que 

puedan llevarlas a una operación mas eficiente. 

En el capítulo dos de este 1rnbajo se plantean alguno factores basicos concernientes a la 

ingenieria de procesos, asentando además los diferentes enfoques de la simulación de procesos~· 

su importancia, en especial dentro del anillisis de proce~os. 

Dado que una parte importante de este trabajo es realizada en el simulador de procesos 

ASPEN PLUS, el capitulo tres se refiere a las diforcntcs partes que componen a un simulador de 

proceso enfocando los comenrarios a la estructura y capacidades de ASPEN PLUS. 

El capitulo cuatro trata de dar un panorama general de los diferentes procesos exislentes. 

definiendo en el caso de la sección de tratamiento con dietanol amina algunos factores 

operacionales de importancia. Finalmente en este capitulo se presenta la descripción del proceso 

acompaiiada de los diagramas de flujo considerados en este trabajo. 

El capítulo cinco muestra los pasos seguidos en la simulación del proceso poniendo 

especial atención en la selección de los modelos de cílkulo de propiedades, Ja partición del 

proceso y Ja selección de los métodos de convergencia. Además se muestra una comparación 

entre los valores obtenidos en la simulación del proceso y los valores de disei\o de la planta. 
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Ya que el propósito de este traDaJo es el planteamiento de mejoras al proceso, se debe de 

plantear alguna forma de evaluación dt" las condiciones actuales de la planta; es por ello que en el 

capitulo seis se realiza el análisis lcrmodinamico del proceso, presentando los resultados del 

trabajo perdido en cada una de las secciones de la planta 

El capitulo siclc expone las modificaciones propuestas a partir de la consideración de los 

resultados vertidos en el capitulo anterior, finalizando con Ja evaluación de las mejoras 

propuestas mediante su simulación y su análisis termodinamico. 

En el capítulo ocho se plantea el análisis económico de las mejoras considerando 

únicamente los costos de operación, esto con el objetivo de dar un panorama general del ahorro 

en servicios que representan las mejoras propuestas. Finalmente se presentan las conclusiones en 

términos de las modificaciones propuestas y la simulación de la planta. 
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CAPITULO DOS 

GENERALIDADES 



1.- INGENIERÍA DE PROCESOS: 

La ingenieria de procesos puede ser definida como la creación, cuantilicación y análisis 

de esquemas de flujo de proceso, que formarán parte de una planta de proceso económica, 

segura y de facil op..:raciOn y control. 

La creación de esquemas de ílujo de proceso implica la concepción y el desarrollo de la 

configuración del sistema que permita llevar a cabo todas las transfonnaciones requeridas. En 

este sentido, esta acti~idad, ha sido practicada por muchos años. 

Hasta antes de 1950 el desarrollo y concepción de plantas de proceso químico se hacia 

tomando como base conocimientos provenientes de Ja experiencia de los diseñadores, esto como 

resultado de que la producción de las plantas de proceso tenfan como único objetivo satisfacer la 

demanda creciente de las diforentes economías en desarrollo. 

La concepción moderna de la ingeniería de procesos surge a partir de 1950, como 

resultado de la necesidad de aplicar en fonna ordenada la información existente y fijar las 

directrices para el diseño de procesos utilizando para ello los nuevos procedimientos y técnicas 

que han permitido abandonar el enfoque empírico, para dar lugar ni cientifico. 

En el sentido actual, !a ingeniería de procesos implica la consideración de todos los 

posibles arreglos de los diferentes pasos del proceso, con el objetivo de identificar la cstruclUra 

y condiciones de operación óptimas. Por lo que el avance de la ingcnicria de procesos se ha visto 

sujeto al desarrollo de nuevas metodologia de cálculo y al de sistemas de computo para 

implementarlas. 

Aclualmcntc, tomando en cuenta que la creación de un nuevo procc::;o implica la 

detcnninación de su estructura y condiciones óp1imas, podemos casi asegurar que ninguna 
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p1ant~ de, proceso químico.es con~truida.sin que para su amiljsis Se haya ut!lizado un:Sistem«1 de 

cómputo especializado, 

En un principio los sistemas de computo se constitllyeron· como herramientas para la 

resolución de operaciones simples dentro de procesos complejos, mis tarde junto con el estudio 

profundo de las operaciones unitarias los sistemas de cómputo fueron aplicados a procesos 

pequeños y sencillos. 

11.-S{NTESIS. ANÁLISIS Y OPTIMIZACIÓN DE PROCESOS. 

Si tomamos en cuenta que cualquier proceso es1a compues10 por un número de 

operaciones unitarias dcfinidu y que ildemás d número de opcrJcioncs cx;o;;1cntc e:;; peque1i0 en 

comparación con la cantidad de procesos o combinaciones posibles, es evid~nte que para que 

un proceso pueda ser aplicado con el fin de satisfacer las necesidades del hombre cumpliendo 

además con las leyes fündamentales que lo gobiernan, es necesaria la síntt:sis, el análisis y Ja 

optimización de la secuencia de proceso que sea más adecuada técnica y económicamente para 

satisfacer estas necesidades. 

Estas tre partes la síntesis, el análisis y la optimización son las que confonnan el diseño 

de procesos, que es una de las partes fundamentales en el desarrollo de un proyecto para la 

construcción de una planta química. A continuación se definen las tres pates que confonnan al 

diseño de procesos: 
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SINTESIS: 

Tomando en cuenta que todo proceso nace de una necesidad y/o una oportunidad 

económica a partir Je las cuales se plantean las diferentes ideas para su desarrollo. La síntesis es 

Ja etapa inventiva de! diseño de procesos, donde usualmente las variables o requerimientos del 

proceso son especificados (dictados por las necesidades}. mientras que las variables de entrada 

pueden estar especifi~adas o fonnar parte de un gran conjunto de posibilidades. 

El sistema a ser sintetizado podrá ser detenninado si la naturaleza de las unidades que lo 

componen, sus especificaciones y parámetros (a lo largo de sus interacciones estructurales) son 

completamente definidas, es decir, en la etapa de síntesis se decide la secuencia de operaciones 

(estructura del proceso) y las diferentes interconexinnes enlre ellas, que dan lugar a los flujos de 

malcria y energía necesarios para obtener los productos deseados. 

La etapa de sintesis engloba decisiones referentes a las operaciones unitarias que pueden 

conformar el sistema, a las diversas estructuras del proceso y la n:i.turalcza de las interacciones 

enlre las operaciones a llevarse a cabo. 

La apropiada formulación de la síntesis es crucial, debe de ser tan acertada que incluya 

todas las opciones factibles y tan objetiva que excluya todas las soluciones obsoletas o no 

atractivas. 
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ANÁLISIS: 

Una vez que la etapa de síntesis ha dejado definidos los diferentes esquemas del proceso, 

es necesario verificar si son factibles técnica y económicamente. Para ello se realizad análisis 

del sistema. 

La primera actividad del análisis es asignar los valores a las diferentes \'ariables del 

proceso y definir los modelos que representarán a cada operación y el cálculo de propiedades del 

sistema. 

Con la información anterior es posible establecer los balances de materia y energía, los 

valores de todas las corrientes de proceso, los parámetros de los diferentes equipos, los 

requerimientos de servicios auxiliares y además es posible comprobar la factibilidad 

tennodinámica del proceso. 

En ténninos muy generales se puede decir que en el amilisis del proceso los valores de las 

variables de entrada y las características del proceso son conocidas y son utilizadas para 

detenninar los valores de las variables de salida. 

Los tipos de análisis usados en el desarrollo de un proceso, diseño y/u operación incluyen 

aquellos usados rutinariamente tales como balances de materia y energía , dimensionamiento de 

equipo, estimación de costos y evaluación económica del proyecto. Otros tipos de análisis que 

tendrán may~r importancia en el futuro incluyen: 

a).- Simulación dinámica, evocada a estudios del sistema de control, bajo condiciones de 

operación de arranque y paro. 

b).· Análisis de eficiencia de energía, basado en la segunda ley de la termodimimica, 

utilizando el concepto de trabajo perdido. 
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OPTIMIZACIÓN: 

Tomando en cuenla que las necesidades del hombre en la actualidad son variadas y en la 

mayoría de Jos caso.:: poco flexibles, la tendencia actual en el diseño de procesos, es enfocarlos 

esfuerzos en Ja oblención de los mejores procesos posibles. 

A partir de la información generada durante la sinlesis y el análisis del proceso1 el 

primer paso a dar poi: parte de la op1imización, es el planteamiento de una función objetivo, 

(dado que se requiere que el sistema satisfaga cienos requerimientos, estos pueden ser de índole 

económico o técnico) adecuada para l!I mejoramien10 dl!I proceso. 

La optimización del proceso, puede ser llevada a caho en dos niveles: 

a).- A nivel de las variables de opera,ción de las diferentes unidades 

b).- A nivel de la estructura del proceso. 

La optimización de los niveles de las variables de operación, puede ser vislumbrada 

desde el momento en que se realiza el anilisb dt:I proceso, puesto que al estar realizando el 

cálculo de las diferentes unidades se puede descubrir que alteraciones en los niveles de las 

variables pueden causar disminución en las dimensiones de los equipos, logrando así conseguir 

mejoras en el proceso, conservando Ja eslructura propuesta por la etapa de síntesis, misma que 

fue utilizada en el desarrollo del análisis. 

Por otro lado, la optimización de la estructura del proceso tendría como consecuencia la 

modificación del tipo de operaciones unitarias empleadas o del número de equipos de proceso o 

sus interconexiones. 

La optimización del proceso puede ser iniplementada de dos formas: La primera consiste 

en Ja resolución de dos ciclos iterativos anudados, uno referido a la oplimización de Jos 
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parámetros de operación y otro a Ja estructura del proceso; y la segunda forma consiste en la 

optimización simultanea de los paró.metros y de la estructura. 

Es claro que en ambas formas de llegar a la optimización del proceso, es necesario 

disponer de mctodologias de cálculo adecuadas . En los últimos años los sistemas di: cómputo se 

han constituido como una ayuda en el desarrollo de esta actividad, y gracias a su apresurado 

crecimiento el diseño de procesos a cobrado gran importancia. 
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111.-S!MULACIÓN DE PROCESOS: 

La simulación de procesos se puede definir como la representación de un sistema 

mediante modelos matemáticos. En el caso de un proceso químico los modelos se basan en los 

fenómenos fundam;;-ntales que describen a cada operación . Por lo que entre mejor sea el 

modelo, mas eficiente y conliablc será la simulación y por lo tanto la interpretación del sistema, 

en la actualidad la simulación forma pane importante del análisis de procesos. 

Existen dos modalidades para implemi:ntar la simulación de un proceso qufmico. La 

primera ha sido llamada simulación dinámica, la cual trata de repr;:scntar sistemas que presentan 

rCgimen transitorio en su operación , caso comün en el arranque o paro de una planta, en los 

C:Jsos en que esta opcr.1 bajo condicioncs no contempladas i;:n :m diseño y cuando se requiere 

conocer la respuesta dd proce:,u bajo condiciones de operadón anonnales, esto con el fin de 

formular los :;istcmas de conlrol. 

La otra fonna se refiere a la simulación de procesos en estado estacionario, es decir, se 

considera que las condiciones de operación y los ílujos de las corrient::' Je proceso son 

constan1es, esta situación incluye a las conJidones de disef10 y de operación nonnal del 

proceso. 

Debido a que la represeniación de un proceso usando modelos matemtllicos implica la 

resolución de un gran numero de ctllculos, la simulación de procesos ha tomado como 

herramien1a Ja existencia de .sistemas de cómputo capaces de realizarlos, dado que el avance en 

materia de- compu1ación pennitc el manejo de procesos completos por parte de sistema.> 

especializados (sis1emas de simulación de procesos o simuladores de procesos). 
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Un sistema de simulación de procesos se define como un sistema que acepta infonnación 

acerca de un proceso a nivel del diagrama de flujo dd mismo y es capaz de impl~mentar cn 

detalle los análisis utilizados en el desarrollo, diseño y operación del proceso ( Lawrcncc B. 

Evans. 1981). 

La en1rada de un sistema de simulación de procesos usualmente es la información 

contenida en el diagrama de flujo, mientras que las salidas son todas las caracteris1icas de las 

corrientes de proceso, los parámetros y dimensiones de todos los equipos y una evaluación 

económica del mismo. Por lo que un sistema de simulación ayuda a tomar decisiones 

concernientes al desarrollo, diseño y operación Je procesos químicos. 

Los elementos principales de un sis1i:ma de simul.1ción de procesos son los cualro 

siguientes: 

a).- Modelos. 

b).- Algoritmos. 

c).- Soporte computacional ( Sofwarc. ) 

d).- Interfase con el usuario. 

a).- Los Modelos son el fundamento de cualquier sistema de simulación, estos son la 

base del análisis. Los modelos utilizados en Ja reprcsen1ación de un proceso químico son todas 

aquellas relaciones matemáticas derivadas apartir de la leyes de la conservación, ecuaciones de 

velocidades dC reacción, ecuaciones de cálculo de propiedades fisicoquímicas, relaciones de 

conexión y restriccioni:s de diseño y control. 

Los modelos matemáticos que describen un proceso, toman la fonna de ecuaciones 

algebraicas o diferenciales, estos tienen que ser apropiados en lérrninos de rigurosidad, nivel de 
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datalle, preci~ión,:-villidC-z y-l;enera1Ídad, es .-decir, ijeneri que ser aplicables a cualquier tipo de 

proceso. 

Ya hemos mencionado que los modelos de las diferentes operaciones unitarias son el 

fundamento de los ::istemas de simulación, (la estructura del modelo de una operación unitaria 

es mostrada en al figura 1 ), estos están fonnados por conjuntos de ecuaciones de la forma : 

Variables de salida= f ( Variables de entrada ) 

Las variables de entrada son los valores de las corrientes de alimentación al proceso y los 

parámetros de los diferentes modelos utilizados ( los parámetros sC1n Jos valores requeridos para 

especificar la operación de las diversas unidades de proceso). Las \'ariables de salida son los 

valores de todas las corrientes de salida de proceso y los resultados de las variables de operación 

no especificadas ( tales como la potencia requerida por una bomba o la carga térmica de un 

cambiador de calor). 

Parámetros del modelo 

corriente 

de entrada 

Modelo de 

Variables internas 

Variables de la 

corriente de 

salida 

Resultados de 
operación y 

dimensionamiento 

Figura I .• Modelo de una operación unitaria. 

2.10 



b).· El siguiente bloque lo componen los ,\lgorilmos, estos trabajan utilizando los 

modelos para producir los resultados requeridos.Los algoritmos resuelven los problemas 

matemáticos generados por los modelos. El tipo de prnblema matemático que debi.: resolverse 

depende en gran medida del tipo de análisis de interés, aunque casi siempre es necesario 

resolver conjuntos de ecuaciones diferenciales y algebraica:. l\incnles y no lineales). por lu que el 

algoritmo a ser utilizado debe cumplir con cit:rtos requerimientos. 

Los algoritmos utilizados deben de ser robustos, ser tan generales como sea posible, 

eficientes en su ejecución, almacenamiento y manejo de información, limpios y elegantes. 

Continuamente todos estos requerimientos se contraponen unos con otros, por lo que se debe 

hacer un análisis con el objetivo de encontrar la mejor combinación de ellos. 

e).· el Soporte computacional incluye todos aquellos implementos que se requieran 

para ejecutar los algoritmos en una computadora y un sistema operativo en especial, esta 

confonnado principalmente por los lenguajes de programación, el sistema de documentación, 

estructura de datos, interfase con el sistema de archivos, todo lo relativo a los programas y a la 

arquitectura del sistema. El soporte computacional Ji:be s~r en lo posible de fácil entendimiento, 

mantenimiento. sencillo de ser modificado y ser tan transportable como sea posible. 

d).· El domo di: la estructura es ocupado por la lntcrrasc con el usuario la cual incluye 

el leguaje de entrada por medio del cual se describe d problema, reportes que contienen los 

resultados, la documentación que explica el funcionamiento y como usar el sistema y los 

pro1ocolos de interacción con otros programas y sistemas. La interfasi: con el usuario debe de 

pennitir la introducción de información tan natural como sea posibk y verter los n:suhJdos de la 

forma más útil posible. 
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El esquema ideal estaría marcado por un sistema de si~ulación en el que el soporte 

computacional y los algoritmos fuesen eniendiblcs al usuario como fuera posible, de tal fonna 

que es1c pudiera in1eraccionar directamente con los modelos a través de la interfase. 

tDe esta fonna me:lsajes generados durante la ..:jecución de Jos algoritmos, lales como, "el 

algoritmo no convergió" o " fa capacidad de almacenamiento ha sido excedida" llegaran hasta el , 

usuario para ser corregidos). 

Resuludas 

ln1erfase 

Sofware 

Algoritmos 

Modelos 

FIGURA 2 .• Elementos de un sistema de 

Simulación. 
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IV.-ORIENTAC!ONES DE LA SIMULACIÓN DE PROCESOS: 

Debido a que el problema inicial dentro de la simulación de procesos en estado 

estacionario es Ja resolución de Jos sistemas de ecuaciones algebraicai; no lineales, es preciso 

plantear estrategias adecuadas, que nos permitan resolver en fonna eficiente los diferenles 

modelos. 

El punto de partida de la simulación en todos los casos es el diagrama de blo4ucs de los 

modelos de las diferentes operaciones que confonnan el sistema. Este se caracteriza por incluir 

todas las ecuaciones que tiene que ser resueltas. 

Exislcn dos orientaciones b;isicas para implcmcntar la resolución de Jos diferentes 

modelos que conforman d sistema: 

Orientación 

Orientación Modular 

Orientado a ecuaciones 

a).- ORIENTACIÓN MODULAR: 

Enfoque 

a).- Modular Secuencial 

b).- Modular simultáneo 

Esta orientación considera la partición del proceso en módulos. Cada módulo c~l;Í 

conformadós por los distinlos modelos que describen una operación unitaria, de lal forma que el 

proceso puede ser representado por la unión de Jos diferentes módulos. 
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Enfoque modular secuencial : 

En este enfoque cada modulo es implementado dentro de una rutina de cálculo, que se 

encargara de obtener los valores de las variables de salida como una función de los valores de las 

variables de entrada y los parámetros de cada unidad. Las rutinas correspondientes a cada 

módulo son manejadas por un programa central. 

Por lo que este enfoque implica la ejecución progresiva de los diferentes módulos, 

(en el sentido de flujo normal de materia y energía), partiendo de las corrientes de alimentación 

al proceso hasta que los productos son obtenidos. 

La estrategia anterior resulta muy clara si hablamos de procesos totalmente secuenciales, 

como d mostrado por Ja figura ••· 

Alimentación 
Calentador 

Residuos 

Fugura 3 .• Esquema de un proceso secuencial. 

Es fácil imaginar, que en la industria química la mayoría de las plantas tienen una 

configuración compleja, que envuelve corrientes de recirculación dentro del proceso, por lo que 

el cálculo se complica notablemente debido a que la existencia de una recirculación introduce 

cálculos iterativos, puesto que la información concerniente a una corriente esta asociada a la 

entrada y salida de un módulo simuh:ineamentc 
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Con el fin de realizar el cálculo del proceso en fonna totalmente secuencial, se tienen que 

identificar los ciclos de recirculación y asi!.lflar \'íllores estimados a las corrientes de: corte, (c:stas 

son las corrientes que al ser asignadas convierten al sis1ema en acíclico ). 

Una \'CZ determinados los ciclos y asignadas las corricn1es de corte , es necesario 

especificar la secuencia de cálculo del sistema, ( la secuencia de cálculo representa el orden con 

el que Jos diferentes módulos serán ejecutados durante la simulación ).De esta forma los 

diferentes módulos son resueltos progresivamente, hasta encontrar los nuevos valores de las 

corrientes de corte. El cálculo se continua hasta llegar a la convergencia de estas. 

El control de los nujos de información es reali7..ado por el programa central, este 

transfiere los valores de las corrientes de salida Je un módulo a Jos valores dt: entrada del 

siguiente en la secuencia de cálculo, ademas de asignar a cada modulo sus parámetros asociados 

Ya hemos mencionado que la implementación de este enfoque hace necesaria Ja 

representación de cada operación mediante un conjunto de ecuaciones que constituyen un 

modulo. Para Ja resolución de las ecuaciones que dcscribl!n a los diferentes fenómenos es 

necesaria la evaluación de las propiedades tcrmofísicas del sistema, lo que confonna un primer 

ciclo iterativo dentro de la simulación. Por otro lado la resolución simuhánea de las ecuaciones 

que componen cada módulo puede representar un segundo ciclo ilerati\'o, el cual tiene que ser 

tratado una vez que el primero sea resuelto. 

Un tercer ciclo iterativo, ( superior a Jos dos ya mencionados ), es establecido para la 

convergencia de las corrientes de corte presentes en los ciclos de recirculación. 

Cuando la simulación se encuentra sujeta a restricciones en los parámc1ros o 

alguno de los valores de las corrienlcs, ( esto implica la büsqueda de las condiciones de 

operación que pcnnitan satisfacer estas restricciones ), se genera un cuarto ciclo iterativo, dt:bido 

2.15 



a que el sislema global tiene que ser simulado repetitivamenle hasta que se cumplan las 

especificaciones de diseño, es decir, es necesario resolver un problema de simulación controlada. 

( este cuano ciclo es el mas externo dentro del cálculo del proceso ). 

El camino a ii;eguir para la resolución de los cuatro ciclos iterativos mencionados esta 

esquematizada en la siguiente figura. 

propiedades los mode.los 
Cálculo de 1 Solución de 

tennoílsicas que descnben 
a los modulas 

Convergencia 

de los ciclos 
de recirculación 

Convergencia 
de las 

especificaciones 
de diseño 

FIGURA 4 .- Ciclos múltiples de cálculo en el enfoque 
modular secuencial 

Las principales ventajas de los sistemas que utilizan el enfoque modular simultáneo son: 

l ).- Los moddos que componen cada modulo son lo suficientcmenle rigurosos para 

asegurar su eficiencia, ademas de que existe una gran diversidad de operaciones ya 

representadas. 

2).- Es posible implementar algoritmos especializados de cálculo para cada modulo 

deacuerdo a caracterislicas propias. 

3).- Permite analizar el componamicnto de puntos muy específicos del proceso aun 

cuando la secuencia de cálculo no se ha completado o no se haya llegado ata convergencia , con 

lo que la visualiz.ción y diagnos1ico de errores durante el cálculo se facilita. 
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4).· Es una modalidad fácil de entender para el usuario, ya que existt: gran semejanza 

entre el diagrama de flujo de proceso y la estructura generada por la inlerconexión de los 

módulos. 

Las mayores desventajas de este enfoque se: deben a la presencia de demasiados ciclos 

iterativos anudados, generados por el cálculo de ciclos de rccirculación y el manejo de. 

especificaciones de diseño simultáneamente, lo que provoca, que aunque se tengan m~todos de 

convergencia adecuados, estos sean muy lentos. 

Enfoque Modular SlmulUneo: 

El esquema básico de operación de este enfoque es mostrado es mostrado en la siguiente 

figura--: 

Variables de las corrientes 

Modelos 
simplif"ic;idos 

Coeficientes 

Modelos 
rigurosos 

Figura S •• Concepto básico del enfoque 
modular simultáneo 

Se observa que dos tipos de modelos son empleados , modelos rigurosos y simplificados. 

Los modelos rigurosos son Jos conjuntos de ecuaciones que conforman los diferentes módulos en 

el enfoque modular secuencial , simultáneamente, para cada unidad, un modulo adicional es 
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planteado mediante modelos simplificados , que resultan de la combinación lineal de todas las 

variables de entrada. De tal forma que para un conjunto de variables de entrada Xi} a un 

modulo i con parámetros U¡ : 

El modelo riguroso tenga la forma: 

Mientras que los modelos simplificados: 

Y,=~ B.,.X, 

Donde: k es el numero de la corriente de entrada al módulo l. 

B¡p. es el coeficiente de la ecuación simplificada que relaciona la salida 

j con las entradas k. 

Los coeficientes de los modelos simplificados son determinados a partir de valores 

generados por los rigurosos, ( por ejemplo utilizando los métodos de mínimos cuadrados). 

Esta estrategia tiene la ventaja de permitir añadir las especificaciones de diseño al sistema en 

fonna de ecuaciones lineales sin que esto represente complejidad adicional. 

La solución de los modelos simplificados proporciona valores aproximados de las 

corrientes de proceso, si al verificar la convergencia esta no se alcanza, se puede proceder a 

modificar los coeficientes de los modelos simplificados o a utilizar los rigurosos para generar 

valores más precisos . El problema llega a la convergencia si los cambios encontrados en los 

parámetros de tos modelos simplificados son inferiores a la tolerancia asignada. 

La característica más importante que tiene el enfoque modular simultáneo, es que tos 

modelos simplificados contienen menor número de variables que los rigurosos y por lo tanto es 

más sencilla su resolución. Desde este punto de vista su resolución puede ser planteada como un 

problema reducido,( evitando uso excesivo de tiempo en el cálculo de parámetros y propiedades). 
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Los modelos simplificados, también pueden ser implementados usando modelos no 

lineales, como Jos modelos aproximados de ingeniería, que tienen la ventaja de representar en 

forma más precisa los comportamientos irregulares de los procesos. 

Este enfoque ha sido llamado modular simultáneo debido a que utiliza los diferentes 

módulos fonnados por las ecuaciones que describen una operación y porque resuelve 

simultáneamente estos modelos para enconlrar los valores de todas las variables de las corrienles 

del proceso. Su estructura es muy natural para un ingeniero químico, ya que , este acostumbra 

utilizar modelos aproximados para hacer análiSis preliminares y después verificar con modelos 

rigurosos. 

Las principales ventajas de este enfoque son: 

1).· Contrariamente al enfoque modular secuencial nos permite manejar las 

especificaciones de diseño paralelamente a todo el proceso, lo que elimina los ciclos de control. 

2).- Es capaz de ulilizar los módulos desarrollados por sistemas modulares 

secuenciales. Particularmente para proveerse de buenos estimados y para el 

manejo de casos especiales de simulación. 

3).· Si ocurren errores o los cálculos no convergen, el usuario puede referirse a 

los resultados de la parte modular para aclarar o diagnoslicar Jos erron:s. 

Sin embargo el éxito del enfoque aún sigue dependiendo de la eficiencia de los métodos 

empleados para resf:!lver los sistemas de ecuaciones . Que en principio pueden ser simples 

pueden llegar a ser muy grandes, dependiendo de la magnilud del proceso, lo que hace evidente 

la necesidad de un buen método de convergencia. 
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Para el caso en que los procesos a simular sean muy grandes, se ha sugerido 

descomponer el proceso en uno o mas bloques de módulos ( Lin 1979 ). Cada bloque contendrá 

uno o mas módulos, los cuales serán resueltos simultáneamente, mientras que el proceso global 

es resuelto u1ilizanüo el enfoque modular secuencial considerando cada bloque como si fuese un 

módulo. 

b).-MÉTODOS ORIENTADOS A ECUACIONES: 

El objetivo principal de estos métodos es plantear todas las ecuaciones que describen a 

un proceso y resolverlas como un sistema de ecuaciones algebraicas no lineales. El problema ha 

resolver puede ser planteado matem:"1tkamcnte como: 

Dandi! 

F(X.Y>=O 

G(X. Y)=O 

F (X, Y)= O son las ecuaciones que describen al proceso. 

G ( X, Y)= O son las especificaciones de diseño del sistema. 

X es el vector que reúne a las variables independientes. 

Y es el vector que reúne a las variables dependientes. 

Dentro de las variables independientes quedan incluidos los valores de los parámetros de 

las diferentes operaciones y los de las conientes de alimenlación al proceso. Mientras que el 

vector de variables dependientes est;i compuesto por los valores de todas las corrientes de 

proceso ( inlermedias y productos ). las variables internas de las diversas unidades y los 

resuhados de la operación de estas ( estos valores corresponden a los parámetros no 

especificados ), 
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El punto de panida de los métodos orientados a ecuaciones es también el diagrama de 

bloques de proceso, ( recordando que contiene toda la infonnación necesaria para el 

planteamiento de los modelos), sola que en lugar de planh:ar subrutinas que calculen las 

variables de salida como función de las variables de entrada y los parámetros de los equipos , se 

requiere de procedimientos que generen y organicen las ecuaciones de todo d proceso, para 

poder implementar su resolución. 

Cuando el método se aplica en un sistema compularizado orientado a ecuaciones, el 

problema puede ser planteado como un problema de optimización: 

Ma.~imizar: 

Con: 

P(X,Ul 

F(X,U)=O 

G(X.Ui=O 

Las funcionC:s F y G son los mismos conjuntos de ecuaciones que ya habíamos planteado, 

adicionando a ellos algunas restricciones inherentes al problema de optimización, solo que ahora 

los valores que loman las variables independientes no pueden ser asignados arbitrariamenle, sino 

que son seleccionados para maximizar o minimizar la función objetivo P ( X , U ) . 

En los últimos años ( a panir de 1980 ) se ha dado a notar que el problema de dist:ño 

puede ser plan1cado de forma mas natural como un problema de optimización. El inconveniente 

principal es que en la actualidad no existen algoritmos lo suficientemente efectivos para trabajar 

con tantas retricciones de igualdad. 

Los métodos orientados a ecuaciones han sido muy usados en la resolución de los 

modelos de operaciones unitarias individuales, un ejemplo de esto es el algoritmo de 
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Naphtali·Sandholm para el cálculo de columnas de destilación, Ja utilización dell programa 

QUASILIN ( desarrollado por Hutchison y Swechuk ), para el manejo de columnas de 

destilación acopladas en fonna compleja y el uso del sistema EROS (Westerbcrg y Shah ) para 

Ja síntesis de redes de intercambio de calor. 

Las principaks ventajas de los métodos orientados J ecuaciones son las siguientes: 

1).- Es claro que al resol\'er todas las ecuaciones simultáneamente, no hay necesidad de 

ciclos iterati\'oS asoci.ados a las corrientes de recirculación y a las especificaciones de diseño, 

debido a que las ecuaciones asociadas a estas se conviert.:n en una ecuación más. 

2).· El método nos proporciona mayor rapidez y flexibilidad, además de presentar gran 

utilidad en la optimización. 

A nivel comercial los métodos orientados a ecuaciones no han sido aún muy utilizados 

debido a que existen varias desventajas: 

1 ).- No utiliza la gran cantidad de infom1ación y cstruclura desarrollada para los sistemas 

con el enfoque modular. 

2).- Ha sido dificil encontrar algoritmos capaces de resolver en forma generalizada los 

grandes sistemas de ecuaciones presentes en un proceso químico. 

3).- Requiere de buenos estimados inici;ilcs los cuales no es posible obtener sin hacer un 

recorrido secuencial del proceso. 

4 ).- Cu;indo se genera un error o cuando los cálculos no convergen es muy diílcil detectar 

y diagnosticar el problema, además es imposible obtener resultados parciales ya que todo el 

proceso se maneja simultáneamente. 
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CAPITULO TRES 

SIMULADOR DE PROCESOS 

ASPEN PLUS 



1.-JNTRODUCCIÓN: 

Por muchos años la solución de problemas complejos que implicaban la realización de un 

gran número de cálculos era cvilada , dado que significaba la utilización de una cantidad de 

tiempo excesiva, (estimada en dfas o incluso meses - hombre). Por lo que hubo necesidad de la 

implementación óe métodos aproximados de cálculo, algunas veces con un factor de riesgo 

incuantificable. 

La década de 1950 puede ser considerada como el periodo de transición de los cálculos 

manuales hacia los cálculos mecanizados, esto debido al desarrollo de las computadoras 

digitales de alta velocidad y al extensivo uso de las computadoras analógicas. 

En un principio sólo fueron diseñados sistemas capaces de simular operaciones 

imtividuales dentro de un procc:so. En este punto la panicipación de las diversas compañías en el 

desarrollo de programas que pudiesen ser utilizados fue de vital imponancia. 

A partir de 1960 se enfatizó la necesidad de construir sistemas capaces de simular 

procesos completos. En este ámbito alrededor de 1963 se dieron a conocer dos simuladores de 

proceso, el primero desarrollado por la compañía M W Kellogg )' uno más llamado CHEOPS 

(chemical engineering optimization system), cada uno de los cuales requería a especialistas para 

su manejo en términos de Jos requerimientos de entrada y salida del sistema ( esto como 

consecuencia del diseño y estructura de dichos sistemas). Por Jo que para llevar a cabo la 

simulación de procesos de cualquier grado de complejidad los ingenieros de proceso requerían la 

ayuda en todo momento de los especialistas. 
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En 1966 la compañia Monsanto logra la integración de di\'ersos modelos de operaciones 

unitarias, modelos de cálculo de propiedades y transferencia de datos , para dar origen a uno de 

los primeros simuladores de procesos orientado a los usuarios. 

El sistema que podía ser operado por ingenieros de proceso fue llamado FLOWTRAN y 

fue comercializado durante 1969 - 1973 ,esto incluyo la licencia a compañías externas. En 1974 

el sistema se puso a disposición de instituciones educativas y alrededor de 1975 mas de 25 

departamentos de ingeniería química lo usaban. 

En 1976 el Instituto Tecnológico de Massachusetts (MIT) selecciona FLOWTRAN como 

base de la estructura de un nuevo sistema, ASPEN "advanced system for process cngineering", 

que ademas de aplicarse a todas las operaciones líquido· vapor conocida:-; y tener todas las 

capacidades de un sistema moderno, es capaz de manejar corrientes y operaciones en presencia 

de solidos. 

Por todo lo anterior es posible reconocer tres generaciones de simuladores de procesos, 

La primera generación esta compuesta por todos los sistemas que en un principio se utilizaron 

para simular operaciones individuales y aquellos operados por especialistas.La segunda marca la 

transición hacia el desarrollo de sistemas orientados hacia el usuario, ademas de manejarse 

procesos cada vez mas complejos y por ultimo la tercera generación marca su inicio con 

ASPEN, que se caracteriza por incluir algoritmos capaces de manejar procesos en presencia de 

solidos. 

En 1983 la creación de mas de 600 subrutinas de cálculo y modificaciones en 300 ya 

existentes dan como resultado el simulador de procesos ASPEN PLUS versión comercial 

soponada por ASPEN Technology loe. 
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La Facµltad de Química cuen1a ac1ualmenle con la versión 8.5·3 y 8,54 con ]as cuales se 

desarrollo el presenle trabajo, por lo que las secciones siguientes serán dedicadas a ASPEN 

PLUS. 

En el desarrollo de ASPEN PLUS se observaron cinco etapas, con las que se puede 

resumir el ciclo de vida de cualquier sistema de computo en gran escala: 

a).· Definición. 

b).-Diseilo. 

c).· Implemenlación. 

d).- Pruebas. 

e).· Comercialización. 

La primera etapa consiste en la definición de las especificaciones funcionales o criterios 

de diseño , que dirán lo que el sistema será capaz de hacer, pero no dirán como. Los criterios de 

diseño contestan a preguntas tales como: ¿qué modelos serán incluidos?, ¿qué tipos de análisis 

se podrán realizar?,¡, qui! características de la interfase con el usuario son importantes? y ¿qué 

requerimientos en ténninos de soporte computacional serán necesarios?. En este punto es 

necesario considerar si las características que se intenta implementar en un nuevo sistema ya Jo 

han sido en un sistema prototipo o alguno ya existente. También es importante establecer una 

relación cercana con los usuarios finales con el objeto de conocer la importancia que tienen 

cienas capacidades para ellos . 
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A continuación se mencionan algunos de los criterios de diseño iniciales en el proyecto 

ASPEN: 

- No deberá haber limite en el número de componentes o corrientes en una simulación. 

- Las corrientes deberán de ser capaces de representar una o mas fases, (vapor, liquido 

y/o sólido. cualquier combinación de fases será permitida con la limitantc de debe 

existir al menos una fase vapor. 

- Las corrientes deberán representar a materiales no caracterizables mediante 

componentes puros o pseudocomponcntes ( como carbón, madera y otros sólidos). 

- El sis1ema deberá incluir corrientes de información. 

- EL sistema deberá ser manejado mediante tablas de información, es decir, toda la 

infonnación requerida para la especificación del proceso deberá de ser 

introducida a ASPEN mediante tablas, de fonna que sea posible hacer cambios al 

sistema sin tener que modificar el programa de simulación. 

- Todos los modelos de operacioni.:s unitarias no deberán tener limites con respecto al 

numero de corrientes de entrada. 

Una vez que las especificaciones funcionales han sido definidas, el siguiente paso es el 

diseño del sistema. En esta etapa se especifica en detalle la fonna en que las especificaciones 

funcionales serán alcanzadas. Es en este punto donde se tienen que tomar decisiones referentes a 

la arquitcc1ura del sistema·, estruc1uras de datos y la elección de un lenguaje de programación. 

En resumen, el diseño del sistema implica un proceso de síntesis en el que- las diferentes 

allemativas requieren ser consideradas y evaluadas. Una metodología para el diseño de sis1emas 

conocida como "diseño estructurado" fue u1ilizada en el desarrollo dd proyecto ASPEN siendo 

esta la primera vez que se aplico en un sislcma de ingeniería. 
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Cuand? la etap.1 de diseño se ha completado, la implementación comienza, esta consiste 

en la traducción de todos los aspectos funcionales dd sistema a un código de computadora. La 

elección de un lenguaje de programación tiene que hacerse en este punto si es que no se definió 

en la fase de diseño {Para ASPEN FORTRAN fue elegido). 

La etapa de pruebas es una de las m.Ís costosas y dond~ se gasta una mayor cantidad de 

tiempo, en ella se realiza la prueba de cada programa y subsistcm11 por separado utilizando 

problemas conocidos .• para más tarde permitir la utilización del sistema por diversas compañías 

bajo un ambiente controlado ( este período duró aproximadamente dos años, en el que 

participaron cerca de 45 compañias con intervención directa de los diseñadores). 

L.1 fase linal en el dt:sarrollo de un sistema es la comcrcializac16n, en la que el programa 

es utilizado rutinariamente para resolver problemas reales sin la supervisión de los diseñadores. 

Como ya hemos dicho, cualquier sistema de simulación de procesos está compuesto por 

cuatro elementos principales: modelos, algoritmos, soporte computacional e interfase con el 

usuario. A continuación se analizará el contenido de cada uno asociandolos a ASPEN PLUS. 

11.-MODELOS: 

En ASPEN como en casi todos los sistemas, tienen gran impor1ancia dos tipos de 

modelos: 

a).· Modelos de operaciones unitarias. 

b).· Modelos de cálculo de propiedades termofiscas. 
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a}.·Los modelos de cálculo de propiedades adquieren gran importancia debido a la 

influencia que tienen sobre los resultados de Ja simulación. 

ASPEN cuenta con un gran número de modelos de cálculo ( labla 2.1 }. El sis1ema 

calcula todas las propiedades termofísicas y de transporte requeridas para llevar a cabo la 

simulación (resolución de las operaciones unitarias, dimensionamiento de equipo y reporte de 

resultados y tablas}. Para la resolución de estos modelos, ASPEN cul"nta con la información 

contenida en cuatro bancos de datos que incluyen los valores de los diversos datos fisicos de los 

componentes presentes en el sistema. 

Además cuenta con las capacidades de poder reemplazar o introducir c:n unn simulaciOn 

datos que no se cncueniren re~is1rados, la di: poder ddinir cualquh:r "lK·dclo de 

propicJades,utilizanJo para ello rutinas programadas en FORTRAN y la dt.• tener todo un 

sis1ema capaz de generar valores estimados para Jos parámetros no con1cnidos en los bancos de 

datos. 
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Ecuaciones de csllldo 
- Redlich - kong 
- Redlich - Kong - So:m~ 
- Redlich - Kong. ASPEN 
- Peng - Robinson 
- Cadena dura pe:nurbada (polar) 
- Cadt:na dura perturbada (no polar) 
-Lel"-Keslcr 
-BWR 
• Hayden - O' Connell 
• Nollinngel 

Coeficientes de ru~addad 
- Grayson - Sm~ed 
- Chao·· Seader 
- 01.10 - Seader I Prausni1z - Shair 

Cocfidcnles de actividad 
- Scatchard - Hildebrand extendido 
- Ecuación de Van Lnar 
- Ecuación de! Wilson 
• ECU3CIÓn de NTRL 
- UNIFAC 
• UNIQUAC 

Volumen Molar 
• Electrolito de composición local 
- Líquido Sólturado Caven 
- Liquido comprimido Chueh- Prausnitz 
• Uquido saturado Rackett 
• Liq. molar parcia] Brcl\1 - O' Conell 
·Solido Pohnom1a1 
- Polinomial modificada 
• Vol. elec1roli1os Debyc • Huckel 

Enlalpla/ En¡::. lihrc/Enlropia 
- liq-rnp Yen-Alex:i.nder 
- líquido Sólturado Ca\·en 
- Sólido, polinomial 
- Ec. de Wa1son modificada 
- Fusión solida polinomial 
·Sublimación solida polinomial 
- Sublimación solida generalizad.:! 
• Enl:i.lpia de clcciroli1os Criss- Cobblc 

Pre¡ Mn de vapor 
• Ecuací,\n de Anloinc 
• Ecuación de Cnven 
- ecl1.1cíón de Antaine {sólidos) 
• Polinomial modificada 

Conslanlu de Equlllhrk> llq-vap 
• Dalos de cnirada 
- polinomial modificada 

Con•lanlu de Henry 
-Datmdeenlrada 
- Polinomial modificalla 

Densidad de sólidos complejos 
-Corrclacióndclloie 
• Correlación de Dulong 
• CoJTClacMn Je Grummcl y Da vis 
• Corrclaci.m Je calor de combw.1iOn 
- Corr. de C'hang-Jirapon~phan- IJosron 
• Correlación Je Kinw 
• Ecuzc1ón cutik:i de 1empern1ura 
• Modelo gcncr.ilizado de cntalpia 

ConduclhlJad lcrmlca 
- Presión de vJpor baja WMS 
- Presión de vapor alta Stiel-Thodos 
• Liquido de Sa10°Ricdcl 
-Sólidl'spo1ir.C1mfal 

Tensión supcrílcial 
- Hakim-Stienberg-Slid (liq. puro) 
- lfakim-Srcinbcrg-St1cl (me1cla liq.) 

Vhcosldad 
• Chapman-Eruko¡;-Hrolcaw 
· Dean-Stid 
- Liquido moi!ilkad\I Je: Andradc 
-Letsou-S1id(Jlqui<lo) 

Cocnclenlcde r1ul6n 
• Chapman-Enskog/Wilke·lcc 
- Dawson-Khoury.Kobayashl 
- Wilkc-Chang 

Tabla 3.1.~ Modelos de cálculo de Propiedades. 
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b).- En ténninos de los modelos de operaciones unitarias si: cuenta con un conjunto 

genera1izado de módulos para simular cualquir:r tipo de proceso, induyendo el manejo de 

sólidos, electrolitos y sustancias ~omplejas. Existiendo la posibilidad de definir operaciones que 

no estén incluidas mediante d uso de rutinas de computo. Los modelos disponibles contenidos 

en la tabla 2.2, tienen la característica de no tener limitantc::s a nivel dimensional ya que en todos 

ellos se pueden especificar cualquier número dt:: componentes, alimentaciones, etapas y 

reacciones aunando a esto que la mayoría puede manejar sólidos. 

Mezcladores y Sc(K!radorcs 
- Mezclador de corricnh:s MIXER 
• Divisor de corrientes FSPLIT 
·Separador de c••mpnncnles SFP 
- Separador de comii.incn1cs SE1'2 

.Stp.r1d11re1 nash 
• Flash de dos fases Fl.ASI 12 
• Flash de 1rcs fase¡; FLASll3 

Calrnladores y Cambiadores de ulur 
- Caknlador de servicio llí-.AºffR 
- Cambiador de calor llEATX (2 corr. de proc,) 
·Cambiador ifo Calor MllEATX 

ScparaclnnrsMulU-elapa 
•Mclodoscnrtos 
- Destilación (dise"o) DSTWU 
• Ocstilación con column;is complejas SCFRAC 
-Destilaciiínsumul;ici,inl>IS-11. 
•Mctodusri[!.utnsos 
. Destilación RAIJFRAC 
- IJcslilación colwnnas complejas MIJL rlFHAC 
·Absorción ALISAR 
• Etraccitín liq-liq EXTRACT 

Rarloru 
. kcactorcslC'qu1omctricn RSTOlr 
· lkac1or en l'quihhrio REQIJIJ. 
. f:'{uiilbnJ de fJS~$ y ttu!mico RGlllllS 
. Rcacior Je rc11Jimicn1n RYICLU 
• Rcac1orcscincticos 
- Conlinuo agi•adn CSlll 
- Reactor 1ubuJ;u Ri'LUG 
• Rcac1or balch RHATCll 

Bombas) Compresores 
• Bomha hidr.n11ica PUMP 
- Cumprcso 11 turbin:1 COMPR 
·Comp. o turbin;i multieiapa MCOMPR 

;\lanlpuladoresdeenrrlcn1c 
• Multiplicad.ir MULT 
- Duplicatfor IJUPL 

;\Janejndcsl11idos 
. Cicllm CYCl.ONE 
·l'rccipitadnrclcctrustalic11ESI' 
·Filtro de tela FAllF! 
• \'cnturi V.SCRUD 
• Tritur..iJlit CRUSI 1 
- llidr1•ciclón llYCVC 
- Fihrn Mah1riu FILTER 
• filtrn ~·cntrili.Jgu CFIJGF 
• Dccamador decnrricntc l.TI> 

Tabla 3.2.- Modelos de operacionc:s unitarias c:n ASPEN PLUS. 
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111.-ALGORITMOS: 

En este punto ASPEN se encuentra clasificado como un simulador modular secuencial, 

en donde a partir de la especificación de las corrientes de entrada a proceso y los parámetros de 

los módulos se cak11lan las diferentes operaciones en forma secuencial. (en el sentido de flujo 

normal de materia y energía). 

ASPEN cuenta con algoritmos para determinar los ciclos de rccirculación, las corrientes 

de corte, generar blo9ues de convergencia ( de acuerdo al número de subsistemas presentes en el 

proceso global) y por último definir la secuencia de cálculo. 

En la determinación de ciclos de recirculación se implementa el algoritmo desarrollado 

por Sargent y Westerbcrg, para la selección de las corrientes de corte el de Motard y 

Wesh:rberg, mientras que para la creación de bloques de convergencia ASPEN plantea la 

convergencia de todas las corrientes de corte simultáneamente a menos que especifiquemos lo 

contrario. 

Como ya habíamos visto, el enfoque modular secuencial implica la resolución de cuatro 

ciclos de cálculo anidados. Con respecto a los dos más externos (la c:onvcrgencia de las 

corrientes de corte y las especificaciones de diseño) ,cuenta con varios métodos para su 

resolución. 

La convergencia de todas las corrientes de corte se -puede implementar simultáneamente 

o por separado utilizando cualquiera de los métodos disponibles, mientras que para el manejo de 

las especificaciones de diseño el sistema tiene la capacidad de generar la secuencia de cálculo 

para su resolución, utilizando para ello los métodos de Broyden o Newton enfocados a 

problemas multivariables y el método de la secante a problemas de una sola variable. 
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En la aplicación de ASPEN se ha encontrado que la utilización del mc':todo de Broyden 

para la convergencia de las corrientes de corte y las especificaciones de diseño simultancamcnte 

tiene buenos resultados. 

IV.-SOPORTE COMPUTACIONAL: 

Como ya habíamos mencionado el soporte computacional incluye todo lo requerido para 

implementar los diferentes algoritmos. Esta compuesto por los lenguajes de programación, el 

sistema de documentación, estructuras de datos , interfase con el sistema de archivos y todo lo 

relativo a los programas y a la arquitectura del sistema. 

ASPEN utiliza un preprocesador (cuya es1ructura esta ilustrada en la figura 2.1 ), en el 

cual el sistema genera un programa de simulación especial para el proceso en cuestión. Sin 

embargo, la secuencia de c3.lculo no esta incluida en el programa de simulación, como lo está en 

FLOWTRAN o en sistemas donde el usuario determina y escribe el programa de simulación por 

si mismo. La organización y llamado de las operaciones unitarias o bloques de convergencia 

confonne son requeridas es realizada por un programa monitor llamado SEQMON. 

Existen tres ventajas principales en la estructura del programa monitor: 

1).- El módulo que representa a una operación unitaria solo es llamado una sola vez, sin 

importar el número de veces que ese módulo aparezca en el diagrama de bloques. 

2).- Los módulos que son utilizados son un argumento que forma pane del programa 

monitor y por lo tanto pueden ser cambiados. 

3).- La secuencia de cálculo puede ser cambiada sin necesidad de generar un nuevo 

programa de simulación. 
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Razones por las que la secuencia de cálculo se encuentra separada del programa de 

simulaci6n. 

Subrutinas 
definida. 

porclwuario 

Librerías 
ASPEN 

Figura 3.3.- Flujo de infonnación en ASPEN PLUS. 
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Para el manejo y almacenamiento de los dalos en el lranscurso de una simulación 

ASPEN utiliza estructuras PLEX, en las que todos los datos de la simulación son almacenados 

en un solo arreglo, por medio de bloques de datos situados en sitios contiguos. La dimensión del 

arreglo es asignada por el sistema ( de forma que sea lo suficientemente grande para el manejo 

del proceso a ser simulado, lo que implica que variará de acuerdo a la magnitud del sistema}. 

Como consecuencia no existen limitantes en ténninos del número de componentes, conientcs o 

bloques en un asimulación. La única Jimitante se encuentra marcada por la magnitud del espacio 

para almacenar los datos. 

Por último al ser ASPEN un sistema orientado a archivos, Algunos de ellos como el 

Archivo de los datos del problema y el archivo con la historia de la simulación pueden servir 

como inteñase entre el sistema y el usuario. 

V.-INTERFASE CON EL USUARIO: 

Es la ventana por medio de la cual el usuario interacciona con el sistema . En ella están 

incluidos el lenguaje de entrada ( en otras palabras, la fonna en que el usuario describe su 

problema) y las formas en que el sistema presenta los resultados . 

El lenguaje de entrada en ASPEN se caracteriza por ser un instrumento flexible y 

poderoso, consiste básicamente de un sislema formado por claves primarias, secundarias y 

lcrciarias. Su estructura está compuesta por párrafos, lineas y palabras, cada párrafo comienza 

con una clave primaria que sirve para especificar funciones principales ( como el tipo de 

modelos y módulos a utilizar o la especificación de la matriz de proceso ), Cada linea con una 

clave secundaria ( que define el tipo de parámetros a especificar para cnda módulo ) , mientras 

que las claves terciarias son utilizadas para introducir valores a las diferentes variables y 

parámetros. 
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Las car:icteristicas sobresalientes del lcngua.íc de entrada utilizado por ASPEN se 

enuncian a continuación: 

a).- Tiene un formato libre, es decir, no se requiere seguir una secuencia definida en la 

introducción de datos, módulos o especificaciones. 

b).- Se encuentra organizado en párrafos, lineas y palabras. 

c).- Es posible implcmcn1ar las entradas mediantt! claves o posicionalmente. 

d).- La utilizai:ión de valores "default" es acti\·ada automaticamente, es decir, su uso es 

declarado mediante la no existencia de un valor dado. 

e).- El usuariD puede especificar sistema de unidades de entrada y salida en forma global 

para un móduh1 individuJ.\ o para un.t variJ.bh: .:n C:ipccitico. 

C).- Es posible suministrar idl.!'ntificaciones externas para componentes, módulos y 

corrientes. 

h).- Es posible la utilización de ciertas librerías y subrutinas ajenas al sistema con sólo 

declarar su uso en el formato de entrada. 

i}.- es permitido in1egrar comentarios sobre la especificación y operación de los 

diferentes módulos. 

En el caso del reporte de resultados el .!iÍstema cuenta con dos archivos generados 

durante la ejecución de una simulación. El primero generado directamente por el programa de 

simulación , el cual contiene la his1oria de la simulación ( incluyendo los mensajes de error y 

diagnóstico ), el segundo contiene todos los resultados de la simulación. 
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Además de todas las ventajas que ofrece el lenguaje de entrada utilizado por ASPEN, la 

introducción de los datos y el manejo de resultados también puede ser manejada utilizando un 

sistema llamado "Model Manager". Este cuenta con la capacidad del manejo de graficos 

además de un sistema experto que guia al usuario a tra\'és de Jos pasos necesarios para 

completar la simulación. 

Las fuentes de infonnación acerca del uso del sistema se encuentran organizadas en 

diferentes manuales {incluyendo todos los niveles de usuarios). A continuación se citan los 

principales manuales con una descripción corta de su contenido. 

- Model Manager and ASPEN PLUS, lnstalfation and Rcfercnce explica la configuración 

del sistema y la instalación tic! simulnlfor en una PC o ('Stación de trabajo. 

- ASPEN PLUS lntrnduclory Manual, y ASPEN PLUS Üicr Guidt.:, cor.tienen toda Ja 

información necesaria para [a utilización de ASPEN PLUS en el modelado de procesos que 

contienen operaciones líquido - vapor típicas de la Industria Química y del Petróleo. 

- ASPEN PLUS lnteracti\'C Simulation, con1iene una guía completa de las habilidades de 

la simulación interactiva en ASPEN PLUS. 

- ASPEN PLUS Elcctrolytes Manual, describe el uso de ASPEN PLUS para la 

representación de sistemas que contienen electrolitos en solución acuosa y no acuosa. 

- ASPEN PLUS Solids Manual, es el complemento de Ja guía del usuario, describe el uso 

de corrien1es y operaciones cuando en el proceso están presentes sólidos o componentes no 

convencionales. 

- ASPEN PLUS Guide to Physical Propcrties, est:í dirigido a usuarios avanzados, es una 

guia completa acerca del uso de las habilidades del sistema de c:ilculo de propiedades. 
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- ASP~N PLUS Streams Libraries and lnscrt Librarles, explica como utilizar librerías 

para álmacenar infonnación enlre distintas corridas. 

- ASPEN PLUS Notes on interfaces and User Models, es una guía que explica como 

construir y utilizar n10delos y subrutinas creados por el usuario. 

- ASPEN PLUS Column Design and Rating. explica el uso y el manejo de la habilidades 

en el diseño y análisis de columnas empacadas y de pla1os. 

- ASPEN PLl)S Da1a Regrcssión Manual, es una gufo cumplela del manejo del sistema 

de regresión de dalos, incluye parámetros recomendados para problemas de regresión comunes. 
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CAPITULO CUATRO 

DESCRIPCIÓN DEL PROCESO 



l.· INTRODUCCIÓN: 

La planta Tratadora y fraccionadora de hidrocarburos l unidad U-600) se encuentra 

incluida dentro de la refineria Miguel Hidalgo. La refinería Miguel Hidalgo, tiene una capacidad 

nominal de proceso de 31 S mil barriles por día de petróleo crudo, siendo su función obtener 

productos comercialó!s de gran demanda, como lo son: gas licuado, gasolina, turbosina, diáfano, 

dieset especial y nacional, combustoleo, azufre y productos especiales como son : gas solvente, 

gas nafta, hexano, heptano y aceite decantado, también se utilizan algunos subproductos para 

uso interno como son: hidrógeno, gas combustible, propileno, butano • butileno, isobutano e 

isopentano. 

Para la elaboración de sus productos la refinería cuenta actualmente con diez plantas de 

proceso: 

1.- Planta de Destilación combinada. 

2.- Planta Reductora de viscosidad. 

3.- Planta de Desintegración catalhica. 

4.- Pl<1.nta de Hidrodesulfuración de gasolina. 

S.- Planta Refonnadora de gasolinas. 

6.- Planta Tratadora y íracclonadora de hidrocarburos . 

7.- Planta HidrodesulfUradora de destilados intermedios. 

8.- Planta de Destilación atmosférica número dos. 

9.- Planta de Destilación al vacío número dos. 

10.- Plantas Estabilizadoras de gasolina uno y dos. 
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La refinería esta dividida en siete sectores, los sectores que agrupan la~ plantas dc 

proceso son el 1, 11, 11! y VII. 

Por su relación con la planta Tratadora y fraccionadora de hidrocarburos ligeros y 

pesados los seclores 11 y III tiencn gran importancia. En el sector 1 se encuentran incluidas la 

planta de Desintegración catalilica, la planta Je Azufre y las plantas de Aguas amargas uno y 

dos. El sector llI esta compuesto por Ja planta Hidrodesulfuradora de Nanas (unidad U-·WO), 

Reformadora de Nanas (U-500), planta Tratadora y fracc:cionadora de hiclrocarhuros ligeros y 

pesados y las plantas Hidrodesulfuradora de destilados intermedios ( U-700 y U-800). 

Las plantas incluidas en el sector 111 tienen como objetivo principal la eliminación de 

compuestos de azufre, nitrógeno y oxígeno de diversas corrien1cs de proceso : 

Jndividualmcnle la planta Hidrodesulforadora de naftas U-400, tiene como objetivo 

preparar la carga a IJ. planta de reformación calalitica medianle la eliminación de azufre, 

nitrógeno y oxígeno de las naftas provenientes de las plantas de destilación primaria. Las 

plantas Hidrodesulfuradoras de destilados intennedios U-700 y U-800 eliminan por medio de 

una hidrogenación catalitica los compuestos de azufre, oxígeno, nitrógeno, cloro, metales y 

olelinas contenidos en turbosinas, kerosinas y diese!. 

Por ultimo la planta Tratadora yfrat·citmaúora úe hidrocarburos ligeros)' pesado:; 

divide sus objetivos en dos secciones: Para la sección de fraccionamiento se busca separar por 

destilación fraccionada Jos hidrocarburos procedentes de la torre desbutanizadora de la planta 

Hidrodesulfuradora de naftas y los hidrocarburos de Ja torre estabilizadora de Ja planta 

reformadora de naOas. Para la sección de tratamiento es eliminar d rl.cido sulfhídrico de los 

hidrocarburos procedentes de las tres plantas Hidrodesfulfuradoras. 
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11.- PROCESOS EXISTENTES 

Debido a que las secciones de recuperación de hidrocarburos ( ligeros y pesados) 

consisten solamente de etapas de separación sucesivas, los procesos existentes se limitan a 

considerar únicamc(olc diferentes secuencias de separación, manteniendo todas las operaciones 

unitarias básicas { destilación, separación, condensación y evaporación ), por to que Unicamente 

se mencionaran los principales procesos de endulzamiento de hidrocarburos. 

Procesos de e~dulzamiento: 

Los procesos de endulzamiento de gases y líquidos son aquellos que se aplican con e1 

propósito de eliminar o disminuir el contenido de compuestos ácidos de una corriente de 

proceso, con el fin de evitar o minimiz.ar problemas como: 

a).~ Corrosión en equipos de proceso o almaccnamienlo y en lineas de transpone. 

b).· Envenenamiento y/o desactivación de catalizadores. 

c).· Baja calidad del producto o especificaciones fuera de nonnas. 

Los procesos para eliminar gases ácidos de una corriente de hidrocarburos son muy 

numerosos, en términos generales pueden ser clasiíicados de acuerdo a la forma en que efectúan 

Ja eliminación y a el medio que utilizan como adsorben1e o absorbente. Casi todos operan en la 

misma forma : mediante absorción fisica y/o quimica de dichos gases por medio de productos 

químicos o sólidos. 

El primer gran grupo está compuesto por procesos que utilizan como absorbente un 

sol\'cnte orgánico, en este grupo tienen gran imponancia las alcanolaminas (MEA, DEA, TEA y 

DGA). Otro grupo tambiCn imponante lo forman los procesos que operan con sales inorgánicas. 

Y finalmente el Último grupo de procesos lo forman aquellos que eliminan los gases ácidos 

mediante adsorción fisica. 
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Los procesos que componen a cada grupo son mencionados a continuación: 

a).-Absorción con solventes orgánicos 

Adip 

Fluor 

Selcxol 

Sulfinol 

Estasolvan 

Purisol 

Strettford 

- Absorción con alcanolaminas 

DGA (diglicol amina) 

MEA (mono etanol amina) 

DEA ( di etanol amina) 

TEA ( tri etanol amina} 

SNPA-DEA 

b).· Absorción con sales inorgánicas 

Amoniaco Benfield 

Carbonato de potasio caliente Catarcarb 

Gianmarco Vetrocoke (C02 y H1S) 

e).- Adsorción fisica 

Mallas moleculares 

Carbón activado 

El primer grupo se caracteriza por absorber los gases ácidos lisien o químicamente 

utilizando disolventes orgánicos. que más tarde son regenerados y reutilizados, la regc:neración 

de disolventes puede ser mediante destilación o mediante etapas sucesivas de expansión, esto con 

el fin de eliminar el gas ácido absorbido. 
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Los pr~cesos que manejan sales inorgánicas realizan la absorción de los gases ácidos vfa 

reacción química de estos con soluciones de las sales inorgánicas, la solución es regenerada más 

tarde en una columna de destilación donde los gases ácidos son desorbidos. 

Los factores principales que intervienen en la selección y operación de cualquiera de los 

procesos mencionadcs son los siguientes: 

a).- Naturaleza del medio absorbente 

El medio qbsorbente debe tener en mayor o menor grado las siguientes características: 

- Alta solubilidad de los gases ácidos. 

- Baja solubilidad de los otros componentes gaseoso y liquidas. 

- Re\'ersibilidad en la reacción disolvente • !;'1.!'. ya sea pcr reducción de presiones 

o por calentamiento. 

- Selectividad para la remoción. 

• Baja presión de vapor. 

- Bajo punto de congelación . 

• Estabilidad química . 

• Bajo grado de corrosión. 

b).· Na1uraleza del gas a tratar; 

En 1Crminos de composición, presión y temperatura. 

c).· Requerimientos de los productos a obtener. 

En tCnninos de composición, presión y 1emperatura. 

La sección de endulzamiento de gas de la planta tratadora y fraccionadora de 

hidrocarburos utiliza como medio absorbente una solución de dietanol amina ( DEA) con una 

concentración de 20 % en peso. 

4.6 



En general los procesos de endulzamiento de hidrocarburos con soluciones de etanol 

aminas se utilizan cuando se requiere una remoción de gases ácidos elevada ( de 

aproximadamente 50 ppm. de H~ S y 300 ppm. de col en los hidrocarburos dulces). 

La remoción de los gases ácidos se re:iliza mediante una reacción reversible de los gases 

ácidos (ácido dCbil ) con la DEA (base débil ) para fonnar una sal soluble en agua. La 

naturaleza reversible de estas reacciones permite la rcgeneraciün de la solución de la etanol 

amina. 

Las reacciones principales que se llevan a cabo en el endulzamiento de hidrocarburos 

con soluciones de DEA son: 

2 R,NH + H2S-> ( R,NH2 l , S 

( R,NH,), + H2S-> 2 R,NH2HS 

A temperaturas bajas las reacciones se desplazan hacia la derecha, y a 

temperaturas altas a la izquierda, por lo que si la solución de DEA se pone en contacto con el gas 

amargo a una temperatura que va de 27 "Ca 38 "C los gases ácidos se absorberán. Si a Csta 

solución se le suministra calor y la temperatura se aumenta de 115 "Ca 121 "C la reacción se 

hace reversible. 

La utilización de soluciones de DEA tiene la ventaja de que es posible l!liminar HlS y 

col simultáneamente, además de que la DEA tiene una presión de vapor menor que otras etanol 

aminas lo que reduce la pérdida de solución por evaporación. { DEA p" 5 mmHg, MEA p" 6 

mmHg) 
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111.- D.ESCRIPCIÓN DEL PROCESO: 

La planta rratacluru y fraccfonadora ele hidrocarburos ligeros y pasado~·cstft dividida c:n 

tres s~cciones : 

- Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros. 

- Sección de recuperación de hidrocarburos pesaJ11'i. 

- Sección de endulzamiento de hidrocarburos. 

a).-Sección dt: recuperación de hidrocarburos ligeros: 

El objetivo principal de esta sección. es oblcner propano, n-butano e isobulano, a partir 

de una carga combinada de hidroc;:irburos provenientes de la sección de endulzamiento y de Jos 

domos de la columna prccslabilizadora de la planta reformadora de naftas. 

La. carga combinada se alimenta a la torre fraccionadora DA-604, donde se obtiene como 

productos una mezcla de butanos e isobutanos por el fondo y ya que la torre cuenta con 

condensador parcial el producto del domo es una mezcla de metano, etano, propano e hidrógeno 

dividida en un porción de vapor y otra de líquido. 

El producto del fondo del separador DA-604 es alimentado a la torre fraccionadora 

DA-606 donde se obtienen como productos isobutano y n-bul¡¡no por pane del domo y fondo de 

Ja torre respectivamente. Los productos de este separador son enfriados en intcrcambiadores de 

calor que utilizan agua de t:nfriamicnto antes de ser enviados ¡JI limite de baterías. 

La porción liquida del producto del domo de DA-604 se introduce en la torre DA-605, 

en la que se obtienen como productos propano por el fondo y una mezcla de hidrógeno, metano, 

etano en forma de vapor por el domo, la que es mezclada con la fracción de vapor del domo de 

DA-604 y mandada al límite de baterías como gas combustible. El propano obtenido por el 

fondo del sepilrador es t:nfriado utilizando agua de enfriarnic!'nlo y mandado al limi1e de baterías. 
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b).-Sección de rec11peraciá11 de hiJrm:at'buro~· pesados: 

Esta sección es1a compuesta de tres separadores. El primer separador DA-607 es 

alimentado con el producto de: domos de la torre deisohcx:anizadora DA-402 de la planta 

hidrodc:sulfuradora de naftas, la alimentación consiste de una mezcla de butano, isobutano, 

pentano, isopcntano, hcxano e isohcxano, el objetivo de este separador es obtener una mezcla de 

butano, isobutano e isopentano por la parte superior de la torre, mientras que por el fondo se 

obtienen la mezcla restante de pentano, hex:ano e isohexano. Ambos productos son enfriados 

utilizando agua de enfriamiento antes de ser mandados al límite de baterías. 

Los dos últimos fraccionadores DA-608 y DA-609 son alimentados con corrientes 

provenientes de las dos plantas hidrodesulfuradoras de destilados intermedios, la corriente de 

alimentación consiste de turbosina ( provenieme de U-700} o de gasóleo (proveniente de U-800) 

provenientes de los separadores principales de dichas plantas, su objetivo es agotar la corriente 

de: alimentación, de tal forma que se obtenga como producto de fondos turbosina o gasóleo 

agotados y gas nafta por los domos. De igual forma los productos de estos separadores son 

enfriados antes de ser mandados al limite de baterias. 

c),·Seccián tle endulzamiento de hidrocarburos: 

Esta sección consiste fundamentalmente de tres operaciones básicas: 

a}.-EI endulzamiento de gas tlcido proveniente de la planta hidrodesulfurndora de naftas y 

de las dos plantas hidrodcsulfuradoras de destilados intermedios. 

b).· La remoción del gas ácido disuelto en los hidrocarburos líquidos provenientl.!S del 

domo de la torre DA-401 de la planta hidrodesulfuradora de naftas. 

e).· Por último la regeneración de la solución Je absorbente, eliminando con esto el gas 

3.cido removido de las corrientes de hidrocarburos. 
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La scc~ión de endulzamiento utiliza una solución de dietanol amina (DEA) al 20% en 

peso como absorbente ( como ya hemos mencionado el mecanismo de absorción incluye una 

reacción química entre el medio absorbente y el gas ácido). 

De esta fom1a las tres operaciones antes mencionadas pueden ser resumidas en dos 

etapas, la primera implica la reacción y consecuente absorción de los gases ácidos con el medio 

absorbente, y finalmente el agotamiento de la solución para eliminar los gases ácidos absorbidos. 

En el esqucm¡i de proceso el gas ácido proveniente de las plantas hidrodesulfuradoras es 

pasado en sentido ascendente a través del absorbedor DA·601, en conlacto a contracorriente con 

la solución de DEA. El gas abandona el equipo por el domo y es mandado al límite de baterías. 

Por otro lado los hidrocarburos liquidas de parte de la planta hidrodesulfuradora de 

naftas son puestos en contacto a contracorriente con la solución de DEA en el extractor DA·602 

abandonando el equipo por el domo, esta corriente es enviada directamente a la sección de 

fraccionamiento de hidrocarburos ligeros. 

Las porciones de solución de DEA rica en gases :icidos que abandonan los equipos 

DA·601 y DA·602 son mezcladas y mas tarde se calientan por imercambio de calor con la 

solución de DEA pobre en gases ácidos. La solución rica as( calentada es alimentada a la 

columna de deserción DA·603 en donde se regenera y sale por el fondo. 

La solución de DEA regenerada después de intercambiar calor con la solución rica es 

enfriada utilizando agua de enfriamit:nto y es mandada nuevamente al absorbedor y al extractor 

completando el ciclo. 
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El vapor de agua y los gases ácidos desorbidos es lo que sale por la p;irtc superior de la 

torre, esta corriente se en fria para condensar el agua, que se separa así de Ja corrienle gaseosa. 

Jos gases ácidos se envian hacia la planta recuperadora de azufre, mientras que el agua se regresa 

a la torre como reflujo para evitar la concentración progresiva de la solución de DEA. El calor 

requerido para la desorción se proporciona mediante un rehervidor de vapor. 

Los diagramas de flujo de las tres secciones de la planta tratadora y fraccionadora de 

hidrocarburos aparecen a continuación: 

4.11 



-~ 
~ 

. 

~ 
3 

11 
~ 

;;: 
g 

~ 
11 

:,, 
; 

3 

.. 
3 t 

@
 

l. 
_g r 
E

 
8 J 
: C
l 

! ! 
~ 

~ 
~ 

-
~
a
.
 

~ 

~ 
¡ 

~
 

.l! 

~ 
~ 

-~ 
!: 

:E
 

g J: 
~
 

"' 
~ 

~ 
-~ 

::> 

~ 
'°

]
 

¡; 
:::, ~

 
~ 

;; 
e
~
 

.¡ 
et ::; 

§-
o: 

e 
" ' 

¡¡ 
z g 

3 
:::> 

~
 
~
 

iil i 
·~ ~ 



~ 

J~-.----,---,--, 



hidocarburos liq. armargos PA7 

Gas ácido 
PA13 FA604 h1docarburos liq. dulces 

PA12 PAS 
Gzs dulce 

OA601 

GA602 

OA6D3 

EA603 
PA2 

Agua 

PA1 
FD601 PA11 

PA6 
Gas amargo 

EA601 

FD604 

GA601 

PA15 F06D5 UNIDAD U· 600 
EA602 Rclin~na ~f1~ucl HiJ.:ilgo, Tufo 

secc/6.; cJe tratamiento con DEA 

Elaboró: Rafael García Gonzillez 

Fac. de Quimlca UNAM 



CAPITULO CINCO 

SIMULACIÓN DE lA PLANTA 
TRATADORA Y FRACClO,\'ADORA 

DE HlDROCARBUROS 



f •• PASOS SEGUIDOS EN LA SIMULACIÓN DEL PROCESO: 

Los pasos requeridos para llevar a cabo la simulación de un proceso pueden ser 

resumidos en la siguiente lista, y aunque probablemente corresponde a el orden lógico en que 

estas acth·idades deben ser realizadas, no es necesario llevarlas a cabo secuencialmente. Esto 

debido a la estructurn del lenguaje de entrada manejado por ASPEN PLUS. 

a).· Sdc:cción de unidades de trabajo. 

b}.- Especificación y caracterización de los compllnCntes presentes en el 

sistema. 

e).- Definición del modelo de cálculo de propiedades tennofisicas del sistema 

d).- Partición del proceso en bloques unitarios y asignación de un modelo 

para cada operación. 

e).- Especificación de las condiciones de operación 

f ).- Definir las características de las corrientes de alimentación al proceso. 

g).· Definición y asignación de valores a las corrientes de corte del sistema. 

h ).· Definición de los métodos de convergencia. 

i k Especificación de la secuencia de cálculo. 

j ).· Plantear análisis de sensibilidad. 

Adicionalmente y dependiendo de la necesid:i.des de la simul:i.ción, es posible la 

modificación del tiempo disponible para la simulación, el número de iteraciones de cada 

módulo o del proceso global, el número y tipo de mensajes que se generan, crear gráficas de Jos 

patrones de convergencia de las corrientes de corte y las especificaciones de diseño • escalar el 

balance de materia y energía a una base dada y plantear ca:oos de optimización. 
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a).-La selección del sislema de unidades: 

Consiste en elegir el sistema que se utilizará para especificar las variables de entrada y 

el sistema en el que se desea obtener los resultados. En nuestro caso ASPEN cuenta con varias 

alternativas, que pueden ser especificadas por separado o conjuntamente: 

- Es posible seleccionar diferente sistema de unidades para las variables de entrada y 

el reporte de re su hados. 

- Es permitido elegir un conjunto o sistema de unidades global y simultáneamente 

redefinir una o mas variables dentro de otro sistema. 

·Se pueden especificar diferentes unidades en caJa op.:ración unitaria. 

- Es posible definir paquetes de unidades propios. 

En el caso de la simulación de la se eligió tener un sistema de unidades global, que 

incluyera las variables de entrada y salida del proceso sin permitir cambios en una o mas 

variables. 

El sistema elegido fue el ingles, ya que toda la información disponible se encuentra en 

estas unidades lo que facilitó la contrastación directa de los valores reales y las resultados de la 

simulación. 

b).- Especificación y caracterización de los componentes: 

En esta parte se tiene que revisar que todos los componentes que participan en la 

simulación estén contenidos en el banco de datos del sistema, de lo contrario se requiere 

introducir todos los parámetros necesarios para su caracterización o utilizar los métodos ya 

exislentes en el sistema para el cálculo de estos ( esto para el cálculo de las propiedades de 

componentes no convencionales o pseudocomponcntcs). 

5.3 



Como la planta esta compuesta por tres secciones diferentes, 13 especificación de los 

componentes fue hecha en tres partes: 

- Para las secciones de recuperación de hidrocarburos ligeros y tratamiento con dii.:tanol 

amina. en las que estñn presentes solamen1e hidrocarburos desde metano hasta octano, 

hidrogeno, ácido sulfhídrico, agua y dietanol amina no se encontró gran problema, dado que 

las propiedades de todos estos componentes están contenidas en los bancos de datos 

ASPENPCD y DfPPRPCD, quedando clasificados todos ellos como componentes 

con\tencionales. 

Los componentes convencionales son los que típicamente están considerados en todos Jos 

simuladores comerciales, ellos son utilizados para representar a compuestos puros o 

pseudocomponentes que pueden ser caracterizados en términos de propiedades de compuestos 

puros. 

·En la sección de recuperación de hidrocarburos pesados , no fue posible caracterizar a 

las corrientes de alimentación al proceso con componentes convencionales, ya que la carga a los 

dos ültimos separadores está reportada como turbosina provenienle de las plan1ns 

hidrodesulfuradoras de destilados intennedios. 

La caracterización se hizo mediante una curva de destilación TBP ( ASTM 086) 

utilizando el método de estimación de propiedades de pseudocomponentes, además fue necesario 

ajustar varias veces las condiciones de la curva de destilación, hasta que se consiguió tener una 

mezcla que representara Jo suficicntcmenle bien a la turbosina presente en el proceso. 
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e).- De~nición de Jos modelos de cálculo de propiedades tennofisicas: 

Como ya mencionamos, los modelos de cálculo de propiedades adquieren gran 

importancia debido a la influencia que tienen sobre los resultados de la simulación. Su selección 

es fundamental ya que duranle la utilización de un sistema de simulación comUnmente no se 

tienen indicadores de la sensibilidad del proceso a los diferentes modelos de propiedades o 

parámetros utilizados. Como consecuencia algunas veces no es posible reconocer cuales 

operaciones prescntar?tn dificultades en su simulación. 

En Ja simulación de la planta, la selección de Jos modelos de cálculo de propiedades se 

hizo en términos de: 

- El tipo de componentes y mezclas presentes en el sistema. 

- El tipo de operaciones unitarias presentes. 

Para las secciones de recuperación donde se manejan mezclas de hidrocarburos 

(componentes no polares), se encontró que las ecuaciones de Pcng- Robinson y Redlich -

Kwong - Soave son las mas apropiadas para el cálculo de las propiedades. Se realizaron varias 

simulaciones y se obtuvo que Ja ecuación de Peng - Robinson es Ja que representa mejor al 

sistema, obtenicndose resultados mas apegados a los datos reales. 

En la sección de tratamiento se encuentra presente una mezcla de hidrocarburos 

(líquidos y gaseosos ), ácido sulfhídrico y una solución acuosa de dietanol amina, además de 

lcner mayor variedad en el tipo de operaciones unitarias ( absorción, cxiracción líquido - liquido, 

destilación y sep:araciones flash de tres fases ). 

Al hacer la simulación de esta sección fue necesario utilizar varias ecuaciones de estado 

para lograr representar a cada operación, de esta forma, para la operación de endulzamiento de 
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gas se utilizó una ecuación especialmente diseñada para estos sistemas (denominada AMINES}, 

lo que llevo a obtener resultados muy cercanos a los reales en esta operación. 

En Ja sección de endulzamiento de hidrocarburos líquidos, después de probar varios 

modelos se eligió la ecuación de Redlich - Kwong utilizando además el método modificado de 

UNIFAC para el cálculo de Jos coeficientes de actividad y el equilibrio líquido-líquido. 

Para la recuperación de la DEA realizada en una columna de destilación, se encontraron 

varios problemas, ya.que las concentraciones de dietanol amina a lo largo de la columna son 

extremas; en el domo son pequeñas, mientras que en el fondo son muy grandes. 

Después de probar varios modelos se eligió la ecuación de Redlich - Kwong, utiliz.ando 

el modelo de NTRL para el calculo de los coeficientes de actividad en la fase líquida. 

Por ultimo en las operaciones en las que la concentración de di etanol amina es muy baja 

y sólo se encuentra presente ácido sulfhídrico y agua se utilizó Ja ecuación de Peng - Robinson. 

d).- Panición del proceso en bloques y asignación de modelos para cada operación: 

Esta actividad se lleva a cabo tomando como base el diai."Tama de flujo de proceso, con el 

fin de transfonnarlo en un diagrama de simulación. Es en este diagrama donde se reconocen las 

operaciones a realizarse y se asignan los moddos que se utilizarán para la simulación. 

- En la primera etapa se considero a el proceso compuesto por equipos globales, 

es decir, al construir el diagrama de simulación varios equipos fueron simulados utilizando un 

solo módulo. Este fue el caso de las torres de destilación, en donde se consideró que los 

condensadores, rehervidon:s,divisores y bombas de alimentación son una sola entidad. 

5.6 



El considerar equipos globales tiene como consecuencia que el diagrama de simulación 

sea pequeño , lo que en nuestro caso eliminó algunos ciclos de recirculación, por lo que, la 

convergencia del proceso se alcanza rápidamente. 

~Posteriormente utilizando los resultados obtenidos en Ja primera etapa se procedió a 

generar un nuevo diagrama de simulación, esta vez considerando al proceso compuesto por 

operaciones unitarias individuales, con el objetivo de represl!ntar el proceso apropiadamente. 

La convergencia de las corrientes de recirculación se llevo a cabo utilizando como 

estimados iniciales los resultados obtenidos en la primera etapa, lo que provocó que el tiempo 

requerido fuera menor al que se hubiera utilizado sin haber tenido buenos estimados. 

Los módulos utilizados para la simulación y las operaciones que representan aparecen a 

continuación: 

MODULO 

HEATER 

HEATX 
MIXER 
FSPLIT 
PUMP 
FLASH2 
FLASH3 
RADFRAC 
ABSBR 
EXTRAC 

OPERACIÓN 

Calentadores, enfriadores, condensadores, 

rehcn·idores y válvulas. 

Cambiadores de calor de proceso. 
Mezcladores estáticos de corrientes. 

Divisor de corrientes. 
Bombas centrifugas. 

Tanques flash de dos fases 

Tanques flash de tres fases 
Torres de destilación multicomponenles. 

Absorbedores. 

Extracción liquido ~ liquido. 
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e).- Especificar las condiciones de open:ición. 

En esta parte se debe definir cuales grupos de variables se van a espec.ificar én las 

diferentes operaciones unitarias. El número de variables ( grados de libertad ) que se tieneri que 

especificar dependen del tipo de operación de que se trate . 

Los grados de libertnd de una cierta opcración pueden ser satisfechos medianle \'arias 

combinaciones de variables, lo quc inlroducc el problema de encoritrar la combinación que llcvc 

a la mejor representación de la opcración. 

En la simulación de la planta la asignación de grados de libertad se hizo tomando como 

base las siguientes combinaciones; 

MODULO 
-HEATER 

-HEATX 

-MIXER 

OPERACIÓN 
·Calentamiento 

y enfriamiento 

-Condensación 

evaporación 

-Intercambio de 

calor 

-Mezclado 

- FSPLIT -División de 

- PUMP -Bombeo 
• FLAS2, FLASH3 ·Separación 

• RADFRAC - Destilación 

• RADFRAC, ABSBR 
EXTRA C. 

VARJABLES ESPECIFICADAS 
Temperatura y presión de snlida 

Presión y fracción de vapor de la salida 

o presión y temperatur.i de salida. 

Presiones y temperaturas de salida o 

presiones y fracciones de vapor. 

Presión de mezclado. 

Presión de: salida. 

Presión de descarga. 
Prt."sión y fracción de vnpor de salida 

- Perfil de presiones y temperaturas, 
relación de reflujo y flujo de fondo, 

(para el caso de operaciones globales). 

- Perfil de presiones y tempernturas y 

carga térmica del domo y del fondo. 

( considcramJo un solo equipo). 
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O.- D~finir las características de las corrientes de alimentación al proceso: 

En-general una corriente puede estar compuesta por una o más fases (\'apor, liquido y/o 

sólido), y sus condiciones pueden ser establecidas a panir de la operación que da origen a dicha 

corriente. ( presión y temperatura o presión y entalpia) 

Para Ja caracterización de una corriente ASPEN PLUS cuenta con dos tipos de 

componentes. convencionales y no convencionales, con los que es posible caracterizar todo el 

amplio rango de componentes presentes en Jos procesos químicos. 

En ASPEN PLUS las corrientes son subdivididas en una o mas subcorrientes, cada una 

de las cuales representa a una porción de la corriente que debe ser tratada en fonna especial por 

los diferentes módulos. ( por ejemplo, una corriente en la que esta presente un material inerte, 

este debe ser tratado separadamente con respecto a los componentes que están en equilibrio ). 

Existen tres tipos de subcorrientes; cada uno de los cunles debe de ser tratado en forma 

diferente por los módulos y/o representar el flujo de materia en fonnas diferentes. 

El primer tipo es denominado MIXED, y sirve par.1 representar el flujo de vapor, líquido, 

sólido o cualquier número de fases en equilibrio, lo que ti,,:ne como consecuencia que solo sea 

utilizada para definir a corrientes con componentes convencionales, dado que no dispone de 

fugacidades de componentes no convencionales. 

El segundo tipo es llamado NC y representa el flujo de componentes no convencionales, 

estos son considerados inertes con respecto de los cálculos dd equilibrio, pero son incluidos en 

c:I balance de energía. 

El tercer tipo es ClSOLID. Su propósito es representar el flujo de componentes sólidos 

convencionales. En esta modalidad, los sólidos son considerados inertes en el cálculo del 

equilibrio de fases, no siendo asi en los cálculos de equilibrio químico. 
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La especificación de las corrientes de alimentación y de corte del proceso fue realizada 

asignando valores a una de las siguientes combinaciones : 

-Temperatura, presión, composición y flujo total de la corriente. 

- Presión, fracción de vapor, composición y flujo total de la corriente. 

g).- Definición y asignación de valores a !ns corrientes de corte. 

Como ya mencionamos las corrientes de corte son aquellas que al s~r especificadas 

convierten al sistema en acíclico. 

En ASPEN la asignación de valores a las corrh:ntes de cone se realiza de la misma fonna 

que la especificación de valores a las corrientes de alimentnción a proc:so. Su selección puede 

hacerse de dos formas. La primera consiste en dejar que el simulador dctcnninc cuales corrientes 

son Ja mejor alternativa, y la segunda en especificarlas de acuerdo a preferencias propias (que 

pueden estar dictadas por la infonnación disponible). 

Las corrientes de corte de los ciclos de rccirculación generados al subdividir las torres de 

destilación en los diferentes módulos que las componen fueron sel~ccionadas de forma que todas 

las alimentaciones a la torre estuvieran caracterizadas, es decir, se seleccionaron como corrientes 

de corte el reflujo de liquido por parte del condensador y el reflujo de vapor por parte del 

rehcrvidor. 

La razón principal de esto es que se observo que los algoritmos de resolución de las 

torres de destilación son muy sensibles a los valores iniciales de dichas corrientes. 
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h).- D~finición de los métodos de convergencia: 

Como ya mencionamos ASPEN cuenta con varios métodos para implementar la 

convergencia de las corrientes de cone y las especificaciones de diseño por separado o 

simultáneamente. 

La elección de los métodos de convergencia se hizo tomando en cuenta el número de 

componentes presentes en el proceso y la interclación entre las corrientes de cone. Jos métodos 

que se consideraron f~eron el método de \Vegsteln y el método de Broyden. 

En nuestro caso la selección final se hizo tomando en cuenta también la secuencia de 

cálculo, ya que no solo es importante que un método sea capaz de converger un número 

dctcnninado de corrientes de cone con un número de componentes dado, sino que además se 

pretende que el tiempo requerido para llegar a la convergencia sea lo menos posible. 

1).- Especificación de la secuencia de cálculo: 

Una vez que han sido asignadas las corrientes de corte el siguiente paso es la 

especificación de la secuencia de cálculo ( Es1a incluye el orden de resolución de los diferentes 

módulos y Jos ciclos de recirculación y de diseño ). Como ya dijimos es detenninante en el 

tiempo necesario para llegar a la convergencia. 

Para determinar Ja secuencia de cálculo adecuada en conjunción con los métodos de 

convergencia seleccionados se generaron bloques de convergencia ( un bloque de convergencia 

se genera a partir de una o varias corrientes de corte e incluye a todos los módulos que penecen 

a ese o esos ciclos de rl!circuhlción) dejando al simulador completar la S!!Cuencia global. 
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Las alternativas que se plantearon son las siguientes: 

1).- Primero se generaron bloques que manejaran {en el caso de las corrientes de 

recirculación de las torres de destilación ) las dos corrientes de corte simultáneamente. 

2).- La segunda consistió en generar un bloque de convergencia para cada corriente de 

corte, lo que implica que también es necesario especificar d orden en el que se ejecuta cada 

bloque. 

En el caso de una torre de destilación encontramos que existen dos bloques de 

convergencia ( uno para el condensador y otro para la sección del rehervidor). Si consideramos 

a L 1 como el bloque de convergencia generado por la corriente de corte del fondo, y a L2 al 

generado por la corriente de corte del domo, en la primera etapa se especificó la convergencia 

de L 1 anterior a L2 y más tarde se asignó la convergencia de L2 anterior a L l . 

Se decidió utilizar el separador DA-606 de la sección de recuperación de hidrocarburos 

ligeros y realizar su simulación considerando las dos alternativas. Se generaron gráficas 

mostrando los perfiles de convergencia de cada uno de los siguientes casos. 

- Considerando bloques globales: 

- Método de Wegstein. 

- Método de Broyden. 

- Considerando bloques separados: 

- L 1, L2 método de Broyden. 

- L2, L 1 método de Broyden. 

- L 1, L2 método de Wegstein. 

- L2, L 1 método de Wegstein. 
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Como podemos observar en la figura 5.1. el asignar un solo bloque de convergencia para 

las dos corrientes de corte no funciono adecuadamente ya que al utilizar el método de Broyden o 

el de \Vcgstein no se alcanzó la convergencia, es más, se puede observar que en ambos casos los 

valores se alejan de la convergencia. 

A partir de las gráficas de las figuras 5.2 a 5.5 , se puede observar que la convergencia 

del proceso se puedi: lograr rápidamente asignando un bloque de convergencia para cada 

corriente de corte. Como ya lo mencionamos en este caso adquiere importancia la secuencia con 

que estos bloques son i:jccutados. Cabe mencionar que independien1emenre de Ja secuencia se 

tendrán dos ciclos de cálculo itera1ivos, uno para L 1 y otro para L2. 

Pvr eji.:mplo, en la figura 5.2 se eligió la secuencia L 1 L2 lo gue quiere decir que se 

comenzara el cálculo con l I y en d momento en que este llegue a la convergencia se procederá 

a hacer la primera ileraciün de L2, en este punto como Jos nuevos valores dados por L2 afectan a 

L 1 se tiene que calcular i:sle nuevamenie hasta que se llegue a la convergencia para calcular L2 

otra vez. El cáh:ulo se conlinua has1a que se logre la convergencia simultánea de Ll y L2. 

De acui:rdo a l;1s gráficas se obtuvo que la secuencia y el mCtodo de convergencia 

adecuados para d sisti:ma, consiste en generar bloques de convergencia individuales para cada 

corric:nlc de conc y utilizar el mi!todo de Broydcn para converger el bloque correspondiente al 

fondo anterior al del domo ( L 1 , L2). 

Si recordamos, el lenguaje de entrada utilizado por ASPEN PLUS iconsistc de párrafos, 

lineas y d:uos individuales. Correspondiendo a estas jerarquías e;io;isten tres niveles de claves: 

primarias, secundarias y terciarias. 

La codificación del proceso con la que se lh:vo a cabo Ja simulación aparece en el 

apendicc A de este trabajo. 
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11.-RESUL TADOS DE LA SIMULACIÓN: 

En esta sección se presentan los resultados obtenidos en la simulación de la planta 

Tratadora y fraccionadora de Hidrocarburos ligeros y pesados. Los nombres de las corrientes, 

los modulas y sus interconexiones son los que corresponden al diagrama de bloques del inciso g 

de la sección anterior, a su vez, el diagrama de bloques utilizado representa todas las operaciones 

unitarias presentes en el diagrama de flujo de proceso que aparece en el capitulo cuatro. 

En las tablas que aparecen a continuación se encuentran los valores de las corrientes 

reportadas en el diagrama de flujo de proceso, los valores calculados en la simulación y una 

comparación entre estos mostrando el error que se tiene. 
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Tabla 5.1.- Análisis de resullados de la simulación de la sección 
de recuperación de hidrocarburos ligeros 

CORRIENTE P4 CORRIENTE P5 CORRIENTE P6 

REAL SIMU % ERROR REAL SIMU 1% ERROR REAL I SIMU (%ERROR 
FLUJOS I , 

CORRIENTE P7 CORRIENTE P8 CORRIENTE P9 

REAL SIMU % ERROR REAL SIMU % ERROR REAL SIMU % ERROR 
FLUJOS 
H2 4.607-12 0.02 6.555-02 2.61 2.6101 
METANO 3.018-08 0.78 0.9788 10.6 I0.6012 
ETANO -~ 2~~13-03 - .~ 19.3931 66.66 65.9683 

i-~~~6 1~5~~1 10/i~~~J o.~~f~J--3;:!! 3~:~~~; ~;~;!~! 5~:!~ 59:.~~~ 4'.Srno;~ 
BUfANO 305.5 Jo.5.J904'0])5a76 O.ti 0,1406 27.81818 0.18r0.1629 9.5 
1-PENTANO 12.88 12.8604 0.152174 - .J.636-06 - ---=----11:?59-06 1 -
PENTANO . 4.24~~ 0.00235~ ---~- ::._ ___ -__ ! l_EJ-0_7 ____ - _ 

T~~~~~NO - -~;~:, =.;~i ~~; ~~i •'P~~f¿~;; = ,;~f ·~Y2ti~4);; 
TEMP -~1 ,,7~~e·~12:_ 1i7[i20~6·E~J.,_~,,,~=- i __ .w,: •}füii 
~P;R~ES~====~ _!21.ij _IE_} _ _E_ ~OO.~- _ 5'!!'~h----° _ _!IJ_¡ ___ ª-'-d. ____ O 
l'P"M'---+-"'58'".5'-'2'-I' ~_!i944 0.045454 38.792

1 

38.6387, 0.395185 34.397. 34.6804' 0.823909 
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CORRJENTE PIO CORRIENTE P12 CORRIENTE Pl3 

REAL I SIMU 1% ERROR REAL 1 SIMU 1% ERROR REAL SJMU % ERROR 
FLUJOS 1 \ ~ 
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Tabla S.2.- Análisis de resultados de la simulación de la sección 
de recuperación de hidrocarburos pesados 

CORRIENTE PPl5 CORRIENTE PP16 CORRIENTE PPl7 

REAL 1 SIMU 1% ERROR REAL SIMU 1~~ ERROR REAL SIMU % ERROR 
FLUJOS I I 1 1 

CORRIENTE PPl9 CORRIENTE PP20 CORRIENTE PP22 

REAL SiMU % ERROR REAL SIMU % ERROR REAL SIMU % ERROR 
1 1 1 1 1 1 
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CORRJENTE PP23 CORRJENTE CORRJENTE 

REAL I Slfo.fU !% ERROR REAL 1 SIMU 1% ERROR REAL I SIMU 1% ERROR 
FLUJOS ! 1 I I 
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Tabla 5.3.- Amilisis de resultados de la simulnción de 13 sección 
de tratamiento con CEA 

CORRIENTE PA4 CORRIENTE PA5 CORRIENTE l'Ati 

REAL SIMU o/e ERROR REAL SIMU % ERROR REAL SIMU % ERROR 
FLUJOS 1 1 l 1 

CORRIENTE PA 7 CORRIENTE PAS CORRIENTE PA9 

REAL SJMU % ERROR REAL I SIMU 1% ERROR REAL I SIMU l'lO ERROR 
FLUJOS 
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CORRIENTE PAJO CORRJENTE PAi 1 CORRIENTE PAl2 

REAL : S!MU % ERROR REAL s1r..ru % ERROR REAL 1 SIMU lo/, ERROR 
FLUJOS 1 I I 
Hidrocarburos 389.58 3~5.3597 1.083295 -~L - - ¡ 3.10141 -
ms -----:--¡· 0.02 -.-. ~s.58T 315.s1N1 0.0ii421--~ 317.0433 0.46368~ 
H20 :-J-Q.ill9 . -:---- 21266.91 21362 0.447174 1128.72 1146.509 1.576051 
DEA - ......,--0.02· ~---- - ~~5.77~.621401 - 1 3.798-08 - ~ 

TOTAL -- __ 3_~~~t~S~~ÍJÍ: 0.96717 --~93.9~~¡---~87'6:..4~ ____ 1-W4):~~~__!_5~'ª~ 
. - ______ L-_ ____ ¡ --

TEMP 112L 112 O 1251 115.1325¡ 7.894 2231 230.542 3.382063 
PRES 279.7, -- 289.71 3.575259 75.Jl 76.71 1.85923 26.71 26.7 O 
PM 54.093¡. 54.2-874! 0.35~381 I 21.73611 - 21.5271 21.5352 0.038092 

' 1 1 1 1 

CORRIENTE PAl3 CORRIENTE PAl4 CORRIENTE PAl5 

REAL 1 SJMU i~n ERROR REAL SIMU % ERROR REAL SIMU %ERROR 
FLUJOS 1 1 
Hidrocarburos ~--- 1.0429 
H2S 315.581 315.5124 0.021421 1.5309 
H20 20! 22.2322 11.161 1109.61 1124.277 1.321816 21350.37 21358 0.035737 
DEA -:--¡-~ 911.44 905.7957 0.619273 

TOTAL 335.581 340.8578 ---¡]?if.i lt0961 fl25.808 1.459783 22261.81 22265 0.014329 

---nom.-.8787 TEMP I0.79882 --~ 121.8889 10.80809 250 253.57 1.428 
PRES 24.7. 24.7. o 26.7 26.71 o 30.7 30.7 . .!l 
PM ·- }3.1(--_ 33.0~~-=-0:030211 _ 1s.º"I 1s.oiosr 0.10-m --- 21.5593 

1 

CORRIENTE PA16 CORRIENTE PAl7 CORRJENTE 

REAL ' SIMU 1% ERROR REAL SIMU % ERROR REAL SIMU o/, ERROR 
FLUJOS 
Hidrocarburos _-=-1 __ .....,:___i--- - - 1.019 -
H2S ===1 - - - 6.4740-07 - ->----t---;---; 
H20 49~2~)i2.ir--Ó.033065 20862 20866 0.019174.__ 
DEA -- 2o.96í20:'8~ 0.587786 ~1 Ss4.9s89i"""ü.6Js89S ----r------ ---

TOTAL _ 5l2J!t 2.!!·!143 ¡-.Ql>_g_~6 . 21-752.47 __ 1_!I_?~1-=~ _·----: . 
TEMP ___ ___!!º1__1~563\ 1.869364 -- llaj ll0.41t:["IT2_?!!_------1¡~---t-----t 
PRES 294.71 29~- O~~~t----~º-t-----t-'--+-·--
PM _ ___.:. __ 1 21.5593 - _ - 1 21.55931 _ _:__ ____ ~l---+----1 

1 1 1 
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CAPITULO SEIS 

ANAL/SIS TERMOD!NAMICO DEL PROCESO 



1.-!NTRODUCC!ÓN 

En los últimos años se ha observado que el costo de la encrgfa ha aumentado 

considerablemente, por ejemplo el costo de la energía en 1980 fue de diez veces el registrado en 

1972 , adicionalme11le el porcentaje del total de los costos de operación atribuido a la energía 

fue superior al SO % mientras que en 1972 fue menor al 20 %. A partir de lo cual es bastante 

claro que la energía representa la mayor parte de los costos de operación en la industria química. 

La tendencia ~ctual es dessarrollar nuevos procesos o modificaciones a los ya existentes 

con bajo consumo de energía o que por otro lado incrementen su producción. 

Como ya mencionamos, el costo de la energía repercute en cualquier operación, y el 

primer paso de toda tentativa para reducir los requerimientos de energía consiste en determinar 

dónde y cuál es la magnitud con que se desperdicia Csta debido a las irreversibilidades del 

proceso. 

En este sentido el análisis tennodim'imico del proceso permite resolver una gran variedad 

de problemas que pueden quedar incluidos dentro de los siguientes puntos genera.les: 

a).- Cálculo de los balances de energía y requerimientos energéticos de un proceso. 

b).- Cálculo de los requerimientos mínimtls de energía para llevar a cabo una 

transformación y formulación de las caracteristicas que debe reunir el proceso para efectuar 

dicha transformación. 

e}.- Determinación de las condiciones de equilibrio en procesos con transferencia de 

masa o en sistemas con reacción química. 

d).- Cálculo de las propiedades termodinamicas necesarias para la resolución de los 

problemas anteriores a partir de datos experimentales. 
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ll.-ANAL!SlS TERMODlNAMlCO DE PROCESOS Y TRABAJO PERDIDO: 

En ténninos generales, cualquier proceso puede ser representado por la siguiente figura, 

en ella se observan las corrientes de materia de entrada y salida y los diferentes intercambios de 

energía entre e1 proceso y los alredcrores (manifestados en forma de calor y trabajo). 

Sistema 

Trabajo ( W) Calor ( Q) 

Como podemos ver, para que el proceso pueda ser llevado a cabo es necesaria una cierta 

cantidad de energía, sin embargo, en todos los casos la energía introducida al sistema es mayor · 

que la cantidad mínima necesaria para que el proceso se realice, lo que representa la pérdida del 

excedente {trabajo perdido). 

El análisis tennodinámico de un proceso tiene la finalidad de cuantificar el trabajo 

perdido por el sistema para poder así comparar dos o mas procesos equivalentes y seleccionar el 

que utilice la energía más eficientemente. Para un sistema en particular este análisis puede 

hacerse para cada operación por separado o parn una sección del proceso, identificando así los 

puntos donde se tiene la mayor cantidad de trabajo perdido. 

Una vez que se han identificado los puntos del proceso con más trabajo perdido es 

posible plantear modificaciones a cada operación individual o al proceso global (mediante 

modifiaciones en su estructura o condiciones de operación). esto con la finalidad de disminuir la 

cantidad de energía intercambiada par el proceso con los alrededores. 
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111.-FUNDAMENTOS TERMODINAMICOS: 

El balance de energía para un sistema como el de la figura 5.1 puede ser escrito como: 

W + Q =:E hsms - ~heme 

Como podemos ver la energfa puede ser suministrada al proceso de dos fonnas: trabajo y 

calor. El calor y el lrabajo no son energías de Ja misma calidad ya que el calor solo puede ser 

parcialmente convertido a 1rabajo. Entonces, el calor suministrado al proceso debe ser 

transformado en trabajo equivalente. 

Si utilizamos la ecuación que define la eficiencia de .:amot: 

Observamos que el receptor de calor a T1 debe ser un cuerpo con capacidad ilimitada 

para absorber energía sin cambiar apreciablemente sus condiciones (temperatura). Por lo que el 

medio ambiente es el único que cumple con tales requisitos, de tal forma que el trabajo 

equivalente al calor transferido al sistema se encuentra dado por la relación: 

Donde T, es la temperatura de la fuente de energía termica que proporciona el calor Q al 

sis1ema. 
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La energía suministrada al sistema \V~ ( trabajo equivalente), es Ja suma del trabaj~ 

proporcionado más el trabajo equivalente al calor transferido. 

Además se puedl! demostrar que conjuntando In primera y segunda leyes de ta 

termodinamica. el trabajo equivalente puede ser escrito como: 

W eq = Lm,.(h,- T oSs) -Lm,(he -ToSe) + T oS11,,, 

Donde el termino de s,~ .. es el término de generación de entropia debido a la 

irreversibilidades que ocurren en el interior del sistema, por lo que: si el proceso es rcversibh: el 

término de generacin de entropía será igual n cero. 

La energía ideal ( trabajo mínimo equivalente ) requerida para que el proceso se realice 

se cdlcula aplicando la ecuación anterior a un proceso reversible, para el cual las condiciones de 

las corrientes de entrada y de salida del sistema son iguales a las condiciones que se encuentran 

en el proceso real. 
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Si el proceso libera energía el trabajo equivalente mínimo es la máxima cantidad de 

energía que se puede obtener. Por el contrario, si el proceso necesita energía el trabajo mínimo 

equivalente es la cantidad mínima requerida. 

Para cálcular d \V<qmm solo son necesarias las propiedades y condiciones de las conientes 

de emrada y salida. por lo que d cálculo es directo. 

Como ya mencionamos el trabajo perdido es la diferencia entre la erlergía suministrada al 

sistema en el proceso .real ( W<
1

) y el trabajo equivalente mínimo (\V • .;), dando como 

resultado la siguiente ecuación: 

El 1énnino que se encuentra entre parcntesis se define como la generación de entropía en 

el sistema: 

Q 
Sge11 = ilS -:¡:; 

Como conclusión podemos decir que las irreversibilidades del proceso son las causantes 

de que sea necesaria una cantidad de energía mayor que la mínima para que dicho proceso se 

realice, y que esta pérdida de energía es proporcional 3 la generación total de entropía. 

Con lns ecuaciones anteriores se pueden cfectu;ir los cálculos con los que es posible hacer 

el análisis 1ermodinámico dd proceso en cuestión. Este análisis puede hacerse tomando en 

cuenta un equipo individual, una parte del proceso o d proceso global, con solo especificar 

apropiadamante l;is fronteras del sistema. 
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Para reducir el consumo de energía Je un proceso es necesario disminuir Wr, y por 

consiguiente se deben reducir las irreversibilidades del proceso. En este aspecto, las principales 

causas de irreversibilidades en un proceso se enuncian a continu:ición~ 

1.- Mezclado de corrientes que tengan alguna propiedad diferente, ya sea temperatura, 

presión o composición. 

2.- Transferencia de calor a través de: un gradiente grande de temperatura c:n cualquier 

equipo. 

3.- Expansiones subitas de una corriente sin recuperación de trabajo. 

4.- Transformación de trabajo en calor por fricción: 

a).- Por rozamiento de partes móviles en equipos rotatorios. 

b).· Flujo de gases y líquidos. 

S.- Transformación de energía eléctrica en calor, ya sea en resistencias electricas o en 

motores. 

6.- Reacciones químicas que se lleven a cabo en condiciones alejadas del equilibrio 

termodinámico o con velocidades de reacción altas. 

7.- Transferencia de masa a travC:s de gradientes grandes de concentración. 

Denlro de las acciones a tomar con el objetivo de reducir el trabajo perdido en un proceso 

podemos mencionar las siguientes: 

1.- Eliminar válvulas de expansión y poner en su lugar turbinas que recuperen trabajo. 

2.- Operación del equipo motriz cerca de su punto de mayor eficiencia. 

3.- Tomar en cuenta procesos de separación a contacorriente para acercar en composición 

a las corrientes que se deben mezclar. 

4.- Alimentar a las torres de destilación en d plato adecuado. 

S.- Vislumbrar la inlegración iermica de los procesos, ésto con el fin de: reducir los 

gradientes de transferencia de calor. 

6.- ln"s1alar equipos recuperadores de calor. 
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IV.- METODOLOGIA UTILIZADA: 

Para llevar a cabo e1 an<ilisis del trabajo perdido de la planta los pasos que se siguieron 

son los sigientes: 

1.- Establecer las condiciones de operación de1 proceso. 

2.- Efectuar l"s mediciones de temperatura, presión, flujo y composición. 

3.- Dividir el proceso en secciones de modo que se conozcan las condiciones de las 

corrientes de entrada y salida de cada sección en cuestión. 

4.- Efectuar los balances de materia y energía en cada sección, obteniend~ el cambio de 

entalpla total de la sección (óh1 ) • 

t.H, = :Eh,m, -:Eh,m, 

S.- Cá1cular el cambio de entropía , el trabajo equivalente, el trabajo equivalente m{nimo 

de cada sección. 

Cambio de entropía total : t.S, = :ES,m, -:ES,m, 

Trabajo equivalente: 

Trabaja equivalente mlnimo: W ,.qmin = ~m.t(h.s -ToSJ')-l:m,(he -ToSe) 

6.· Cálcular la generación de entropia y el trabajo perdido en cada sección. 

Generación de entropia total: Sgrn ==ó.S, -% 

Trabajo perdido : W p ==W rq-W eqmin ==T oS8rn 

6.8 



En nuestro caso todos los pasos anteriores fueron implementados dentro de una subrutinJ 

en fortran dentro del simulador de procesos (si recordamos ASPEN PLUS tiene esta capacidad). 

La planta fue subdividida de forma que el cálculo del trabajo perdido se realizara para 

cada equipo, considerando Únicamente las corrientes de proceso involucradas, es dc:cir, no se 

consideró para el cálculo a las corrientes de servicios, en su lugar se utilizó para el cálculo el 

calor o el trabajo transferido con los alrdedores. Por ejemplo, para un intercambiador se 

consideró al sistema como se muestra en la siguiente figura: 

Q 

,~. 
Figura 6.2.- sistema que considera un intercambio de calor con los 

alrededores 

Las funciones principales de la subrutina introducida al simulador son las siguientes: 

1.- extraer de la simulación los valores de las entalpias, entropins y flujos totales de todas 

las corrientes de proceso. 

2.- E:ittraer de la simulación el calor y el trabajo intercambiado por cada uno de los 

equipos de proceso. 

3.- Cálculo del cambio de entalpia y entropía para cada una de las operaciones y la 

determinación de trabajo equivalente minimo como función de estos cambios. 
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4.· Cii.l~ulo del trabajo equivalente de cada operación como función del trabajo y el calor 

intercambiado. 

S.· Cálculo de la generación de entropia y el trabajo perdido en cada equipo. 

De esta forma, al realizar modificaciones al proceso, es posible obtener automáticamente 

los nuevos valores de trabajo perdido para cada uno de los .:quipos. 

Los resultados obtenidos para las tres secciones de la planta, la sección de recuperación 

de hidrocarburos ligeros, la sección de recuperación de hidrocarburos pesados y la sección de 

tratamiento con DEA se muestran en las siguientes tablas. En ellas se encuentran Jos valores de 

trabajo perdido en el proceso que actualmente se encuentra operando, se resumen los resultados 

del cákulo tanto parciales como globales, indicándose en cad•t caso el equipo y las corrientes 

que entran y salen de cada uno de ellos. 

6.10 



_;:au1po 

---, 

Cornen1es 
de 

TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL 

;;~;; ;:~iE~Oí o:ooE;~ ---::~~~:~ :~:;~~:W ;:~~~~* ~:;~~: 
, .. .;~+-03 --0:00-f•OC OOOEt-00 -5J9E+-O]_~~Oll S.l9E+o~;' 

~;;;¡ ;;;;,;,¡ ,,.;;; _:;:~~l .. -;tt::~ 
-l.S2E+06 1.ll!E+Ol ~E+OS 

~- 1.12E+o7~ 5 .. 54Et06 l.l9E106 4.45E+Ol ~ .. 2.35E+-06 
1.4JE+OJI 9.12E+051 2.7JEt05 1 60E10S 2 14Et02 l.IJE+-OS 

1 1.20Et07 J.60E+06 1.K9Eiil61~.26EtoJ ~ 
- -1 

-l6SE+o~i -l.7l!E1o..ir-·.s2sE+~.77E+o1\ .ffiE...-o:i 
>---=='-~=,.,_-.,~ .• ~ow·s~f+w=. -9.06E•c.>:i_'! =549Et001- - 2.90E+OJ 

-~-~-~---~~-·-9._l6_E_Hl4~----.:::.~~ -~~~.~031__ 5_09Et00_~.68E+OJ 

,---·¡ 1TiiEL--¡--;:S6E'lir&' 

Tabla 6.1.· Resultados del análisi~ termodinámico para la sección de hidrocarburos ligeros. 



Equipo 
Comentes ,, 

entrada 

TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL 

¡S...-cciiln de recuperación de tudrocarhuros J>:CSaduJ __J 
torres - - - ---·~-- - - --------

Trabajo 
Perdido 
BTUIHR 

DÁ-6ºfT_l'I"f5JIPr4J'fíl7E ¡ r1sc _1'11i; ~~- t:.St1E•o2· -s.tffill3J. ~-oooi:1mr1L.---n.ooE+mrr--·:2.1.tEi_Mr--:·-s.-i9F10\i --·.-2::i-.mtffi', 
-0A=-60rr·1·f'19:PPIRJ1ff20JJ- -r19CPiilll- - --r - 2.2lEllíói - ·1 R7Eill2 - -il.Oú[tOIJ --irnf180m----:v11bt+04j- -TR7ET02'.- ·--.,:&f,(!llll 
-p~~1c~~~!~~Cl=~i'24ft.~1.Í>"É1~!L__-::.1:~of:_+(l~ O m'lT:•~1- -.~~~f:!~-=- ~~Il'':IJ---r.10E't02j-. -6:ME!!! 

_I;A:_6_14 ·c=rNss= --1_=.-.= -1.l~lin .. :==i= ·;171;r •(17¡- -.- -tí1RE+_n.i: · .. -n1;[i.07f==-.'2 .. lflEIO~l.R7r:!Ob¡ ~ET(jJ----ysmn¡; 
_t;__~Ls __ YPM< __ __L_----1T!2!L_ _ _j_ -2:BE•06¡. _--:n6F.~01¡__ .2.nr111r: -DBEmJr.'·i6E+os1 _·1.21~6:7mns 
_E~.:f!_21 li-dlcrvuf~~;~__J_____ITnR _ ~L--1_¿7_'g_•ll!L._~OF.~íl1:........---....T.t7f;111!' :~7"Etl}.! ___ -5:F>f~~t5l.-_ R.!._~l 4.llílml5 

-.EA-6.1•.H-~- PPl7~~rPTfo=FT7•JE•O~ ~.sstto.i: -~ '7•1Ei07C:-LTI~--,_OO[lf}(, -K.19~4)1E"Hí6 

=-~~~~t~ 1~r-- ~~~~~--- __ r __ g~E-J~~~~-i ;in~~-fr~~sE~i =--w~~i-~~~~ 
enfriadores 

-EA·628 ·-· l'Nt.A r- PVl6 • .41"'65~=T4'J"80~' - Li~"'º~¡· - .¡;¡mm¡ . :¡:O)<,().i¡-;;:J7Eillll-DWID 
E~ -¡iPT7A- --- --rPi"? - -1 ¡;,,c~06l ····-2.71'FtO)i -- _,_,.bFú·f~. . . .. - , -H14~:r-· ·1.11E•o2 ----r:2mtm" 
-EA·620 ITA--- - PP20 -=lilBiBt---4.&Itffil-, -.nrrHTS,-·TilE™r-:T.758o:! ___ Llbf:tn2-~ 
~Ei4i.s -¡i. Jllf/\ _ - PP23 . ~~:lf(l:•Mf_·:.- .nnF."+0~ 1 

• -11it.r:1115¡- --rg~.~.L-.:!. '. '.t :t._ T.2IF."!fíl-·-n1Em! 
_ _fA:;-§l)I -ppi¡r---- r__--pp-24 _ - -- --Ll7f:·§l~ --:1.92~01t~~--1.1~'.l':!:'L _-_'.:!... ~-·-~L __ .:!.--s.l~~l __ -:-~-~~-2?11EWi5 

bombas 
-G~6TQJ___:__ · -pprSA --=i-~¡5------.- -1r9RE1~ -lc,n:~rnli -- u110Etll(ir-.. ~.o~."Rom+o;¡··-· -·n'TETil -2:mrmJ 
~GA:6í1::c:=->'1'17.n:-- - ' -- l'PIM . ' lé•Oll .-irnr.mi;---:-o.úJ!:CO-Oj-~1f !:omú'.=· _s:ror.o .. ---U88lll 

GA-6.11 jlflfm .-j . ..PPl7A 1.56Et01C 4 .. 5ll!H°l0'. n uot.10~1 ~~ --:l.l6f.lül1 .. i3JETIJ . "9EiID 
~~lli -r·~~~r.-=t-- - f.f.Ii~------ ---9~~ii;~~! ---- rn~~~~~ºt-- im:~1 --,~~:~~~ -~~6m~ · --1: 
GA~614 -PP2m-- -- ~ P-~~~=i=-~ ?l_~EtOJ) ·- --,_~~~L. ~·-~~~r:.'.11oi--)1'.}~-__:~'.~~-~0!1_ -.-~a~ 

divisores ----pprsn--j PPISAl'l'lttlJ . 1 -~":7<JC·~rr:=-r·.Hr:TI] r)(IOl'.tflnl-· O.ME+O/li - --4.HF.-úKf. -2. . ----rnt-tílt 

~~~----- ~i,~~~~~~*~~~~:~--?.;t~~ --~.O~[~~--&~~~-- :H~rr=·· ·r.~ ~ =: 
l'PloD -+---,.,tiJC¡;¡;20E t .1.1010.rnc_-o:ong:._OQL· ""ºE,0111--··oooE•úú --:i:ior-1.º-L_ ---ir.oútmu--u.omrroo 

-pp~-+-·ri·f21PP~A---· ----;AQE:!!!__ l[OriEttlOt-- -(j(i,jf:tMi=---í!ll ·+ ••. :-m- ~nur-rr:ooe+mi 
~----ppw;---¡ r1'.J~40 ~~~~~C _!).OOEtOll 1 =~~0~? 1 n~C.~Uf;tl)O · _ ___!_~-t±t=- _ O.OOE•OL_ O.OOE-+00 

valvulas 
- EA-•a~----ppflj_l 1 PPl9 ~IJF-~E n-w+oo1U.ú0Ff1)~lj:llmrt11~-~nm1u3¡ --:nIDTiuF-'2))Ei01 
JA-2 --~Pl21 PP22 ~ T6:1_~-0 . :ffü!C_~·!_fl~r:-~~~~tl_L___J:RIEtOO l.48f+OJ 

r- -- -T lfiiLi-r-----¡----r:mEltr7 

Tabla 6.2.· Resultados del análisis termodinámico para la sección de hidrocarburos pesados. 



Equipo 
comentes 

de 

TRABAJO PERDIDO EN PROCESO ACTUAL 
COmentes 

de 
entrada 1 salida 

jSl-cción-dC tralamierilo~on· 
·abSOrtiCiJor 

_o_&~ PAJJ>M ¡ S6lF~8lll[:_-oooi. .• oo¡-omo¡::.n1Ei~~n1c-m8llil 
extractor 

.Q_~:fili 1-·---px1b.PAI 1 PAB.PA9~4SE+u~21- _!~11r~~~7~J19E"ilrr=:-!"5lEfm 
IOrre 

_J)_!\~6ºL(_lliUf,PAfR,l'Alt \ PA\1,PArir:=f: "":í.mymc~ -~"Jl-~Ef i~Mf"-U]llt~--:r:B2~~--T.4SEHl3\ 1.82Etl!b 
condensador 
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Tilbla 6.3.- Resultados del análisis termodinámico para la sección de Tratamiento con DEA. 



CAPITULO SIETE 

PROPUESTA DE MEJORAS 



!.-INTRODUCCIÓN.-

Como ya habíamos mencionado la op1imización de un proceso puede ser llevada a cabo 

considerando principalmente dos niveles: 

a).- A nivel de las variables de operación de las diferentes unidades. 

b).- A nivel de la estructura dd proce-;u. 

En la mayoría de los casos la variación de las condiciones de ~lperación no implica la 

modificación de la secuencia de proceso, la ünica limitante estriba en que las modificaciones 

deben ser tales que se cumplan los requerimientos mínimos de funcionamiento de cada 

operación ya establecida. Mientras que la modificación de la estructura del proceso implica el 

reacomodo de las operaciones ya existentes o la adición de nuevas llperaciones dentro de la 

secuencia de proceso. 

Independientemente del nivel de las modificaciones que se quieran itnponer a un proceso, 

el objetivo a cumplir siempre sera mantener los requerimientos de lo productos de la planta 

consumiendo la menor cantidad posible de energía. 

a).- La optimización de las condiciones de operación de un proceso puede ser atacada 

mediante la variación de los parámetros de los diferentes módulos o los valon:s de las variables 

de algunas corrientes. Logrando asi obtener disminuciones en los requerimientos de energía y 

servicios del proceso. 

b).- Por otro lado las posibilidades de ahorrar energia sin plantear modificaciones a la 

estructura del proceso son mínimas, el modificar las condiciones de opcr'.ción a lo mas provoca 

una disminución máxima de un 10 % en el consumo de energía . .:;oi.1mente mediante 

modificaciones en la estructura del proceso es posible la máxima recuperación de energía. 
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11.-ALTERNATIVAS CONSIDERADAS.-

- En nuestro caso se consideró la integración térmica de las diferentes secciones de la 

planta, donde el calor disponible de parte de algunas corrientes de proceso se utiliza como medio 

de calentamiento en otras, como la principal alternativa para disminuir los requerimientos de 

energia d~I proceso. 

En este caso eos posible incluir los esquemas de separación con columnas de destilación 

acopladas, donde el c51lor disponible en el domo de una columna se utiliza como medio de 

calentamiento en otra. La energía total de entrada al proceso es inversamente proporcional al 

mímero de columnas acopladas; por ejemplo, con dos. columnas acopladas en serie es posible 

ahorrar hasta un 50 % dd consumo de energía y en algunas ocasiones en sistemas de destilación 

a altas temperaturas es posible utilizar el calor disponible para generar vapor. 

Este tipo de sistemas tiene el inconveniente de que el funcionamiento de una columna 

depende de otras, por lo que cuando una tiene que parar las otras se ven obligadas a hacerlo, 

además de existir restricciones de temperatura entre unas corrientes y otras. 

- La otra forma con la que se planteo disminuir el lrabajo perdido en algunas operaciones 

del proceso, fue el tratar de disminuir las lrreyers!bl!!dadrs. prestando atención a las 

condiciones de alimentación de las columnas de destilación. 
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ll.-MODIFICACIONES PROPUESTAS AL PROCESO 

a).-Secclón de recuperación de hidrocarburos ligeros: 

A partir de la tabla 6.1 se puede observar que en esta sección del proceso Ja mayor 

cantidad de trabajo perdido se encuentra en la torre de destilación DA-604 y su condensador y 

rchcrvidor, los equipos FA-605 y EA-606, y el rehervidor de la torre de destilación DA-609, el 

equipo EA-6 IO. 

Al revisar la operación de estos equipos se encontró que la alimentación de la torre 

DA-604 Ja corriente P3 tiene una temperatura 131 ºF menor que la temperatura del plato de 

alimentación, Jo que afecta la operación de los tres equipos mencionados. 

Mientras que la corriente P7B antes de ser intrnducida a la torre DA-605 es pasada a 

través de una válvula de expansión con el fin de reducir su presión hasta Ja del plato de 

alimentación, disminuyendo también su temperatura. 

Las modificaciones que se propusieron al respecto son las siguientes: 

1 ).· Et precalentamlento de la corriente de alimentación a la torre DA604: desde un 

rango de 100 "F hasta 225 "F observando las variaciones en los requeri~ientos de los servicios 

de calentamiento y enfriamiento además del trabajo perdido. 

2).- La sustitución de la válvula de expansión HETV en la corriente de alimentación a la 

torre DA-606: se propone la introducción de un cambiador de calor que se utilice para 

prccalentar la alimentación al rchervidor EA-610, Jo que representa una disminución en el vapor 

de calentamiento requerido y en el trabajo perdido del equipo. 

Los valores de trabajo perdido y de servicios de calentamiento y enfriamiento para el 

proceso original y las modificaciones propuesta aparecen en las tablas 7.1y7.2. 
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equipo 

Comparación del Trabajo perdido para las modificaciones propuestas 

Procc5o orfolnal Procc50 modificado 
r-..100 , r .. 125 r .. 150 r .. ¡75 1 r-200 

( 6.6168J513Liiij51092 12.7786371 15.70277531 J8.716R024/ 24.975435!53 

Tabla 7.1.- Trabajo perdido para el proceso original y varias modificnciones 
en la tempera1ura de nlimenlación a DA-604 
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Comparación del Calor para las modiOcaclones propuestas 

Proceso ori inal Prorc~o modHkadn 
ec:1uino T"-100 

CalorlDTIJlllR) 

Calentamiento 2.4JEH17I 2.19Et07 2.13Ei07 2.07Et07I 2.07Et07 1.93Et07 l.80Et07 

1
_E_ofi_ri.,,_im_1_0 ___ ~·2_.3_5E_•_o1,~(. -2.1.i801]_~~-~[-2.1.iE101! -2.14Et07\ ·2.ISE+07 

Tabla 7.1.- Servicios de calentamiento y enfrfomicmo para el proceso original y vnrias modificncioncs 
en la temperatura de alimentación a DA-604 
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A part~r de las tablas se eligió Ja lemperatyra de 200 01 F dado que la carga térmica 

necesaria para acondicionar la alimentación hasta esta temperatura se encuentra disponible en 

dos equipos de la sección de recuperación de hidrocarburos pesados , ademas de que se obtiene 

una reducción en e1 calor requerido por el rehervidor de la torre de destilación DA-604. 

b).- Sección de recuperación de hidrocarburos pesados: 

De la tabla dcr trabajo perdido en la sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

(tabla 6.2) se observa que la torre DA-607 junto con el condensador EA-614 y el rchervidor 

EA-616 rcpn:senran los mayores problemas dentro de esta sección, dado que el trabajo perdido 

por estos tres equipos representa el 80"~· dd 1otal de !:i planta. 

El trabajo perdido en el rehervidor y condensador q•.u: so:: obsi.:rva se debe principalmente 

J los gradientes de temperatura que existen entre las corrientes de proceso y el agua de 

enfriamiento y el vapor de calentamiento, por lo que una reducción en estos gradientes o una 

disminución en las cargas tCnnicas de estos equipos también representaría una reducción en el 

trabajo perdido. 

3).- Se propuso Ja utilización del calor disponible en los condensadores de las torres 

DA-608 y DA-609 para prc:calentar la alimentación al rchcrvidor de Ja lorre DA-607: 

reduciendose así la cantidad de vapor de calenlamii:nto; ésto se hizo bajo Ja base de que una 

fuente de energía como en este caso los domos de una torre de destilación solo puede 

intercambiar energía con corrientes mas volátiles, en este caso el fondo de la torre DA·607. 
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4).- Aumento en la presión de operación de la torre DA-607: al aumentar Ja presión de 

la torre en 7 psia se provoca una disminución en Ja carga del condensador EA-614, provocando 

una disminución en el consumo de agua de enfriamiento. El aumento en d consumo di! vapor es 

insignificante debido a la modificación anterior. 

5).- Introducción de un enfriador en Ja corriente de alimentación a las torres DA-608 y 

DA-609: Al recuperar calor dt.: esta corriente de proceso, se propone utilizarla en el 

precalentamiento de la alimentación a la torre DA-604, ademas de propiciar un mejor 

funcionamiento de estas torres ya que la temperatura era I 66 nF mayor para el caso de la torre 

DA-608 y 100" F para la DA-609. Al enfriar eslas corrientes los requerimiento de vapor de 

calentamicnlo aumcn1:1n. pero este aumento no es signilii.:a1ivo. 

6).- Modificar la tcmpcralllra de salida dd cambiador EA-617 a 11 S "F y utilizar i:I 

calor disponible para completar el calentamiento de Ja alimentación de la torre DA-604: Con 

esto también se logra una disminución en el LMTD dd equipo disminuycndose el trabajo 

perdido, ademis de eliminarse el uso de agua de enfriamiento. 

La comparción del 1rabajo perdido y de los servicios de calentamienlo y de enfriamiento 

para el proceso modificado y el original aparecen en la tabla 7.3. 

e).- Sección de tratamiento con DEA: 

De la tabla 6.3 se obtuvo que la mayor cantidad de trabajo perdido en esla sección se 

encuentra en la torre de regeneración de la solución de DEA, el rchervidor de esta torre, el 

equipo EA-603 y el condensador FA-604. 
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Al hac~r el anillisis de las condiciones de operación se encentro que las cantidades de 

trabajo perdido que se th:nen se deben principalmente a las grandes cantidades de calor que se 

retiran y suministran en el condensador y el rchervidor respectivamente y al acercamiento de 

tempcratutra que se iiene. 

TambiCn se encontró que la caniidad d..: solución de DEA utilizad.len el absorbcdor de 

gas ácido DA-601 se encuentra en Ja pane superior de los límites normales recomendados, (que 

son de 2 a 3 moles dc,DEA por mol de H1 S), por lo que la cantidad excedente no mejora en 

forna significativa la absorción de H2 S. 

7).· Se planteo la reducción de la cantidad de solución de DEA que se alimenta al 

absorbedor DA-601: eliminando asila cantidad excedente, r-=dudenJosc en consecuencia los 

costos de bombeo, Ja ca.ntidad de vapor de caleniamiento en el rchervidor EA-603 y la cantidad 

de agua de enfriamiento en el enfriador EA-úO:?. 

La reducción de la cantidad de solución de DEA a alimentarse a DA-601 se decidio 

modificando esta alimetación varias veces y registrando la composición de la corriente de 

hidrocarburos de salida del absorbcdor para verificar la cantidad de H1S removida en cada caso 

(tabla 7.5). A partir de esta tabla se eligió alimentar una cantidad de solución de DEA en una 

rdación entre la DEA y el ácido sulfidrico de 2.2. c.!s decir se fijo el flujo de alimentación en 

16833 lbmol/hr sustituyendo al flujo original de 21752 lbmullhr, cons..:rvandose la capacidad de 

remoción de ;icido sulfhidrico, y además mantenh:ndo un exceso de solución de DEA por lo que 

de suceder un aumento en la cantidad de ácido sulfhídrico que se alimenta, esta pueda ser 

absorbida. 
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enui o 

Comparación del Trabajo perdido y Calor 
para las modificaciones propuestas 

Sección de recuneración de hidrocarburos nesatlos 
Prncc1norle,lnal Prnccso 11111difica1fo 

Tabla 7.3.- Comparación del Trabajo perdido y Jos servicios de calentamiento y enfriamiento 
para Ja sección de recuperación de hidrocarburo.> pes<Júos. 
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eQuico 

Comparación del Trabajo perdido y Calor 
para las modificaciones propuestas 

Sa:cióo de 1ratamiento con DEI\ 
Proceso ori •inal Proceso modificado 

--,---~ ~~E+05 O~OE+OO ~~E+OS O~OE+-00 
2 - ~- 4.89E+06 O.OOE+OO 5.97E+06 O.OOE+-00 
J FA-602 l.53E+05 O.OOE+OO l.58E+05 O.OOE+OO 

--,--~ -3.84E-09 O.OOE+OO 3.84E·09 O.OOE+OO 
--,--~ .-o.ñOE+oO --o:Oo'E:-:;QQ -- O OOEtOO O.OOE+-00 
--,--- F0-601 6.02E+04 O.OOE+OO 4.77E+'04 -o.ooE+iiO 
---,----~--~6 O.OOE-t-00 2.16E+06 ---- O.OOE+OO =-" ·-·- =--DA-603-· ~ --o-óO[f+Oó ·1:66E+o(. 0.00E+-00 

9 FA-604 --3~¡5e+06 ---=2.28E~·01'" _____ JA:SE+o-6 - .2.29e+o1 --,-º --- ---0Mo2 -·OFoE+oO --o.OOE+oo ·--o.ooE+óO - O.OOE+OO 
--¡¡--- DJV-16 2.llE-08 O.OOE+OO --)54f:o8 O.OOE+OO 
__ 12 .. - EA-603 1.54E+06 ~1:==t36E+06--4S2E+01 

ll htz-1 O.OOE+OO O.OOE+OO O.OOE+OO O.OOE+OO 
14 EA-602 1.93E+06 ·2.8 IE+-07 l.54E+06 -2.22E+07 

--,-, --~ O.OOE+OO O.OOE+OO O.OOE+OO O.OOE+OO 
__ 1_6 _ DIV-17 -5.57E·08 O.OOE+00 -7.88E-08 O.OOE+OO 

17 FD-605 8 62E+04 O.OOE+OO --6:6BE+Q:i --O.óOE+oO 
--,,---~ --1.J9i+o:i ---¡j]OE+(i0r--l.40E+04 O.OOE+OO 
--,.--· ----¡;-D.604 1 .66E+03 O.OOE+OO t---¡'"72E+OJ ----oFoE+o0 
- 20 - -HErv:z-~ -~ O.OOe+oO ----s:JJE+oJ ---o.ooE+Oo 

Tul;;J·-==r -----l l.69E+07 --t· 1.66E+07 

~,;-!------¡---- --s.o9E+o7t----- -4.ill+o7 

1 _E_nfi_n_am~i_en_10~----~r=:=::=--~---s._09_E_+0 __ 7~(----·~-4~._SO~E-+0-'-'-'7 

Tabla 7.4.- Comparación del Trabajo perdido y los servicios de c.alentamiento y enfriamiento 
para la sección de tratamiento con DEA 
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Resultados de la variación del flujo de solución de DEA en DA-601 

1 Relación CEA J ácido sulfhídrico 
2.2 2.3 1 2.4 2.S 1 On inal 

Tabla 7.5.· Resultados de la corrientes de hidrocarburos de salida de DA-601 
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IV.- SIMULACIÓN DEL PROCESO MODIFICADO 

La simulación de las mejoras al proceso se hizo tomando como punto de partida Ja 

simulación del proceso original, unicamente se incluyeron Jos módulos necesarios o se cambio el 

modelo de la operación unitaria en caso necesario 

Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros.-

- En esta sección se incluyeron los equipos correspondientes al enfriador EA-617 de la 

sección de hidrocarb4ros pesados y al enfriador HER-1 también de la sección de 

hidroacrburospesados, u1ilizando el modelo HEATER para ellos. 

- Si:: adicionó también un equipo de recuperación de calor en la alimentación de Ja torre 

DA-606 asignandolc d modelo de HEATX con el fin de que intl!rcambiara calor con la 

alimentación dd rehervidor de esta torre. 

Sección de recuperación de hidrocarburos pesados,w 

- En esta sección se cambio el modelo de Jos condesador~s EA-618 y EA-621 de 

HEATER a HEATX con el fin de que se utilizara el calor disponible en precalentar Ja 

alimentación al rehervidor EA-616. 

- Se cambio el modelo del enfriador EA-617 de HEATER a HEATX variando su 

temperatura de salida de 100 uF a 11 Sº F, con el fin de utilizar el calor disponible en precalc:ntar 

la alimentación a la torre DA-604 de Lasección de recuperación de hidrocarburos ligeros. 

Sección de tratamiento con DEA.-

- Se modificó el flujo de la alimen1ación al absorbedor de gas ácido DA-601, 

modificando para esta las espacificaciones de algunos divisores de flujo. 

Los resultados del trabajo perdido, h1s diagrama de bloques utilizados y Jos diagramas de 

flujo del proceso modificado se muestran a continuación: 
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'HETV 
JiliI.Y.:l 
.ILRfé--

TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADO 
rabajo 

Perdido 
BTUJHR 

9JfiE+IB 
l.UE+04 

~~~ ,.~w .. ·w• 4.9!E+03; 

fóOEtOS 
1.i6E+-04 
S.ó6EtOS 

-,--- ---¡---- -r----i---¡Tií1:u---r -h.1sr:tU?o 

Tabla 7.6.- Resullados del trnbajo perdido pam la sección de Hidrocarburos ligeros. 



TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADO 
Comentes 

Equipo f de 
enlrada 

~:-il"C.c1nn_ d~ ~~JK'_El~~n _E_~•d!_•'Ear!!uros ~~~~.!~ 
ron~s -ox.607-· flPISJ'Pf4.Pfl17El ~Pi7c :----·-norruF- --:u1r:1or 0111>r1m1: ~tn1nEtnrJE.mrxor;¡--01~_1~~~1 

DA 608' I"l'J•i.rfllR,'PJ'l2!1D-r -~11- r -· [llRF.:05f- l~R5F.1m; · r1riuE1no
1 ~- -noom :1>:75E10.f 1~U1~~~ ~:-~~5E'TI):I 

DA-609 !cn·~~·;~~~~J12.Jc¡- -r22C'P24A _ -~-- _ l~~·flO: -:=1.m:102¡ -~_:o uor11~uc....=_n~!)~ ... _ ;no~0:1r: _1_._1m1li21~-~ 
I;A:_4i_4_ L -"j\lll)C'--i=;¡:j_!'fillL .. --_: =--:n;s~m=-- ~r.:llt'.•0.t¡ -1'1.~E1111;~:-2.2rrT6F.1{ll1f :-·.i.17E7Uli§]l!C+ffii 

_.EA:§_IK, PPJ9C;J>PI~- PPIY8~~11º.!_ __ ¡ __ --=:r9(,E._ _ 7.ROE+o2 _uOOJ'1ll111_ U.Ull·-t .!1f'.+f)5¡~-7.R~. J2E'm5 
_F;t\.~_l_j_~h--P~21~!PJ~!.1 PP22ª1WI!!t_ J _____ -tí."22E-ll __ __i_0_~n~! ~1~or:10~~--~0E•OO! -24Rl'.11l$L _=4.~9_E102 _ _!!R~~ 

re er\"leores 
[,\--=6(6- e-.:-_!r1mr --+-___!'filL__~-¡ ~~-yl)~. ~ :~r4Ct1i.i: -___ , l·lf•ºZCTºT~~F~=!~rETOlic=-li.41ITTDlí-,:'RE~m, 

=~·~~~~_t:--f.~~~g __ -j--i-jk:º~- _=._ i4~~t __ -n~:~;:¡ ~~~~~~t~FJ~~E!:i~ 
nfriadores 

EA-628 --~¡~--,-,l'-16- -¡~~·l81íSf--~21 ~"filf:t05l -J·~~r:1 }i6E¡¡¡¡r-T07F+1rr ]1!Tlíl 
-EA-=6f7 -pm. ~_---PP11PJ-IA"l--0.1iOEt11Ui --.¡1E1ITTri1r - ll.011rmo_ . t . OFíllli--.¡.n-1FD .&08fil 
EA-620 ~2~ _ _J_--rri.o-- - · ---:ust:.usr- -- ...;t:77Efo2¡- - - ::1 2Kr:103 1 - - .6sE•D4·--CTSE+02 -a-rr~ 
-EJ\~24 -·- rr2u;---- ¡ ~ -·-¡-~:f.!Ei1ITT"f----=llbE+ll2r~-2.141:•05f -. . :1a.ir-7~ + l:7lEi~ 
~E~:62J- ~Pr.f~ --=.__~-:__¡=:l]_!F.Hl6, -~~~__3:_l~F~Tfh -Uh!'~~-=-:~@ -n~~. 

GA-bTo - 11rm· - rr1s -J-"""l)."Mr-101 -----r.&9rr•-rm-- - ·o:ooEill . ·+ ----¡]ir:·101 rgr¡ ~· ~ ~
b"' 

=:QA-]JL .- rrrnr~ ~i:- __!'.l'ló.r_=- -~- . '] 21Ew1f- "6UEtt\o~_IJ ME•lJIJf- "7..Uéfii1 ---l.óJF.~1110-b.S:~rFlrr:~o1 
QA-611 i !Trnr- l'l'l7A - , .Q~~¡ f.lJIJtiU:l1 O:DuEffi. . + R ·•Gl¡----r.9 i:!~- - &Ettll 
~3 ;-----pprQn--=x----rrl9A---:---. ·Q.11nF.•01· - ~90BMt --onor:i1101·-·-vnoE..-m ----,:811F.Hllj --~noEtoOl---mml 
--5JA:.ó{q-m2r1 - 1 --1.l'22A-· --1=~w.+rnt ----nlFM1 --n:nur.tuot---u~1 . 2r.ü11-- 5.trE+:OLfiirfil 
_Qt\_~1.:L __ _:J'r?~D~~-- i. p~~I;-. -1- . -5.l~!~3J~-.[-~j ---o~oaJ;_n'1n-f ·- S..:~-~~[_ __ l:l6tJO)\_ 4}AbM ----=--~--: 

---~diri__"'º-~~- -- -r~R-n--""'r~,-,.,E ¡,-- - . "~r-:-,,·-------..-:p¡7'[.ú>,..~'l"7":1..-¡fil ~;1 
_DJV-6 ._ rn.>u ~A\'/'lfill •1.ór.-vv1 .•.o-.:-~i _ifuui:•uU¡ u.~.n:-'j J.ll"lr.· 1.-Y"r;.-v'J 

DiV-7-; ----wrx·-- i•f'iwPPI~ --=-·03tr.mr-r.o2r-10; ooor,_ooj o. + ->.1sr.o~ ~--~.02r::r . -
·-n1v-s 1---¡>¡>1;;;---R¡;191PP2t,- -,---s.r.;r-.n¡- 1A1ir.11, •r••F•oo o.ooEi-O'L .l:4JE-rR.~2E;:r1·--73Ilr.rr 
~DIV:9 _ . rr10n -mo~~<JF-fOl--iJ:O~r_:n~o]atíaur---micrITTM 1 -:r~JE:r mm-~¡ 
nrv-10t - ·pp11,r-··- .... l'P22JPP2i,\"" 1- - O.OYE-1\¡ OOOF.ilm1_ OMF«ioc~·2.~r:.11_~u.oomn a:nDEt"OO 
OJV:.-jTr=YPm~APPN1>- j_ "OlIOFiOO -o.oof!Ol!r ..=_Q:QuE•llOJ . t ~mir::n: t __:_::_ 

__M: l'Pi9 1 PP19 :i.4iiE: . m:mrr¡·---ITTJo~nr-u:ooE ~l15F.ttll -~:rn; . .fllj ~ __ i;,1:.2 ni 1 rr22 -~~at__ooac.1'°.J.'---Ullo~~&8111RaaE:1 ¡j~ 
HER-1 1 PPIA;PJ:JA PPT....l!ifL ---lr.l!OF.i.f_~~ ;-~~it~~r-- -o~oon'.~~'.º_[:-;~i[·~iFl.SlEtOS 
nrv-1CT~PP21 ... - __ O.llOEtiJ0=1_:-__-_._-~~(iJ'.• __ , ___ ._, -. ·~16 - . - -~·®E+!!Q 

,-· --¡---

Tabla. 7.6.- Resultados del trabajo perdido para la sección de Hidrocarburos pesados. 



Equipo 
ornen tes 

de 

TRABAJO PERDIDO EN PROCESO MODIFICADO 
omentes 

de 
en Ira da 1 salida 

rabaJO 
Perdido 

-~~~ff_n_1a_m_1ci:it~~ 

:=-oA:J:601 -l'i\17.M~ ~,~A~!.mPA~•-~¡ -~44·J[t1Qí =D_1E•~·H-=-=n-.oon.no;_--=-cr.oo.~~j -__ l.llE•041 _2?2~~i. 
e.\lracro,,_'~~--

_J2A-601 ~7A\6.l'A7 ---~:J~-r:l~·l~~-~lr~~E·O~G.G~~=~~: 

"J?~Kf.t'..PAllC.PAlí PAt2.PA\1 =r::~~~- l.15Et03~ O.M~0~0J~~L3:§.E~(-~l[-rRif.i"C6 
condensador 1 

~."60:fj_ --=-~JWl~~:Pi\1"4!CJ---:n<iT:~IT":----=-~J 4\Et-04¡ _"._2 2'>E_1_Q~::ffi8tlG)-=tR5E+M1_ ___ ~.$4~ l.4SKH% 
rehen·1dor ; 

=._EA-:~·ºL1cn~ado;e~n_:_::·---- -mc=i=-4-~~1Iíl:'1J ~2m~--.:=~4' ~~r:_1~_?r-i:1s~~- ~Ir.=.-=-~· IJ6E-1b6
1 

~~A:óQ2._~---- =-- PA1sn2 ¡ .:rnE+nrr ___ .rm!M_L ~~r;r111-----:n6E+06 1 -2.90E+o~2.ownw-:_~, 

!5C--- PAllC,PAl5H l=:? l4E•ó4r ~~JC~U<~·5-~-22E1Q~ 4.09E+m1=71b'Et07i 

- - PAl4 ===r=::Y:7JtílJJF-º·oomr o.1lffl:lfül~-U2:~i FJEtin1--~ . 1 

~~ __ ,:~~Wn=--+-=1:~~~Jr ~·~~tl_~-~_E]:-~~f.-=-gf~1 _j~Jr -~Y:ºº~00 -= 
divisores 

01V-T61---~--JIAT5L'f.PAiR=~:Jln::07!---Blnr-=· -ll.IJUFIOOr··-~~~r~5nic.07¡-- -·2:<r1~ n:lF-OR 
Ol\'-J7-¡::c~~s~--=- IDITTK1_. __ 1=::::I~:QIL_~~Jilrl1_-:01,_~~F_1M . t -~~-·~¡_ --'lfMEt~ lí.008»0 

~tZA-;.r~cm-- __ :~11r~o1¡-_~--2:.i:1r:1112l=· _-ir.iiol'.ltio¡-- -~-~~Et/JO ---:nums[ ----r.t~o2c_--rJotm3 
J-flA:3_-t--P1mA9A i'Alf -¡--01'0E1Mt- O.OuITTOu u.rlof.1(}/) . •t O]OITTOíi¡ ~ U.O-OE1lJiJ1 -a:MrFllO 
_MZ..\-4 vil~J~Cr.PU-~~~,-~IJ-~OEi-00 ---:-~~~úúi~ ·t _ __:__~-~~~~-}l!~'@'iJl--oJmlm)O 

tml~rr=__~- - - ~-fl«>A -·----¡-J3!~-~--n~ir=u.~or~c~r ---u-:oortT5ir-:s '!f:i01I~.--r.s:ur,_~L~-mc101 
~ar.u19res . _ : 

FA]oL-~~~~~ -----------rAiu-~-r11E-d~_1.2s~ _ _l!:!}_~·mlL _-G:mPC..:"!1~º1-- =--~-----~, 
·m-bQLC.1 -PAn---- . PAllU ¡ .<J:KYF.t.tr --~1DE+E·-cr.our1001 ·--llll~:r1sr:¡OJJ---- ir.-lilEtt11L-. ;n1trnJJ 
Fo~6º~i~- Pi\J7n--- - ---m¡-I .2.17Ei - 1)6Irflíl: [Of1E1M¡~i.....==-r..<JOEl14c-l.m+021 -~ 

F-~~~~~=· ~-~~-~~----=~~r:: ~-~-~ _=~OF~!~:1~~~:=r~~I~~ 
Tabla 7.6.- Resulbdos del 1rab.1jo perdido p:lr.l la sección d~ Tr.itamienro con DEA. 
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CAPITULO OCHO 

ANÁLISIS DE LA PROPUESTA 

Y CONCLUSIONES 



!.-ANÁLISIS DE LA PROPUESTA: 

En la tabla 7.6 se muestran los resultados del análisis de 1rabajo perdido del proceso 

modificado. éstos valores, al igual que los anteriores, se obtuvieron a partir de los resultados 

generados por c:I simulador siguiendo los pasos descritos en el capitulo sie1e. 

Como se puede observar en Ja tabla, el efecto global de las modificaciones significó una 

disminución en el trabajo perdido toral en cada una de las secciones de la planta, además de una 

reducción en el consumo de servicios auxiliares de la planta; en este caso se obtuvieron 

reducciones en el consumo de energía eléctrica, vapor de calentamiento y agua de enfriamiento. 

a).- ASPECTOS ECONOMJCOS: 

En esta sección se hace una comparación cconomica entre el proceso original y el 

proceso con las modificaciones propuestas, esta comparación toma en cuenta unicamente los 

costos de operación derivados del uso de los servicios auxiliares, ya que no se- pretende hacer un 

estudio económico profundo de las mejoras, pero sí proporcionar un estimado del ahorro en 

servicios auxiliares que representan. De cualquier fonna, los costos de operación son un factor 

muy importante en la elección de un proceso. 

Los servicios auxiliares que se utilizan en la planta y que fueron considerados en este 

trabajo son: agua de enfriamiento, vapor de calentamiento y energia eléctrica. Por otra parte Jos 

costos conside"rados para estos servicios son los siguientes: 

- Agua de cnfiiamiento: su costo en Ja zona de Tul a en 1992 era de 2.54 pesoslft1 el cual 

actualizado a Mayo de J 993 resulta de 0.103 nuevos pesos por metro cúbico. Se consideró una 

capacidad calorlfica de 1 Btu/lbºF. 

8.2 



-~: en 1992 su costo era de 140 $/K.Wh, actualizado a 1993 resulta de 16S 

cen1avos de nuevo peso por KWh. 

-Vapor de medja: el costo del vapor de media en 1992 era aproximadamente 22 pesos 

por libra; por lo que actualizado a 1993 se tien-e un costo aproximado de 50.6 nuevos pesos por 

tonelada. Además el calor latente de condensación del vapor a las condiciones en que es 

suministrado es de 818 BTU/lb. 

Con la información anterior, se construyó la tablas 8.1, 8.2 y 8.3 donde se muestra el 

consumo de los servicios mencionados para el proceso original y el modificado y el costo de 
' 

cada uno de estos servicios tomando en cuenta un año de operación de 330 dias. 

Como se puede a preciar, la principal diferencia entre d proceso original y el modificado 

es el consumo de vapor de calentamiento. 
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EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS 

Proceso actual Proceso modificado 
Enerefa cléclrica Seccidn do ligeros 

Equipo Trabajo Consumo ! Costo Traba¡o ConS'Jmo 1 Cesio Ahorro 
81U/hr (kWhVal\o NS/ano Btulhr (kWhJ NS/al\o N$/af'lo 

OA·6G4 2.86E+03 7.24E+OJ/ 1195 2.85E+OJ 7.2.:?E+OJ 1192 -~ 
GA-605 8.59E+OJ 2.18E+04! 3589 B.60E+OJ 2.18E+o4 3594 .5 
~ 2.71E+02 6.86E+021 113 2.71E+02 6.86E+02 113 o 

GA-607 9.36E+03 2J7E+04\ 3911 8.07E+03 2.04E+04 3370 __ _2:1.! 

Total 2.IJE.+-04 1 5.34E+~:.~·=~ 1.9a_É+04 _CTI1E+o.il · s26s --- 539 

Agua de enf. 
Equlpo Calor Consumo 

Blu/hr m3Jaflo 
Costo Calor 1 Consumo Costo Ahorro 

NS/ano 8tu/hr 1 mJJaflo 
1 

NS/afio NS/afio 
FA-605 7.44E+06 J.07E+06 
FA-606 2.JSE+OS 7.7JE+04 
EA-613 3.65E+05 l.JJE-<-05 
EA-609 1.46E+07 2.IOE+06 
EA-612 8.IOE+OS 1.17E+OS 

'-'~=,__,_~~~'+--~=~t-~1~10.J~3~2,_~7c..47~E~+_!l!_ l.07E+061 110919 -487 
i-==-<~=~=+-~=~+-----7~9~7B,1_~2~.1~6E~+~OS 7.77E+04 8014 -36 
l-~~~¡-;c=,=-:~--7~~+----,~IJ::OS.\4~.-;3°'.7'°'3E0--+-7-05 -=~l.34E-+0s _ 138~ -308 

216707 l.24E•07 J.79E+06 184750 31957 
o--c~=-+~=~ot-~=·=t--~12~02~3-t-~8~.08~E~+05 1.16E+05 11989 ---3-4 

EA-611 9.26E+04 3.3JE+04 3436 8.47E+04 3.05E+04 3143 ~ 

Total 2.3SE+07) 3.SJE+06 

Vapor de calentamiento 
Equipo Calor Consumo Costo Calor Consumo 1 Costo Ahorro 

B!u/hr Ton/afio NS/afio Blu/hr Ton/afio NS/afio N$1al\o 

EA-606 l.12E+07 4.93E+04 2494122 8.SJE+06 3.76E+04~20 594002 
.__.;E~A'"'-600':8:0--1---=',_c;oJ2~Ec.+o"'5+--;4"'.0"'1Eo-+-003ét----"-i-:200iJ0~9'03/l-"'•-7.19'0E-~+o~sot_--é4'.=047.EO-+~Oif 204594--:í50i 

EA-610 l.20E+07 5.28E+04 2672274 9.87E+06 4J4E+04! 2197945 474329 

~T-"-"OT~A~L'--IJ-----,----,,----I-------,----¡·---~ 

Tabla 8.1.-Resultados del análisis económico 
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EV ALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS 

Proceso acrnal Proceso modlncado 
Ener~Ia cléclrica Sección de pesados 

Equipo Trabajo ·¡ Consumo Costo Trabajo 1 Consumo 1 Costo Ahorro 
Btu/hr fkWh)lano i NS/ano Btulhr (kWhl NS/at'lo NS/111'10 

A¡.:ua de ení. 
Equipo C<illJr Consumo Cesio Caror 1 Consumo 1 Costo Ahorro 

Btu/hr m3/ano NS/ano 8tu1hr m3/al'\o 1 N$/al'lo NS/afio 

Vapor de calentamiento 
Equipo Calor Consumo : Costo Calor Consumo / Coi;lo Ahorro 

Blu/hr Tonfano 1 NS/al'lo Btu/hr Ton/ano ' NS/al\o NS/al\o 

EA-616 3.79E+07 _ l.67E+051 8439932 3.J9E+02.J_ IA9E+051 7548283 891649 
~~+06-: -6.9JE+OJ ~2.2-1E+o6 ¡ 9'~.7'c4~E.~0~3t-1~4~92~90~1.--~-1~4~22~32=1 

EA-622 .. -9.3~~ 1 4.IOE~_[_~~~~g:.- -1:33E+o6 -1-\~,~.8~,E~+~OJ"'11--2~9~5,~2""1 , ___ s~s°"'33"'6 

!QIAL __ 831639 ---.,- - --,-------, --,----

Tabla 8.2.~ Resultados del análisis económico 
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EVALUACION DE LAS MODIFICACIONES PROPUESTAS 

Proceso actual Proceso modlOcado 
Enert:tla eléctrica Sección de Tratamiento con DEA 

Equipo Trabajo ¡ Consumo ¡ Costo 
Btulhr lkWhYano NS/afio 

Trabajo 1 Consumo '. Costo Ahorro 
Blu/hr (kWh) ¡ NS/ano NS/ano 

~~-- 3.31E+02 7.69E-f02l 12_7 
GA-601 2.36E+oSJ 5.47E+OS! 90308 

3.32E+021 7,70E+021 127 ·I 
l.89E+05) 4.38E+05) 72346 17962 

GA-616 _ ~+041 5.0SE+~L __ ~ __±2TE+04!. _ _g~-~I!-._-·1E 

Av,ua de ení. 

FA·604 2.28E+07L 8.21H~ 847719 . 2:291..:.+_07~ 8.22E+061 848610 . -891 
EA-602 .. ~ ::::J:fl]?07(-Lli"IE+§!L )~ ~-~·22E+ºiL___.7.9BE+OL ___ 823043 ~--- 2178ZI 

Total ~= S.09E+07 j'J_.!)E°+07j 1!8!_5_8?_ ~~[~-~l}~~:QII.)~JJ!52 =._¿16-9JO 

Vapor de calentamiento 
Equipo Calor ¡ Consumo j Costo 

Btulhr Ton/ano l N$/at'io 
Calor . Consumo ¡ Costo 
Btu/hr 1 Ton/a1'o ¡ NS/ario 

..i.52E+07/ 1.99E+051 10056212 _ 

TOTAL 
1 

Tnbla 8.3.· Resullados del análisis económico 

Ahorro 
NS/ano 

1286923 

8.6 



11.- CONCLUSIONES. 

a).- SIMULACIÓN DE LA PLANTA: 

En lo que rcspec1a a la simulación de la planta, los primeros result:J.dos que se mostraron 

son los corrcspondie.\les a los \'al ores de todas las corrienies de proceso calculados por ASPEN 

PLUS ( tabla.S.I a 5 3J. 

- En la sección de Hidrocarburos ligeros las desviaciones miis grandes con respecto a los 

valores de diseño rcpo.nados en los diagramas de flujo de proceso se encuentran principalmente 

en componentes que por mucho representan el 2 % del flujo de esas corrientes, por lo demás Ja 

simulación reprodujo muy bien los valores de flujo total, temperatura y presión de las corrientes 

de esta sección. 

- En la sección de Hidrocurburospt!sados las diferencias encontradas se deben a que en 

esta sección de la planta la caracterización de los componenles se hizo con una curva de 

destilación TBP 086, lo que provocó diferencias en el peso molecular y las temperaturas de las 

corrientes. 

- La sección de Traramiemo con DEA se carac1erizó por ser la que menor porcenraje de 

error tuvo en su simulación, cabe mcncio11ar que esta sección fue la que requirió de mayor 

trabajo en su simulación debido a que fue necesario utilizar una combinación de cinco 

ecuaciones de estado aplicadas a las diferentes operaciones unitarias presentes en el proceso para 

representar las propiedades 1ermodin5.micas de las corrientes. 

Es debido a Ja confiabilidad que mostró el simulador que fue posible utilizarlo para el 

cálculo del trabajo perdido en el proceso y para la simulación de las mejoras propuestas que son 

discutidas en Ja sección b de este capitulo. 
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Desde el punto de vista de la simulación de procesos es importante mencionar qut! 

cuando se realiza la simulación de una planta se deben definir muy bien las estrategias a seguir, 

de tal fonna que factores como: la selección de los modelos de cálculo de propiedades, la 

asignación de módulos de cálculo a cada operación y la selección de los mC1odos de 

convergencia sean perfectamente definidos. 

Con respeclo a los modelos dt:' cálculo de propiedades, la conclusión que puede 1cnerse, 

es que toda Ja simulación esta en función de su correcta selección y que ésta depende de las 

condiciones de operación y Jos componentes Y el lipa de operaciones presentes en el proceso. 

En el caso de la simulación de la planta, en especial de algunas secciones como las torres 

de destilación, Ja partición del proceso consideró a todos Jos equipos que componen a dicha 

operación como un módulo de cálculo, lo que 1uvo como consecuencia la gcnl.!ración de ciclos 

de recirculación. En este caso se observó que los estimados adquirieron gran importancia pues 

al parecer el algoritmo de solución de las 1orres de destilación es muy dependien1c de los 

cstjmíldos jnjcja]es, razón por la que es recomendable llevar a cabo primero la simulación 

tomando módulos que representen a un conjunto de operaciones (y de esta forma obtener buenos 

estimados), para más tarde implementar la simulación de todas J,1s operaciones por scp¡¡rado. 

Referente a la selección de los métodos de convergencia de los ciclos de rccirculación y 

la fonna en que e!>tos se aplican, se observó que para ciclos de rccirculación en donde unas 

corrientes de corte dependen mucho de otras (como sucede con los ciclos asociados al 

condensador y rehervidor de una torre de destilación) el método de Broyden da buenos 

resullados ni converger cada corriente de corte por separado. 
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b).-ANÁLISIS DE LA PROPUESTA DE MEJORAS: 

Como se puede comprobar en las tablas qui! aparecen en el capitulo siete y en Ja sección 

111 del apéndice A las modificaciones implementadas no afectan la funcionalidad del proceso, 

alterando únicamen1.: las cantidJdcs de trabajo perdido y de servicios auxiliares utilizados. 

Cabe mencionar que en el proceso las mayores cantidades de trabajo perdido se 

detectaron en equipos de transforencia de calor y transferencia de masa { como lo son 

absorbedores y e"trac.tores ), esto a causa de los gradientes de temperatura o concentracjón 

prevalecientes en este tipo de equipos. 

Para solucionar este problemas se decidió utlllzar en lo posible todas las ruentes de 

calor disponibles dentro del proceso reduciendo simultáneamente el trabajo perdido y el 

consumo de servicios de enfriamiento y colcntamicnto. 

Es importante mencionar que en el planteamiento de mejoras de este tipo se deben 

cumplir restricciones como la segynda ley de la tennodjnámjca o el límite práctjco de 

acercamjento de tempernrnras en el djseño de equipo de jntercamhjo ténnjco 

Asf la reducción en el trabajo perdido de la tnrrc de destilación DA-604 se debe a el. 

mejor aprovechamiento de la energía al calentar la alimentación, reduciendose también los 

requerimientos de vapor y el trabajo perdido en el rehervidor EA-606. 

Lo mismo sucede con Ja introducción del equipo recuperador de calor HREC, pues al 

enfriar la alimentación de la torre DA-606 se logran condiciones más adecuadas para su mejor 

funcionamiento, reduciendo con esto el trabajo perdido, además de reducir Ja carga térmica del 

rehervidor EA-610 y su trabajo perdido. 
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El acoplamiento de los condensadores de las torres DA-608 y DA-609 y la utilizadón 

del enfriador EA-617 promovieron la recuperación del calor disponible, disminuyendo también 

los gradientes de temperatura de estos equipos. 

Otro punto de atención son las condiciones de alimentación a las torres de destihtción 

del proceso, esto con el objetivo de minimizar las irreversibilidades prm ocadas par condiciones 

de alimentación inadecuadas. Jo que justifica la adición del los equipos EA-617 y HER-1 

Desde el punto de vista del equipo requerido las mejoras propuestas requieren la adición 

de algunos equipos y Ja modificación en la opC:ración de algunos otros, por lo que su aplicación 

queda sujeta a un análisis económico y de factibilidad más profundo. 

e).- ALCANCE DE ESTE TRABAJO: 

1).- De los datos mostrados en el capítulo siete y ocho y a partir de las modificaciones 

propuestas se puede concluir que es posible ahorrar cantidades significativas de enecgfa sjn la 

necesjdad de aplicar criterios o tecnologjas sofisticados Ya que en este caso todas las mejoras 

son el resultados de aplicar criterios simples como: 

• La integración de fuentes y receptores de calor con un gradiente de temperaturas 

pequeño. 

- Plantear condiciones de alimentación a las torres de des1ilación adecuadas. 

- Que una fuente de calor (como una corriente de domos de una columna) solo puede 

intercambiar calor con un receptor (como la corriente de fondos de una columna) mas volátil, o 

viceversa. 

- Evitar las expansiones de corrientes a panir de las cuales se pueda recuperar energía. 

- Evitar las corrientes con un flujo en exceso, en el caso de reactores o equipos de 

extracción o absorción esto significa trabajar cerca de1 equilibrio. 
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2).- A panir de este trabajo han quedado sentadas las bases para el desarrollo de estudios 

posteriores utilizando para ello el simulador ASPEN PLUS, ya que este demostró tener Ja 

capacidad, versatilidad y flexibilidad que se requieren para llevar a cabo la simulación e incluso 

la optimización de cualquier proceso. Algunos de estos estudios pueden incluir: 

1 ).- Implementación de estrategias para la reducción del trabajo perdido, modificando no 

sólo las condiciones de operación del proceso, sino también su estructura. Ya que ha quedado 

demostrado que cant~dades significativamente altas de energía pueden ser ahorradas alh:rando la 

secuencia de proceso en lugar de dar paso a la optimización de las condiciones de operación, en 

este aspecto cabe señalar que las mejores alternativas son el rearreglo de reactores, separadores e 

intercambiadores de calor. 

2).- Plantear la optimización de las diferentes operaciones unitarias, mediante una 

minimización del trabajo perdido, utilizando para esto Jos rutinas de cálculo dentro del 

simulador. 
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1.- CODIFICACIÓN DE LA SIMULACIÓN: 

a).- Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros.-

TITLE 'SECCION DE RECUPERACION DE LIGEROS' 

IN-UNITS ENG 

DEF-STREAMS CONVEN ALL 

SIMULATE INTERACT!VE=YES 

DATABANKS ASPENPCD 

PROP-SOURCES ASPENPCD 

COMPONENTS 
H2 H2 H2 / CI CH4 CI 1 C2 C2H6 C2 I C3 C3H8 C3 / C4-2 C4HI0-2 C4-2 / 
C4-I C4HIO-I C4-1 / CS-2 CSH12-2 CS-21 CS-1 CSHl2-1 CS-1 

FLOWSHEET S 1 
BLOCK DA604 IN=P3 P16 P4 OUT=P17 P14 
BLOCK FA605 IN=P17 OUT=PSV P19 
BLOCK DIV2 IN=P 19 OUT=PSLB P4B 
BLOCK GA604 IN=P4B OUT=P4 
BLOCK GA605 IN=PSLB OUT=PSL 
BLOCK DIVI IN=P14 OUT=PIS P7B 
BLOCK HETV IN=P7B OUT=P7 
BLOCK EA606 IN=PIS OUT=P16 
BLOCK DA605 IN=PSL PB P24 OUT=P25 P22 
BLOCK F A606 IN=P25 OUT=P6 PBB 
BLOCK GA606 IN=P8B OUT=PB 
BLOCK D!V3 IN=P22 OUT=P23 PIOC 
BLOCK EA613 IN=PIOC OUT=PIO 
BLOCK EA608 IN=P23 OUT=P24 
BLOCK DA606 IN=P7PI1 P29 OUT=P30 P27 
BLOCK DIVS IN=P31 OUT=P12C Pl!B 
BLOCK HETVI IN=PI 1BOUT=PI1 
BLOCK DIV4 IN=P27 OUT=P28 P13C 
BLOCK EA610 IN=P28 OUT=P29 
BLOCK EA609 IN=P30 OUT=P31 B 
BLOCK GA607 IN=P31 B OUT=P3 I 
BLOCK EA612 IN=Pl3C OUT=P13 
BLOCK EA611 IN=Pl2C OUT=Pl2 
BLOCK MZ 1 IN=PSV P6 OUT=P9 

A.2 



PROPERTIES SYSOP4 

STREAM P3 TEMP= 100 PRES~53.30 MOLE-FLOW=695.96 
MOLE-FLOW H2 2.61 / CI I0.6003 / C2 75.4821 / C3 173.2249/ C4-2 110.1331 / 

C4-I 306.8088 / C5-2 12.86030 / C5-I 4.2401 

STREAM P4 TEMP= !08.5645 PRES=4S0.30 
MOLE-FLOWH2 5.7295/ CI 37.8SIS/C2 358.3652/CJ 877.1799 I 

C4-2 27.2441/ C4-I 7.8093 C5-2 4.8289E-04 /CS-I 3.021 IE-05 

STREAM P16 TEMP=281.0S710 PRES=4S7.30 
MOLE-FLOW H2 3.6620E-l I / C! 2.3996E-07 / C2 1.7592E-02/ C3 44.9530 I 

C4-2 836.2313 IC4-I 2429.3212/CS-2 102.3012/C5-I 33.7293 

STREAM P8 TEMP=l20.6927 PRES=500.30 
MOLE-FLOW H2 6.5SS9E-02 / CI 0.9788 /C2 19.3933 / C3 32.23451 

C4-2 0.6163/C4-l 0.1407/C5-2 3.6381E-06 /CS-I l.7054E-07 

STREAM P24 TEMP=l82.9766 PRES=S03.30 
MOLE-FLOW H2 3.2834E-08 / CI 7.4892E-04 I C2 22.5495 I C3 255.0628 / 

C4-2 9.9994 i C4-I 2.9865 IC5-2 l.960SE-04 / CS-1 l.2349E-05 

STREAM PI 1 TEMP=l25.3160 PRES-121.30 
MOLE-FLOWH2 8.4597E-ll I CI S.5552E-07/C2 4.1066E-02/C3 !04.2352 I 

C4-2 1716.7262 I C4-1 43.9662/CS-2 7.0881E-13/C5-I 8.216SE-!6 
STREAM P29 TEMP=168.2131 PRES=!27.30 

MOLE-FLOW C2 S.758SE-19/C3 l.4147E-06/C4-2 53.7758 /C4-I 1425.9121 I 
C5-2 60.5080 I C5-1 19.9490 

BLOCK DA604 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=34 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE & 

ILMETH=WEGSTEIN 
FEEDS P3 16 / P4 1 I Pl6 34 ON-STAGE 
PRODUCTSPl7 I V/Pl434L 
P-SPEC 1 450.30 134 451.30 
COL-SPECS Q!=.O QN=.O MOLE-RDV=l.O 
T-EST 1 146.36 / 34 279.40 
L-EST 1 1524. /2 1589. /14 1521. /15 1519. /!6 3027. /17 3184. / 32 3877. 

33 3881. 134 3880. 
V-EST 1 1577./2 1786./14 1784. /IS 1783./16 1782./17 2594.132 3434. 

33 3444. I 34 3448. 

•• Para el mejor funcionamiento del algoritmo hacen falta estimados de las 
composiciones del liquido y vapor en la torre 

A.3 



BLOCK FA605 FLASH2 
PARAM PRES"'445.30 VFRAC=.02!076 

BLOCK DJV2 FSPLJT 
MOLE-FLOW P5LB 229.470 

BLOCK GA604 PUMP 
PARAM PRES=450.30 

BLOCK GA605 PUMP 
PARAM PRES=501.30 

BLOCKDJVJ FSPLIT 
MOLE-FLOW P7B 433.270 

BLOCK HETV HEATER 
PARAM PRES=J21.3 DUTY=O 

BLOCK EA606 HEATER 
PARAM PRES=457.30 VFRAC=J.0 

BLOCK DA605 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=IS JNJT-OPTJON=CRUDE ILMETH=WEGSTEIN 
FEEDS P5L 3 I P8 I ON·STAGE I P24 15 ON-STAGE 
PRODUCTS P25 1 VI P22 15 L 
P-SPEC 1 500.30 / 15 503.30 
COL-SPECS QJ=.O QN=.O MOLE-RDV=I.O 

,; 

T-EST 1 130.79 12 133.115 I 3 133.85 14 138.78 /14 173.14 I IS 178.13 

BLOCK FA606 FLASH2 
PARAM PRES=495.30 VFRAC=.6666660 

BLOCK GA606 PUMP 
PARAM PRES=500.30 

BLOCK DIV3 FSPLIT 
MOLE-FLOWPIOC 122.610 

BLOCK EA608 HEATER 
PARAM PRES=503.30VFRAC=1.0 

BLOCK EA6 J 3 HEATER 
PARAM TEMP=IOO.O PRES=261.30 
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BLOCK DA606 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=61 INIT-OPTlON=CRUDE lLMETH=WEGSTElN 
FEEDS P7 40 I PI l I / P29 61 ON-STAGE 
PRODUCTS P30 l V! P27 61 L 
P-SPEC 1 l lS.30/ 61 127.30 
COL-SPECS Ql=.O QN=.O MOLE-RDV=l.O 
T-EST 1 !33.24 / 2 13S.06 13 136.23 14 137.10 /38 IS7.64 /39 lS8.13 

40 IS8.64/4l IS8.98/S3162.68 /S4163.03 !SS 163.38/60l6S,90/ 
61 l6'i.36 

BLOCK HETVl HEATER 
PARAM DUTY=O PRES=l IS.3 

BLOCK GA607 PUMP 
PARAM PRES=l21.7 

BLOCK DlV4 FSPLIT 
MOLE-FLO\V Pi3C 331.110 

BLOCK DlVS FSPLIT 
MOLE-FLOW P12C IOl.80 

BLOCK EA609 HEATER 
PARAM PRES=l 11.30 VFRAC=.O 

BLOCK EA610 HEATER 
PARAM PRES=l27.30 VFRAC=l.O 

BLOCK EA61 I HEATER 
PARAM TEMP=lOO PRES=l21.3 

BLOCK EA612 HEATER 
PARAM TEMP=IOO PRES=IOl.3 

BLOCK MZl MIXER 
PARAM PRES=81.3 NPHASE=2 

TEAR 
TEAR P 161 N I P24 f P8 I P29 I P l l 

CONVERGENCE LI BROYDEN 
TEAR P 16 l.OOE-04 
PARAM WAIT=2 
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CONVERGENCEL2BROYDEN 
TEAR P4 1.000E-04 
PARAM WAIT=2 

CONVERGENCEL3BROYDEN 
TEAR P24 1 E-4 
PARAM WAIT=2 

CONVERGENCEL4BROYDEN 
TEARP8 !E-4 
PARAM WAIT=2 

CONVERGENCELSBROYDEN 
TEAR Pll l.OOOE-04 
PARAM WAIT=2 

CONVERGENCEL6BROYDEN 
TEAR P29 3.000E-04 
PARAM WAIT=2 

CONV-ORDER LI L2 LS L6 L3 L4 

CONV-OPTIONS 
PARAM TEAR-METHOD=BROYDEN UPDATE=YES 

b).~ Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

TITLE' SECCION DE RECUPERACION DE PESADOS CARGA CON TURBOSINA 

IN-UNITS ENG 

DEF-STREAMS CONVEN ALL 

SIMULATE INTERACT!VE=YES 

RUN-CONTROL MAX-TIME=ISOO.O 

DATABANKS ASPENPCD 

PROP-SOURCES ASPENPCD 

ASSAYC7 
ASSAY-DATA APl=47.57 MW=l68 
DIST-CURVE D86 O 350.6 /1 O 363.2 I 50 381.2 / 90 442.4 /100 482 
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COMPONENTS 
H2 H2H2/CI CH4Cl/C2 C2H6C2/C3 C3H8C3/C4-2 C4HI0-2C4-2/ 
C4-I C4HI0-1 C4-l /C5-2 C5Hl2-2 C5-2 /C5-I C5H12-I C5-I / 
C6-2 C6Hl4-2 C6-2/C6-I C6H14·1 C6-I 

FLOWSHEET Si 
BLOCK DA607 IN=PPl5 PP14 PPl7E OUT=PPISC PPl7C 
BLOCK EA614 IN=PPl5C OUT=PPl5B 
BLOCK DIV611'=PP15B OUT=PP15A PPl6B 
BLOCK GA610 IN=PPl5A OUT=PPJ5 
BLOCK GA617 IN=PPl6B OUT=PPJ6A 
BLOCK EA628 IN=PPl6A OUT=PP16 
BLOCK DIV7 IN=PP17C OUT=PPl7B PPl7D 
BLOCK EA616 IN~PPl7D OUT=PP17E 
BLOCK GA61 I IN=PP17B OUT=PP17A 
BLOCK EA617 IN=PPl7A OUT=PP17 
BLOCK DA608 IN=PPl9 PPJ8 PP20D OUT=PP19C PP20B 
BLOCK EA618 IN=PP19C OUT=PPl9B 
BLOCK GA613 l:-J=PPl9B OUT=PP19A 
BLOCK DIV8 IN=PP19A OUT=PP19-I PP20A 
BLOCK EAI IN=PP19-I OUT=PP19 
BLOCK EA620 IN=PP20A OUT=PP20 
BLOCK DIV9 IN=PP20B OUT=PP20C PP20E 
BLOCK EA619 IN=PP20C OUT=PP20D 
BLOCK DA609 IN=PP22 PP21 PP24C OUT=PP22C PP24A 
BLOCK EA62 i IN=PP22C OUT=PP22B 
BLOCK GA615 IN=PP22B OUT=PP22A 
BLOCK DJVIO IN~PP22A OUT=PP22-I PP2JA 
BLOCK EA2 IN=PP22-I OUT=PP22 
BLOCK EA624 IN=PP2JA OUT=PP2J 
BLOCK DIVI 1 IN=PP24A OUT=PP24B PP24D 
BLOCK EA622 IN=PP24B OUT=PP24C 
BLOCK GA614 IN=PP24D OUT=PP24E 
BLOCK EA623 IN=PP24E OUT=PP24 

PROPERTIES SYSON 

STREAM PPl4 TEMP=ISI PRES=71.3 
MOLE-FLOW CJ .OS i C4-2 1.34 I C4-1 15.91/C5-2203.451 CS-1 263.80 I 

C6-2 111.84 i C6-I 63.16 

STREAM PPIS TEMP=l 15.3315 PRES=35.3 
MOLE-FLOW CJ 0.7483 /C4-2 20.0560 /C4-1 238.1292 ICS-2 2837.2619 I 

C5-I 214.9044 I C6-2 2.5242E-05 / C6-I 7.8401E-08 
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STREAM PPl7E TEMP=l93.0Sll PRES=46.3 
MOLE·FLOW C3 4.2426E-32 I C4-2 1.0091E·18 /C4-I 3.0562E-13 I 

C5-2 110.8416 / C5-I 1985.53401 C6-2 889.7752 I C6·1 502.4875 

STREAM PPI8 TEMP=482 PRES=96.3 
MOLE-FLOW C7 91.7 

STREAM PP2I TEMP=482 PRES=96.3 
MOLE-FLOW C7 57.6 

STREAM PPI 9 TEMP=363.0862 PRES=20.3 
MOLE-FLOW PC32IF 12.16131 PC34JF 56.3663 / PC364F 39.5534 I 

PC386F 0.6175 /PC412F l.2794E-03 ! PC437F 3.1501E·06 I 
PC462F l.7330E-08 I PC488F 7.6172E-09 I PC502F Li823E-09 

STREAM PP20D TEMP=459.2944 PRES=27.3 
MOLE-FLOW PC32IF 0.1849 / PC341F 4.8117 / PC364F 25.8894 / 

PC386F 21.6769 I PC4l2F 11.8986 1 PC437F 8.1860 I 
PC462F 5.5181 /PC488F 4.8038 IPC502F 0.9291 

STREAM PP22 TEMP=343.9923 PRES=IJ.3 
MOLE-FLOW PC321F 7.0366 /PC341F 29.0523 1 PC364F 27.6765 I 

PC386F 5.7818 1 PC412F 0.6891 I PC437F 9.880IE-02 I 
PC462F l.2607E-02 1 PC488F l.8833E-03 I PC502F l.2647E-04 

STREAM PP24C TEMP=431.0277 PRES=l9.3 
MOLE-FLOW PC32 l F 9.9964E-02 1 PC34 I F 3.3392 1 PC364F 14.3454 I 

PC386F 11.8095 I PC412F 6.8450 I PC437F 4.7688 / 
PC462F 3.2233 I PC488F 2.8074 1 PC502F 0.5430 

BLOCK DA607 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=S8 ALGORITHM=NONIDEAL INlT-OPTION=CRUDE 
FEEDS PPl4 20/ PP15 1ON-STAGE1 PP17E 58 ON-STAGE 
PRODUCTS PP15C l V /PPl7C 58 L 
P-SPEC l 35.3 / 58 46.3 
COL-SPECS MOLE-RDV=I Ql=O QN~O 
T-EST 1131158165 
COMP-EFF 1 C5-2 .96/ 2 C5-2 .9613 C5-2.9614 C5-2 .9615 C5-2 .96 / 

6 C5-2 .9617 C5-2 .96 /8 C5-2 .9619 C5-2 .96/10 C5-2 .96 / 
11 CS-2 .96/12 C5-2 .96/13 CS-2 .96/14 CS-2 .96115 C5-2 .96/ 
16 Cs-2 .96/17 C5-2 .96/18 CS-2 .96119 C5-2 .96120 C5-2 .961 
21 CS-2 .96122 C5-2 .96/23 CS-2 .96/24 CS-2 .%125 C5·2 .96/ 
26 C5-2 .96/27 CS-2 .96/28 C5-2 .96/29 CS-2 .96/30 C5-2 .96/ 
31 CS-2 .96/32 CS-2 .96133 C5-2 .96134 CS-2 .96/35 ....... 
56 CS-2 .96/57 C5-2 .96/58 C5-2 .96 
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BLOCK EA614 HEATER 
PARAM PllES=29.3 VFRAC=O 

BLOCK GA610 PUMP 
PARAM PRES=35.3 

BLOCK GA617 PUMP 
PARAM PRES=/8.3 

BLOCK EA628 HEATER 
PARAM PRES=73.3 TEMP=IOO 

BLOCK DIV6 FSPLIT 
MOLE-FLOW PP.ISA 3311.1 

BLOCK DIV7 FSPLIT 
MOLE-FLOW PP l 7B 438.31 

BLOCK EA616 HEATER 
PARAM PRES=46.3 VFRAC=I 

BLOCK GA61 I PUMP 
PARAM PRES=67.3 

BLOCK EA617 HEATER 
PARAM PRES=62.3 TEMP=IOO 

BLOCK DA608 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=34 ALGORJTHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE 
FEEDS PPl9 I ON-STAGE/PPl818/PP20D340N-STAGE 
PRODUCTS PPl9C 1 V 1PP20B34 L 
P-SPEC 1 20.J / 34 27.3 
COL-SPECS MOLE-RDV=I Ql=O QN=O 
T-EST 1196/34314 

BLOCK EA618 HEATER 
PARAM PRES=l 8.J VFRAC=O 

BLOCK GA613 PUMP 
PARAM PRES=66.3 

BLOCK DIV8 FSPLIT 
MOLE-FLOWPPl9-I 108.7 

BLOCK EA 1 HEATER 
PARAM PRES=20.3 OUTY=O 
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BLOCK EA620 HEATER 
PARAM PRES=6l.3 TEMP=IOO 

BLOCK DIV9 FSPLIT 
MOLE-FLOW PP20E 76.3 

BLOCK EA6 l 9 HEATER 
PARAM PRES=27.3 VFRAC=l 

BLOCK DA609 RADFRAC 
PARAM NSTAGE=28 ALGORITHM=NONIDEAL INIT-OPTION=CRUDE 
FEEDS PP22 1 ON-STAGE I PP215/PP24C28 ON-STAGE 
PRODUCTS PP22C 1 V/ PP24A 28 L 
P-SPEC 1 15.3 / 28 19.3 
COL-SPECS MOLE-RDV=I Ql=O QN=O. 
T-EST 1 200 / 28 331 

BLOCK EA62 I HEATER 
PARMI PRES=l3.3 VFRAC=O 

BLOCK GA615 PUMP 
PARAM PRES=66.3 

BLOCK DIVIO FSPLIT 
MOLE-FLOW PP22-I 70.35 

BLOCK EA2 HEATER 
PARAM PRES=20.3 DUTY=O 

BLOCK EA624 HEATER 
PARAM PRES=61.3 TEMP=IOO 

BLOCK DIVll FSPLIT 
MOLE-FLOW PP24D 46,7 

BLOCK EA622 HEATER 
PARAM PRES=19.3 VFRAC=l 

BLOCK GA614 PUMP 
PARAM PRES=66.3 

BLOCK EA623 HEATER 
PARAM PRES=61.3 TEMP=IOO 

TEARPP17E I PP15 I PPl9 / PP20D I PP22 I PP24C 
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CONVERGENCELIBROYDEN 
TEAR PP17E 
PARAM MAXIT=IO 

CONVERGENCEL2BROYDEN 
TEARPPIS 
PARAM MAXIT=IO 

CONVERGENCELJBROYDEN 
TEAR PP24C 
PARAM MAXIT=IO 

CONVERGENCEL4BROYDEN 
TEAR PP22 
PARAM MAXIT=IS 

CONVERGENCELSBROYDEN 
TEAR PP20D 
PARAM MAXIT=IO 

CONVERGENCEL6BROYDEN 
TEAR PP19 
PARAM MAXIT=IS 

CONV-ORDER Ll L2 LJ L4 LS L6 

a).- Sección de trafamicnlo con DEA 

TITLE' SECCION DE TRATAMIENTO CON DEA' 

IN-UNITS ENG 

DEF-STREAMS CON VEN ALL 

SIMULATE INTERACTIVE=YES 

DATABANKS ASPENPCD / DIPPRPCD 

PROP-SOURCES ASPENPCD / DIPPRPCD 

COMPONENTS 
H2 H2/ H2S H2S /CI CH4 ! C2 C2H6 / CJ C31!8 / C4·2 C4HI0·2 /C4-I C4HI0-1 / 
C5-2CSHl2·2/C5-1 CSHl2·1 /C6-2C6Hl4-2/ C6-I C6Hl4·1/1!20H20 / 
DEA C41!1 IN02·1 
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FLOWSHEET SI 
BLOCK MZ2 IN=PAI PA2 OUT=PA3 
BLOCK FA601 IN=PA3 OUT=PA4 PA4-2 
BLOCK DA60 I IN=PA 17 PA4 OUT=PAS PA6 
BLOCK DA602 IN=PA16 PA7 OUT=PA8 PA9 
BLOCK FA602 IN=PA8 OUT=PAIO PAIO·I PAI0-2 
BLOCK MZ3 IN=PA6 PA9 PAI0-2OUT=PAI1 
BLOCK FD601IN=PAI1 OUT=PAllB 
BLOCK EA601 IN=PAI 1 B PA15C OUT=PAllC PAl5B 
BLOCK DA603 IN=PAl4 PAi IC PA21 OUT=PAl2 PA19 
BLOCK FA604 IN=PAl2 OUT=PA13 PAl4B 
BLOCK GA602 IN=PAl4B OUT=PA14 
BLOCK DIVl6 IN=PAl9 OUT=PAl5C-2 PA20 
BLOCK EA603 IN=PA20 OUT=PA21 
BLOCKMZ4 IN=PA15C-2 PH OUT=PAl5C 
BLOCK EA602 IN=PA 158 OUT=PA l 5B-2 
BLOCK GA601 IN=PA 158-2 OUT=PA 15 
BLOCK DIVl7 IN=PA15 OUT=PAl7B PAl6C 
BLOCK FD605 IN=PAI 7B OI.JT~PAl7 
BLOCK GA616 IN=PAl6C OUT=PAl6B 
BLOCK FD604 IN=PA16B OUT=PAl6 

PROPERTIES SYSOP4 /AMINES I SYSOPl5M I SYSOP7L I SYSOP7 

PROP-DATA DI 
PROP-LIST UFGRP 
PVAL H2S 100 1 
PROP-LIST GMUFQ 2 / GMUFR 2 
PVAL G8 4/4 
PROP-L!ST GMUFQ I GMUFR 
PVAL G8 4/4 

PROP-DATA 02 
PROP-LIST UFGRP 
PVALH2 1011 
PROP-LIST GMUFQ 2 / GMUFR 2 
PVAL G9· .2 / .2 
PROP-LIST GMUFQ I GMUFR 
PVAL G9 .2/ .2 

STREAM PAi TEMP=IOO PRES=84.7 MOLE-FLOW=204.3 
MOLE-FRAC H2 .454252 /H2S .0255 /CI .192314 /C2 .11922 /C3 .06178 I 

C4-2 .022831 /C4·1 .05715 /C5-2 .01586/C5-I .0199 I 
C6-2 .01178 I C6·1 .019413 
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STREAM PA2 TEMP=IOO PRES=84.7 MOLE-FLOW=761 
MOLE-FRAC H2 .09J00/H2S .4021/CI .1302105/ C2 .1434305 /C3 .!006 / 

C4-2 .02487 / C4-I .024444 / C5-2 .02960 I C5-I .036845 / H20 .0169 

STREAM PA7 TEMP=l 10 PRES=334.7 MOLE-FLOW=393.91 
MOLE-FRAC H2 .00402833 / H2S .011/ CI .0164500 I C2 .07!07657 / 

C3 .141544 / C4-2 .15390 I C4-I .537542 / C5·2 .0449407 / 
C5·1 .019607/C6-2 .OOOl117 /C6-I .000346 

STREAM PH TEMP=250 PRES=30. 7 
MOLE-FLOW H20 18.055 

STREAM PAi 1 TEMP=115.1876 PRES=76.7 
MOLE-FLOW H2 1.9121E-03 /H2S 315.5292 /CI 0.4162 / C2 0.9946 I 

C3 0.6995 IC4-2 0.2684 /C4-1 0.9380 /C5-2 2.7670E-02/ 
C5-I l.2083E-02/C6-2 2.4416E-05/C6-1 7.5610E-05/ 

H20 2.1354E+04 /0EA 905.5388 

STREAM PAi IC TEMP=200 PRES=76.7 
MOLE-FLOW H2 1.9185E-03 /H2S 315.5292/CI 0.4163 / C2 0.9946 I 

C3 0.6995 I C4-2 0.2684 I C4-1 0.9380 I C5-2 2.7671E·02 I 
C5-1 l.2084E-02 I C6-2 2.4511 E-05 1 C6· I 7.5767E-05 I 
H20 2.1354E+04 I DEA 905.5493 

STREAM PAl4 TEMP=121.8798 PRES=26.7 
MOLE·FLOW H2S 1.5309 I CI 4.131IE-06 IC2 l.3667E-05 /C3 .5537E-06 I 

C4-2 3.1066E-08 /C4-1 2.3730E-07 /C5-2 1.9534E-IO 1 
C5-I 7.2436E-l 1 /H20 1124.3029 / DEA 8.9109E-IO 

STREAM PA21 TEMP=250 PRES=30.7 
MOLE-FLOW H2 2.7098E-04/H2S 9.5188E-08/CI 6.6365E-12/C2 2.7197E-09/ 

C3 3.8521E-051 C4-2 2.6291E-03 / C4-I 2.8623E-02 / C5-2 2.7376E-03 / 
CS-1 l.307E-03 / C6-23.l19E-06 /C6-I 9.9569E-06 / H20 3050.63/ DEA 129.5699 

BLOCK F A601 FLASH2 
PARAM TEMP= 100 PRES=84. 7 

BLOCK MZ2 MIXER 

BLOCKDA601 ABSBR 
PROPERT!ES AMINES 
PARAM NSTAGE=2 QMAX·MB=.5 QMIN-MB=.3 
FEEDS PAl7 2 I PA4 1 
PRODUCTS PA5 2 I PA6 
P-SPEC 2 79.7/ I 83.7 
T-EST 2 110/ I 125 
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BLOCK DA602 EXTRACT 
PROPERTIES SYSOP7L 
PARAM NSTAGE=8 
FEEDS PAl6 I / PA7 8 
PRODUCTS PA8 1 L2 / PA9 8 LI 
P-SPEC 1289.7 / 8 319.7 
T-SPEC 1 112 / 8 122 
Ll-COMPS DEA H20 
L2-COMPS CI C2 C3 C4-2 C4-I CS-2 CS-1 C6-2 C6-1 

BLOCK FA602 FLASH3 
PROPERTIES SYSOP7L 
PARAM TEMP=l 12 PRE5=289.7 L2-COMP=DEA 

BLOCK MZ3 MIXER 
PROPERTIES SYSOP7 
PARAM PRE5=76.7 

BLOCK FD601 HEATER 
PROPERT!ES SYSOP7 
PARAt.f DUTY=O PRE5=3 l.7 

BLOCKEA601 HEATX 
PROPERTIES SYSOP7 
PARAM T-COLD=200 PRES-HOT=30.7 PRES-COLD=76.7 
FEEDS HOT=PAISC COLD=PAIJB 
PRODUCTS HOT=PAISB COLD=PAI !C 

BLOCK EA602 HEATER 
PROPERT!ES SYSOP7 
PARAM TEMP=l 10 PRE5=30.7 

BLOCK DA603 RADFRAC 
PROPERTIES SYSOPISM 
PARAM NSTAGE=20 
FEEDS PAl4 1 ON-STAGE I PAi IC 3 / PAZ! 20 ON-STAGE 
PRODUCTS PAl2 1VIPAl920 L 
COL-SPECS MOLE-RDV=I Ql=O QN=O 
P-SPEC 126.7/20 30.7 
T-EST 1 223/ 20 250 

BLOCK FA604 FLASH2 
P ARAM PRE5=24. 70 VFRAC=.2324032403 

BLOCK GA602 PUMP 
PARAM PRE5=26.7 
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BLOCK DIV!6 FSPL!T 
PROPERTlES SYSOP7 
MOLE-FLOW PA!SC-2 22246.59556 

BLOCK MZ4 MIXER 
PROPERT!ES SYSOP7 

BLOCK EA603 HEATER 
PARAM PRES=30.7 TEMP=250 

BLOCK D!Vl7 FSPL!T 
PROPERT!ES SYSOP7 
MOLE-FLOW PA!7B 21752.47619 

BLOCK GA601 PUMP 
PROPERT!ES SYSOP7 
PARAM PRES=l49.7 

BLOCK GA6 l 6 PUMP 
PROPERT!ES SYSOP7 
PARAM PRES=349.7 

BLOCK FD605 HEATER 
PROPERTIES SYSOP7 

PARAM DUTY=O PRES=S0.7 

BLOCK FD604 HEA TER 
PROPERTIES SYSOP7 
PARAM DUTY=O PRES=29.i.7 

TEAR PA21 / PAl4 / PAi IC I PAJI 

CONVERGENCE L3 BROYDEN 
TEAR PA21 l.ODOE-04 
PARAM MAXIT=lO 

CONVERGENCEL4BROYDEN 
TEAR PA14 l.OOOE-04 

CONVERGENCELIBROYDEN 
TEAR PAi! IE-4 

CONVERGENCE L2 BROYDEN 
TEAR PAi IC l.OOOE-04 

CONV-ORDER Ll L2 L3 L4 
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JI.- RESULTADOS DE LA SIMULACIÓN 

No. Corrienle: PJ Pl7 P14 P5V Pl9 P5LB NB 
Sale .... 1 DA60-I 1 DA604 FA605 1 FA605 DJV2 DIV2 
En era DA604 1 FA60S I DJVI MZI 1 DIV2 GA605 I GA604 

Fase: LIQUID I VAPOR I LIQUID I VAPOR 1 LIQUID LIQUID I LJQUID 
Comoonenles 

LBMOUHR 
H2 2.61 8.3393 4.IJE-JI /.6097 6.7296 1.0004 5.7292 
CI J0.6003 48.4502 2.70E-07 3.9925 44.4516 6.6089 37.8486 
C2 75.4821 433.841 l.98E.02 12.9089 420.9321 62.5749 358.3571 
C3 173.225 J().$4.7445 50.629 14.4096 1030.3348 153.1675 877.1672 
C4-2 ll0.1331 32.2414 941.3202 0.2534 31.9879 4.7552 27.2327 
C4-I 306.8089 9.226 2734.6183 5.92E-02 9.1668 1.3627 7.8041 
C5-2 12.8603 5.69E-04 J 15.1589 2.0JE-06 5.67E-M BAJE-05 4.83E-04 
CS-1 4.2401 J.56E-05 37.9686 J.07E-07 3.SSE-05 5.27E-06 3.0ZE-05 

FLUJO TOTAL 
LBMOLJHR 695.96 1576.8433 3879.7151 JJ.2JJ5 1543.6097 229.47 1314.1397 
LBIHR 3.56E+l).\ 6.2JE+04 2.27E+05 1109.0657 6.IZF-+04 9099.5124 5.21E+04 
CUFTlllR 1045.1703 J.40E+04 J.IJE+04 317.6217 2333.3679 346.8739 1986.494 

VARIABLES 
TEMP F 100 146.3597 279.3978 IOS.4323 JOB.4323 108.4323 108.4323 
PRES PSI 453.J 450.3 457.3 445.3 445.J 445.3 445.J 
VFRAC o 1 o 1 o o o 
LFRAC 1 o 1 o 1 1 1 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPlk 
BTU/LBMOL -574531 -42396 .557121 -38530 -472991 -472991 -H299 
BTU/LB -1124.6961 -1072.7188 -952.4404( -1154.5582 -1192.79 -IJ92.79 -1192.79 

BTUn-IR -399850001 -66852000 -2161500001 -1280500 -73012000 -10854000 -62158000 
ENTROPIA: 
BTIJ/LBMOL-R -90.32J21 -61.8286 -92.526-41 -52.1387 -70.1811 -70.JBll -70.1811 

BnJfLB-R -1.76811 -1.5644 -1.58181 -J.5623 -1.7698 -1.7698 -J.7698 
DENSIDAD: 

LBMOUCUFT 0.66581 0.11241 0.34421 0.1046 0.6615 0.6615 0.6615 

LB/CUFT 34.01541 4.44551 20.13821 3.49171 26.2329 26.23291 26.2329 

PMoromedio 51.08321 39.5221 58.494..JI 33.37181 39.65441 39.65441 39.654-J 

H-TOS -6795188.6 -15375481 -26611891 -365637.91 -158131121 -2350920.61 -13461712 

Tabla A.I.-Sección de recuperación de hidrocarburos Jigeros 
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No. Corricn1e: P4 P5L PIS P7B P7 Pl6 P25 

Sale GA604 GA605 DIVI DIVI HETV EA606 1 DA605 
Entra DA604 DA605 I EA606 HETV DA606 DA604 1 FA606 

Fase: l.IQUID LtQUID LtQUID LIQUID MIXED VAPOR VAPGR 
Comooncntcs 

LBMOL/HR 
H2 5.7293 1.0004 3.66E-11 4.61E-12 4.61E-12 3.66E-ll 1.0659 
Cl 37.8499 6.6089 2.40E-07 3.02E-08 3.02E-08 2.40E-07 7.5874 
C2 358.3611 62.5749 l.76E-02 2.21E-03 2.21E·03 l.76E-02 72.4528 
C3 877.1737 153.1675 44.975 5.654 5.654 44.9749 77.7826 
C4-2 27.2347 4.7552 836.1976 105.1226 !05.1226 836.1937 1.1547 
C4-l 7.804 1.3627 2429.2279 305.3904 305.3904 2429.2314 0.2444 
C5·2 4.82E-04 8.43E-05 !02.2985 12 8604 12.8604 102.2987 5.27E-06 
C5·1 3.02E-05 5.27E-06 33.72S4 4 2401 4.2401 33.7285 2.37E-07 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 1314.15341 229.47 3446.44511 433.271 4J3.271 3446.4449 160.2881 
LB/HR 5.21E+041 9099.5124 2.02E+051 2.53E+041 2.53E+041 2.02E+05 5813.8423 
CUIT/HR 1985.75571 346.0237 l.OOE+04 1258.496 l.55E+04 2.95E+04 1230.8325 

VARIABLES 
TEMP F !08.5638 110.2794 279.3978 279.3978 157.0487 281.0566 130.1577 
PRES PSI 450.3 501.3 457.3 457.3 121.3 457.3 500.3 
VFRAC o o o o 0.786 1 1 
LFRAC 1 1 1 1 0.2139 o o 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -47297 -47262 -55712 -55712 ·55712 -52477 -40809 
BTU/LB -1192.73571 -1191.8456 -952.44041 -952.4404 -952.4361 -897.129 -1125.1164 
BTU/HR -621560001 -10845000 -192010000 -24139000 -24138000 -180860000 -6541200 

El'ITROPIA: 
BTUILBMOL·R -70.1797 -70.1428 -92.5264 -92.5264 -91.3899 -88.15361 -57.2202 
BTUILB-R -1.7697 -1.7688 -1.5818 -1.5818 -1.5623 -1.5071 -1.5775 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFT 0.6617 0.6631 0.3442 0.3442 2.7959·02 0.1171 0.1302 
LB/CUFf 26.2429 26.2973\ 20.1382 20.1382 1.63541 6.84451 4.7235 

PMoromcdio 39.654-S 39.65441 58.4944 58.4944 58.49441 58.49441 36.2711 

H-TOS -134624(~ -2346725.11 -23635615 -2971934.51 -3231876.31 -20447686 -1698734.S 

Tabla A.! .-Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 
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No. Corrienle: P22 P6 PSB 1 P8 P23 I PIOC P/O 
Salo DA605 FA606 FA606 1 GA606 DIV3 I DIV3 EA613 
En<ra DIV3 1 MZI GA606 1 DA605 EA608 1 EA613 -
Fase: LIOUID 1 VAPOR LIQUID I LIOUID LIQUID 1 LlQUID LJQUJD 
Comoonen1es 

LBMOUHR 
H2 4.67E-08 1.0004 6.56E-02 6 56E-02 3.28E-08 1.39E-08 J.39E-08 
CI J.06E-03 6.6086 0.9788 0.9788 7.49E-04 3.16E-04 3.16E-O.f 
C2 32.067 53.0594 19.3934 19.3931 22.5519 9.5151 9.5151 
CJ 362.6848 45.5477 32.2348 32.2347 255.0662 107.6185 101.6185 
C4-2 14.211 0.5386 0.6161 0.6161 9.99.f2 4.2168 4.2168 
C4-I 4.2431 0.1037 0.1406 0.1406 2.9841 1.259 1.259 
C5·2 2.79E-04 l.6JE-06 3.6"'E-06 3.6-tE-06 l.96E·04 8.26E-05 8.26E-OS 
CS-1 1.75E·05 6.65E-08 l.70E-07 1.70E-07 1 2JE-05 5.ZIE-06 5.21E-06 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 413.2015 106.8586 53A2951 SJ.429 290.5975 122.61 122.61 
LB/HR l,80E+041 3749.3959 2064.44631 206-IA] 14 1.2.7E+04 5350.0675 5350.067.'i 
CUFT/HR 867.3981 835.7696 86.55621 86.5475 610.0172 257.3807 178.6213 

VARIABLES 
TI!MP F 177.5273 120.4546 120.4546 120.6922 177.5273 177.5273 'ºº PRES PSI 503.3 495.3 495.3 500.3 SOJ.3 503.3 261.3 
VFRAC o 1 o o o o o 
LFRAC 1 o 1 1 1 1 1 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPIA: 
BTU!LBMOL -0.77351 -0.019 -0.6069 ·0.6064 -0.7735 ·0.7735 -1.0712 
BTU!LB -!093.9627 -1145.4381 -1192.3092 -1192.178 -1093.9627 -1093.9627 -1162.2012 
BTU/HR -197240001 -4294700 -2461500/ -2461200 -13872000 ·5852800 -6217900 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R -73.74821 -55.42871 -67.64581 -67.6397 -73.7482 -73.7482 -78.5773 
BTU/LB-R -1.6901 -1.5797 -1.7507 ·1.7505 -1.6901 -1.6901 -1.8007 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFT 0.47631 0.1278 0.6172 0.6173 0.4763 0.4763 0.6864 
LB/CUFf 20.78651 4.48611 23.8509 23.8531 20.7865 20.7865 29.952 

PMnromedio 43.63481 35.0874 38.6387 38.63871 43.63481 43.6348 43.6348 

H·TOS -3634518.41 -1167397.91 -553188.6 -553120.381 -2556712.9 -!078545.3 -1131218.5 

Tabla A.1.-Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 
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No. Corrienle: P24 P30 P27 Pl2C 1 PllB Pll P28 
Sale EA608 DA606 DA606 \ DIV5 1 D1V5 HElVI DIV4 
En Ira DA605 T EA609 DIV4 I EA611 HETVI DA606 EA610 

Fase: VAPOR VAPOR LIQUID LlQUID LIQU1D LI UID LIQUID 
Comnonentes 

LBMOL/HR 
H2 3.28E-08 8.90E-ll 4.6\E-12 8.44E·ll 8.44E-1 I 
CI 7.49E-04 5.83E·07 3.02E-08 5.53E-07 5.53E-07 
C2 22.5518 4.28E-02 6.86E·l9 2.21E-03 4.06E-02 4.06E-02 5.66E-19 
C3 255.0651 !09.283 l.71E-06 5.6551 103.6279 103.629 l.41E-06 
C4-2 9.9944 1811.0744 65.1548 93.7184 1717.3559 1717.3416 53.7522 
C4-I 2.9842 46.8475 1729.2366 2.4242 44.4232 44.4359 1426.6067 
C5·2 1.96E-04 7.56E·13 73.3864 3.91E-14 7.17E·l3 7.17E-13 60.5432 
C5-1 I.23E-05 l.JOE-16 24 1952 t>71E-18 1.23E-16 l.23E-16 19.9608 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 290.5966 1%7.2477 1891.97:;1 101.81 1865 44171 1865.44711 1560.8631 
LBIHR 1.27E+041 l.13E-t-051 1.1 IE-t-05 5837.63671 1 07E+051 i.07E+051 9.19E+04 
CUFT/HR 2063.8517 8.95E+04 3401.04h5 175.399() 321-UJ9 3215.5824 2805.8369 

VARIABLES 
TEMP F 182.9734 130.5831 165.435 125358 125.358 125.3.W8 165.435 
PRES PSI 503.3 115.3 127.3 121.7 121.7 115.3 127.3 
V FRAC 1 o o o o 
LFRAC o 
SFRAC o 

ENTALPIA: 
BTU!LBMOL -0.4595 -1.6333 -2.1023 -2.37621 -6.3SE+04 -2.3762 -2.1023 
BTU1LB -!022.0136 -982.3591 -1036.964 ·llll.91251-lltl.9125 -1111.9123 -1036.964 
BTU/HR -12959000 -110820000 -115450000 -64909001 -1.19E+08 -118940000 -95248000 

ENTRO PI A: 
BTUtLBMOL-R -68.8434 -91 3278 ·101.3197 -103.94181 -I03.941B -103.9383 -101.3197 
BTU/LB-R -1.5777 -1.5926 -1 7217 -1.81261 -1.8126 -1.8125 -1.7217 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFT 0.1408 2.1991-02 0.55621 0.5803 0.5803 0.5801 0.5562 
LBICUFT 6.1439 1.261 32.73631 33.2818 33.2818 33.2669 32.7363 

PM nromedio 43.63481 57.3441 58.84741 57.3441 57.34411 57.34411 58.8474 

H-TOS -2396235.4 -159588831 -14235527 -903973.45 ·165640621 -165697!01 ·11748332 

Tabla A.l.·Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 
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No.Corriente: Pl3C 1 r29 l P31B I Pll Pll 1 Pl2 1 P9 
Sale DIV4 EA610 I EA609 I GA607 EA612 I EA611 MZI 
Entra EA612 DA606 GA607 I DIVS 

Fase: LIQUJD l VAPOR LIQUID LIQUID LIQUID LIOUID VAPOR 
Comoonentes 

LBMOUHR 
H2 8.90E-1 I 8.90E-11 4.61E-12 2.6!01 
CI o o 5.83E-07 5.83E-07 o 3.02E-08 10.6012 
C2 1.20E-19 5.68E-19 4.28E·02 4.28E·02 l.20E-19 2.21E-03 65.9683 

Cl 2.99F.-07 l.41E-06 109.283 109.283 2.99E-07 5.6551 59.9574 
C4-2 11.4026 53.7649 1811.07+i 1811.074-J 11.4026 93.7184 0.792 
C4-1 302.6298 1426.2576 46.s.n5 46.8475 302.6298 2.42·12 0.1629 
CS-2 12.8-132 60.5259 7.56E-13 7.56E-13 12.8-132 3.91E-14 3.66E-06 
CS·I 42J.U 19.955 1.30E·l6 IJOE-16 -1.2343 671E-18 1.74E-07 

FLUJO TOT,\L 
LBMOUllR 331.11 1560.5037 1967.24771 1967 24771 ]31.111 101.8 140.0922 
LBIHR l.95E+04 9.18E+04 l.IJE+051 l.13E+051 l.95Et0.JI 5837.6367 4858.4616 
CUFf/llR 595.2095 6.76E+O.f 3391.0973 3389 53891 53188751 167.0829 8588.2213 

VARIABLES 
TEMP F 165.435 168.2141 125.2084 125.353 100 100 42.1218 
PRES PSI 127.J 127.] 111.3 121.7 101.3 121.3 81.3 
V FRAC 1 o o o 1 
LFRAC o 
SFRAC 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -2.1023 -1.331 -2.3766 -2.37621 -2.3469 -2.46721 0.0203 
BTU/LB -1036.9641 -905.90861 -1111.9955 .) 111.91251 -1078.5335 -1127.78131 -1147.5207 
BTUn-IR -20205000\ -831910001-125440000 -125440000) -21015000 -65836001 -5575200 

ENTROPIA: 
BTUILBMOL-R -101 31971 -89.00421 -103.9443 -103.94181 -105.4345 -105.53141 -51.7527 
BTU/LB-R -1.72171 -1.51241 -1.8126 -1.81261 -1.7916 -1.84031 -1.4922 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFf 0.55621 2.3070-02 1 0.58011 0.58031 0.6225 0.609211.6312-02 
LB/CUFf 32.73631 1.35761 33.2665 33.2818 36.6336 34.9385 0.5657 

PMDromedio 58.8-174 58.8474 57.3+11 57.3441 58.8474 57.3441 34.6804 

H-TOS -2492012.71 -9858813.51 -17474874 -174748741 -2582875.9 -911294.511 ·1747307.5 

Tabla A.! .-Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 

A.20 



No.Corriente: PP14 PPl5 PPl5A PPl511 PP15C PPl6 PP16A 
Sale ---- GA610 DIV6 EA614 DA607 EA628 I GA617 
Entra DA607 I DA607 GA610 / ·DJV6 1 EA614 1 -- EA628 
Fase: LIQUID 1 LIQUID LIQUID I LIOUID VAPOR LIOUID 1 LIOUID 
Comoonenles 

C3 5.00E-02 0.7483 0.7483 0.7983 0.7983 5.00E-02 5.00E-02 
C4-2 1.34 20.0555 20.0554 21.3955 21.3955 1.34 1.34 
C4-l 15.91 238.1236 238.1225 254.0336 254.0336 15.911 15.911 
C5-2 203.45 2837.1729 2837.157 3026.7325 3026.7325 189.5754 189.5754 
C5-\ 263.8 214.9995 215.0165 229.3837 229.3837 14.3671 14.3671 
C6-2 111.84 2.56E-05 2.56E-05 2.73E·05 2.73E-05 l.71E-06 l.71E-06 
C6-1 63.16 7.89E-08 7.89E-08 8.42E-08 8.42E-08 5.27E-09 5.27E-09 
PC321F o o o o o o o 
PC341F o o o o o o o 
PC364F o o o o o o o 
PC386F o o o o o o o 
PC412F o o o o o o o 
PC437F o o o o o o o 
PC462F o o o o o o o 
PC488F o o o o o o o 
PC502F o o o o o o o 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 659.55 3311.1 3311.11 3532.3-B8 35J2.3438 221.2438 221.2438 
LB/HR 4.98E+04 2.35E+051 2.35E+05 2.51E+051 2.51E+05 l.57E+04 l.57E+04 
CUFT/HR 1324.5342 6090.04241 6090.8364 6497.81891 5.90E+05 399.6439 406.7307 

VARIABLES 
TEMP F 151 115.3323 115.2817 115.2817 133.3008 100 116.0781 
PRES PSI 71.3 35.3 29.3 29.3 35.3 73.3 78.3 
VFRAC o o o o 1 o o 
LFRAC 1 1 1 1 o 1 1 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -75185\ -74519 -74522\ -74522 -63886 -751241 -74484 
BTU/LB -995.77281 -1048.8152 -1048.85331 -1048.8533 -899.1643 -1057.3293 -1048.3221 
BTU/HR -49588000 -246740000 -246750000 -263240000 -2256700001 -16621000 -16479000 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R -129.29091 -126.0549 -126.05611 -126.05611 -107.99041 -127.14381 -126.0195 
BTU/LB-R -1.71231 -1.7741 -1.77411 -1.7741 -1.5199 -1.78941 -1.7736 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 0.4979 0.5436 0.5436 0.5436 5.9900-03 0.5536 0.5439 
LB/CUFf 37.597 38.6297 38.6247 38.6247 0.4256 39.3339 38.6486 

PMnromcdio 75.5038 71.0509 71.0509 71.0509 71.0509 71.0509 71.0509 

H-ToS -4565003 -26366124 -26376124 -28140810 -24256743 -1768693.7 -1757836.2 

Tabla A.2.-Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.21 



No. Corriente: PPl6B PP17 1 PPl7A I PPl7B I PPl7C 1 PP17D 1 PPl7E 

Sale OIV6 EA617 I GA611 I DJV7 ! DA607 1 DIV7 1 EA616 

Entta GA617 --- EA617 GA611 DIV7 1 EA616 1 DA607 
Fase: LlQUID LIOUID I LIOUID I MIXED I MIXED \ MIXED I VAPOR 

Comnonentes 
Cl l.OOE-02 l.llE-33 5.33E-33 5.33E-33 4.77E-32 4.24E-32 4.24E-J2 
C4-2 1.34 l.27E-19 1.27E-19 l.27E-19 1.13E-18 1.0IE-18 l.OIE-18 
C4-I 15.911 3.82E-14 J.82E-14 J.82E-J4 3.42E-13 3.04E-13 3.04E-13 

Cl-2 189.5754 13.8945 13.8945 13.8945 124.4843 110.5898 110.594 
C5-I 14.3671 249.422 249.422 249.422 2234.6303 1985.2083 1985.2145 
C6-2 1 71E-06 111.8358 111.8358 Jll.8358 1001.%3 890.1272 890.123 
C6-I 5.27E-09 63.1576 63.1576 63.1576 565.8439 502.6863 502.6839 
PC321F o o o o o o o 
PC341F o o o o o o o 
PC364F o o o o o o o 
PC386F o o o o o o o 
PC412F o o o o o o o 
PC437F o o o o o o o 
PC462F o o o o o o o 
PC488F o o o o o o o 
PC502F o o o o o o o 

FLUJO TOTAL 
LBMOlJHR 221.2438 438.311 438.31 438.31 3926.92171 3488.61171 3488.6155 
LBIHR l.57E+04 3.41E+041 3AIE+04\ 3.41E+04 3.05E+051 2.71E+051 2.71E+05 
CUFT/HR 406.9825 856.5599 936.39671 977.0863 8753.94471 7776.8584 4.78E+05 

VARIABLES 
TEMP F 115.2817 100 183.6901 183.2614 183.2614 183.261..t 193.0603 
PRES PSI 29 3 62 J 67.3 46.3 <16.3 ..t6.J 46.3 
YFRAC o o o 6.92E-04 6.92E-04 6.92E-O..t 1 
LFRAC 1 1 1 0.9993 0.9993 0.9993 o 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPIA: 
BTVILBMOL -74522\ -78521 -74727/ -74742 -7-17..t21 -747421 -63878 
BTUILB -1048.85331 -1009.9027 -961.10031 -961.2927 -961.29271 -961.29271 -821..5664 
BTV/HR -16488000 -34417000 -327530001 -32760000 -293500000 -260740000 -222840000 

ENTROPIA: 
BTIJ/LBMOL-R -126.0561 -137.4.121 -131.136\ -131.1463 -131.1463/ -131.14631 -114.3712 
BTVILB-R -1.7741 -1.76771 -1.68661 -J.6867 -1.68671 -1.68671 -1.4709 

DENSIDAD: 
LBMOUCUfT 0.5436 0.5117 0.468 0.4485 0.4485 0.4-485 7.29E-OJ 
LB/CUfT 38.62-17 39.786 36.3939 34.8783 34.8783 34.8783 0.5671 

PMnromedio 71.0509 77.7512 77.7512 77.7512 77.7512 77.7512 77.7511 

H-ToS -1762686.1 -2609515.J -2404805.J -2410006 -215888-H -19179732 -12185468 

Tabla A.2.~Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.22 



No. Comente: PP18 -r PPl9 PP19-I PPl9A PPl9B I PPl9C 1 PP20 
Sale -¡ EAI DIV8 GA613 I EA618 I DA6-08 1 EA620 
Entra DA608 DA608 -l EAI DIV8 I GA613 1 EA618 1 

Fase: LIQUID Llf'IUIO LIQUJD LI UID LIQUID T VAPOR LJOUID 
Com...,..,nenres 

C3 
C4-2 
C4-I 
CS-2 
CS-1 
C6-2 
C6-I o o 
PC321F 1.8912 12.1614 12.1615 13.8845 13.8845 13.8845 1.7229 
PCHIF · 12.362 56.3669 56.3671 64.3529 6-1.3529 64.1J29 7.9858 
PC364F ·29.1481 39.5528 39.5525 45.1561 45.1561 45.1561 S.6036 
PC386F 19.8012 0.6174 0.6174 0.7049 0.7049 0.7049 8.75E-02 
PC412F 10.8207 J.28E-03 l.28E-03 l..16F.-OJ l.46E-03 l.46E·03 l.81E-04 
PC..f37F 7.4...f.f..f 3.l..JE-06 3.14E·06 J.51\E-06 3.58E-06 3.58E-06 4.44E-07 
PC46ZF 5.0184 5.45E·09 5.66E-09 646E.Q<J 6.-lt>E-09 6.46E·09 8 02E-10 
PC488F 4.3687 84ZE-12 9.61E-l..! •l.tdE-12 9.61E-12 1.19E-12 
PC502F 0.8449 4 l.SE-14 4.nE.14 -1.73E-!4 -i.73E-14 5.87E-15 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 91.7 108.7 108.7 124.10011 124.10011 124.10011 15.4001 
LBn--fR 1.54E+04 1.64E+04 J.64E+04 l.88E+04 1.88E+041 l.88E+041 2330.2124 
CUFTIHR 422.4215 412.6223 411.7725 470.1106 470.80241 5.1 IE+041 50.1005 

VARIABLES 
TEMP F 482 36J.08b 362.989 362: 989 362:3151 372.9282 100 
PRES PSI 96.3 20.J 66.3 ti6,l 18.3 20.3 61.3 
V FRAC o o o o 
LFRAC l 1 
SFRAC o o 

ENTALP!A: 
BnJtLBMOL 1.60E+o.:il 2706.5747 2706.5714 2706.5714 2633.78J6T l.98E+tJ..1 -18817 
DTUfLB 95.0814T 17.8874 17.8874 17.8874 17.4063] 130.75661 ·124.3579 
BlVIHR 1.46E+061 2.94E+05 2.94E+05 J.JtiE+05 3.27E+051 2.46E+061 -289780 

ENTROPIA: 
BlVfLBMOL-R 28.30141 9.9435 9.9042 9.9042 9.85671 30.49171 -21.3248 
BnlfLB-R 0.16841 6.57E-02 6.55E-02 6.55E-02 651E-021 0.20!5/ -0.1-109 

DENSIDAD: 
LBMOL'CUFJ' 0.217 0.2634 0.2639 0.2639 0 . .'.!635 2.43E·03 0.3073 
LB!CUFT 36.4697 39.861 39.9432 39.9432 39.8845 0.3677 46.5107 

PM nromcdio 168 151.3114 151.3113 151.JllJ 151.3113 151.3113 1513113 

H-ToS 94972.4288 -276504.81 -274255.51 -313092.1 -319018.86 457471.024 -116423.38 

Tabla A.2.-Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.23 



No.Corricnle: PP20A I PP20B I PP20C I PP20D PP20E PP21 PP22 
Sale DIVS I DA608 I DIV9 I EA619 I DIV9 EA2 
Entta EA620 I DIV9 I EA619 I DA608 1 --- DA609 DA609 
Fase: LIQUID 1 LIQUID I LIQUID I VAPOR \ LIQUID LIOUID LIQUID 
Comooncnles 

C3 
C4-2 
C4-\ 
C5-2 
C5-I 
C6-2 o 
C6-\ o o o o 
PC321F 1.7229 0.3531 0.1849 0.1849 0.1682 1.1879 7.0331 
PC341F 7.9858 9.1876 4.8117 4 8117 4.3759 7.765 29.0543 
PC364F 5.6036 49A341 25.8893 25.8893 23.5448 18.3089 27.6775 
PC386F 8.7480-02 41.3906 21.6768 21.6768 19.7137 12.4378 5.7825 
PC412F 1.8124-04 22.7188 11.8981 11.8982 10.8206 6.7969 0.6891 
PC437F 4.44E-07 15 6303 8.1858 8.1858 7 . .u.45 -l.6761 9.88E-02 
PC462F 8.02E-10 10.5365 5.5181 5.5181 5 0184 J.1522 l.26E-02 
PC488F 1.19E-J2 9.1724 -l.8037 4.8037 4.3687 2.7441 l.88E-03 
PC502F 5.87E-/5 1.77-ll 0.9291 0.9291 0.&449 0.5307 l.26E-04 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 15-lOOII 160.19781 83.89781 83.8979/ 76.J 57.6 70.35 
LBfHR 2330.21241 2.75E.+04\ 1.4-'E+O-'I 1.4-'E+O-l J.JIE+04 9676.8 l.08E+O-l 
CUFf/HR 58.3381 718.98961 376 54-181 2.78E+O-l 3-l2 . .w.t8 265.3378 265.7009 

VARIABLES 
TEMP F 362.989 440.5585 440.5585 459.294 .J..t0.5585 482 343.9939 
PRES PSI 66.3 27.3 27.3 27.3 27.3 96.3 20.3 
VFRAC o o 1 o 
LFRAC 1 o 1 
SFRAC o o 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL 270657141 1.15E+O-ll l.15E+04\ 3.03E+041 1.15E+O.a l.60E+O-I 948.7586 
BTU/LB 17,88741 67.1771 67.1771 176.7018\ 67.1771 95.0814 6.1877 
8111/HR 4.17E+04 l.S.IE+06 9.66E+05 2.5.aE+Ob\ 8.78E+051 9.20E+05 6.67E+04 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R 9.90421 23.74591 23.7459 44.40191 23.74591 28.3014 8.4599 
BTUILB-R 6.55E-02 0.13851 o 138') 0.:!5911 0.13851 0.1684 5.52E-02 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFT 0.2639 0.2228 0.2228 3.02E-OJ 0.2228 0.217 0.2647 
LB/CUFT 39.9432 38.1825 38.1825 0.518 38.1825 36.4697 40.5969 

PMnromcdio 151.3113 17J.36B-i 171.3684 171.3684 171.368-J 168 153.3282 

H-ToS -38851.93 -163382.98 -85531.256 573657.39 -77778.6 59665.3926 -247506.2 

Tabla A.2.-Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.24 



No. Comente: . PP22-I 1 PP22A PP22B PP22C I PP23 I PP23A PP24 
Snle OIVIO GA615 I EA621 OA609 I EA624 I OIVIO 1 EA623 
Entra EA2 DIVIO GA615 EA621 1 --- I EA624 1-
F~: LJQUID LIQUID LIOUID VAPOR I LIOUID I LIQUID I LIOUID 
Componentes 

C3 
C4-2 
C4-I 
c5.2 
CS-1 
C6·2 
Cfi.J o o o 
PC321F 7.0336 8.1234 8.1234- 8.1234 1.0897 1.0897 9.77E-02 
PC341F • 29.054 33.5556 33.5556 33.5556 4.5016 4.5016 3.2636 
PC364F 27.6774 31.9657 31.9657 31.91'57 4.2883 4.2883 14.0207 
PC386F 5.7823 6.6782 6.6782 6.6782 0.8959 0,8959 11.542 
PC412F 0.6891 0.1959 0.7959 0.7959 0.1067 0.1067 6.6901 
PC437F 9.88E-02 0.1141 0.1141 0.1141 l.53E·02 J.53E-02 4.6608 
PC46~F l.26E-02 l.46E-02 l.46E-02 l.46E-O:! l.95E-OJ J.95E-03 3.1502 
PC488F l.88E-03 2.IBE-03 2.18E-03 2.IBE-0:1 2.92E-04 2.92E-04 2.7438 
PC502F 1.26E-04 l.46E·04 l.46E-04 l.46E-04 l 96E-05 l .96E-05 0.5307 

FLUJO TOTAL 
LBMOL!HR 70.351 81.251 81.25 81.25 I0.91 10.91 46.7 
LB/HR l.08E+041 J.25E+04\ l.25E+04 l.25Et04 1671.2771 1671.2771 8005.53 
CUFTIHR 265.2261 306.3201 306.7083 4.41E+04 35.9404 41.0941 172.2265 

VARIABLES 
TEMP F 343.8694 343.8694 343.018 357.501 100 343.8694 100 
PRES PSI 66.3 663 13.3 15.3 613 66.3 61.3 
V FRAC o o o 1 o o 
LFRAC 1 o 
SFRAC 

ENTALPIA: 
BTIJ!LB1'.10L 948.7549/ 948.7549 856.128 l.8'.lE+041 -190321 948.7549/ -20942 
BTU/LB 6.18771 6.1877 5.5836 123.237 -124.12631 6.1877 -122.164 
HTU/HR 6.67E+04 ?.71E+04 6.96E+04 !.54E~ú61 ·!074501 1.03E+04 -977990 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL·R 8.41991 8.4199 8.3507 30.49041 -20.96941 8.41991 -20.9017 
BTU/LB-R 5.49E-02 5.49E-02 5.45E-02 0.1988¡ -0.13671 5.49E-02 -0.1219 

DENSIDAD: 
LB1'.fOLICUFr o 2652 0.2652 0.2649 LS409·03 0.3032 0.2652 0.2711 
LB/CUFr 40.6695 40.6695 40.6181 0.2822 46.5012 40.6695 46.4825 

PM nromedio 153.3281 153.32[1 153.3281 153.3281 153.3281 153.3281 171.4246 

H-ToS -246025.36 -28413.5.2 -288688.03 227628.589 -86821.237 ~38117.877 -162728.47 

Tabla A.2.~Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.25 



No. Corricnlc: PP24A PP24B PP24C PP24D PP24E 1 1 
Sale DA609 DIVll EA622 DIVll I GA614 1 1 
Entra CIVIi EA622 DA609 GA614 1 EA623 1 1 
Fase: LIQUJD I LIQUID VAPOR LIQUID I LtOUID 1 1 
Comooncntcs 

C3 o o o o o 
C4-2 o o o o o 
C4-1 o o o o o 
C5-2 o o o o o 
CS-1 o o o o o 
C6-2 o o o o o 
C6-I o o o o o 
PCJ21F 0.1976 l.OOE-01 9.99E-02 9.77E-02 9.77E-02 
PC341F 6.6029 3.3392 3.3392 3.2636 3.2636 
PC364F 28.3662 14.3455 14.3455 14.0207 14.0207 
PC386F 23.3515 11.8094 11.8094 11.542 11.542 
PC412F 13.5352 6.8451 6.8451 6.6901 6.6901 
PC437F 9.4295 4.7687 4.7687 4.6608 4.6608 
PC462F 6.3735 3.2232 3.2232 3.1502 J.1502 
PC488F 5.5512 2.8074 2.8074 2.7438 2.7438 
PC502F 1.0737 0.543 0.543 0.5307 0.5307 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 94.4817 47.7817 47.7817 46.7 46.7 
LBIHR 1.6197+04 8190.9735 8190.9742 8005.53 8005.531 
CUIT/HR 412.826 208.7763 2.21E+04 204.0496 203.75871 

VARJABLES 
TEMP F 410.6975 410.6975 431.0276 4!0.6975 411.6477 
PRES PSI 19.3 19.J 19.3 19.3 66.3 
VFRAC o o 1 o o 
LFRAC 1 1 o 1 1 
SFRAC o o o o o 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL 8207.0363 8207.0363 2.77E+04 8207.0363 8320.3216 
BTU/LB 47.87541 47.8754 161.6256 47.8754 48.5363[ 
BTU/HR 7.75E+05 3.92E+05 l.32E+06 3.83E+OS 3.89E+051 

ENTROPIA: 
BllJ/LBMOL-R 20.07831 20.0783 42.2498 20.0783 20.1648 
BTIJILB-R 0.1171 0.1171 0.2464 0.1171 0.1176\ 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 0.22l~ 0.2288 2.16E-03 0.2288 0.2291 
LB/CUIT 39.2332 39.2332 0.37 39.2332 39.2892 

PMoromcdio 171.4246 171.4246 171.4246 171.4246 171.4246 

·-
H-ToS #VALUE! -114288.06 258260.809 -111702.31 -108525.77 

Tabla A.2.-Sección de rl!cuperación de hidrncarburos pesados 

A.26 



No, Corriente: PA2 1 PAi I PAJ I PA4 I PA5 1 PA6 I PA7 
Sale 1 --- MZ2 I FA601 DA601 1 DA601 1-
Entra MZ2 1 l\1Z2 I FA601 I DA601 1 -- 1 MZ3 1 DA602 

Fase: VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR VAPOR I LIQUID I LIQUID 
ComPonentes 

LBMOLHR 
H2 69.251 92.8036 162.05-'6 l62.05.i6 162.8761 l.90E·OJ 1.5859 
H2S J05.9981 5.2096 311.2077 31 i.2077 l.18E·03 311.2065 4.3306 
CI 99.0901 39.2897 138.3799 IJ8.J7<J9 138.3792 7.20E·04 6.4762 
C2 109.1506 2.i.3566 133.5072 n:uon 133 507 l.92E·04 27.9824 
C3 76.5566 12.6216 89.1782 i:.9.1782 69.1785 1.60E·05 55.7251 
C4-2 18.926 4.6643 23.5904 23 . .:5904 23.6083 J.J)E·07 60.5896 
C4-I 18.6018 11.6757 30.2776 30.2776 30.4732 5.00E·06 211.6275 
c5.2 22.5256 3.2402 25.7658 25.7658 25.7845 3.02E-07 17.6?29 
CS·I 28.íl3Q 4.0655 32.1046 32.1046 32.1135 2.91E-06 7.7191 
C6-2 o 2.4066 2.4066 2.4066 2.4066 l.06E·08 4.40E-02 
C6-I 3.966 3.966 3.966 3 Q661 l.63E·07 0.1362 
H20 12.8609 12.8609 12.8609 8.33]] 2.09E+o.4 o 
DEA l.28E·05 884.9588 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 761 204.31 965.31 965.31 650.6281 2.21E+041 393.91 
LBIHR 2.49E+041 4310.00461 2.92E+041 2.92E+041 l.85E+041 4.80E+o51 2.12E+-04 
CUFT/HR 5.15E+041 l.42E+041 6.58E+04 6.58E+041 4.78E+04 8292.4389 645.8405 

VARIABLES 
TEMP F 100 100 99.8025 100 101.4206 114.3522 110 
PRES PSI 84.7 84.7 84.7 84.7 79.7 83.7 334.7 
V FRAC 1 1 1 1 o 
LFRAC o o o 
SFRAC o o 

ENTALPIA: 
BTIJ/LBMOL -260801 -22327/ -252861 -252S41 -326441 -124250 -59155 
lffU/LB -797.80951 -!058.3321 ·836.2804 ·836.19991-1147.0781 -5716.2821 -1097.8553 
BTU/HR -19847000 -$561400 -24409000 -24406000 -21239000 -2.742E+o9 -23302000 

ENTROPIA: 
BTIJ/LBMOL-R -22.25161 -27.2761 -23.05961 -23.05521 -39.2405 -42.5135 -93.6881 
BTIJ!LB·R ·0.68061 -L29291 ·0.76261 ·0.76251 -1.37881 -1.9559 -1.7387 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFT l.48E-02 1.44E·02 l.47E·02 l.47E-02 1.36E-02 2.6611 0.6099 
LB/CUFf 0.4826 0.3032 0.4436 0.4434 0.3875 57.8407 32.8638 

PM promedio 32 6899 21.0964 30.2362 30.2362 28.4581 21.7355 53.8824 

H-ToS -10907281 -1619170.2 ·12656773 -12655314 -7759233.5 -2.246E+-09 -3816736.8 

Tabla A.3.·Sccción de Tratamiento con DEA. 

A.27 



No. Corrien1e: PA8 PA9 PAl~I PA9A PAll PAllB PH 
Sale DA602 DA602 FA602 1 HVC MZJ FD601 
En1r:a FA602 HVC MZJ FD601 EA601 MZ4 

Fase: LIQUID LIOUID 1 LJQUID I MIXED LIQUJD LIQUJD LIQUID 
Comoonenles 

LBMOLJHR 
H2 0.7M4 0.8408 0.7(,4.t 0.8-108 o 8427 0.8-127 
H2S 2.47E-02 4.3059 2.47E-02 4.J059 315.5124 315.5124 
CI 6.0604 0.4158 6.0604 0.4158 0.4165 0.4165 
C2 26.9872 0.9952 269872 0.9952 0.9954 0.9954 
CJ 55.0248 0.7003 55.0248 0.7003 0.7003 0.7003 
C4-2 60.3212 0.2687 60.3212 0.2687 0.2687 0.2687 
C4-I 2!0.6928 0.9393 2!0.6928 0.9393 0.9393 0.9393 
C5-2 17.6656 2.77E-02 17.6656 2.77E-02 2.77E-02 2.77E-02 
cs.1 7.7072 l.2JE-02 7.7072 l.21E-02 1.21E-02 l.21E-02 o 
C6-2 4.40E-02 2.43E-05 4.40E-02 2.43E-05 2.43E·05 2.43E-05 o 
C6-I 0.1361 7.54E-05 0.1361 7.54E-05 7.55E-05 7.SSE-05 o 
H20 0.3639 490.9485 0.3639 490.9485 2.14E+04 2 14E+04 18.055 
DEA J.94E·02 20.8174 J.94E-02 20.8174 905.7923 905.7923 o 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 385.81211 520.27221 385.8121 520.27221 2.26E+041 2.26E+04/ 18.055 
LBIHR 2.09E+041 J.13E+041 2.09E+04 1.13E+04\ 4.91E+05J 4.91E+051 325.2608 
CUFf/HR 638.51211 198.59871 638.5121 292.31191 8494.08-151 8494.5638 5.8229 

VARIABLES 
TEMP F 112 122 112 121.9619 115.1325 115.2262 250 
PRES PSI 289.7 319.7 289.7 83.7 76.7 31.7 30.7 
VFRAC o o o 2.63E-03 o o 
LFRAC 1 1 0.9973 
SFRAC 

Etft'ALPIA: 
BTU!LBMOL -59787 -124070 -59787 -1240701 -124240 -124240 -119750 
BTIJ/LB -1101.31171-5701.28641-llOl.3117 -5701.28581 -5715.9229 -5715.9244 -6646.9811 
BTIJfflR -230670001 -64551000 -23067000 -64551 OOOl -2.806E+09 -2.806E+09 -2162000 

ENTROPIA: 

~~R -94.9641 -42.93091 -94.9641 -42.90231 -42.8715 -42.8665 -33.8158 
-1.7492 -1.9727 -1.7492 -1.9714 -1.9723 -1.9721 -1.8771 

E 
LBMOLJCUFT 0.6042 2.6197 0.6042 1.7798 2.6591 2.659 3.!006 
LBICUIT 32.8024 57.0104 32.8024 38.7333 57.8007 57.7975 55.8588 

PMrtromedio 54.2874 21.762 54.2874 21.762 21.7362 21.7362 18.015 

H-ToS -3722667.2 -52758168 -3722667.2 -52765939 -2.295E+09 -2.29SE+09 ·1839631.2 

Tabla A.3.-Sección de Tratamiento con DEA. 

A.28 



No. Corriente: PAllC PAl5B PAl2 PAl9 PAl3 PAl4B PA14 
Snle EA601 EA601 DA603 I DA60J 1 FA604 1 FA604 1 GA602 
Enlrn DA603 I EA602 I FA604 DIV16 I GA602 DA603 

Fase: Ll UID LTQUID VAPOR LIQUID VAPOR LTUUID LJornD 
Componenres 

LBMOUHR 
H2 0.8427 o 8427 4.30E-19 0.9633 
H2S 315.5124 6.63E-07 317.0433 7.57E-07 315.5125 1.5308 1.5309 
Cl 0.4165 4.62E-11 0.4165 5.29E-ll 0.4165 4.13E-06 4.13E-06 
C2 0.9954 l.90E-08 0.9954 2.17E-08 0.9954 1.37E-05 1.37E-05 
CJ 0.7003 2.69E-04 0.7 3.07E-04 0.7 1.56E-06 1.55E-06 
C4-2 0.2687 l.S-IE-02 0.2504 2.IOE-02 0.250-1 J.l IE-08 3.JIE-08 
C+l ·0.9393 0.2002 0.7391 0.2288 0.7391 2.38E-07 2.37E-07 
C5·2 2.77E-02 l.92E-02 8.54E-03 2.19E-02 8.54E-03 !.96E-IO l.95E-JO 
CS-1 l.21E-02 9.16E-03 2.94E-03 l.05E-02 2.94E-03 7.26E-11 7.24E·ll 
C6-2 2.43E-05 2.19E-05 2.47E-06 2.50E-OS 2.47E-06 o o 
C6-l 7.5SE-05 7.00E-05 5.58E-06 8.00E-05 5.SSE-06 o 
H20 2.l4E+04 2.14E+04 1146.5092 2.44E+04 22.2322 1124.277 1124.3029 
DEA 905.7931 905.7957 3.SOE-08 1035.3748 3.71E·OB 8.91E-10 8.91E-10 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 2.26E+04 2.23E+O.t 1466.6658 2.5.tE+04 340.8578 1125.8079 1125.8338 
LBIHR 4.91E+05 4.80E+051 3.16E+041 5.48E+051 l.13E+04 2.0JE+04 . 2.03E+o4 

CUFTIHR 8961.9715 8591.2662 4.07E+051 9247.2341 I 8.51E+04 390.1751 390.1849 
VARJABLES 

TEMP F 200 171.5698 230.542 254.1368 121.8787 121.8787 121.8889 
PRES PSI 76.7 30.7 26.7 30.7 24.7 24.7 26.7 
V FRAC o o o 1 o o 
LFRAC 1 1 
SFRAC 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -122470 -124650 -820431 -1228601 -148811 -1226701 -122670 
B11J/LB -5634.5158 -5781.7722 -3809.71821 -5697.86421 -449.70631 -6801.09781 -6801.091 
BTUIHR -2.766E+09 -2.775E+09 -1203300001 -3.124E+091 -50722001-1381000001-138110000 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R -40.0342 -41.6412 -4.23571 -38.983.tl 8.53761 -38.38091 -38.3806 
BTU/LB-R -1.8"18 -1.9314 -0.19661 -1.80791 0.2581 ·2.12791 -2.1279 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 2.5203 2.5915 3.6047-03 2.7499 4.0039-03 2.8853 2.8853 
LB/CUIT 54.7831 55.872 7. 7629-02 59.2943 0.1324 52.0433 52.0432 

PM promedio 21.7362 21.5593 21.5352 21.5622 33.09 18.0368 18.0368 

H-ToS -2.289E+09 -2.286E+09 -117051325 -2.601E+09 -6608670.5 -115285575 -115295575 

Tabla A.3.-Sección de Tratamiento con DEA. 

A.29 



No. Corriente: PAl5C-2 I PA20 1 PA21 PAl5C 1 PAl5B-2 I PAl5 1 PAl7B 
Solo DIVl6 I DIVl6 1 EA603 MZ4 1 EA602 1 GA601 1 DIVl7 
Entra MZ4 I EA603 1 DA603 EA601 GA601 DIVl7 FD605 

Fa.se: LIQUID LIQUJD I MIXED MIXED I LIQUID 1 LIQUID 1 LIQUID 
Comoonentes 

LBMOUHR 
H2 0.8427 0.1205 0.1205 0.8427 0.8427 0.8427 0.8234 
H2S 6.63E-07 9.48E-08 9.48E-08 6.63E-07 6.6JE-07 6.63E-07 6.47E-07 
CI 4.62E-ll 6.62E-12 6.61E-12 4.62E-1 I 4.62E-11 4.62E-1 I 4.52E-1 I 
C2 l.90E-08 2.71E-09 2.71E-09 1.90E-08 l.90E-08 l.90E-08 1.85E-08 
CJ 2.69E-04 3.84E-05 3.84E-05 2.69E-04 2.69E-04 2.69E-04 2.62E-04 
C4-2 1.84E-02 2.63E-03 2.63E-03 1.84E-02 l.s.tE-02 1.84E-02 l.7944-E02 
C4-I 0.2002 2.86E-02 2.86E-02 0.2002 0.2002 0.2002 0.1956 
C5-2 l.92E-02 2.74E-03 2.74E-03 1.92E-02 1.92E-02 1.92E-02 l.87E-02 
C5-1 9.l6E-03 l.JIE-03 l.31E-03 9.l6E-03 9.l6E-03 9.16E-03 8.95E-03 
C6-2 2.19E-05 3.IJE-06 3.17E-06 2.19E-05 2.19E-05 '!.19E-05 2.14E-05 
C6-I 7.00E-05 1.00E-05 1.0IE-05 7.00E-05 7.00E-05 7.00E-05 6.84E-05 
H20 2.13E+04 3052.763 3052.7676 2.J4E+04 2.14E+0·1 :?.14E+04 :?.09E+04 
DEA 905.7957 129.579 129.5816 905.7957 905.7957 905.7957 884.9589 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 2.22E+04 3182.4981 3182.5052 2.23E+04J 2.23E+041 2.23E+041 2.18E+04 
LB/HR 4.80E+05 6.86E+-041 6.86E+04 4.80E+051 4.80E+051 4.80E+05 4.69E+05 
CUfTIHR 8089.9256 1157.30841 7.30E+05 2.65E+041 8276.12161 8277.40581 8086.993 

VARIABLES 
TEMP F 254.1368 254.1368 250 253.5718 110 J I0.266 l I0.266 
PRES PSI 30.7 30.7 30.7 30.7 30.7 149.7 149.7 
VFRAC o o 0.9389 J.19E-03 o o o 
LFRAC 1 1 6.l IE-02 0.9968 1 1 1 
SFRAC o o o o o o o 

ENTALPIA: 
BTIJ/LBMOL -1228601 -1228601 -106850 -1228601 -125910 -1259001 -1.26E+o5 
BTIJ/LB -5697.8642 -5697.86421 -4955.5669 -5698.50671 -5840.2076! -5839.71631 -5839.7163 
BTU/HR -2.733E+09l-391000000l-340060000 -2.735E+091-2.803E+091-2.803E+091 -2.74E+09 

ENTROPIA: 
0111/LBMOL-R -38.9834 -38.9834 -16.8096 -39.0076 -43.7169 -43.7119 -43.7119 
BTU/LB-R -1.8079 -1.80791 -0.7195 -1.8093/ -2.0277 -2.02751 -2.0275 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 2.7499 2.7499 4.3605-03 0.8393 2.6902 2.6898 2.6898 
LB/CUIT 59.2943 59.2943 9.4022-02 18.0952 57.9996 57.9906 57.9906 

PMpromedio 21.5622 21.5622 21.5623 21.5593 21.5593 21.5593 21.5593 

H-ToS -2.275E+09 -325495415 -311816832 -2.277E+09 -2.289E+09 -2.289E+09 -2.237E+09 

Tabla A.3.·Sección de Tratamiento con DEA. 

A.30 



No.Corriemc: . PAl6C PAl7 PAl6B PAl6 
Sale DIVl7 \ FD605 GA616 FD604 1 1 1 
Entra GA616 [ DA601 FD604 DA602 1 1 

Fase: LIOUID I LIQUID LIOUID LIOUID I 1 1 
Comnonenrcs 

LBMOUHR 
H2 1 94E·02 0.P,234 l.94E-02 l.94E-02 
H2S l.52E-08 6.47E-07 1.52E-08 l.52E-08 
CI 1.06E-12 4.52E-ll J.06E-12 l.06E-12 
C2 4.36E-IO l.85E-08 4.36E-10 4.36E-IO 
CJ 6.ISE-06 2.62E-04 6. ISE-06 6.18E-06 
C4-2 4.23E-04 l.79E-02 4.23E-04 4.23E-04 
C4-I 4:61E·03 0.1956 4.61E-03 4.61E-03 
C5-2 4.41E-0..J l.87E-02 4.41E-04 4.41E-04 
C5-I 2.l IE-04 8.95E-03 2.llE-0..J 2.l IE-04 
C&-2 5.0..JE-07 2.14E-05 5.04E-07 5.04E-07 
C&-1 l.61E-06 6.84E-05 1.6JE-06 1.61E·06 
H20 491.31:.'A 209E+O.I 491.]124 -Nl.312·1 
DEA 20 S368 884.9589 20 8368 20 .. •rn,s 

FLUJO TOTAL 
LBMOL/HR 512 17431 2.18E+O..J 512.1743 512.17431 1 1 
LBIHR l.IOE+041 ..J.69E+05l 1.IOE+04 1.JOE+O..J 
CUFTIHR 190.41281 8087.6721 190.5986 190.6119 

VARIABLES 
TEMP F 110.266 1 J0.41 111.9366 r12.o:'i63 
PRES PSI 149.7 80.7 3-19.7 294.7 
V FRAC o o o o 
LFRAC 1 1 
SFRAC o 

ENTALPIA: 
BTIJ/LBMOL -1259001 -125900 -1258601 -1258601 1 
BTIJILB -5839.71631 -5839.7224 -5837.7475 -5837 7.174 
811JIHR -~83000 -2.739E+09 -6446!000/ -&.;461000 1 

ENTROPIA: 
BTIJ/LBMOL-R -43.71191 -43.7044 -43.66061 -4365-151 1 
BTIJ/LB-R -2.02751 -2.0271 -2.0251! -2 0248 

DENSIDAD· 
LBMOL/CUFT 2.6898 2.6895 2.6871 2.687 
LB/CUFT 57.9906 57.9857 57.9341 57.93 

PM promedio 21.5593 21.5593 21.5593 21.5593 

H-ToS -52662318 -2.237E+09 -52654311 -52656060 

Tabla A.3.·Sección de Tratamiento con DEA. 



lll.-RESULTADOS DE LA SIMULACIÓN DEL PROCESO MODIFICADO 

En este caso solo aparecen las corrientes reportadas en el diagrama de ílujo de proceso. 

No.Cotricnlc: N 1 P5L P6 Pl 1 P8 P9 1 PIO 

Sale GA604 -1 GA605 FA606 HETV 1 GA606 1 MZI 1 EA613 
Entra DA604 T DA605 MZI DA606 I DA605 1 1 

Fase: LIQUID LIQUID VAPOR MIXED LIQUID VAPOR LIQUID 
Comoonenles 

LBMOUHR 
H2 5.7088 1.0007 1.0007 6.4544-EI 6.54E-02 2.6103 l.36E-08 
CI 37.6998 6.6087 6.6084 4.75E-08 0.9769 10.6008 3.0SE-04 

C2 356.8838 62.5644 53.2662 3.77E-03 19.445 66.1716 9.2989 
C3 859.8804 150.7329 45.0901 8.376 31.8854 59.2705 105.lH27 
C4-2 36.3525 6.3694 0.7264 103.3655 0.8305 1.0658 5.6-U7 
C4-1 12 5148 2.1935 0.1681 304.4288 0.2279 0.2635 2.02:51 
CS-2 9 62E-o.1 1 t19E-04 J.29E-06 12.8571 7.35E-06 7.36E-06 l.66E-04 
CS-1 6 ~SE-05 1 lOE-05 1 -'OE-117 4.2386 35SF:-07 J 6JE-07 1.08E-05 

FLUJO TOTAL 
LBMOLJHR IJ09 0-ll I 229-lif 106.8601 433.27 :iJ.-BIZI 139.9817 122.61 
LB/HR 5.21E+O-l 9IJJ 9529 3750.091·0 2 5JE+04J 2068.0911 4856.0357 5383.85 
CUFTIHR 1981.215 346.5758 836.9394 3266.44231 86.57321 8590.7606 178.8179 

VARIABLES 
TEMP F 109.0828 110.7926 120.0519 153.7485 1.!0 8891 42.5673 100 
PRES PSI 450.3 501.3 495.3 121.3 5003 81.3 261.J 
V FRAC o o 1 0.134 o 1 o 
LFRAC 1 0.8659 1 
SFRAC o 

EITTALPIA 
8111/LBMOL -t74E+04 -4.74E+04l -401981 -6.07E+04 -4.61E+04 -3.98E+O-ll -5.IOE+O.J 
8TU/LB -1191.584iT -1190.70161 -11-15.4691 -1038.92491 -1191.791 -1147.4902 -1160.9647 
BTUIHR -6.21E+07 -l.09E+07f -42956001 -2.63E+07 -2.46E+06 -5.57E+061 -6.25E+06 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R -70.3655 -70.32771 -55.41511 -99.3948 -67.7151 -51.73961 -78.9882 
8111/LB-R -l.76771 -1.76681 -1.5791 -1.70171 -1.7494 -1.49141 -1.7988 

DENSIDAD: 

L-.lE~OUCUFr 0.6607 0.6621 0.1276 0.13261 0.6171 1.6295-02 1 0.6856 
l1'1CUIT 26.30021 26.3548 4.4807 7.74711 23.8883 0.56521 30.108 

PMnromed10 39 80SI 39.8045 35.0934 58.4061 38.7056 34.69021 43.9103 

Tabla AA.-Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 

A.32 



No. Corriente: Pl2 PIJ 1 
Sale EA611 EA612 1 
Entra --- -- 1 

Fase: LIQUID LIQUID 
Comoonentes 

LBMOUHR 
H2 6.38E·l2 o 
CI 4.67E·08 o 
cz 3.69E·03 6.61E-19 
C3 ·8.2561 8.72E·07 
C4-2 89.7071 13.4943 
C4-I 3.833 300.5384 
C5·2 4.55E·14 12.8431 
C5·1 7.06E-18 4.2341 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 101.81 331.11 1 1 1 1 
LB/HR 5801.11121 l.95E+0-1 1 1 1 1 
CUIT/HR 166.4317 532.0024 ·1 1 

VARIABLES 
TEMP F 100 'ºº PRES PSI 121.3 101.3 
V FRAC o o 
LFRAC 1 1 
SFRAC o o 

ENTALPIA' 
BTUILBf\.IOL ·6.43E~04 ·63487 1 1 
BTUILB ·1127.6443 -1078.8394 1 T 
BTU/HR ·6.54E+061 ·210210001 1 

ENTRO PI A: 
BTUILBMOL·R ·104.56291 ·105.4135 1 
BTUILB·R ·L8349I ·1.79131 1 

DENSIDAD: 
LBMOUCUFf 0.61161 0.62231 1 ·1 

LBICUFf 34.85581 36.6257 1 
PMnromedio 56.98531 58.84741 1 1 

Tabla A.4.-Sección de recuperación de hidrocarburos ligeros 

A.33 



No, Corriente: PP15 1 PP16 1 PP17 1 PPl9 1 PP20 1 PP22 PP23 
Sale GA610 1 EA628 1 EA617 1 EAI 1 EA620 1 EA2 EA624 
Entra DA607 1 1 1 DA608 1 1 DA609 
Fase: LI UID LJQUID LIQUID LI UID LIQUID LIQUID LIQUID 
Componenles 

CJ 0.7482 5.00E-02 7.03E-32 
C4-2 20.0544 1.34 6.83E-19 
C4-I 238.1099 15.91 l.38E-13 
cs.::!. 2790.0715 186.4266 17.0351 
CS·I 262.1156 17.5147 246.2815 
C6-2 5.52&05 3.66E-06 111.8357 o 
C6-I 2.09E-07 1.39E-08 63.1575 o o 
PC32JF o o o 12.9124 1.8293 7.5636 1.1719 
PC341F o o 62.36 8.8347 33.438 5.1809 
PC364F o o 33.0791 4.6864 24.7576 3.8359 
PC386F o 0.3477 4.93E-02 4.1313 0.6401 
PC412F 5.8JE-04 8 26E-05 0.4034 6.25E-02 
PC437F 1.HE-06 l.75E·07 4.96E-02 7.68E-OJ 
PC462F l.99E-09 2.82E-10 5.55E-OJ 8.60E-04 
PC488F 3.14E-12 4.44E-13 7.41E-04 !.15E-04 
PC502F l.41E-14 2.00E-15 ..i.70E-05 7.28E-06 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 3311.11 221.24131 438.311 108.71 15.3998 70.35 10.9001 
LB/HR 2.35E+051 1.57E+041 3.41E+041 l.64E+041 2320.845-H l .07E+041 1660.7427 
CUFTIHR 6188.4014 399.67851 868.2852 410.7131 49.8951 263.8019 35.7102 

VARIABLES 
TEMP F 128.9347 100 115 361.539 100 J..tl.7166 100 
PRES PSI 42.3 73.3 62.J 20.3 61.3 20.3 61.3 
VFRAC o o o o o o o 
LFRAC 1 
SFRAC 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -7.39E+04l -7.51E+O..il -7.79E+041 2551.08061 -J.88E+O..i 719.4885 -1 89E+O..i 
BTU/LB -I040A28JI ·1056.75711 -1001.86091 16.92751 -12..i.4258 4.7879 -124.2353 
8111/HR -2.45E+OSI -J.66E+071 -3.41E+071 2.77E+051 -2.89E+!l5 5.13E+O.Jl -2.06E+05 

ENTROPIA: 
BTU/LBMOL-R -125.02491 -127.06"'1 -136.26921 9.63331 -21.3483 7.96931 -21.0317 
8111/LB-R -1.7596/ -1.78831 -1.75261 6.39E-021 -0.1416 5.23E-02 -0.138 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 0.535 0.55351 0.5048 0.2646 0.3086 0.2666 0.3052 
LB/CUFT 38.0157 39.3301 39.2487 39.8859 46.514-4 40.6308 46.506 

PM prom~dio 71.05091 71.05091 77.75121 150.70551 150.7055 152.35951 152.3595 

Tabla A.5.-Sección de recuperación de hidrocarburos pesados 

A.34 



No. Corrienie: PA4 PAS PA6 PA7 PAS PA9 1 PA10 
Sale FA601 DA601 DA601 OA602 DA602 FA602 
En Ira DA601 1 MZJ 1 DA602 FA602 HVC 

Fase: VAPOR 1 VAPOR LIOUID I LIOUID LIQUID I LIOUlD I LlOUID 
Comoonentes 

LRMOUHR 
H2 162 05-16 162.8983 1.6306-03 1.5859 n.7422 0.8703 0.7-422 
H2S 311.2077 R.0158-03 311.1997 -1.3306 1.'1159-02 .&.3114 1.9159-02 
CI 138 J7'J9 138.3793 6 2236-04 6A762 6.0451 0.4311 6.0451 
C2 133.5072 133.507 1 6707-0-1 27.9824 26.9503 1.0321 26.9503 
CJ "89 1782 89.1782 1.4101-úS 55.7251 54.9984 0.7266 54.9984 
C4-2 23 5904 23 5945 5..$661-0!1 60.5896 60.3107 0.279 60.3107 
C4-I 30.2776 30.3532 -1.4284-06 211.6275 210.6547 0.9752 210.6547 
C5-2 25.7658 25.7826 2.0464-07 176')29 17.6646 2.8788-02 17.6646 
C5-l 32.1046 32.113 2.5609-06 7.7191 7.70ó8 1.2567-02 7.7068 
C6-2 2.4066 2.4fl66 3.0-164-09 -1.3976-02 4.3951-02 2.5275-05 4.3951-02 
C6-I 3 96(, J 9661 l.3884-07 o 1162 ll.1361 7.!1334-05 0.1361 
H20 12.8609 8.4828 1.6144+04 ti o.3628 507.8351 0.3628 
DEA o 1.3524-05 692.1921 ti 1 9586-02 21.7762 1.9586-02 

FLUJO TOTAL 
LBMOUHR 965.31 650.6702 1.7147+-04 393.91 385.6548 538.2789 385.6548 
LBIHR 2.9187+04 1 1.8511 +04 3.7421+-05 I 2.1225+-04 2.0939+04 1.1733+04 2.0939+0-I 
CUFT/HR 6.5818+04 4.7841-+04 6487.8021 645.8405 638.2861 205.8759 638.2861 

VARIABLES 
TEMP F )flO !02.0582 118.2394 110 112 122 ll2 
PRES PSI 84.7 7'J.7 83.7 334.7 289.7 319.7 289.7 
V FRAC 1 1 o 
LFRAC 1 
SFRAC 

ENTALPIA-
BTU/LBMOL 1.47161-J.26-15+04 -1.2381+D51-5.9J55+o4 -5.9791+04 l -l.2-114+-05 I -5.9793+04 
BTUILB -836.19991 -1147.5117 -5673.19251 -1097.85531 -1101.2611 -5695.20331 -1101.261 
BTUIHR -1 55'>4 ·2.1241+07 -2 1230+091-2 J302+o7 -2 3059+07 -6.682\+-07 ·2.3059+o7 

ENTROPIA: 
BTIJ/LBMOL·R -23.05521 -39.205 42.1148\ -93.68811 -9-1.97871 43.00581 -94.9787 
BTU/LB-R -O 76251 .¡ 37811 ·1.92971 -1.73871 -1.74931 -1.9731 -1.7493 

DENSIDAD: 
LBMOL!CUFT l.4666-ú2 1.3601-02 1 2.6429 0.6099 0.6042 2.6145 0.6042 
LB/CUFf 0.44341 0.3869 57.67941 32.86381 32.80511 56 98951 32.8051 

PMnromedio 30.23621 28.-1486 21.82361 53.88241 54.29481 21.79681 54.1948 

Tabla A.6.ªSccción de Tratamiento con DEA. 
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No. Corriente: PAll PAl2 PAl3 1 PAl4 PAISC I PA16 PA17 
Sale MZJ DA603 1 FA604 1 GA602 MZ4 1 FD604 FD605 
Entra FD601 FA604 1 DA603 EA601 1 DA602 DA601 

Fase: LIQUID VAPOR VAPOR LIQUID MIXED LI UID LIQUID 
Comoonentes 

LBMOL/HR 
H2 0.8719 5.63E-19 ll o 8719 2.66E-02 0.!1452 
H2S 315.5112 317.0419 315.5112 1.5307 7.35E-08 2.24E-09 7.12E-08 
CI 0.4317 0.4317 0.4317 4.30E-06 .5.29E·12 l.61E-13 .5.12E·l2 
C2 1.0323 1.0323 1.0323 1.42E-05 2.l!E-09 6.7-IE-ll 2.14E-09 
Cl 0.7267 0.7266 0.7266 l.62E-06 3.57E-05 1.09E-06 3.46E-05 
C4-2 0.279 0.2747 0.2747 3.43b9-0R 4 23E-03 l.29E..0-1 4.IOE-03 
C4-I 0.9752 0.8971 O K971 2.90E-07 7.SOE-02 23RE·O:: 7.57E-02 
CS-2 2.RSE-02 l.14E-02 1.14E-02 2.62E-IO l.74E-02 5 32E-O-I 1.69E-02 

--cS-1· l.26E-02 3.92E-OJ J.92E-03 9.74E-11 R.66E-OJ 2.64E-04 R.39E-01 
C6-2 2 5.fü-05 3.JIE-06 J.JIE-OIJ 2.21E-05 6.7-IE-07 2.1-IE·US 
C6-I 7.RKE-05 7.4JE4"l6 7AJE-06 7.12E·05 2 17E-06 6.90E-05 
H20 1 67E+o-1 11411.092 22.1978 1125.6111 1 66E+O-I 508.198 1.61E+04 
DEA 713.971 J.79E-OR 3.70E-<JR R.R7E-IO 713.988 21.7958 692.1921 

FLUJO TOTAL 

~9LJHR 1.77E+O-I 1468.5119 341.:!}169 1127.l·ll91 1.74E+o..il 530.02381 l.6KE+04 
LB!llR 3.86E+05 J.16E+-04 LIJE+o-1 2.0JE+o-1 3.75E+o5 1.14E+o.J J.64E+o5 
CUITIHR 6685.8117 4.07E+051 8.SJE+o-11 3906722 2.U8E+041 197.67.511 6271.8755 

VARIABLES 
TEMP F 116 3978 230.5.J91 122.095-1 122.1055 253.6645 112.0335 l I0.-1235 
PRES PSI 76.7 2!i.7 24.7 26.7 30.7 294.7 80.7 

VFRAC' 1 1 121E-OJ 
LFRAC 0.9967 
SFRAC () 

ENTALPIA: 
BTU/LBMOL -123820 -8.21E+041 -1.-19E+04 -1.2JE+o5 -l.2JE+05 -1.26E+05 -1.26E+05 
BTIJ!LB -5673.8589 -3810.2061 -451.6735 -68()0.9086 -5689.9809 -5829.2793 -5831.2196 
BTUfHR ·2.19E+09l -l.21E+<l81 -5.10E+-06 ·1.38E+o8 -2.13E+09 -6.67E+-07 -2.l2E+09 

ENTROPlk 
BTUILBMOL·R -42.71341 -4.2503 8.4788 -38.37341 -39.0621 -43.7185 -43.7671 
BTUILB-R -19572 -0.1973 0.::!561 -2.1275 -1.8086 -2.02-12 -2.0265 

DENSIDAD: 
LBMOUCUIT 2.6452 3.6047-03 4.0024.m 2.88511 0.8353 2.6812 2.6838 
LB/CUFf 57.726 7.7633--02 0.1324 52.03861 18.0-104 57.9084 57.9629 

PMriromedio 21.8228 21.5367 33.()963 18.03681 21.5972 21.5972 2U972 
1 

Tabla A.6.-Sección de Tralamicnto con DEA. 
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