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RESUMEN

El presente proyecto tiene como finalidad el disefio de las plantas de tratamiento
de gas natural para la separacion de los hidrocarburos y produccion de etileno a

partir de etano.

El desarrollo del proyecto inicié con la caracterizacion fisica y quimica del gas
natural proveniente de los pozos petroleros pertenecientes al Bloque 48. Para
esto se utilizé el método de cromatografia de gases, de donde se obtuvieron
datos promedio de composicion en masa y moles de los hidrocarburos y
contaminantes, la densidad relativa, el peso molecular promedio, asi como la

temperatura y presion.

Los valores de referencia son establecidos de acuerdo a la Norma INEN
2489:2009, la cual define los requisitos que debe cumplir el gas natural para su

consumo industrial.

De los resultados obtenidos se observé que la cantidad de agua (H2O) esta por
encima del valor maximo (65,0 mg/m®) y corresponde a 591,3 mg/m?®. El diéxido
de carbono (CO;) esta presente en un 5,4% cuando el valor permitido es del
3,0%. El nitrogeno (N2) se encuentra dentro del rango permisible 5,0%, pues su
valor corresponde a 2,7%. Sin embargo, la cantidad de acido sulfhidrico (H2S) se
establecio de acuerdo a valores sugeridos por Mena (2012) para gas natural
asociado y corresponde a 15,59 mg/m?, el cual supera el valor maximo permisible

que es 6,1 mg/m?® (p. 74).

Se justifica la necesidad de proponer el disefio de una planta de tratamiento de
gas natural, con el fin de eliminar los contaminantes y posteriormente separar los
hidrocarburos: metano, etano, propano, butano, pentano y hexano. Dentro de la
planta se lleva a cabo tres procesos: el endulzamiento de gas natural para
eliminar los gases acidos (H,S y CO,), la deshidratacién para remover el agua
(H20) y el fraccionamiento de los hidrocarburos con la finalidad de emplearlos

como insumos de la industria petroquimica. En este proyecto, se selecciono6 al
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etano para producir etileno a través del craqueo térmico con vapor.

Se inici6 con el disefio de la planta de tratamiento de gas natural. El flujo de
gas natural (467 856 kg/h) a la temperatura de 26,5 °C y la presion de 2,4 atm se
encuentra como una mezcla liquido — vapor, por lo que se propuso el
dimensionamiento de un separador de 5,5 m de diametro y 11,2 m de altura. Una
vez que se separa la corriente liquida de la corriente de gas amargo se procede al
endulzamiento de esta ultima. Para lo cual se disefi6 una columna de absorcion
con dietanolamina (DEA) de 5,7 m de diametro, 11,1 m de altura y consta de 8
lechos. Se consiguio un porcentaje de remocion de H,S y CO, del 95% (Martinez,
2014, p. 83).

El gas dulce fue enfriado hasta -72 °C en un intercambiador de tubos y coraza de
4,0 m de longitud y 1,24 m de diametro (Perry, 2001, p. 2-55). Esta misma
corriente ingresé a una serie de columnas de destilacion de platos con una
eficiencia del 95%, para separar los hidrocarburos mas livianos. La columna
desmetanizadora de 7,5 m de altura y 4,5 m de diametro consta de 5 platos. La
columna desetanizadora tiene una altura de 10,0 m y un diametro de 2,8 m en su
interior alberga 9 platos. La columna despropanizadora de 10,7 m de altura 'y 3,3
m de diametro cuenta con 10 platos. La amina utilizada en el endulzamiento se
regenera en una columna de destilacion de 12,25 m de altura y 5,1 m de diametro

que en su parte interna esta conformada por 12 platos (Martinez, 2014, p. 83).

En el segundo intercambiador de calor se calienta la fraccion liquida removida en
el separador hasta 126,5 °C con la finalidad de que entre a la columna de
absorcion como gas. Posee 4,0 m de largo, 1,22 m de diametro y 270 tubos. El
flujo saliente del intercambiador de calor ingresé a la columna de absorcion para
deshidratarla con una solucion de trietilenglicol (TEG). La columna de 4,8 m de
diametro y 12,7 m de altura cuenta con 8 lechos y el porcentaje de remocion del
agua es del 95% (Martinez, 2014, p. 83). El gas deshidratado se enfria hasta 40
°C en un intercambiador de calor de tubos y coraza de 3,0 m de largo y 1,0 m de
diametro con 270 tubos. La corriente de gas deshidratado ingresa a la columna

despentanizadora para separar los hidrocarburos pesados. La columna de 4,9 m
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de diametro y 11,7 m de altura cuenta con 11 platos. Con esto se consiguid, que
la corriente de gas dulce tenga un porcentaje de diéxido de carbono (CO;) de
0,3394%, mientras que la concentracion de sulfuro de hidrégeno (H.S) fue de
0,745 mg/m3. Asi mismo, la concentracion de agua en la corriente de gas
deshidratado fue de 28,36 mg/m3. Con base en estos resultados, se concluye que
la propuesta que se planted es correcta, pues la cantidad de cada una de estos
compuestos esta por debajo del limite maximo permisible: 3,0% para el diéxido de

carbono, 6,1 mg/m® para el sulfuro de hidrégeno y 65,0 mg/m?® para el agua.

Se disend un proceso para la produccion de etileno a partir de 72 792 kg/h de
etano obtenido en la primera parte de este proyecto. El etileno se obtuvo por
craqueo térmico de etano en un horno tubular conformado por dos camaras, la
primera de combustién tiene una altura de 6,2 m, el ancho de 4,0 m y 15,0 m de
largo. Y la camara de conveccion es de 2,2 m de altura, 1,8 m de ancho y 15,0 m
de largo. La corriente de gases de craqueo y vapor de agua se enfrié hasta 85 °C
en un intercambiador de tubos y coraza de 5,0 m de largo y 1,9 m de diametro, en
su parte interna esta constituida por 255 tubos. El agua presente en la corriente
anterior se removid en un separador liquido — vapor de 4,3 m de diametroy 8,3 m
de altura, que trabaja con una eficiencia del 99% (Coulson y Richardson, 2005, p.
460).

La corriente de gases de craqueo entré a un compresor centrifugo para proveer
una presion de 39,5 atm. Para esto, la potencia requerida es de 10 233 HP. La
corriente de salida del compresor se enfrid hasta 2°C en un intercambiador de

calor de tubos y coraza de 5,0 m de longitud y 1,8 m de diametro con 224 tubos.

Se utilizaron tres columnas de destilacion para separar los compuestos presentes
en la corriente de gases de craqueo. La columna desmetanizadora de 10,69 m de
altura y 3,2 m de diametro cuenta con 10 platos. La columna desetanizadora tiene
como dimensiones una altura de 10,0 m y el diametro de 3,3 m, consta de 9
platos. La columna fraccionadora de etileno de 5,1 m de didmetro y 14,55 m de
altura posee en su interior 16 platos. La cantidad de etileno obtenida en la planta

de produccion es 32 256 kg/h con una pureza de 98,43%.
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Se concluye que, los disenos de las plantas de tratamiento de gas natural para la
separacion de los hidrocarburos y produccion de etileno a partir de etano son
correctos porque al comparar con los resultados obtenidos (datos de balance de
masa y elementos de disefio) mediante la simulacion con el programa Chemcad

se puede observar que son similares.
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INTRODUCCION

Desde los inicios de la produccioén petrolera en el Ecuador, la mayor parte del gas
natural asociado se quema o ventea, con lo que no solamente se desperdicia un
importante recurso energético, sino que este proceso de quema de gas es una

fuente de contaminacién ambiental (Pazos, 2008, p. 16).

La quema de gas en los mecheros de las estaciones de produccion de petroleo y
otros procesos ineficaces de recuperacién de gas natural genera una pérdida
economica enorme al pais, en vista de que se debe importar productos
petroquimicos y derivados del gas natural, principalmente el gas licuado de
petréleo (GLP).

El Bloque 48 utiliza en la produccion energética 8 638 000 pies cubicos diarios de
gas natural que corresponde al 60% del total. ElI 40% restante no tiene ninguna
utilidad y se quema, pues la concentracion de sulfuro de hidrogeno (H,S) es
mayor a 0,1%, considerado como un gas altamente amargo y toxico; debido a que

genera dioxido de azufre (SO;), que es un contaminante del aire.

En la Tabla I.1, se presentan datos de la composicién obtenida en el analisis
cromatografico de muestras de gas natural de distintos pozos pertenecientes al
Bloque 48, promedio de los anos 2011, 2012, 2013 y 2014.

Sobre la base de los resultados presentes en la Tabla 1.1, se observa que los
pozos presentan en su composicion, contaminantes del gas natural como el
dioxido de carbono, sulfuro de hidrogeno y agua, que representan una de las
mayores limitantes para la produccion de insumos industriales derivados de

hidrocarburos, por los problemas que pueden causar.

El didxido de carbono y sulfuro de hidrégeno pueden ocasionar inconvenientes en
el transporte y procesamiento del gas natural, ademas de provocar problemas de
corrosion y emisiones de compuestos causantes de la lluvia 4cida principalmente.

Asi mismo, la presencia de agua puede dar lugar a la formaciéon de hidratos de
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carbono que obstruyen el flujo de gas y ocasionan problemas en equipos

secundarios y corrosion de tuberias (Gutiérrez, Sosa, Ruiz, Zapata y Erdmann,
2013, p. 3).

Tabla I.1. Datos del analisis cromatografico de muestras de gas natural de distintos pozos

del Bloque 48
ANO 2011 2012 2013 2014
% % % % % % % %
COMPUESTO PESO | MOLES | PESO | MOLES | PESO MOLES| PESO |[MOLES
Metano 25,05 43,04 30,53 50,31 22,33 | 41,37 | 11,45 | 27,83
Etano 11,18 10,50 14,07 12,34 11,21 | 11,42 7,89 10,22
Propano 14,37 9,73 18,23 11,46 16,06 | 11,91 | 22,27 19,68
Butano 8,067 4,56 9,66 4,68 12,24 6,94 24,02 16,10
Pentano 4,13 1,81 4,39 1,82 8,17 3,78 12,79 6,91
Hexano 1,27 0,48 0,55 0,22 2,91 1,09 3,63 1,65
Nitrogeno 1,23 1,32 1,27 1,43 2,33 2,76 5,22 7,28
CO, 3345 | 27,75 19,59 15,52 20,62 | 16,83 | 10,56 9,35
H,S 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua 0,44 0,78 0,62 1,20 0,74 1,38 0,003 0,01
Densidad relativa: 1,08 0,98 1,13 1,35
Peso molecular 31,30 28,19 32,50 38,90
promedio [g/gmol]:
Poder calérico del 1116,24 1 265,56 1 416,61 1 897,99
gas [Btu/pie3]:
(EPN, 2014)

Lo expuesto justifica la necesidad de proponer el disefio de una planta de
tratamiento de gas natural, con el fin de eliminar los contaminantes y
posteriormente separar los hidrocarburos: metano, etano, propano, butano,

pentano y hexano para ser utilizados como insumos de la industria petroquimica.

La alternativa que se plantea consiste en un proceso de
endulzamiento, deshidratacion y separacién de los hidrocarburos del gas natural,
a través del cual se disminuya la contaminacién ambiental y se aproveche los

hidrocarburos separados del gas natural para la produccién de insumos
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petroquimicos.

El etileno es considerado uno de los hidrocarburos mas importantes de la
industria petroquimica, ya que se utiliza en una gran cantidad de productos finales
e intermedios como plasticos, resinas, fibras y elastomeros; ademas se utiliza en

solventes, recubrimientos, plastificantes, entre otros.

Se plantea el disefio de una planta de produccion de etileno a partir de la cantidad
de etano separada en la planta de tratamiento de gas natural y consiste en un
proceso de craqueo térmico. Con esta propuesta se busca desarrollar una
alternativa para la industria petroquimica en el pais y evitar la creciente
dependencia de productos petroquimicos de importacion (Rodriguez, 2000, p.
323).



1. REVISION BIBLIOGRAFICA

1.1. GAS NATURAL

El gas natural esta conformado por una mezcla de hidrocarburos gaseosos,
principalmente de metano con proporciones menores de etano, propano, butano y
otros compuestos mas pesados que forman las gasolinas; se encuentra en la
naturaleza bajo tierra, en los denominados reservorios de gas (Dubois, 2005, p.
14).

En la Figura 1.1 se presenta un esquema de la extraccion de gas natural donde

se puede observar su recorrido hasta emerger a la superficie.
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Figura 1.1. Esquema de la extraccion de gas natural
(Hubbert, 2013, p. 1)

Existen yacimientos que contienen petrdleo con escasa cantidad de gas y otros
que solo contienen gas, pero en ambas condiciones, la separacion del gas y

petréleo se realiza en el mismo yacimiento y luego cada uno sigue un proceso de



acondicionamiento (Dubois, 2005, p. 31).

El gas natural que se extrae de los pozos puede encontrarse mezclado con
impurezas, generalmente acido sulfhidrico, mercaptanos, dioxido de carbono y
agua; que se eliminan posteriormente mediante la implementacion de distintos
tratamientos, de otro modo causarian problemas operacionales debido a la

corrosion de los equipos (Petroleos Mexicanos, 2014, p. 3).

Cuando el gas no esta acompanado de petréleo el proceso de explotacién se
facilita y no es necesario utilizar bombas para elevarlo mecanicamente, ya que el

gas emerge a la superficie de forma natural (FENERCOM, 2002, p. 6).

Sin embargo, en los pozos puede ocurrir la acumulaciéon de agua, por lo que se
debe emplear dispositivos tal como son las bombas para extraer el gas
(FENERCOM, 2002, p. 6).

1.1.1. COMPOSICION Y CLASIFICACION

En los yacimientos, el gas natural se encuentra acompanado de otros
hidrocarburos que son aprovechados en los procesos de extraccion y fabricacion
de diferentes productos. En la Tabla 1.1, se muestra la composicion tipica del gas

natural de acuerdo al tipo de yacimiento del que proviene (Dubois, 2005, p. 34).

El metano, componente principal del gas natural se encuentra en mayor
porcentaje en el pozo que no contiene petréleo (gas no asociado) y como
consecuencia posee muy poco contenido de hidrocarburos condensables. Las
otras dos fuentes provienen de pozos con petroleo y se encuentran a diferentes
valores de presion; el de presion baja (35 Bar) contiene mayor cantidad de
condensables como el propano, butano y las gasolinas a diferencia del pozo con
mayor presion (70 Bar) (Dubois, 2005, p. 34).

Otro componente de importancia principalmente para la petroquimica es el etano



que al separarse del metano y los hidrocarburos condensables, se utiliza en la
produccion de etileno (Dubois, 2005, p. 34).

Tabla 1.1. Composicion en volumen del gas natural

Gas Asociado
Componente Solo ((j/i::ifero Alta Presion - 70 Bar | Baja Presion - 35 Bar
(%) (%)
Nitrogeno 0,49 1,75 0,47
Diéxido de Carbono 1,97 - -
Metano 95,26 91,01 89,52
Etano 1,38 3,60 4,82
Propano 0,42 1,70 2,39
Isobutano 0,07 0,50 0,62
Butano 0,11 0,55 0,66
Isopentano 0,04 0,22 0,23
Pentano 0,05 0,18 0,16
Isohexano 0,21 0,49 1,13

(Dubois, 2005, p. 34)

Por otro lado, en la clasificacién del gas natural se considera principalmente su
origen y la presencia o ausencia de impurezas. De esta forma se puede

mencionar los siguientes tipos (UDLAP, 2008, pp. 6y 7):

- Gas natural no asociado: si el gas proviene de pozos que no poseen petroleo,

es decir de yacimientos que son solo gasiferos.

- Gas natural asociado: si el gas procede de pozos con petréleo y dependiendo

de si el petroleo es mas o menos liviano, el gas sera mas o menos humedo.

- Gas natural amargo: cuando contiene derivados de azufre como &acido

sulfhidrico, mercaptanos, sulfuros y disulfuros.

- Gas natural dulce: cuando el gas se encuentra libre de derivados de azufre en

un porcentaje menor al 1%. Este tipo de gas se obtiene generalmente al



endulzar el gas amargo empleando solventes quimicos, solventes fisicos o

adsorbentes.

- Gas natural humedo: es el gas que posee un contenido alto de hidrocarburos

liquidos que pueden ser recuperados, generalmente es mayor al 10%.

- Gas natural seco: es el gas natural sin o con un contenido menor al 10% de

hidrocarburos liquidos.

El gas natural que se va a tratar en la planta propuesta en este proyecto es el

asociado, ya que proviene de pozos que poseen petroleo.

1.1.2. GAS NATURAL EN EL ECUADOR

El petréleo es la principal fuente de energia primaria en el Ecuador, mientras que
la lefia, los productos de cafa y la hidroenergia presentan una participacién de
apenas el 5,70% de la produccion total en la matriz energética al 2012 (Ministerio

Coordinador de Sectores Estratégicos, 2013, p. 12).

El petréleo representa el 90% de la produccion total de energia primaria, que para
el ano 2012 fue de 211 millones de BEP (barriles equivalentes de petréleo). De
acuerdo a la estructura de la oferta de energia primaria, se encuentran luego el
gas natural y la hidroenergia con un porcentaje del 4% para cada uno, finalmente
estan la lefia y los productos de cana que representan el 2% restante (Ministerio

Coordinador de Sectores Estratégicos, 2013, p. 15).

La produccién de gas natural en el Ecuador para el ano 2012 fue de 149 millones
de pies cubicos diarios, donde el 72% que pertenece al gas asociado corresponde
a los pozos petroleros y el 28% de gas libre corresponde a la produccion de
Campo Amistad, ubicado en el Golfo de Guayaquil (Ministerio Coordinador de
Sectores Estratégicos, 2013, p. 18). En el afio 2000, se inicid la utilizacion de gas

natural para la produccion de energia eléctrica. Al 2012 se utilizaron 64 millones



de pies cubicos al dia para la generacion de electricidad, con esto la central
Termogas Machala logré un ahorro de 176 millones de ddlares (Ministerio

Coordinador de Sectores Estratégicos, 2013, p. 19).

El gas natural que producen los yacimientos petroliferos en el pais y
especialmente el gas proveniente de las refinerias, se lo aprovecha para la
produccion de gas licuado. El GLP abastece una parte de la demanda interna,
pues su produccidn alcanza solo el 24% y el 76% restante se importa, generando
pérdida econdmica al pais (Ministerio Coordinador de Sectores Estratégicos,
2013, p. 24).

Se debe entender que, el gas natural y el gas licuado de petroleo (GLP) no son lo
mismo, el primero se encuentra en reservorios mientras que, el segundo se
obtiene de la refinacion del petréleo o a partir de un proceso de licuefaccion del

gas natural.
En la Tabla 1.2 se muestran los datos relacionados a la produccion total de gas
natural, ademas se registran datos del consumo, la produccioén y la importacion de

GLP en el Ecuador correspondiente a los afios 2000, 2011 y 2012.

Tabla 1.2. Produccion, consumo e importacion de gas natural y GLP en el Ecuador

Unidades 2000 2011 2012
Produccion | kBEP 6321 8 403 9214
total de gas
natural MMcf 37 326 49 621 54 408
kBEP 2 044 1947 1093
Produccion

de GLP mileskg | 267 869 255170 249 399

kBEP 3159 6523 6 039

Importacion
de GLP miles kg | 414 084 854 954 791 444

kBEP 5181 7922 8048

Consumo de
GLP miles kg 678 967 1038314 | 1054753

(Ministerio Coordinador de Sectores Estratégicos, 2013, p. 6)
kBEP: Kilo barriles equivalentes de petroleo
MMcf: Millones de pies cubicos




Tal como se puede apreciar en el Tabla 1.2, el consumo de gas licuado de
petréleo (GLP) en el pais se ha ido incrementando y para satisfacer esa creciente
demanda ha sido necesario importar el gas licuado, cuyas cantidades se indican

en el mismo.

1.1.3. APLICACIONES DEL GAS NATURAL

El gas natural puede sustituir a los derivados del petréleo en areas tal como la de
generacion de energia eléctrica, uso doméstico en hogares y principalmente en la
industria, ya que presenta algunos beneficios que se reflejan en la calidad de la
combustién, el impacto ambiental y los costos recordando que el gas licuado de
petréleo (GLP) para las industrias no se vende con subsidio (Ministerio de
Industrias y Productividad, 2013, p. 5).

Las aplicaciones del gas natural son diversas, encontrandose presente en la
generacion de energia (cogeneracion eléctrica, centrales térmicas), la industria, el
sector residencial (estufas, calefaccion, aire acondicionado) y el transporte
(FENERCOM, 2002, p. 11).

A nivel industrial, numerosos sectores obtienen beneficio del gas natural debido a

su elevado poder calorifico y a la ausencia de impurezas como cenizas.

Es asi que se ha convertido en un elemento indispensable en sectores como: el
vidrio, ceramica, metalurgia, textil, papel e industria alimenticia (FENERCOM,
2002, p.

11).

El gas natural ofrece muchas ventajas en procesos donde se requiere ambientes

limpios, procesos controlados y combustibles de alta eficiencia (INNERGY, 2015,
p. 8).

En la industria quimica, el gas natural se aprovecha como fuente de calory es la



materia prima basica para la obtencion de diversos componentes como el metano,
etano, propano y butano que constituyen los productos base en la obtencion de
metanol, amoniaco, urea, etileno, propileno, butileno, entre otros petroquimicos
(FENERCOM, 2002, p. 11).

En la Figura 1.2 se muestran los productos que se pueden obtener a partir del gas

natural en la industria Petroquimica.
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Figura 1.2. Productos petroquimicos producidos a partir del gas natural
(PDVSA, 2005, p. 1)

1.2. APROVECHAMIENTO DE GAS NATURAL

Los requisitos que deben cumplir el gas natural se rige a la Norma Técnica
Ecuatoriana INEN 2 489:2 009 y se muestran en la Tabla 1.3.

La corriente de gas natural proveniente de los pozos de un yacimiento se
caracteriza por ser un gas amargo, hidratado y humedo; amargo por los
componentes acidos que contiene, hidratado por la presencia de agua y humedo

por la presencia de hidrocarburos condensables (Gémez, 2015, p. 10).



Tabla 1.3. Requisitos del gas natural para consumo final de los sectores industrial,
automotriz, residencial y comercial

Requisito Unidad | Minimo | Maximo

Poder calorifico MJ/m’ 35,42 43,12
Sulfuro de hidrogeno (H,S) mg/m’ - 6,10
Azufre total (S) mg/m’ - 15,00
Oxigeno (O,) % - 0,20
Nitrogeno (Ny) % - 5,00
Dioxido de carbono (CO,) % - 3,00
Total de inertes % - 5,00
Humedad (H,0) mg/m’ - 65,00
Contenido de licuables a partir del propano (Cj.) I/m’ - 0,045
Temperatura de rocio de hidrocarburos de 1 a 8000 KPa K - 271,15
Metanos % 80,00 -

(INEN, 2009, p. 6)

1.2.1. ENDULZAMIENTO DEL GAS NATURAL

El proceso de endulzamiento se realiza con la finalidad de remover los gases
acidos presentes en el gas natural, principalmente el diéxido de carbono (COy) y
acido sulfhidrico (H2S), pues estos compuestos pueden ocasionar inconvenientes
en el manejo y procesamiento del gas natural, ademas de problemas por
corrosién debido a que en presencia de agua pueden ser altamente corrosivos.
Estas impurezas deben ser removidas por motivo de seguridad, control de la
corrosion, reduccién de los costos de compresion y para el cumplimiento de

especificaciones ambientales (Balza, Ricaurte, Nadales, Viloria y Gonzalez, 2010,
p. 2).

El sulfuro de hidrégeno (H2S) es un compuesto altamente toxico que contribuye
con la corrosion de las instalaciones y al envenenamiento de los catalizadores
involucrados en los procesos de endulzamiento. Sin embargo, una vez que el
sulfuro de hidrogeno es separado del gas natural mediante el proceso de

endulzamiento puede ser enviado a plantas recuperadoras de azufre y luego ser



comercializado en forma liquida para sus diferentes usos en la industria (Erdmann
et al, 2012, p. 90).

El diéxido de carbono (CO;) es un gas incoloro e inodoro que a concentraciones
bajas no es toxico, sin embargo puede provocar afectaciones a la salud
dependiendo de la concentracion y de la duracién de la exposicion. La presencia
de este compuesto en el agua genera la corrosion, pues el diéxido de carbono es
soluble en el agua y puede formar una solucion acida como consecuencia de la

formacion de acido carbénico (Erdmann et al, 2012, p. 90).

Dentro de los componentes acidos no deseados, se encuentran también el sulfuro
de carbonilo (COS), que es un compuesto inestable, téxico y corrosivo, el cual se
descompone generalmente en CO;, y H,S y los mercaptanos (RSH) que poseen

un alto poder corrosivo (Erdmann et al, 2012, p. 90).

El proceso de endulzamiento se puede realizar a través de (Erdmann et al, 2012,
p. 91):

- Procesos de absorcion

- Procesos de adsorcién

- Procesos de conversion directa

- Remocién con mallas moleculares

- Remocién con membranas

A continuaciéon se describen cada uno de los procesos de endulzamiento de gas

natural.

1.2.1.1. Procesos de absorcion

e Absorcion con solventes quimicos: En este proceso, el gas natural se pone

en contacto con una solucidon que puede ser una alcanoamina o una solucién

basica, la cual reacciona con los componentes acidos de la corriente de gas
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natural y son solubles en el solvente (Erdmann et al, 2012, p. 91).

El procedimiento se lleva a cabo en una torre denominada contactora en la que la
solucion ingresa por la parte superior y el gas por el fondo. La solucion que sale
de la torre se envia a regeneracion, pues las reacciones que suceden entre la

solucién y los gases acidos son reversibles (Erdmann et al, 2012, p. 91).

En general los solventes quimicos poseen una alta eficiencia en la remocion de

los gases acidos (Erdmann et al, 2012, p. 91).

Dentro de las desventajas de esta técnica se tiene la alta demanda de energia
pues la torre necesita trabajar acondiciones criticas (baja temperatura y alta
presion) para favorecer la reaccién entre el gas y el solvente quimico y la
naturaleza corrosiva de las soluciones (Erdmann et al, 2012, p. 91). En la Figura
1.3, se presenta un esquema general del proceso de endulzamiento de gas

natural mediante la absorcion con solventes quimicos.

Torre Gas acido
Gas hiumedo dulce regeneradora

Intercambiador
amina pobre-rica

F 3

Torre
absorbedora

Gas humedo
amargo

Tanque
flasheo

E [—

Figura 1.3. Endulzamiento del gas natural — Absorcidon con solventes quimicos (aminas)
(PEMEX, 2014, p. 2)

En general los procesos con aminas son los mas usados por su buena capacidad
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de remocién, bajo costo, flexibilidad en el disefio y operacién. Las aminas
utilizadas en el proceso de endulzamiento por absorcidn con solventes quimicos
son: (Pino, 2010, p. 36)

a. Monoetanolamina (MEA)

- Es una amina primaria de férmula CyH;NO, la mas reactiva de las
etanolaminas y la base mas fuerte de todas las aminas.

- Su capacidad de remocién de gases acidos en el proceso de endulzamiento
es del 99% para el CO,, mientras que la cantidad de H,S después de tratar el
gas es generalmente <4 ppm (UNAL, 2004, p. 241).

- La MEA tiene la mayor capacidad de transporte para los gases acidos, lo que
significa que la tasa de circulacion de la MEA para eliminar una determinada
concentracion de gases acidos es menor.

- Su uso no es recomendable cuando existe la presencia de impurezas como
COS, CS, y Oy, pues forman productos de degradacion, los cuales deben ser
removidos afiadiendo una solucién alcalina.

- La concentracion peso/peso (%P/P) de la solucion amina — agua tiene un valor
maximo del 15%, después de este valor requiere de grandes cantidades de
calor de solucion, lo que conlleva a una alta demanda calorifica en el proceso
de endulzamiento (Pino, 2010, p. 37).

- Su presion de vapor es mayor que el resto de aminas, lo cual puede elevar las
pérdidas por vaporizacion.

- Es eficiente en procesos donde la presion parcial del gas acido en la corriente

de entrada es baja.

b. Dietanolamina (DEA)

- Es una amina secundaria de formula C4H11NO..

- Se aplica para el tratamiento de gas de refineria, en el cual pueden estar
presentes compuestos de azufre como el sulfuro de hidrégeno que pueden
degradar la MEA.

- La DEA es mas débil que la MEA, pero los productos de la reaccion con la
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DEA no son corrosivos.

La presién de vapor de la DEA es mas baja que la MEA, por lo tanto las
pérdidas por evaporacién con la DEA son menores.

Se emplea para endulzar corrientes de gas natural que contengan hasta un
10% o mas de gases acidos (Pino, 2010, p. 38).

Opera a concentraciones peso/peso (%P/P) de las soluciones entre el 30% y

35%, lo cual evita el problema de corrosion (Pino, 2010, p. 38).

Metildietanolamina (MDEA)

Es una amina terciaria de férmula quimica CH3N (C,H4,OH),.

En comparacion con las aminas primarias y secundarias la MDEA es un
compuesto selectivo de alta efectividad para eliminar el sulfuro de hidrégeno,
Reacciona de forma lenta con el didxido de carbono, por lo que para ser
removido se requiere de un mayor numero de etapas de equilibrio en la
absorcion.

Tiene una entalpia de reaccion baja con los gases acidos, por lo que se
requiere de menor energia para su regeneracion.

El nivel de corrosividad es bajo y es resistente a la degradacion en

compuestos organicos.

. Trietanolamina (TEA)

Es una amina terciaria cuya féormula quimica es CgH15NOs.

Se presenta como un liquido de color ligeramente amarillo, higroscopico y
Viscoso0.

Su mayor utilidad se relaciona con su capacidad humectante.

Es altamente selectiva hacia el sulfuro de hidrégeno.

La reaccién con el dioxido de carbono es muy lenta, al igual que la formacién

de carbonatos y bicarbonatos.

Absorcion con solventes fisicos: El solvente fisico absorbe el contaminante
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como gas en solucion, sin que se dé lugar a reacciones quimicas, pues el proceso
de absorcion fisica esta relacionado unicamente con solubilidades. Este tipo de
solventes se caracterizan por su capacidad de absorber de manera preferencial
distintos componentes acidos de la corriente de hidrocarburos. Cuando la presion
del gas es alta y hay presencia de contaminantes, es comun utilizar este proceso.
En los procesos fisicos existe una alta afinidad por los hidrocarburos; es decir, si
el gas que se va tratar tiene un contenido alto de propano y compuestos mas
pesados, el uso de un solvente fisico puede provocar la pérdida de los
componentes mas pesados, los cuales son liberados del solvente junto con
los gases acidos y su separacion no es econdémicamente viable (Erdmann et
al, 2012, p. 92; Pico, 2010, p. 42).

Los principales procesos comerciales que emplean solventes fisicos son: Selexol,
Solvente Fluor y Rectisol (Erdmann et al, 2012, p. 92).

e Absorcion con solventes hibridos o mixtos: Este tipo de procesos funciona
con la combinacién de solventes fisicos y quimicos, utilizando las ventajas de
ambos. La regeneracién depende de la composicion del solvente y se consigue
mediante la separacién en multietapas y fraccionamiento, a través de la cual se
puede remover CO,, H,S, COS, CS;, y mercaptanos. Al establecer la composicion
del solvente y el tiempo de contacto se logra la selectividad hacia el sulfuro de
hidrégeno. La solubilidad de los hidrocarburos de alto peso molecular, no
constituye un problema en la eficiencia de este proceso porque los solventes
hibridos o mixtos no tienen afinidad alguna por los hidrocarburos. Los principales
procesos comerciales que emplean solventes hibridos o mixtos son: Sulfinol,
Flexsorb PS y Ucarsol (Erdmann et al, 2012, p. 92).

Sulfinol es una mezcla de sulfolano, MDEA y agua. El proceso Flexsorb PS que
combina aminas modificadas y un solvente organico es fisicamente similar al
Sulfinol, resulta estable y resistente a la degradacién quimica. ElI Ucarsol se

emplea para la remocion de mercaptanos presentes en el gas (Alva, 2005, p. 20).
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1.2.1.2. Procesos de adsorcion

Este es un proceso de separacidén para remover contaminantes y se fundamenta
en que, ciertos cuerpos que presentan una alta porosidad pueden fijar algunos
tipos de moléculas en su superficie. La adsorcion es un fenémeno de superficie
propio de un sodlido, el cual puede contener y concentrar gases, liquidos o

sustancias disueltas sobre su superficie (Pino, 2010, p. 43).

El gas natural entra en contacto con sustancias solidas que poseen propiedades
adsorbentes, estas se encuentran empacadas dentro de la torre absorbedora y
retienen de forma selectiva los gases acidos del gas tratado. Por lo general, el
proceso de endulzamiento mediante la adsorcion se aplica cuando en el gas, los
componentes acidos tienen una presion parcial baja. La regeneracion de los

lechos secos se realiza a través de la aplicacion de calor (Pino, 2010, p. 43).

1.2.1.3. Procesos de conversion directa

Los procesos de conversion directa se caracterizan por la selectividad hacia el
sulfuro de hidrégeno y su importancia radica en evitar la contaminaciéon ambiental
a causa de este componente. Por medio de un solvente que circula dentro del
sistema, se elimina el sulfuro de hidrégeno presente en la corriente de gas. Este
solvente puede ser reducido facilmente por el sulfuro de hidrégeno y oxidado por
el aire, produciendo azufre elemental. El solvente es una mezcla de carbonato de
sodio, acido antraquinén disulfonico (ADA) y metavanadato de sodio el cual

funciona como activador (Erdmann et al, 2012, p. 92)

Las etapas de este proceso son: (Pino, 2010, p. 43)

- Absorcion del sulfuro de hidrogeno en una solucion alcalina.
- Oxidacion del sulfuro de hidrogeno por el metavanadato de sodio para
convertirlo en azufre.

- Oxidacion del metavanadato de sodio a través del ADA.



15

- Oxidacion del ADA reducida con aire.

1.2.1.4. Remocion con mallas moleculares

Este es un proceso de adsorcion fisica similar al aplicado en los procesos de
deshidratacion por adsorcién. Las mallas moleculares son lechos fijos que se
usan para absorber moléculas polares como el sulfuro de hidréogeno y el agua, es
decir que las mallas endulzan y deshidratan al mismo tiempo al gas natural. Las
mallas moleculares permiten la remocion selectiva de H,S en presencia de CO,,
sin embargo este compuesto a pesar de ser una molécula no polar puede quedar
atrapado en los poros de la malla ya que tiene un tamano similar al H,S y H,0O.
Por lo que, el CO; al quedar atrapado reduce los espacios activos y por lo mismo

la eficiencia de las mallas para retener el H,S y H,O (UNAL, 2004, p. 237).

En la adsorcién con mallas moleculares la corriente de gas agrio ingresa por el
tope de la columna y sale por la parte inferior, en donde el lecho es calentado por
hora y media a la temperatura del gas dulce caliente que se emplea en la
regeneracion de las mallas. Al incrementar la temperatura del lecho se consigue
que el H,S adsorbido se libere y generalmente al salir de la torre es quemado
(UNAL, 2004, p. 237).

Las mallas moleculares se regeneran al hacer circular gas dulce caliente a
temperaturas entre 148 y 204 °C. La utilizacién de las mallas moleculares se limita
a volumenes pequefios de gas y a presiones de operacion moderadas que

generalmente alcanzan valores de 31 atm (UNAL, 2004, p. 237).

1.2.1.5. Remocion con membranas

Se aprovecha la ventaja entre las diferencias de afinidad - difusividad que poseen

las membranas, para lograr la separacion. El agua, sulfuro de hidrégeno y diéxido

de carbono presentan una alta difusividad, lo cual muestra que pueden pasar a
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través de una membrana mas facilmente que los hidrocarburos, usando la misma
fuerza impulsora, esto permite la separacion de las impurezas del gas natural. Las
membranas son adecuadas para tratar volumenes bajos de gas y es comun el
uso de membranas permeables. El efecto de separacién no es total, porque
pueden existir pérdidas de hidrocarburos en la corriente de gas acido (Erdmann et
al, 2012, p. 92).

En este proyecto se desarrolla un proceso de endulzamiento de gas natural con
dietanolamina (DEA) en una columna de absorcion de relleno, pues ofrece una
mejor retencion de dioxido de carbono y sulfuro de hidrogeno debido a su
selectividad, su eficiencia en la remocion de los gases acidos es mayor en
comparacion con otros procesos y no tiene problemas en cuanto al manejo de
flujos grandes de gases. Se eligi6 la dietanolamina (DEA) como solvente quimico
principalmente porque puede trabajar a presiones bajas y con corrientes de gas

natural que contengan un 10% o mas de gases acidos.

En la Figura 1.3 se puede observar el esquema del endulzamiento de gas natural
mediante la absorcidon con solventes quimicos. El gas amargo ingresa por la parte
inferior de la columna de absorcién, donde luego de ser tratado sale como gas
dulce. Por su parte, la solucién liquida de dietanolamina entra por la parte superior
de la columna, esta solucion ingresa como amina pobre y sale por la parte inferior
como amina rica en gases acidos. Ambas corrientes se ponen en contacto a
contracorriente en la columna de absorcién. Los componentes acidos del gas

reaccionan con la amina y forman un complejo que es soluble en la fase liquida.

Por el tope de la columna se obtiene la corriente de gas dulce y por el fondo se
obtiene una corriente de amina rica, la cual posteriormente pasa a la columna de
regeneracion (Erdmann et al, 2012, p. 91).

La amina se regenera por calentamiento y vuelve a emplearse en el proceso, con
la finalidad de minimizar costos de operacion y disminuir la contaminacion. Para
esto, se alimenta la corriente de amina rica a una columna de platos en donde
mediante un aumento de temperatura hasta 100°C y una caida de presion se lleva

a cabo la desorcion de los componentes acidos, es decir, los gases acidos se
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separan de la amina, debido a que las reacciones entre los gases acidos y la
amina son reversibles. La amina pobre se enfria para realimentarla a la columna
de absorcién (Dubois, 2005, p. 35).

1.2.2. DESHIDRATACION

En la deshidratacion del gas natural se remueve el vapor de agua que se
encuentra asociado con el gas desde el yacimiento. Si este vapor, por efecto de
las variaciones de presion y temperatura del gas, se condensa parcialmente, se
pueden producir varios problemas relacionados al flujo en tuberias (Erdmann,
Ruiz, Benitez y Tarifa, 2012, p. 120). Las razones por las que se debe aplicar el
proceso de deshidratacién se explican a continuacién de una forma mas

detallada:

- Evitar la formacion de hidratos de carbono: la reaccion de hidrocarburos
livianos (metano, etano, propano e isobutano) o gases acidos (sulfuro de
hidrégeno, didxido de carbono) y agua, en condiciones de temperatura baja y
presion alta, da lugar a la formacion de los hidratos de carbono. Se pueden
formar en tuberias durante los procesos de produccion y transporte de gas
natural, obstruyendo su flujo y produciendo caidas de presion elevadas
(Erdmann et al, 2012, p. 120).

- Disminucion de la corrosion en tuberias: este proceso es causado por la
presencia de sulfuro de hidrogeno (H,S) y dioxido de carbono (CO.), los
cuales se disuelven en el agua formando soluciones acidas que son muy

corrosivas (Erdmann et al, 2012, p. 120).

- Reduccion de la capacidad de transmision de gas en las tuberias: el agua
liquida puede depositarse en las partes bajas de las tuberias y provocar un
incremento en la caida de presion o producir taponamiento. Ademas, la

presencia de agua libre puede producir problemas en equipos secundarios
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como intercambiadores de calor, compresores, entre otros (Erdmann et al,
2012, p. 120).

Para remover el vapor de agua presente en el gas natural, existen diferentes
meétodos de deshidratacion sin embargo, los dos mas utilizados son la absorcion
con solventes fisicos y la adsorcion en lecho sélido (Erdmann et al, 2012, p. 121;
Dubois, 2005, p. 36).

1.2.2.1.  Absorcion con solventes fisicos

La absorcion con solventes fisicos implica el uso de desecantes liquidos glicoles

generalmente.

Entre algunas de sus ventajas estan: su bajo costo de instalacién y operacion,
baja caida de presién a través de la torre de absorcion, facil reposicion del glicol,
la unidad de glicol demanda una menor cantidad de calor para su regeneracion,
los sistemas de glicol pueden operar en presencia de hidrocarburos pesados
(Erdmann et al, 2012, p. 121).

No obstante, el glicol es susceptible a contaminacién y es corrosivo cuando esta

descompuesto o contaminado.

El trietilenglicol (TEG) es el liquido desecante mas usado comunmente en la
deshidratacion de gas natural, pues se regenera facilmente; posee una
temperatura de descomposicion tedrica de 207 °C, la cual es mas alta que la del
etilenglicol (EG) y dietilenglicol (DEG); sus pérdidas por vaporizacion son menores

y su costo es menor que el de los otros dos (Gonzalez, 2010, p. 2).

En la Tabla 1.4 se presentan las propiedades y caracteristicas de los glicoles que

se emplean en la deshidratacion de gas natural.
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Tabla 1.4. Propiedades y caracteristicas de los glicoles utilizados en la deshidratacion del

gas natural
Propiedades Etilenglicol | Dietilenglicol | Trietilenglicol

(EG) (DEG) (TEG)
Formula quimica C,HO, C4H,00; CeH 40,4
Peso molecular 62,07 106,12 150,18
Punto de ebullicion (°C) 197,60 245,00 277,85
Punto de fusion (°C) -13,00 -10,45 -7,35
Presion de vapor a 25°C (Pa) 12,24 0,27 0,05
Densidad a 25°C (kg/m®) 1110 1115 1122
Viscosidad absoluta a 25°C (Pa.s) 0,01771 0,03021 0,03673
Calor especifico a 25°C (J/kg.K) 2395 2307 2190
Punto de inflamabilidad (°C) 111,11 123,89 176,67
Temperatura teérica de 165,00 164,44 206,67
descomposicion térmica (°C)

(Bouza, 2009, p. 5)

En la Figura 1.4, se presenta un esquema del proceso de deshidratacién de gas
natural con glicoles. Este inicia cuando el gas humedo entra en la torre
absorbedora por el fondo, mientras que el glicol seco lo hace por el tope y fluye en
contracorriente, absorbiendo el agua del gas natural mediante el contacto de
dichas corrientes. El gas deshidratado sale por el tope de la torre, mientras que el
glicol rico sale por el fondo y se dirige al sistema de regeneracion. El glicol rico en
agua que sale del absorbedor se transporta hacia el separador flash donde es
precalentado por la corriente de glicol regenerada (glicol pobre), la cual se
encuentra a una mayor temperatura en el intercambiador de calor 1 (Erdmann et
al, 2012, p. 124).

El glicol precalentado entra porla parte superior al despojador y avanza hacia
abajo a través del lecho empacado hasta llegar al rehervidor. En el rehervidor el
glicol es separado del agua, el cual pasa de manera ascendente a través del
lecho y sale por el tope del despojador como vapor. El glicol pobre, libre de agua
se dirige hacia el tambor donde es enfriado por la corriente rica en glicol en el
intercambiador 2. Finalmente, el glicol regenerado y enfriado, se recircula a la

torre absorbedora (Erdmann et al, 2012, p. 125).
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Figura 1.4. Esquema del proceso de deshidratacion con glicoles
(Erdmann et al, 2012, p. 123)

1.2.2.2.  Adsorcion en lecho sélido

En la adsorcion en lecho sélido se emplean desecantes solidos como la alumina,
silica gel y tamices moleculares. Los cambios en la temperatura, la presion y el
caudal de gas afectan muy poco a este tipo de proceso. Sin embargo, su costo de
operacion es elevado, la caida de presién es alta, el desecante sdlido se
contamina facilmente con hidrocarburos pesados, sulfuro de hidrogeno (H»S),
dioxido de carbono (CO.) y agua libre, las instalaciones y los equipos ocupan gran

espacio (Erdmann et al, 2012, p. 122).

En la Figura 1.5, se muestra un esquema general de la deshidratacion de gas

natural mediante el uso de desecantes solidos.

De acuerdo a la Figura 1.5, el proceso de deshidratacion inicia cuando la corriente
de gas natural que contiene agua desciende a través de la torre de adsorcion. El

agua es adsorbida selectivamente a través del lecho de desecante y por el fondo
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de la adsorbedora se obtiene la corriente de gas deshidratado. Cuando el lecho
se satura, se envia gas caliente para regenerar al desecante. El agua adsorbida
por el desecante es removida al calentar el lecho a una temperatura que depende
del desecante usado y las especificaciones de funcionamiento. Este
calentamiento se logra a través de una pequena corriente caliente del propio gas
seco denominada gas de regeneracion, la cual entra por el fondo de la torre y
llega hasta el tope de la misma. Una vez que la corriente del gas de regeneracion
sale por la parte superior de la torre, inmediatamente es enfriada para condensar
la mayor parte del agua y es dirigida hacia un separador, en el cual se obtiene por
el fondo el agua, mientras que por el tope del equipo se obtiene el gas de

regeneracion enfriado, el cual es recirculado al sistema (Gonzalez, 2010, pp. 5-7).

Zas de regeneracion
enfriado

Enfnador del gas
de regeneracion

Separador

Zas himedo
Agua

Adsorbedares

Calentador del
gas de
regeneracién

Gas de
rageneracian

Gas deshidratado
Figura 1.5. Esquema del proceso de deshidratacién con sélidos

(Gonzilez, 2010, p. 5)

1.2.3. SEPARACION DE HIDROCARBUROS

La presencia de hidrocarburos liquidos (etano, propano, butano y gasolinas) del
gas natural en gasoductos origina pérdidas de presion, las cuales reducen el

caudal transportado. Estos hidrocarburos se condensan a lo largo del gasoducto
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originando problemas en su transportacion (Gonzalez, 2010, p. 1).

La recuperacion de los componentes liquidos del gas se efectua para el control
del punto de rocio del gas natural y ademas representa una fuente econdémica,
pues los hidrocarburos liquidos tienen un valor mas alto como productos

separados que como parte de la corriente de gas natural (Gonzalez, 2010, p. 1).

La separacion de los hidrocarburos presentes en el gas natural puede realizarse

criogénicamente o por absorcion.

1.2.3.1.  Proceso criogénico para recuperacion de hidrocarburos liquidos

En la Figura 1.6, se muestra un esquema del proceso criogénico el cual

inicia cuando el gas humedo dulce proveniente del proceso de endulzamiento

pasa a la seccion de deshidratacion, donde se remueve la mayor cantidad de

agua.
Expansion
Deshidratacion
Torre
desmetanizadora
Gas hiamedo
dulce >
Enfriador
de gas Refrigeracion
A

Agua

Liquidos del
) gas natural
Compresion

=Gas residual

Figura 1.6. Proceso criogénico para la recuperacion de hidrocarburos licuables del gas

natural
(PEMEX, 2014, p. 5)

Luego es enfriado por corrientes del proceso y por un sistema de refrigeracion
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mecanico. El enfriamiento y la elevada presion del gas hacen posible la
condensacion de los hidrocarburos (etano, propano, butano, etc.), los cuales son
separados y enviados a rectificacion en la torre desmetanizadora. La fraccion de
gas obtenida en el proceso de separacion pasa a un turbo-expansor, que genera
una variacion en la presion provocando que la corriente se enfrie aun mas y esta
ingresa por la parte superior a la torre desmetanizadora. El gas residual obtenido
es el producto principal de este proceso y consiste basicamente en metano. Otro
producto es la corriente de liquidos del gas natural que esta constituida por
hidrocarburos licuables, estos serviran de alimentacion para las plantas
fraccionadoras (PEMEX, 2014, p. 5).

1.2.3.2.  Proceso de absorcion para recuperacion de hidrocarburos liquidos

En la Figura 1.7, se muestra un esquema del proceso de recuperacion
de hidrocarburos liquidos mediante la absorcion.

Liquidos del gas,
Gas natural seco
etano mas pesados a
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3 A ~ Torre de *4 Deshidratador
" i - destilacion Y
Torre = Acel
absorbedora I Aceite i = ab::)t;)ente
absorbente »
°" s
himedo ' 3 '
dulce v Tanque .
flasheo
Aceite rico 2
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Figura 1.7. Proceso de absorcion para la recuperacion de hidrocarburos liquidos del gas

natural
(PEMEX, 2014, p. 6)

El proceso se efectia empleando un aceite absorbente de elevado peso
molecular. En la primera seccion se obtiene el gas natural seco por la parte

superior del absorbedor, mientras que por el fondo se obtiene el aceite rico. El
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aceite pasa a un reabsorbedor, donde se produce gas combustible por el tope y
por la parte inferior se obtiene el aceite con los hidrocarburos liquidos absorbidos.
Esta corriente pasa a una seccion vaporizacion y luego al area de destilacion
donde se separan los hidrocarburos ligeros en estado liquido, esta corriente esta

conformada por etano y pesados.

Por el fondo de la torre de destilacion se obtiene el aceite pobre que pasa a un
proceso de deshidratacion para volver a ser utilizado. Uno de los productos
principales de esta planta es el gas natural seco constituido basicamente por
metano. Otro producto es la corriente de hidrocarburos liquidos del gas natural, la

cual constituye la alimentacién a las plantas fraccionadoras (PEMEX, 2014, p. 6).

1.2.3.3. Fraccionamiento de hidrocarburos

El proceso de fraccionamiento consiste en varias etapas de separacion que se

efectian a través de la destilacion, como se muestra en la Figura 1.8.

Torre Torre Torre Torre
desetanizadora desbutanizadora despropanizadora repasadora
Propano
Etano Nafta ligera
gaseoso
Liquidos del
gas na 1 4 4
Nafta pesada
1 Butano
Ga; licuado

L

Figura 1.8. Proceso de fraccionamiento de hidrocarburos del gas natural
(PEMEX, 2014, p. 7)

La planta de fraccionamiento recibe los hidrocarburos liquidos del gas natural, que
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pueden provenir de los procesos de recuperacion tanto criogénicos como de

absorcion.

En la primera columna se obtiene el etano, en la segunda el gas licuado (mezcla
de propano y butano), en la torre despropanizadora se obtiene de forma individual
el propano por el tope de la columna y por el fondo el butano. Finalmente en la
torre repasadora, se separa los pentanos, hexanos e hidrocarburos mas pesados
que conforman las naftas. El etano es empleado principalmente como
alimentacion de la planta de etileno, mientras que el gas licuado y la nafta se
comercializan (PEMEX, 2014, p. 7).

1.2.4. LOS HIDROCARBUROS Y LA INDUSTRIA PETROQUIMICA

La industria petroquimica permite obtener una gran variedad de productos
derivados del petréleo y del gas natural. Estos productos se transforman en
materia prima de otros sectores principalmente en la obtencién de polimeros
(SNMPE, 2011, p. 1).

Los hidrocarburos condensables producto del tratamiento del gas natural tales
como el etano, propano, butano y gasolinas constituyen una de las principales
fuentes de materia prima para la industria petroquimica, asi como la nafta virgen y
ciertas corrientes de hidrocarburos resultantes del proceso de refinacion del
petroleo (Dubois, 2005, p. 202).

La obtencion de los petroquimicos implica llevar a cabo procesos que abarcan
tanto cambios fisicos como quimicos en los hidrocarburos, consiguiendo que se
separen el petrdleo y el gas natural, en hidrocarburos mas simples y ligeros
(SNMPE, 2011, p.1).

Los compuestos basicos considerados dentro de la industria petroquimica, son los
siguientes (Dubois, 2005, p. 202):

1. Etileno
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Propileno
Butileno
Butadieno

Aromaticos (benceno, tolueno y xileno)

2 T

Gas de sintesis (mezcla de hidrogeno y mondxido de carbono)

Los cinco primeros compuestos anteriores se obtienen mediante la
descomposicion térmica de hidrocarburos que van desde el etano. Los aromaticos
se consiguen a través del reformado catalitico de la nafta virgen o como
subproducto del proceso de obtencion del etileno. En cambio, el gas de sintesis
se obtiene al hacer reaccionar el gas natural con vapor de agua o por oxidacion
parcial, ambos hasta obtener una mezcla final de mondéxido de carbono (CO) e
hidrégeno (H;) (Dubois, 2005, pp. 202 y 204).

1.2.5. LA INDUSTRIA PETROQUIMICA EN EL ECUADOR

La Petroquimica se ha convertido en un actor importante en todos los sectores de
la economia mundial. Ecuador es un pais que aun no ha desarrollado este tipo de
actividad y carece de empresas nacionales que produzcan y provean insumos
industriales provenientes de los hidrocarburos, por lo tanto se ve obligado a
realizar importaciones de productos como: el polipropileno, polietileno de alta y
baja densidad, benceno, xileno, urea y gas licuado (Camara de Industrias de
Guayaquil, 2012, p. 7).

En el pais, los hidrocarburos son empleados fundamentalmente en la generacién
de energia, sin embargo estos deberian destinarse solamente para la industria
petroquimica, pues evidentemente el pais posee una creciente dependencia de
productos petroquimicos de importacién (Ministerio Coordinador de Sectores
Estratégicos, 2013, p. 15).

A continuacion en la Tabla 1.5, se muestran datos de las importaciones de

productos petroquimicos realizadas por Ecuador.
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DESCRIPCION 2008 2009 2010 2011
NANDINA PESO | COSTO | PESO |COSTO| PESO |COSTO| PESO | COSTO
(TON) (USD) (TON) | (USD) | (TON) | (USD) | (TON) (USD)
Polipropileno 49 209 83 844 44319 | 47691 | 50943 | 76622 | 61058 | 108 337
Polietileno DB | 56787 | 102522 | 64656 | 77590 | 66264 | 104575| 64693 | 112576
Polietileno DA | 49 795 87423 51410 | 59574 | 54514 | 78534 | 56946 89 951
Benceno 0 2 0 5 0 6 0 2
Xileno 2296 2 696 2678 2516 2909 3204 3302 4429
Urea 138619 | 62974 79401 | 26844 | 99170 | 38020 | 140031 | 64753
Gas licuado 734923 | 666595 | 794914 | 403 206 | 818 877 | 575341 | 921 576 | 858 545
TOTAL 1031629|1006056|1037378| 617426 |1092 677 | 876 302 | 1247 606 |1 238 593

(Camara de Industrias de Guayaquil, 2012, p. 9)
*TON: tonelada métrica

1.2.6. ETILENO

En la Figura 1.9, se muestra las principales aplicaciones del etileno en la industria

petroquimica.

El etileno pertenece a la familia de los hidrocarburos insaturados, dentro de los
cuales es el mas simple. Es un compuesto quimico organico formado por dos
atomos de carbono unidos mediante un doble enlace, que le confiere una gran

estabilidad a la ruptura (Aguilar, 2001, p. 11).

Este compuesto es un producto de descomposicion primaria o secundaria de

numerosos hidrocarburos tales como el etano, propano, nafta y gasoleo.

Generalmente, se obtiene mediante el proceso de craqueo o desdoblamiento de
moléculas pesadas en moléculas mas (Asociacion Espanola de

Operadores de Productos Petroliferos - AOP, 2002, p. 2).

ligeras
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Figura 1.9. Procesos del etileno y productos derivados
(PDVSA, 2005, p. 1)

1.2.7. ESQUEMA GENERAL DE UNA PLANTA DE TRATAMIENTO DE GAS
NATURAL Y PETROLEO

En la Figura 1.10, se presenta el esquema de una planta de tratamiento de gas

natural y petréleo provenientes de un yacimiento.

El proceso inicia cuando el gas natural y el petréleo son separados. En la
corriente de gas natural se eliminan los condensados (liquidos arrastrados).
Luego se separan los gases acidos (H,S y CO,) a través de un proceso de
endulzamiento con monoetanolamina (MEA) en una columna. La amina se
regenera mediante calentamiento para recircularse al proceso (Dubois, 2005, p.
35).

Después la corriente de gas natural se deshidrata empleando algun glicol o con
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alumina, esto es importante realizarlo para evitar la formaciéon de hidratos solidos
que pueden obstruir los gasoductos impidiendo el transporte adecuado de gas. Si
es necesario, se separa el exceso de hidrocarburos condensables (propano,
butano y gasolinas), esto se realiza por absorcion o criogénicamente. En la Figura
1.10 se muestra una separacion criogénica que utiliza un turbo expander para
conseguir bajas temperaturas cercanas a los -100°C. A esta temperatura

empiezan a separarse los hidrocarburos (Dubois, 2005, pp. 35y 36).

C, (Etanc;
A Pelrogqu’mica

Torre
Demetani-

Separador zadora C, A Consumo

Yaci-
miento

Secado con
EG / Alimina hesis
Co Turbo :
Agua Se par;lcidn expander LPG + Gasolina
ases
cidos o U
Petréleo T CuGs
Petréleo Gases
ot Separador isuellos
itivos  Electrostético G
! 12.000 V as tratado
_______-\ c
i Columna
| ” ” ”l“ Estabilizadora
g A Gasoducto
200°C
Agua Agua ‘ (70 Bar)
Salada Petréleo Estabilizado a Refineria

Referencias: Ll

C = Compresor
MEA = Mono Etanol Amina
EG = Elilen Glicol

Figura 1.10. Esquema general del tratamiento de gas natural y petrdleo
(Dubois, 2005, p. 35)

Por otro lado, la corriente de petréleo se envia a un tanque de decantacién
para separar el agua salada presente. Al resto de agua se le afiade aditivos para
transportarla a un separador electrostatico de 12000 voltios y separarla. El
petréleo sin agua se estabiliza en una columna de destilacion a una temperatura
de 220 °C, donde se obtiene por la parte superior los gases que se envian a la
planta de tratamiento de gas y por el fondo el petréleo estabilizado, que se enfria
y almacena (Dubois, 2005, p. 36).
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1.2.8. DISENO PROPUESTO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE

TRATAMIENTO DE GAS NATURAL PARA LA SEPARACION DE LOS
HIDROCARBUROS

La planta de tratamiento de gas natural para la separacion de los hidrocarburos

propuesta en este proyecto esta conformada por los equipos que a continuacion

se mencionan:

Un separador vapor — liquido que tiene como finalidad separar el vapor de los

compuestos liquidos de la corriente de gas natural.

Dos columnas de absorcién de relleno, la primera se emplea en el
endulzamiento del gas natural utilizando una solucion de amina (DEA) con la
cual se separa el diéxido de carbono y el sulfuro de hidrégeno de la corriente
gaseosa conformada por metano, etano, propano y butano. La segunda se
utiliza para la deshidratacion de la corriente de hidrocarburos compuesta por

pentano, hexano y heptano, usando trietilenglicol.

Las columnas de platos a la cual ingresa una corriente constituida por metano,
etano, propano, butano, pentano y hexano. Esta corriente se traslada a través
de varias columnas de destilacion (desmetanizadora, desetanizadora,
despropanizadora y despentanizadora), en las cuales se separan cada uno de

los hidrocarburos antes mencionados.

Tres intercambiadores de tubos y coraza con el flujo en contracorriente, el
primero se utiliza para enfriar la corriente que proviene de la columna de
absorcion de relleno que endulza al gas natural, el segundo se emplea para
calentar los hidrocarburos liquidos provenientes del separador y el tercero
enfria la corriente deshidratada que sale de la columna de absorcion de

relleno.

A continuacion se explican las generalidades de cada uno de los equipos antes

mencionados.
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1.2.8.1.  Separador vapor — liquido

En los equipos de este tipo, la separacidon se consigue a través de una
combinacion de separacion por gravedad, separacion por fuerza centrifuga y
separacion por choque. Un separador esta conformado por las siguientes

secciones basicas, tal como se muestra en la Figura 1.11 (Gomez, 2014, p. 3):

- Seccion de separacion primaria: La separaciéon se efectua a través de un
cambio de direccion de flujo, este cambio se puede generar con una entrada
tangencial de los fluidos al separador o al instalar una placa desviadora a la
entrada. Con cualquiera de las dos formas se le induce una fuerza centrifuga
al flujo, con la que se separa la mayor parte del liquido y se reduce la

turbulencia del flujo.

- Seccion de separacion secundaria: Separa la maxima cantidad de gotas de
liquido de la corriente de vapor, el mecanismo de separacion principal es por
gravedad. La eficiencia de separacion en esta seccion depende de las
propiedades fisicas del vapor y del liquido, del tamafo de las gotas de liquido

suspendidas en la corriente de vapor y del grado de turbulencia.

- Seccion de extraccion de niebla: Separa las gotas pequenas de liquido que no
se eliminan del flujo de vapor en las secciones anteriores. La separaciéon se
efectla a través del mecanismo de choque, que logra que las pequefias gotas
de liquido se colecten y se acumulen sobre una superficie formando gotas mas

grandes, que se drenan o caen a la seccidén de separacién primaria.

- Seccion de almacenamiento de liquido: En esta seccion se almacena y
descarga el liquido separado de la corriente de vapor. La capacidad de esta
parte del separador debe ser la suficiente para manejar las posibles
fluctuaciones de liquido que se pueden dar en una operacion normal, por lo

que se debe controlar el nivel del liquido en el separador.

Los separadores pueden clasificarse por su forma en: horizontales, verticales y
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esféricos.

Por su funcién se clasifican en: bifasicos y trifasicos, los primeros separan vapor y

liquido, mientras que los segundos vapor, petroleo y agua.

En la Figura 1.11, se presenta el esquema de los separadores horizontal y vertical

con las respectivas secciones que lo conforman.

Salida de Gas
‘ SEPARADOR HORIZONTAL
Separacién

cparador
Primaria por
'-\ T Coalascanai
A=) Cr
( Separacion Secundaria S0 1
s | o & e . e ¢ e . e e 2 e . e = e = e o -

Racoleccion de las Fasaes Liquidas

Salida de Vapor
\ Salida de Liquido

Separador por__-] Ll ) l ()
Coalescencia
Separacidn

Secundaria
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Almentacién " |

Separacidn - o
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Recoleceibn
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\ﬁ/ SEPARADOR VERTICAL

Salida de Liquido

Figura 1.11. Esquema de los separadores horizontal y vertical
(Diaz, Paguay, Tomald y Malavé, 2009, p. 3)

El principio de funcionamiento es el mismo para los separadores horizontales
y verticales del tipo bifasico. El fluido entra al separador y choca con el deflector
interno, causando la separacion inicial del liquido y del vapor. La fuerza de la
gravedad provoca que el liquido vaya al fondo y el vapor vaya hacia el domo del

recipiente.

La recoleccion del liquido en el fondo depende del tiempo de retencién, el cual
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provoca que el vapor y el liquido encuentren el equilibrio a una determinada
presion. Finalmente el liquido sale del recipiente mediante una valvula de
descarga y el vapor pasa por la seccion de extraccion de neblina antes de salir del

separador (Gémez, 2014, p. 10).

El tipo de separador liquido — vapor que se seleccion6 se presenta en la Figura

1.12, donde se muestran las proporciones caracteristicas del separador vertical.
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Figura 1.12. Esquema y proporciones tipicas
de un separador liquido - vapor vertical

extractor de niebla y la

(Coulson y Richardson, 2005, p. 461) salida del gas (m)

La utilizacion de los extractores de niebla hace posible el empleo de separadores
mas pequefios. La eficiencia de separacion por encima del 99% se consigue
con caidas de presion bajas (Coulson y Richardson, 2005, p. 460). Otro factor de

importancia que se establece en el disefio del separador es la presion de
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operacion, los valores que puede tomar se encuentran entre: presiones bajas de 0
a 20 bar, presiones medias de 20 a 35 bar y presiones altas de 35 bar en adelante
(Coulson y Richardson, 2005, 463).

El nivel del liquido depende del tiempo de retencidn, por lo que el liquido debe ser
retenido en el separador por un cierto tiempo hasta que el vapor y el liquido
lleguen a equilibrarse en condiciones de la presion de operacién. El tiempo de
retencién requerido normalmente es de 10 minutos (Coulson y Richardson, 2005,
p. 462).

La corriente de vapor esta conformada por hidrocarburos livianos como el metano,
etano, propano y butano ademas compuesto como el nitrogeno, didxido de
carbono y sulfuro de hidrégeno. Mientras que la corriente liquida esta conformada

por pentano, hexano, heptano y agua.

1.2.8.2. Columna de absorcion de relleno

Las columnas de absorcion de relleno son utilizadas para procesos como
destilacién, absorcion de gases y extraccion liquido - liquido. La absorcidén de
gases ocurre mediante la interaccion del gas con la solucion liquida, la cual
secuestra al compuesto a remover de la corriente entrante, la interaccidon se da en
los rellenos ubicados a lo largo de la columna de absorcién. Los rellenos son
unidades que promueven el contacto entre las fases liquida y gaseosa
proporcionando una superficie de contacto amplia que facilita la separaciéon del
compuesto de interés (Couper, 2012, p. 423). En la Figura 1.13, se presenta el
esquema de una columna de absorcion de relleno con sus respectivas corrientes

de entrada y salida.

El relleno seleccionado debe cumplir con las siguientes funciones (Coulson y
Richardson, 2005, p. 589):

— Proporcionar una gran superficie de contacto.
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— Tener una superficie abierta que disminuya la resistencia al paso del flujo del
gas.

— Promover la distribucion uniforme de liquido sobre la superficie del relleno.

— Promover un flujo uniforme de vapor a través de la seccion transversal de la

columna.

Salida
‘ Gas

Ingreso
liguido

———t—

Distribuidor

—

Relleno

--------------- Sopom del
relleno

Ingreso

Gas Salida

liguido

Figura 1.13. Esquema de la columna de absorcion de relleno

La distribucion del relleno se da de dos formas, la una adoptando una disposién
con geometria regular y la otra ubicando el relleno al azar (Coulson y
Richardson, 2005, p. 589).

Cuando la concentracién del soluto es pequena, por ejemplo menos de 10 por

ciento, el flujo de gas y liquido es constante a lo largo de la columna.

La altura del empaque requerido (Z) esta en funcion del coeficiente de
transferencia de masa (Kg) y su composicion en fase gaseosa o en funcion del
coeficiente de transferencia de masa (K.) y su composicion en fase liquida
(Coulson y Richardson, 2005, p. 594).
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En la Figura 1.14, se presenta el tipo de relleno seleccionado para el proceso de

absorcion, el cual pertenece a los rellenos de distribucion al azar.

Figura 1.14. Relleno silla Berl de ceramica
(Couper, 2012, p. 466)

1.2.8.3. Columna de destilacion

La destilacion es un proceso fisico que se emplea en la separacion de una mezcla
liquida en sus componentes. Cuando una mezcla liquida se vaporiza, el vapor
tiene una composicion diferente a la del liquido residual. En la parte superior de la
columna el vapor se condensa, el producto liquido corresponde al destilado,

mientras que el producto residual se denomina fondos (Alzate, 2010, p. 31).

A nivel industrial, las columnas de destilacion de platos convencionales son las
comunmente usadas, en estas el vapor y el liquido se ponen en contacto

favoreciendo la separacion de los componentes (Alzate, 2010, p. 31).

Existen varios tipos de columnas de destilacion, cada una disefiada para
un determinado tipo de separacién. En la Figura 1.15, se presenta una

clasificacion basica de las columnas de destilacion.
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Figura 1.15. Tipos de columnas de destilacion

Una columna de destilacion tipica esta conformada por los siguientes elementos y
se muestran en la Figura 1.16 (Ugalde, 2003, p. 16).
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Figura 1.16. Columna de destilacion con sus componentes
(UDEP, 2005, p. 6)

- El depdsito cilindrico vertical que aloja los dispositivos internos y es en donde

tiene lugar la separacién de los componentes del liquido (Ugalde, 2003, p. 16).

- Los platos y relleno son los componentes internos de la columna y se utilizan
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para propiciar la separacion de los componentes. Los tipos de platos

comunmente usados se presentan en la Figura 1.17 (Ugalde, 2003, p. 16).

En este proyecto, el tipo de plato que se seleccioné es el perforado pues es el
mas utilizado en la destilacion fraccionada que es el proceso que se lleva a cabo
en esta parte, su reemplazo y limpieza es mas facil, su costo es menor y
principalmente porque facilita el paso del vapor y del liquido permitiendo un mejor

contacto (Coulson y Richardson, 2005, p. 558).

[ AN LY

PLATO PERFORADC

=T
mﬁmm

.

- d - _-' >

= aey X -r"*"-'-":\
il

e
——

PLATO DE CASQUETE DE BURBUJEQ

Figura 1.17. Tipos de platos

- Elrehervidor se trata basicamente de un intercambiador de calor para aportar
calor a la columna, suministrando la vaporizacion requerida para el proceso de
destilacién (Ugalde, 2003, p. 16).

- El condensador es un intercambiador de calor que se emplea para enfriary
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condensar el vapor que sale desde la columna para que luego pueda
introducirse como reflujo (Ugalde, 2003, p. 16).

- El tanque de reflujo maneja el vapor condensado que viene de la parte
superior de la columna, de tal forma que el liquido puede ser recirculado al
equipo (Ugalde, 2003, p. 16).

1.2.8.4. Intercambiadores de calor de dos corrientes en contracorriente

Los intercambiadores de calor son dispositivos de transferencia de calor, los

cuales pueden clasificarse segun la configuracién de flujo y la superficie de

transferencia de calor.

En la Figura 1.18, se presenta una clasificacién general de los intercambiadores
de calor de acuerdo a la configuracion de flujo.

— Una sola corriente Un solo fluido cambia su temperatura.
| | Dos corrientes en flujo Dos fluidos se desplazan en direcciones paralelas y en el
paralelo mismo sentido.
w
a
0
x || Dos corrientes en Los fluidos se desplazan en direcciones paralelas pero en
8 contracorriente sentidos opuestos.
<
m
S . ) . ) ) )
< 9 Dos corrientes en flujo Las corrientes fluyen en direcciones perpendiculares. Uno o
8 < cruzado ambos fluidos pueden estar sin mezclar .
wo
'_
Z
g || Dos corrientes en Uno de los fluidos entra y sale por el mismo extremo. La otra
n contraflujo cruzado corriente fluye en forma perpendicular.
O
o
|_
| | Dos corrientes a pasos Algunos de los pasos producen un flujo paralelo mientras que
multiples otros un flujo en contracorriente.
Dos corrientes fluyen alternadamente a través de una matriz.
— Regeneradores El calor cedido por el fluido caliente de almacena en la matriz
y se transfiere al fluido frio.

Figura 1.18. Tipos de intercambiadores de calor
(Mills, 2000, p. 744)
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El método de la temperatura logaritmica media para el rendimiento de un
intercambiador de calor es aplicable cuando se conocen las temperaturas de
entrada y salida, sea porque se han medido de forma experimental o porque se
especifican en el disefio. Sin embargo, si se requiere calcular las temperaturas de
entrada y salida en un intercambiador conociendo anticipadamente sus
velocidades de flujo, el método DTLM requiere de un proceso iterativo (Mills,
2000, p. 768).

Para su dimensionamiento se emplean dos métodos: el método de la temperatura

logaritmica media (DTLM) y el numero de unidades de transferencia (NUT).

La configuracion apropiada del intercambiador para los requerimientos de
enfriamiento y calentamiento de los flujos que intervienen en este proceso es uno

de dos corrientes en contracorriente y su esquema se presenta en la Figura 1.19.

Salida de Entrada a
los fubos la coraza Deflectores

L

Cabezal del
extremo
| ] anterior
o 7 .

Cabezal del Mo =

extremo

posterior I

Tubos
Coraza

Salida de Entrada hacia
los tubos

la coraza

Figura 1.19. Esquema de un intercambiador de tubos y coraza en contracorriente de un
paso por los tubos y coraza

En cambio, el método de nimero de unidades de transferencia se basa en la
efectividad del intercambiador durante la transferencia de una cantidad de calor
determinada. Siendo un método alternativo, ofrece ventajas para el analisis de
problemas en los que hay comparar varios tipos de intercambiadores, con el fin de

seleccionar el tipo mas adecuado para una aplicacién especifica (Incropera, 2011,
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p. 599).

1.2.9. ESQUEMA GENERAL DE UNA PLANTA DE PRODUCCION DE
OLEFINAS

En la Figura 1.20 se presenta un esquema de la planta de produccion de olefinas.

FRACCIONAMIENTO
BAJA TEMP.
He/CH.

COMPRESION 100°C -40°c L.Getileno

etano

uAFTAGf

10°C

C4
aromaticos
gasolina Y 36kgem2

825°C

fuel oil

propano

FRACCIONAMIENTO
FRACCIONADOR
PIROLISIS PRIMARIO ALTA TEMP.

Figura 1.20. Esquema del proceso de produccion de olefinas
(UNAM, 2003, p. 2)

La nafta se precalienta y vaporiza en la seccién de conveccion del horno
inyectando vapor, luego se traslada a la zona de radiacion donde ocurren las
reacciones de forma consecutiva y simultanea. El gas que sale del horno se enfria
rapidamente en un intercambiador de calor hasta los 350 o 400 °C con un
refrigerante. En la columna de destilacion atmosférica se rectifica la corriente
saliente del horno, donde se obtiene por el fondo un fuel oil rico en olefinas que se

quema como combustible en el horno. Y en el condensador de cabeza se separa
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la gasolina de pirdlisis que contiene una gran cantidad de olefinas y aromaticos
(UNAM, 2003, pp. 1-3).

El gas craqueado se comprime hasta aproximadamente 40 atm y a la salida de
este se lava con una solucion de hidréxido de sodio para el eliminar el H,S y el
CO; que contiene. Luego se seca mediante alumina activada y tamices
moleculares que retienen el CO; residual de modo que su temperatura sea menor
a -100 °C. El gas seco se enfria y se introduce en la desmetanizadora en la cual
se separa el CH4, CO y H, (UNAM, 2003, pp. 1-3).

La corriente de fondo de la desmetanizadora pasa a la desetanizadora en la que
se separa la corriente de hidrocarburos con dos carbonos por el tope y es esta
misma corriente la que ingresa en una fraccionadora separando por el tope el
etileno y por el fondo se obtiene el etano. La corriente que se obtuvo por la parte
inferior de la desetanizadora pasa a la despropanizadora en la que se separa por
la cabeza los hidrocarburos con tres carbonos. Seguidamente se separan los mas
pesados en fraccion C4, Csy nafta (UNAM, 2003, pp. 1-3).

1.2.10. DISENO PROPUESTO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE
PRODUCCION DE ETILENO A PARTIR DE ETANO

El etileno se obtiene a través del proceso de craqueo de distintos hidrocarburos.

En este proyecto se realiza el craqueo térmico de etano debido a que este
compuesto ofrece un rendimiento en etileno aproximadamente del 85% y al
compararlo con otros tipos de alimentacion (propano, butano, pentano, naftas y
gasoil) se alcanzan solamente valores del 40% (Lépez, Bddalo y Villora, 2005, p.
49).

A continuacién se explica en que consiste el proceso de craqueo térmico.
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1.2.10.1. Craqueo térmico

La descomposicidon térmica, conocida como craqueo se efectua al calentar una
corriente de hidrocarburo combinado con otra de vapor de agua, provocando el
desdoblamiento de las moléculas pesadas en moléculas mucho mas ligeras
mediante la adiciéon de calor. Dicho de otro modo, este proceso consiste en la
ruptura de las moléculas de hidrocarburo bajo la unica influencia de la
temperatura (Dubois, 2005, p. 112).

En la Figura 1.21, se muestra el esquema de la unidad de craqueo al vapor,
donde el horno es el dispositivo principal, ya que el proceso es endotérmico. El
resto del equipo permite separar los productos y dependiendo de las
especificaciones de pureza que deban cumplir, el proceso de separacién es mas
complejo (Dubois, 2005, p. 202).

En el craqueo térmico ocurren reacciones primarias y secundarias, la mas comun
es la deshidrogenacion, esta es una reaccion endotérmica. En este proyecto, el
etileno se producira mediante la deshidrogenacion del etano tal como se muestra
en la Ecuacion 1.1 (Felder, 2004, p. 137).

C,H,—>CH,+H, [1.1]
En la Ecuacién 1.2 se observa que una vez que se produce una cierta cantidad de
hidrogeno, este puede reaccionar con el etano para producir metano (Felder,
2004, p. 137).

C,H,+H,>2CH, [1.2]
Estas reacciones ocurren de forma paralela dando lugar a la formacién

de etileno, para lo cual se considerd una conversiéon del 63% y un rendimiento en

etileno del 48%, valores que son sugeridos por Gruse y Stevens (2002) (p. 144).



44

Gases de combustién

Hidrocarburo:
n 2n+2 T
Vapor de agua k/’ E Recuperacién
r/ |  decalor
Tubos donde se
Suministro externo i < reahzadis'a Plréhsis
de calor, t = 900°C > 3 32 ses:::g(s)
Quemadores sl
agas 750
<— Horno de cracking

V Temperatura de salida 850°C

Productos del Craqueo al Vapor (Steam Cracking)
Hidrégeno, metano, propileno, butadieno,
butilenos, gasolina y fueloil

Tren de separacioén

Hidrégeno, 1. Caliente Etileno,
metano < 2. Frio > propileno
Fraccién C Nafta de Extraccion de

4 s e .

(Butilenos, butadieno) pioliss aromitlcos

Benceno,

tolueno y

xilenos

Figura 1.21. Unidad de craqueo al vapor
(Dubois, 2005, p. 203)

La planta de produccion de etileno a partir de etano estd conformado por los

siguientes equipos:

- Un horno tubular en donde ocurre el craqueo térmico de etano y se produce el
etileno.

- Dos intercambiadores, el uno tiene como finalidad enfriar la corriente de vapor
a la salida del horno para detener las reacciones secundarias y establecer las
condiciones de operacion para la posterior separacion de la cantidad de agua
presente en la corriente de vapor. El otro intercambiador enfria la corriente que

sale del compresor y propicia que componentes como el etileno, etano,
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propano y agua se encuentren en estado liquido para ingresar a la columna de
destilacion.

El separador vapor — liquido que elimina principalmente el agua para obtener
una corriente de vapor. Esta corriente esta formada por los vapores de
craqueo y posteriormente se traslada al compresor centrifugo.

El compresor centrifugo que tiene la funcion de comprimir la corriente de
gases de craqueo y proveer la presion operacional necesaria para el
fraccionamiento de sus componentes.

Las columnas de platos (desmetanizadora, desetanizadora y fraccionadora de
etileno) donde principalmente se separa el etileno del resto de productos de
craqueo (metano, hidrogeno, etano e hidrocarburos con carbonos iguales o

mayores a tres).

A continuacion se explican y describen las generalidades de cada uno de los

equipos antes mencionados.

1.2.10.2.

En la Figura 1.22, se muestran distintos tipos de hornos con sus principales

Horno tubular

caracteristicas.

TIPOS DE HORNOS

De Conveccién

= —

Capacidad baja. Tubos de las hileras
inferiores estan sometidos a
recalientamiento.

—| Clasicos (Box Heater) |—

Gran capacidad. Relativamente caros
(necesitan de una chimenea de
grandes dimensiones y una béveda.
Baja transferencia de radiacion.

_|

De Cabina

——

Capacidad alta o media. Tasa de
transferencia alta y regular.

—| Cilindricos verticales I

Capacidades menores y elevadas. Se
adaptan a la combustion de fuel y gas.
Construccién econémica.

Figura 1.22. Tipos de hornos
(Whuithier, 1973, p. 1155)
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En el presente proyecto, el tipo de horno tubular seleccionado es el de cabina,
pues se emplea comunmente en las instalaciones de craqueo, en donde se

requiere una elevada tasa de transferencia y numerosos quemadores.

La parte esencial del craqueo térmico es el horno tubular, pues la contribucion de
calor necesario para el proceso, se consigue a través del mismo. El calor
producido en la combustién se transmite por radiacion, conduccion y conveccion
al fluido a calentar, que circula por un serpentin tubular o un haz de tubos, de

donde proviene el nombre de horno tubular (Baukal, 2001, p. 2).

Este equipo a pesar de presentar ciertas desventajas, resulta ser el mejor
principalmente cuando se trata de la produccién de olefinas y cargas ligeras como

el etano, propano y butano (Wuithier, 1973, p.1147).

Descripcion del horno tubular

El horno se compone de dos zonas, la primera es la de radiacion (1), considerada
como la camara de combustion, ya que aqui es en donde se desarrolla la llama.
Los tubos estan expuestos directamente a la llama y reciben el calor por radiacion

de los productos de la combustion (Baukal, 2001, p. 1).

La zona de conveccion (2), se ubica a la salida de los humos de la camara de
combustion y esta formado por un haz de tubos colocado paralela o

perpendicularmente a la direccion de los humos (Baukal, 2001, p. 1).

La envoltura metalica del horno (3) soporta el conjunto del haz tubular, que
generalmente esta formada por tubos de acero rectos ubicados de forma paralela
entre ellos, sin embargo esto no ocurre en los hornos cilindricos verticales, ya que

en su lugar disponen de un serpentin helicoidal.

En el interior del horno las paredes estan recubiertas por materiales refractarios y

aislantes, para evitar las pérdidas de calor al exterior. Asi mismo, el fondo de la
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camara de combustion que constituye el suelo del horno, estda dotado de un

recubrimiento refractario y aislante.

En la Figura 1.23, se presenta un esquema general de un horno tubular, donde se

puede observar su estructura y las zonas que lo constituyen.
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Figura 1.23. Horno tubular con sus partes principales
(Coulson y Richardson, 2005, p. 772)

Las paredes verticales estan provistas de orificios en los que se situan los

quemadores (4), su funcién consiste en mezclar el aire y el combustible para

obtener la combustion completa del mismo. También posee mirillas (5) y puertas

de acceso al interior del horno (Wuithier, 1973, p. 1150).

La chimenea (6) por donde salen los humos del horno, es de forma cilindrica y
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puede colocarse directamente encima del horno o puede ser independiente.

Elementos de diseio del horno tubular

Para el disefio del horno se utiliza el método de Lobo y Evans, el cual se emplea
para el calculo de absorcién de calor en las secciones radiantes de los hornos.
Este método se usa en el disefio de hornos para refinerias, hace uso del factor
total de intercambio (F) y una ecuacién del tipo Stefan-Boltzmann (Kern, 2001, p.
792).

El disefio inicia con el balance térmico de la zona de radiacidon, en el cual se
expresa que la cantidad de calor liberado por la combustion es igual al absorbido
por los tubos, mas el calor residual de los gases que salen del horno y se

determina a través de la Ecuacién 1.3 (Baukal, 2001, p. 5).
0, =mC,x(T,~T,)=ox(* ~T?) [1.3]

Donde:

Q,: Cantidad de calor transferida por m? de superficie efectiva de absorcion.

o: Constante de la ley de Stefan-Boltzmann (4,96 x10~* kcal/lhm?°K*)

T,: Temperatura de los gases de combustiéon en el interior de la zona de
radiacion (°K)

. Temperatura de la superficie de los tubos o superficie absorbente (°K)
Masa de los gases de la combustién

C,: Calor especifico medio entre 273 °K (0°C) y T_f

Tf: Temperatura tedrica de la llama (°K)

- Temperatura de seudo-llama (7, ): Representa la temperatura tedrica maxima

de los productos de la combustion, en el caso de que su calor especifico fuera



49

constante e igual a su valor medio entre 0 y Tg, este parametro se puede

determinar mediante iteraciones sucesivas, partiendo de un supuesto valor de

Tg (Whuithier, 1973, p. 1161).

- Factor global de intercambio por radiacion ( £ ): Este coeficiente se aplica a la
superficie equivalente del plano que contiene a los tubos. Se determina a
través de la Ecuacioén 1.4 (Baukal, 2001, p. 14).

F= [1.4]

Donde:

g,: Coeficiente de la absorcion del haz tubular (cuerpo negro=1)
Factor de emision de la llama

A: Superficie equivalente de los tubos (m?)

Superficie de los refractarios desnudos (m?)

El calculo de la zona de conveccion, se establece para los haces de tubos lisos.
En la Figura 1.23 se observa que los tubos de las primeras filas pueden recibir la
radiacion de la llama de forma directa entonces, los tubos estan expuestos a los

efectos tanto de la conveccion como radiaciéon (Wuithier, 1973, p. 1170).

1.2.10.3. Intercambiadores de calor de dos corrientes en contracorriente

Se requieren dos intercambiadores, el uno tiene como finalidad enfriar la corriente
de vapor a la salida del horno con el objetivo de detener las reacciones
secundarias y establecer las condiciones de operacion para la posterior
separacion de la cantidad de agua presente en la corriente gaseosa (Alvarado,
2000, p. 17).
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El otro intercambiador enfria la corriente que sale del compresor y propicia
que componentes como el etileno, etano, propano y agua se encuentren en

estado liquido para ingresar a la columna de destilaciéon (Alvarado, 2000, p. 17).

Los elementos que se consideran en el disefio del intercambiador de calor son los

mismos que se detallan y explican en la seccion 1.2.7 4.

1.2.10.4. Separador vapor — liquido

El separador vapor — liquido que se escogié para formar parte del proceso de
obtencién de etileno es un separador vertical, el cual elimina principalmente el

agua para obtener una corriente de vapor.

Esta corriente estd formada por los vapores de craqueo y posteriormente se

traslada al compresor centrifugo.

Para el disefio y dimensionamiento del separador vertical vapor — liquido, se

considera los elementos de disefio que se sefialan y explican en el item 1.2.7.1.

1.2.10.5. Compresor

En la industria de procesos quimicos se emplean comunmente compresores de
todos los tipos y tamafios, estos equipos estan construidos para elevar la presion
y desplazar cierto tipo de fluidos, tal como lo son los gases y vapores. En la
Figura 1.24 se presenta un esquema de los tipos de compresores existentes en la
industria (Greene, 2001, p. 16).

Los compresores son del tipo dinamico o de desplazamiento positivo. Los
dinamicos incluyen centrifugos de flujo axial y radial. Los compresores de
desplazamiento positivo se clasifican en reciprocantes y rotatorios (Greene, 2001,
p. 16).
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El compresor reciprocante posee uno o mas cilindros que contienen un pistén o
émbolo de movimiento. Mientras que, los compresores rotatorios abarcan los tipos
de Iobulos, espiral, aspas o paletas y anillo de liquido, cada uno con una carcasa
y con uno o mas elementos rotatorios que se acoplan entre si (Greene, 2001, p.
16).

Compresores

) ijqs Tipos de desplazamiento
dinamicos positivo

Flujo radial Flujo axial /~Enfriados por aire ) 4 )

- Enfriados por - Dos I6bulos
agua - Tres l6bulos

- Una etapa - Etapas - Una etapa - De espiral (seco)

- Etapas mdltiples multiples - Etapas muiltiples - De espiral (inundado
Modular dividido - Etapas - Con turbina de con aceite)
horizontalmente multiples gas integral - Aspas
Barril con aspas - Con turbina de - Anillo de liquido

interenfriado \_ )

\_ gas separada )

Figura 1.24. Tipos de compresores para procesos quimicos
(Greene, 2001, p. 16)

Seleccion de un compresor

La seleccion del tipo de compresor depende del flujo volumétrico de entrada y la
presion de descarga. En la Figura 1.25, se presenta un grafico del rango de
aplicacién para cada uno de los principales tipos de compresores (Branan, 2005,
p. 109).

Con esto, se establece que el tipo de compresor que mejor se adapta a las
condiciones de funcionamiento establecidas, es el compresor centrifugo. El

esquema del equipo se presenta en la Figura 1.26.

Los compresores centrifugos son los mas usados en la industria, ya que, su
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construccion es sencilla, no necesita mantenimiento peridédico, permite un
funcionamiento continuo durante periodos largos y su costo es bajo. EI compresor
centrifugo mas sencillo es el de una sola etapa. Sin embargo, cuando la carga
requerida es muy grande para un solo impulsor, la solucién son dos o mas

impulsores en serie, que constituyen los compresores de etapas multiples

(Greene, 1992, p. 19).
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Figura 1.25. Rangos aproximados de aplicacion para los compresores reciprocantes,

centrifugos y de flujo axial
(Branan, 2005, p. 109)

Cojinetes de Motor de sincronizacion

respaldo
Sistema de Flecha e
enfriamiento del Impulsor
compresor
Cojinetes Arreglo de alabes

Figura 1.26. Compresor centrifugo con los elementos que lo componen
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1.2.11. COLUMNA DE DESTILACION

Dentro de esta planta, la destilacion se emplea con la finalidad de separar
principalmente el etileno del resto de productos de craqueo (metano, hidrégeno,
etano e hidrocarburos con carbonos iguales o mayores a tres). En esta operacion
se necesitan varias columnas de platos, las cuales son: desmetanizadora,

desetanizadora y fraccionadora de etileno (Alvarado, 2000, pp. 17 y 18).

En cuanto al disefio y dimensionamiento de las columnas de platos, se consideran

los parametros establecidos y explicados en la seccion 1.2.7.3.
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2. PARTE EXPERIMENTAL

2.1. CARACTERIZACION FiSICO - QUIMICA DEL GAS
NATURAL

Para llevar a cabo la caracterizacion fisica — quimica del gas natural, se tomaron
las muestras en el Bloque 48 en la Provincia de Orellana y luego se realizé la

cromatografia de gases.

2.1.1. MUESTREO DEL GAS NATURAL

El muestreo del gas natural se realizdé en cinco diferentes pozos, los cuales se
denominaron: POZO 1, POZO 2, POzZO 3, POZO 4, POZO 5. Para esto, se
utilizaron 15 bombonas metalicas de acero inoxidable, con la finalidad de colectar
en estas el gas natural de las lineas de transporte. Se realizd tres analisis

cromatograficos de gas natural por cada muestra de pozo recolectada.

En la Figura 2.1, se muestra la bombona en la que se deposita la muestra de gas

natural y las valvulas a los extremos de la misma.

Figura 2.1. Bombona de acero utilizada para el muestro de gas natural
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Para recolectar la muestra de gas natural se realiz6 el siguiente procedimiento:

- Se acoplé uno de los extremos de la bombona, a la linea de transporte de gas
natural y se obtuvo el mismo a diferentes presiones desde 1 a 130 psi (0,07 a
8,84 atm).

- Se abrieron las dos valvulas de la bombona, con la finalidad de lavarla con el
gas.

- Se cerré una valvula y se abrid la valvula acoplada a la linea de gas, para
colectar el gas natural.

- Se desacopl6 la bombona de la linea de transporte de gas y una vez obtenida

la muestra se etiquetd para su adecuada identificacion.

2.1.2. CROMATOGRAFIA DE GASES

Las muestras de gas natural se analizaron mediante cromatografia de gases, bajo
la norma ASTMD 1945, la cual se presenta en el Anexo | (ASTM, International,
2015, p. 1).

Para iniciar este procedimiento, se inyectd cada una de las muestras en el
cromatografo, las cuales fueron previamente termostatizadas con el fin de
conseguir una temperatura de 50°C (323 K) adecuada para el correcto

funcionamiento del equipo.

La presion empleada fue la que tenia la muestra en la bombona, para las
bombonas que contenian presiones bajas inferiores a 2 atm se colocé una bomba

de vacio para poder analizar el gas natural.

Se determind la composicion en peso y en moles de nitrégeno, dioxido de
carbono, agua e hidrocarburos, para lo cual se utilizd un cromatégrafo de gases
marca Perkin Elmer Claurus 500, el cual esta constituido por una columna
empacada enrollada, situada dentro de un horno. El gas portador usado fue helio,

el cual transporto el analito a través de la columna.
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Los distintos componentes del gas natural se separaron de acuerdo a su punto de
ebulliciéon. Se utilizé un detector de conductividad térmica, el cual se encargé de
determinar el momento en que salié el analito por la parte final de la columna.
Este proceso se basa en el tiempo de retencidon que es caracteristico de cada

compuesto y el area o altura de cada pico, que da una idea de su concentracion.

En el Anexo Il, se presentan los resultados del analisis cromatografico del gas
natural, donde se realizaro tres repeticiones por cada pozo analizado de un total

de cinco.

2.2. DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE
TRATAMIENTO DE GAS NATURAL PARA LA SEPARACION
DE LOS HIDROCARBUROS

Para el tratamiento y separacion del gas natural se plante6 el siguiente proceso
en el cual intervienen los equipos explicados posteriormente. En la Figura 2.2, se

muestra el proceso propuesto para el tratamiento de gas natural.

2.2.1. SEPARADOR VAPOR - LIQUIDO

En el dimensionamiento del separador vapor — liquido, se establecieron los
parametros recomendados por Coulson y Richardson mencionados a
continuacion (2005, p. 462):

- La temperatura de la mezcla vapor — liquido correspondié a la temperatura de

alimentacion de gas natural (299,5 K) como se muestra en la Tabla 3.1.

- La densidad del vapory del liquido se obtuvo de (Perry y Green, 2001, p. 2-
101 a 2-105).

- La presion de operacion se tomd del rango sugerido para presiones de
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operacion en separadores vapor — liquido, la misma que varia de 0 a 20 bar
(Coulson y Richardson, 2005, p. 463)

El procedimiento seguido para el disefio del separador vapor — liquido se detalla a

continuacion.

Se inicia con la estimacion de la velocidad de sedimentacién de las gotas de
liquido, mediante la Ecuacién 2.1 (Coulson y Richardson, 2005, p. 461).

1/2
L, =0,07>{M} [2.1]
Py

Donde:

4. Velocidad de sedimentaciéon (m/s)
p,: Densidad del liquido (kg/m®)

p,: Densidad del vapor (kg/m®)

El valor de velocidad de sedimentacion u; obtenido a partir de la Ecuacion 2.1
debe multiplicarse por un factor de 0,15 para proporcionar un margen de
seguridad (Coulson y Richardson, 2005, p. 461).

El diametro minimo permisible esta dado por la Ecuacion 2.2. (Coulson y
Richardson, 2005, p. 462).

4xV,
p, = |2y [2.2]
TX Hg

Donde:
D,: Diametro minimo del recipiente (m)
V,: Flujo volumétrico de vapor (m?/s)

Mg =1, Velocidad de sedimentacion (m/s)
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A partir de este valor se calcularon las proporciones del separador vapor — liquido,
ya que los parametros de disefio tienen relacion con el diametro minimo del

separador.

El volumen de liquido retenido en el recipiente esta en funcion del tiempo de
retencién, para lo cual se asumié un tiempo minimo de 10 minutos sugerido por
Coulson y Richardson (2005, p. 261). El volumen del liquido retenido en el

separador se calculé con la Ecuacion 2.3 (Coulson y Richardson, 2005, p. 462).
V,. =0, xt, [2.3]

Donde:

¥, : Volumen del liquido retenido en el separador (m®)
0,: Flujo volumétrico del liquido (m*/s)
t,:  Tiempo de retencion (s)

r

El nivel del liquido en el separador (h,) se determiné con la Ecuacion 2.4 (Coulson
y Richardson, 2005, p. 462).

p Ve oV [2.4]

Donde:

h,:  Nivel del liquido en el separador (m)

A, Area de la seccion transversal del separador (m?)

El desarrollo de los calculos para cado uno de los parametros descritos se

presentan en el Anexo lll.
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2.2.2. COLUMNAS DE ABSORCION DE RELLENO

2.2.2.1. Columna de absorcion con dietanolamina (DEA)

El endulzamiento se realizd utilizando solventes quimicos, dado que pueden
trabajar a diferentes presiones, el tiempo de remocion del contaminante es corto y

es menos costoso (Pino, 2010, p. 36).

Se escogié una columna de absorcion de relleno, puesto que la superficie de
contacto para que ocurra el proceso es mas grande, la caida de presién es menor
y de darse la corrosion, es menos costosa su reposicion (Coulson y Richardson,
2005, p. 589).

En el disefio de la columna de absorcion de relleno se establecieron los siguientes
parametros (Coulson y Richardson, 2005, p. 589).

- La temperatura de la corriente que entra a la columna de absorcién de relleno
correspondio a la temperatura de salida del separador vertical, cuyo valor es
de 299,50 K.

- La presién de operacion en la columna de absorcion fue de 2,39 atm, valor con

el cual ingresa la mezcla vapor - liquido al separador vertical.

Se calculo el valor de la correlacion de los flujos de vapor y liquido (F,, ) con las

propiedades fisicas de las mismas, mediante la Ecuacién 2.5. (Coulson y
Richardson, 2005, p. 603).

F, =L, [P [2.5]
Vi Pr
Donde:

VV; . Flujo masico de vapor (kg/s)
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L,:  Flujo masico de liquido (kg/s)
p,: Densidad del liquido (kg/m?®)
p,. Densidad del vapor (kg/m?)

Para obtener el porcentaje de inundacion de la columna de absorcion de relleno

se emplea la Ecuacién 2.6 (Coulson y Richardson, 2005, p. 601).

L

K, disen 2
% Inundacion = (%) x100% [2.6]
Jinundacion

Donde:

K,diserio . Es el parametro calculado utilizando la correlacion entre las

corrientes (vapor-liquido) y sus propiedades fisicas con la

correlacion de la caida de presion.

K ,inundacion . ES el parametro de relacion optima de operacion de la columna de

absorcion de relleno.

El diametro de la columna de relleno se calcula con la Ecuacion 2.7. (Coulson y
Richardson, 2005, p. 607).

1

4 2
DColumna = (_ X AtColumnaJ [27]
T

Donde:

At Area transversal de la columna (m2)

Columna*

Si la curva de operacion y las lineas de equilibrio son rectas y la alimentacién del

disolvente esta libre de soluto (Coulson y Richardson, 2005, p. 596).

El numero de unidades de transferencia se calcula con la Ecuacion 2.8 (Coulson y
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Richardson, 2005, p. 596).

NOG=;an l—mxﬁ x&+mx% [2.8]
G Lm y2 Lm
-] mx—"
LlTl
Donde:
Vs Vs Fracciones molares del soluto en el gas en la parte inferior y la parte

superior de la columna, respectivamente.

m xL—’”: Relacién optima de operacion de la columna de absorcion.

La relacion entre la altura total de una unidad de transferencia (H ;) y la pelicula

individual de las unidades de transferencia de H, y Hg, esta dada por la Ecuacién
2.9 (Coulson y Richardson, 2005, p. 596).

G
HOG:HG+m><L—m><HL [2.9]
Donde:
H;: Altura de una unidad de transferencia en fase gaseosa (m)
H,: Altura de una unidad de transferencia en fase liquida (m)
Gm ' , . . e
me— Relacién 6ptima de operacion de la columna de absorcién
Lm . s y . .
<G Inverso de la relacidn 6ptima de operacion de la columna de
m m
absorcion
Pendiente de la curva de operacion
o Flujo molar del liquido por unidad de la seccién transversal
G,: Flujo molar del gas por unidad de la seccion transversal

Para obtener la altura total de la columna de absorcién se utiliza la Ecuacion 2.10
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(Coulson y Richardson, 2005, p. 595).

7 =H,.xN,, [2.10]

Donde:

H,;: Altura de una unidad de transferencia en fase gaseosa

N,;: Numero de unidades de transferencia en fase gaseosa

El desarrollo de los calculos para cado uno de los parametros descritos se

presentan en el Anexo IV.

2.2.2.2. Columna de absorcion con trietilenglicol (TEG)

Antes del dimensionamiento de la columna de absorcion de relleno se establecid

los siguientes parametros (Coulson y Richardson, 2005, p. 589).

- La temperatura de la corriente que entra a la columna de absorcion de relleno
correspondio a la temperatura de salida del intercambiador de calor 2, cuyo
valor es de 399,5 K.

- La presion de operacion de la columna de absorcion es de 2,38 atm, valor con

el cual sale la mezcla vapor - liquido del intercambiador de calor 2.

Para realizar el disefio de la columna de absorcion de relleno con trietilenglicol se
siguid el mismo procedimiento que para el disefio de la primera columna de

absorcion, tal como se explica en el apartado 2.2.2.1.

Los calculos para cado uno de los parametros descritos anteriormente son

similares a los que se presentan en el Anexo V.
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2.2.3. COLUMNA DE PLATOS

Para disefiar una columna de destilacion existen varios métodos, sin embargo al
tratarse de una mezcla multicomponente se empleara el método corto de Fenske-
Underwood-Guilliland (FUG), con el cual se obtiene un disefio aproximado
(Castillo, 2011, p. 2).

Antes de iniciar con el disefio de la columna de destilacion se plantearon los
siguientes parametros para cada una de las columnas que intervienen en el
tratamiento del gas natural: como la temperatura, la presion de operacion, el flujo

masico de ingreso y las composiciones masicas de los compuestos.
- El nimero minimo de etapas (Nn) se obtuvo con la correlacién de Fenske

mediante la Ecuacién 2.11. Esta se utilizd6 para estimar las etapas minimas
requeridas a reflujo total (Castillo, 2011, p. 6).

log (XLK,D ]( X1k B J
Xuxk.p \ Xik.B

N = [2.11]
" log & ¢k

Donde:

Xikp: Fraccion del componente clave liviano LK en el destilado

Xykp - Fraccion del componente clave pesado HK en el destilado

Xikp: Fraccion del componente clave liviano LK en el fondo

Xk p: Fraccion del componente clave pesado HK en el fondo

X Volatilidad relativa del componente clave liviano LK con respecto a la

del componente clave pesado HK

Para calcular la volatilidad relativa del componente clave liviano LK con respecto a

la del componente clave pesado HK se utilizé la Ecuacion 2.12.
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Psarry

K
Ol = = PL [2.12]

SAT(HK)

- La ecuacién de Underwood permite el calculo de la relacion de reflujo minimo
necesaria para llevar a cabo el proceso de separacién con un numero infinito
de etapas (Castillo, 2011, p. 7).

La relacién de reflujo minima (Rn), se determind mediante la Ecuacién 2.13., con
la cual se calculd la variable ¢ y se tomdé como solucién el valor que se
encontraba entre las volatilidades relativas del componente clave liviano y el
componente clave pesado. Con el valor calculado de & se obtuvo la relacion de

reflujo minimo utilizando la Ecuacion 2.14 (Castillo, 2011, p. 7).

y &t [2.13]
i=1 a,‘ - 0 - 1 .
- X p
Z—’ =1+R, [2.14]
i=1 a,‘ -
Donde:
n: Numero de componentes de la mezcla
q: Condicién o calidad del alimento

a,: Volatilidad relativa de los componentes en la alimentacion y en el destilado
X; p: Fraccion del componente i en la alimentacion

X; p: Fraccion del componente i en el destilado

- La correlacion de Guilliland se emplea en la determinacion del numero de
etapas (N) a reflujo real. Sin embargo esta es aplicable cuando (Castillo, 2011,
p. 8):

e La mezcla esta conformada por 2 hasta 11 componentes, en el disefio
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propuesto se tuvo la mezcla de 6 compuestos.
e El calor de alimentacién (q) tiene un valor entre 0,28 a 1,42.
e La presion de la columna esta entre la de vacio hasta 600 psig.
e La volatilidad relativa (& ) debe estar en un rango de 1,1 a 4,05.
e La relacién minima de reflujo (R) esta entre 0,53 y 9,09.

e El numero minimo de etapas (Nn) tiene un valor desde 3,4 hasta 60,3.

El nimero de etapas ideales (N), la cual estd en funcion del numero minimo de
etapas y la relacion de reflujo minima, se calculé a través de la Ecuacién 2.16 y la
Ecuaciéon 2.17, dependiendo del valor obtenido de la Ecuacion 2.15 (Jiménez,
2003, p. 151).

R-R, ” 1
=W
R+1 [2.19]

Donde:

R: Relacién de reflujo de operacion asumido

Rm: Relacion de reflujo minimo

w:  Valor obtenido de la relacién de reflujo minimo y de operacion.

Si R-R, <0,125
R+1
N-N R—R R-R
™ —(.5039 —0.5968 * |- 0.0908* Log m [2.16]
N+1 R+1 R+1
Si R-R, > 0,125
R+1

2 3
N-N R—R R—R R—R
" —0.6257 —0.9868 * m | 10.5160* m | _0.1738* m | [2.17]
N +1 R+1 R+1 R+1

Se utilizé la Ecuacion 2.17 para calcular el nUmero de etapas ideales debido a

que el valor de la relacion entre el reflujo asumido y minimo es mayor a 0,125.
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La etapa de alimentacion en la columna se determiné a partir de la Ecuacion 2.18
y Ecuacién 2.19 (Coulson y Richardson, 2005, p. 531).

2
Log( N, ] 0206 LO‘{(E)(MIM] } [2.18]
NA D xLK,F xHK,D

Np =N, + Ny [2.19]

Donde:

N,: Numero de etapas de la zona de rectificacion
N ,. Numero de etapas de la zona de agotamiento

N,. Numero de etapas sin el rehervidor
X,k r: Fraccion del componente clave liviano LK en la alimentacion

Xk p - Fraccion del componente clave pesado HK en la alimentacion

Para determinar el diametro y altura de la columna de destilacion se emplearon

las ecuaciones de Heaven (Jiménez, 2008, p.151).

El diametro (D¢) se calcul6 a partir de la Ecuacion 2.20 (Jiménez, 2008, p.151).

4 * 3k * % TDV * l * 1 .
DC—K;j (D)*(R+1)*(22,2) [273) (Pj (36()0)} [2.20]
V:O,76lx(lj [2.21]
P

Donde:
D.: Diametro de la columna de destilacion (m)

D:  Flujo de destilado (kgmol/h)

R: Razdn de reflujo
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T,,: Temperatura de rocio del vapor en el condensador (°K)

P: Presion de la columna de destilacion (atm)

Con la Ecuacion 2.22, se obtuvo la altura de la columna de destilacion (Hc)
(Jiménez, 2008, p.151).

H,. =0,61x (ﬁJ +4,27 [2.22]
"

Donde:
H.: Altura de la columna de destilacion (m)
7. Eficiencia promedio de los platos de la columna de destilacion

N: Numero de etapas ideales

En el Anexo V, se presentan los calculos de cada parametro sefalado

anteriormente.

2.2.4. INTERCAMBIADOR DE CALOR DE DOS CORRIENTES EN
CONTRACORRIENTE

Para el dimensionamiento de los intercambiadores de calor, es necesario

establecer lo siguiente:

2.2.4.1. Intercambiador 1

En el primer intercambiador de calor, se consider6 como el fluido caliente a la
corriente de gas dulce proveniente de la columna de absorcion, la cual esta
constituida por CH,4 CoHg, CsHs, CsH1p, N2, CO, y HoS. El fluido circula a una
temperatura de 299,5 K y por dentro de los tubos, debido a que es mas facil

reemplazar los tubos que la coraza en el caso de que exista ensuciamiento.
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El fluido frio corresponde a SYLTHERM XLT, que es un polimero de silicona
denominado polidimetilsiloxano. Este se traslada por la coraza y fue escogido
como fluido frio debido a que es un refrigerante que tiene un amplio rango de
temperatura para permanecer como liquido desde 170 a 623 K. La presion de
operacion es 4 a 6 atm. Por lo tanto, cumple con los estrictos requerimientos para

enfriar la corriente de gas dulce (Dow, 2014, pp.1y 2).

2.2.4.2. Intercambiador 2

En esta parte, se consideré como el fluido frio al liquido proveniente del separador
vapor-liquido, el cual esta constituido por CsHiz CeHis, C7H1s y H2O. El fluido

circula a una temperatura de 299,5 K por dentro de los tubos.

El fluido caliente corresponde a SYLTHERM XLT se traslada por la coraza y fue
escogido como fluido caliente, debido a que es un compuesto que cumple con las

especificaciones de temperatura para calentar la corriente del liquido.

2.2.4.3. Intercambiador 3

En este intercambiador de calor, se considerd como el fluido caliente a la corriente
de gas deshidratado proveniente de la columna de absorcion, la cual esta
constituida por CsHiz, CeHis y CsHie principalmente. El fluido circula a una
temperatura de 399,5 K y por el interior de los tubos. El fluido frio escogido
corresponde a SYLTHERM XLT debido a lo anteriormente explicado y este se

traslada por la coraza.

2.2.4.4. Elementos de diseiio del intercambiador de calor de dos corrientes en

contracorriente

Los elementos que se consideran en el diseno del intercambiador de calor son:
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- Cantidad de calor transferida (O ): Se establecié un balance global de energia

a los fluidos frio y caliente del intercambiador de calor, a través de la Ecuacion
2.23 (Incropera, 2011, p. 604).

0=mxCp x(T, ~T,)=mxCp, x(T, -T,) 2.23]
Donde:

O: Intensidad de transferencia de calor (J/s)

m. Flujo masico del fluido caliente (kg/s)

C,.: Capacidad caldrica del fluido caliente (J/ kg°C)
T,.: Temperatura de entrada del fluido caliente (°C)
T.: Temperatura de salida del fluido caliente (°C)
m ;. Flujo masico del fluido frio (kg/s)

C,,: Capacidad caldrica del fluido frio (J/ kg°C)

Tef: Temperatura de entrada del fluido frio (°C)

T Temperatura de salida del fluido frio (°C)

En la Ecuacion 2.23, el producto del flujo masico (rh) y la capacidad caldrica (Cp)

se sustituyd por la capacidad térmica de un fluido (C) y se obtuvo la Ecuacién
2.24 (Incropera, 2011, p. 604).

0=Ccx(,~1,)=C, (1, -T,) 2.24]
Donde:
C.: Capacidad térmica del fluido caliente (J/s°K)

C,:

Capacidad térmica del fluido frio (J/s°K)
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- Eficiencia (¢): Es la relacién entre la transferencia real de calor para un
intercambiador y la transferencia de calor maxima posible, se determin6 con la
Ecuacién 2.25 (Incropera, 2011, p.605).

O _ Cex(T,-T,) _ Crx(T,-T,)
O Conxl.-T,) C,x(,-T,)

E =

[2.25]

Donde:

C,.... Capacidad térmica minima (J/s°K)

Q... Calor real (J/s)

0. - Calor maximo (J/s)

- Numero de unidades de transferencia (NUT): Es un parametro adimensional
qgue se emplea en el analisis de intercambiadores de calor y se definié a través
de la Ecuacion 2.26 (Incropera, 2011, p. 605).

El numero de unidades de transferencia se determiné mediante la Figura 3.25, en
donde se relaciona la eficiencia del equipo (¢,) y la relacion de capacidad (Cy)

(Incropera, 2011, p. 605).

Uoperacién X A
NUT = _2peracen [2.26]
Cmin
Donde:
U pperacion: Coeficiente global de disefio de transferencia de calor (W/m?K)

A: Area de transferencia de calor (m?)

- Coeficiente global de disefio de transferencia de calor (Uope,,ac,-é,l): Es la

resistencia térmica total para la transferencia de calor entre dos fluidos. Se

determind a partir de la Ecuacién 2.27 (Incropera, 2011, p. 606).
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S S [2.27]

operacién — 1
+Re
U

lim pio

Donde:
Ui pio - Coeficiente global limpio de transferencia de calor (W/m*'K)
Re: Resistencia al ensuciamiento (W/m?°K)

En el dimensionamiento del intercambiador de calor también se considero la caida
de presion, ya que, influye principalmente en el costo de operacién. A nivel de
disefio, esto se traduce en una limitacién sobre la caida de presion, donde se
debe procurar que su valor sea lo mas bajo posible, esto se consigue
seleccionando una seccion transversal de flujo de gran area, ademas de una

adecuada configuracion y superficie de transferencia de calor (Mills, 2000, p. 795).

- Caida de presioén por el lado de los tubos (AP, ): En los intercambiadores de

calor de tubos y coraza es usual el flujo en contracorriente a través de un haz

de tubos.

La caida de presién por el lado de los tubos se determind con la Ecuaciéon 2.28
(Mills, 2000, p. 795).

AP, o = N XX % (%j xf [2.28]
Donde:
 bos: Caida de presion por el lado de los tubos (psi)
N: Numero de filas
Xt Factor de correccion
P o Densidad del fluido que circula por el lado de los tubos (kg/m®)

G Velocidad maxima del fluido que circula por el lado de los tubos(m/s)
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1 Factor de friccion

- Caida de presion por el lado de la coraza (AP, ): Se consideré un flujo

turbulento a través del banco de tubos y se determin6 con la Ecuacién 2.29
(Mills, 2000, p. 796).

’ 2
_ 4f X NX Npc x pﬂuido x lg_ﬂuido

oraza = 22 [2.29]
Donde:

s Caida de presion por el lado de la coraza (psi)
Fa Factor modificado de friccion
N: Numero de filas por el lado de la coraza
Npcz Numero de pasos de la coraza
P fuido Densidad del fluido que circula por el lado de la coraza (kg/m®)
19ﬂm.d0: Velocidad con la que circula el fluido por el lado de la coraza (m/s)
g: Gravedad (m/s?)

Los calculos de cada uno de los parametros indicados anteriormente son

similares a los que se presentan en el Anexo VI.

2.3. DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE
PRODUCCION DE ETILENO A PARTIR DE ETANO

Para la produccién de etileno a partir de etano se planteo6 el siguiente proceso en

el cual intervienen los equipos explicados posteriormente (UNAM, 2003, pp. 1-3).

En la Figura 2.3, se muestra el proceso propuesto para la produccién de etileno.
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2.3.1. HORNO TUBULAR

En el dimensionamiento del horno tubular se consideré un 20% de exceso de aire,
ya que es necesario introducir en el horno una cantidad de aire superior a la
estrictamente necesaria para la combustion. Para conseguir una combustion
completa, es decir, sin presencia de monéxido de carbono en los humos que
salen del horno (Baukal, 2001, p. 6).

El combustible seleccionado fue el diésel, debido a que se trata de un combustible
liquido de disponibilidad en gran cantidad, bajo costo de operacién (obtencion,

transporte, almacenaje) y un valor de poder calorifico aceptable.

Las condiciones de operaciéon para el fluido tratado en el horno tubular fueron
establecidas, para lo cual se consideraron dos parametros relevantes como son la
temperatura y presion. Estos valores se escogieron con base en datos

bibliograficos, correspondiente al craqueo térmico de etano.

2.3.1.1. Zona de radiacion

Para el disefio de la zona de radiacion del horno tubular, se siguio el siguiente

procedimiento basado en el método Lobo — Evans (Kern, 2011, p. 792):

- Se determind la superficie efectiva (A)

- Se determind el espesor util (I) de la capa de gases de combustion

- De acuerdo a la naturaleza del combustible y el exceso de aire aceptado, se
determinaron las presiones parciales de dioxido de carbono (CO;) y agua
(H20) en los gases de combustion. Para luego, calcular el producto pl, siendo
p la suma de las presiones parciales de diéxido de carbono y vapor de agua, e

I, el espesor util de la capa de gas.
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En funcién de la temperatura del fluido y de la tasa de transferencia (q), se

calculd la temperatura exterior de los tubos (Ta).

Se estimo la temperatura del gas (T)

El factor de emision de la llama obtenido (gf), esta en funcion de pl, Tgy Ta

mediante la Figura 3.35.

Se establecio la superficie de refractarios desnudos (AR), para luego calcular el

factor global de intercambio (F).

Una vez conocido el factor global de intercambio, se dedujo Q/FA, que es un

valor necesario para determinar T4 de manera grafica.

A partir de la temperatura estimada T, la temperatura de seudollama (T ) fue

calculada.

Se determin6 graficamente la temperatura de los gases (Tg), con base en la
Figura 3.34. Si la desviacion de T4 entre el valor estimado y el obtenido en el
grafico es mayor a 25 °C, se debe recomenzar el proceso partiendo del valor

hallado anteriormente para Tg.

Finalmente, se calcul6 la cantidad de calor absorbido por radiaciéon y la tasa de

transferencia por radiacion.

2.3.1.2. Zona de conveccion

Para el disefio de la zona de conveccion, se siguio el procedimiento descrito a
continuacion (Wuithier, 1973, p.1171).

Se calculé la temperatura de los humos (t) a la entrada de la zona de

conveccion.
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- Se determiné el calor a transmitir por conveccion, que resulta de la diferencia
del calor total absorbido y el calor absorbido por radiacion, estos dos ultimos

deducidos anteriormente.

- A partir de la temperatura media de los humos (T), se calculo el coeficiente de

conveccion pura (hc) y el coeficiente de radiacion de los gases (hyg).

Mediante la Ecuacion 2.30 se determiné el coeficiente de conveccion puro (7 )

(Wuithier, 1973, p.1171).

2/3 03
T
h =0,018xcpxM [2.30]

1/3
D

Donde:

h:  (J/Ihm?*°K)

c

C,: Calor especifico medio de los humos (J/kg°K)

G,... Velocidad masica de los humos en la seccién minima de paso (J/hm?)
T:  Temperatura media de los humos (°K)

D: Diametro exterior de los tubos (m)

El coeficiente de radiacion de los gases (4,,) se determiné a través de la Ecuacion

2.31 (Wuithier, 1973, p.1171).
h, =(2,2x107xT)-8 [2.31]

Donde:
h.: (J/hm?°C)

rg

T:  Temperatura media de los humos (°K)

- Se estimd el numero de tubos y se escogio el arreglo y la disposicién en filas

del haz de conveccion.
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- Se calcul6 el coeficiente de radiacion de los muros (hy,), para lo cual se estimo

la temperatura de las paredes (Tn).

El coeficiente de radiacion de los muros (4,,) se determiné a partir de la Ecuacion

2.32 (Wuithier, 1973, p.1171).

7Y

h, =0,195x & x [2.32]
100

Donde:

h,: Coeficiente de radiacion de los muros (kcal/lhm®K)

& Factor de emision de los muros (0,95)

T': Temperatura media de los tubos (°K)

- Una vez conocidos los coeficientes de conveccién pura, de radiacion de los
gases y de radiacion de los muros, se calculd el porcentaje de radiacion de los

muros (E).

Con la Ecuacion 2.33 se determiné el efecto de la radiacién de los muros ( E)
(Wuithier, 1973, p.1171)

h xA
E=100x m___m [2.33]
(h. +h g +h, )x 4,
Donde:
E: (%)

A :  Superficie de los muros de la zona de conveccién (m?)

A: Superficie exterior de los tubos (m?)

- Se defini6 el coeficiente global de pelicula por el lado de los humos (h,), que
esta en funcién del porcentaje de radiacion de los muros (E) y los coeficientes

de radiacion de los gases (hg) y de conveccion pura (he).



79

El coeficiente global de pelicula por el lado de los humos (7, ) fue calculado a

través de la Ecuacion 2.34 (Wuithier, 1973, p.1171).

100+ E
100

x(n, +h,) [2.34]

Donde:
h,:  (J/Ihm*C)
- Conocido el valor del coeficiente global de pelicula (h,), se pudo obtener el

valor de la superficie total de la zona de conveccion (S).

- Partiendo del valor de la superficie total de la zona de conveccion, se calculé
el numero de filas de tubos. Si el numero de filas obtenido es igual al que se

supuso, entones la estimacion era correcta.

El desarrollo de los célculos para cado uno de los parametros descritos se

presentan en el Anexo VII.

2.3.2. INTERCAMBIADOR DE CALOR DE DOS CORRIENTES EN
CONTRACORRIENTE

2.3.2.1. Intercambiador de calor 4

En el dimensionamiento del intercambiador de calor, se consideré como el fluido
caliente a la corriente gaseosa procedente del horno, la cual esta constituida por
los gases de craqueo y el vapor de agua. El fluido circula por el interior de los
tubos, pues resulta mas conveniente debido a la alta temperatura (1098 K) de

esta corriente y a criterio del ensuciamiento.

El fluido frio corresponde a SYLTHERM XLT, el cual se traslada por la coraza y

fue escogido como fluido frio, debido a que es un refrigerante que cumple con las
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exigencias necesarias para enfriar la corriente gaseosa que se encuentra a una
temperatura muy elevada.

2.3.2.2. Intercambiador de calor 5

La corriente gaseosa (gases de craqueo) procedente del compresor centrifugo, se
estableciéo como la corriente de fluido caliente y se transporta por el interior de los
tubos. Mientras que, el fluido de enfriamiento elegido es el polimero SYLTHERM

XLT debido a lo anteriormente explicado, el cual se traslada por la coraza.

Para el disefio del intercambiador de calor de tubos y coraza en contracorriente se

siguié el mismo procedimiento detallado en el item 2.2.4.

Los calculos de cada uno de los parametros indicados anteriormente, se

presentan en el Anexo VI.

2.3.3. SEPARADOR VAPOR - LIQUIDO VERTICAL

Para el dimensionamiento del separador vapor — liquido, es fundamental

establecer los siguientes parametros. (Coulson y Richardson, 2005, p. 462)

- La temperatura de la mezcla vapor — liquido que entra al equipo correspondio

a la temperatura de salida de la corriente del intercambiador de calor, 358 K.

- Ladensidad del vapor y del liquido se calcularon con los datos proporcionados
por (Perry y Green, 2001, p. 2-101 a 2-105)

- La presiéon de operacion tuvo un valor de 0,98 atm y correspondié a la presion

de salida del intercambiador de calor 4.

En el acapite 2.2.1, se presenta y explica el procedimiento llevado a cabo para el
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disefio del separador vapor - liquido, ya que se trata del mismo equipo

anteriormente explicado.

El calculo de los parametros antes mencionados es similar a los presentados en
el Anexo lll.

2.3.4. COMPRESOR

Para disefiar un compresor se requiere basicamente conocer y establecer los

parametros que se presentan a continuacion:

- Elflujo volumétrico que entra al compresor, se trata de la corriente conformada

por los gases de craqueo que sale del separador y es igual a 31 510,65 ft2/min.

- La temperatura de entrada de la corriente gaseosa correspondid a la

temperatura de salida de los gases de craqueo del separador (358 K).

- La presion de succién correspondio a la presion de salida de la corriente de

vapor proveniente del separador, su valor es 0,97 atm.

- La presion de descarga de los gases que se establecié es de 38,50 atm.

El cabezal politrépico (H ,,;) hace referencia a la carga requerida para calcular la
poli

potencia y se usa como base para la especificacidon de requerimientos de un

compresor centrifugo. La carga politropica se determiné a partir de la Ecuacion
2.35 (Branan, 2005, p.111).

BFAY I ANAIIAEE
e )

Donde:
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H . Cabezal o carga politropica (m)

F,: Factor (9,806)

Constante dimensional (9,80665 kg m/kgf s?)

8-
g: Aceleracion de la gravedad (9,80665 m/s?)
Z . Factor de compresibilidad
R: Constante de los gases (8314,34 J/°Kkmol)
7,: Temperatura de entrada o succion (°K)
M : Peso molecular (kg/kmol)
n: Exponente politrépico (n—_lz k-l )
neo ke n
P,:  Presion de descarga (kPa)
P Presion de entrada o succion (kPa)

k: Exponente adiabatico (C,/C,)

La potencia de compresion o requerimiento de potencia de gas (PG) se calculo
mediante la Ecuacién 2.36 (Branan, 2005, p.114).

WxH . x

PG = — i X8 [2.36]
F3 xnpoli ch

Donde:

PG : Potencia de compresion (KW)
W  Flujo masico (kg/s)
F,:  Factor (102)

n,.:- Eficiencia politropica

La temperatura de descarga (7,) depende del sistema de compresion y se

determind a través de la Ecuacion 2.37 (Branan, 2005, p.117).

T, =T x(ij" [2.37]
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El desarrollo de los célculos de cada uno de los parametros sefialados antes, se

presentan en el Anexo VIII.

2.3.5. COLUMNA DE PLATOS

En el dimensionamiento de las columnas de destilacién de platos, es preciso
establecer los siguientes datos: la temperatura, la presion de operacién, el flujo

masico de ingreso y las composiciones masicas de los compuestos.

El procedimiento que se siguio para el disefio de las columnas de destilacion se
explica detalladamente en el apartado 2.2.3, debido a que se trata del mismo tipo

de equipo disefiado en esta parte.

Los calculos de los parametros de disefio de las columnas son similares a los que

se encuentran en el Anexo V.

24. DIAGRAMAS PFD Y PLANOS GENERALES DE LAS
PLANTAS DE TRATAMIENTO DE GAS NATURAL PARA LA
SEPARACION DE LOS HIDROCARBUROS Y PRODUCCION
DE ETILENO A PARTIR DE ETANO

En el diagrama de flujo (PFD) se describe detalles de los equipos principales y
auxiliares e incluye informacion respecto a temperatura, presion y flujos de
alimentacion y producto de los procesos en forma de una tabla resumen (Paez,
2013, p. 25)

En la Tabla 2.1, se muestra la simbologia empleada en este tipo de diagramas.

Cada equipo tiene su nomenclatura especifica, que se coloca dentro o fuera del

mismo de la forma que se detalla a continuaciéon y se muestra en la Figura 2.4.



Tabla 2.1. Simbologia utilizada en el diagrama PFD

Figura Descripcion
I:I Temperatura de una corriente
O Presion de una corriente
<> Numeracion de una corriente
2 Entrada al proceso
Salida del proceso
(Paez, 2013, p. 26)
XX -YZZ
// \
Nombre Numero
Area
-
— 'I
«» C-501
7 Pl v
/ ~~
ICompresor / Nimero de
Areadela gquipo enla
Planta seccion

Figura 2.4. Nomenclatura de los equipos para el diagrama PFD

Donde:

- XX: Siglas del nombre del equ

- Y: Se refiere a un area de producciéon dentro de la planta

ipo

- ZZ: Numero de equipo en el area especificada

84

La distribucion en planta involucra la disposicion fisica de los equipos y elementos

en el area de produccion unicamente. Los diferentes tipos de distribucion por

producto en planta son: lineal, en U, en L, en U modificada y gravitacional (Paez,

2013, p. 37).
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En los apartados 3.8 y 3.9 se indica la distribucion escogida tanto para la planta

de tratamiento de gas natural como para la planta de produccion de etileno.
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3. RESULTADOS Y DISCUSION

3.1. CARACTERIZACION DE LAS PROPIEDADES FiSICO -
QUIMICAS DEL GAS NATURAL

En la Tabla 3.1, se presentan los resultados obtenidos de la caracterizacion de las

muestras de gas natural.

El andlisis cromatografico se realizd para un total de quince muestras de cinco
pozos diferentes (Pozo 1, Pozo 2, Pozo 3, Pozo 4, Pozo 5), por lo tanto por cada
pozo se realizaron tres repeticiones. Los reportes del analisis de cada muestra se

presentan en el Anexo II.

Tabla 3.1. Resultados promedio obtenidos de la cromatografia del gas natural

Parametros de la muestra Temperatura (F) | Presion (PS1)
79,74 35,67
COMPONENTE % PESO % MOLES
Nitrogeno 2,69 291
Metano 26,05 49,14
Diéxido de carbono 5,49 3,77
Etano 15,21 15,31
Composicion | Agua 0,45 0,76
Propano 21,78 14,94
Butano 14,87 7,74
Pentano 10,00 4,19
Hexano 3,41 1,19
Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 1,05
Propiedades | Peso molecular promedio [g/gmol] 30,40
Poder calérico del gas [Btu/pie’] 1671,49

En la Tabla 3.1 se muestran los resultados obtenidos de la cromatografia del gas

natural, en el cual se nota que el porcentaje de los hidrocarburos es similar a los
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obtenidos en la industria, sin embargo el porcentaje de didéxido de carbono (CO,) y
agua (H20) en la corriente estan fuera de los rangos permitidos por la norma
INEN 2 489 (Dubois, 2005, p. 34; INEN, 2009, p. 6).

Por lo tanto, para poder tratar al gas natural se debe disminuir la cantidad de
estos contaminantes y se plantea la implementacién de la planta de tratamiento y

separaciéon de gas natural.

En la Tabla 3.2, se presentan los resultados de la cromatografia de las muestras
de gas natural en las unidades correspondientes a la norma INEN 2 489, estos
datos se los compara con los valores maximos permitidos por norma, la cual
establece los requisitos que debe cumplir el gas natural para consumo final de los

sectores industrial, automotriz, residencial y comercial.

Tabla 3.2. Valores promedio transformados a valores norma y valores maximos
permisibles para el gas natural

Transformacion a valores norma Valores maximos permisibles para gas natural
Pardmetros Unidades | Valores Norma técnica ecuatoriana INEN 2489:2009
Acido sulfhidrico (H,S) mg/m’ 15,6 6,1
Dioxido de carbono (CO,) % 5,5 3,0
Agua (H,0) mg/m’ 591,3 65,0
Nitrogeno (Ny) % 2,7 5,0

(INEN, 2009, p. 6)

De los resultados mostrados en la Tabla 3.2, se observa que el valor de acido
sulfhidrico (SH.) 15,6 mg/m® supera el valor maximo permisible que es 6,1 mg/m?
de acuerdo a los datos establecidos para el gas natural en la norma INEN 2489.
La cantidad de acido sulfhidrico esta comprendido entre las 8 000 y 12 000 ppm,
se obtuvo un valor promedio de 10 000 ppm que corresponde a un porcentaje en
peso de 0,012 dentro de la composicion del flujo de gas natural que ingresa a la

planta (MENA, 2012, p. 74).

La cantidad de diéxido de carbono corresponde a 5,5%, este valor es mayor al
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limite permisible 3,0% que debe cumplir el gas natural. Ademas, se confirma que
el agua supera el valor maximo permitido de 65,0 mg/m® y corresponde a 591,3

mg/m?.

En cambio, el valor de nitrégeno se encuentra dentro del rango permisible 5,0%,
pues su valor corresponde a 2,7%, por lo tanto, no es necesario realizar ningun

tratamiento para disminuir el mismo.

Con base en los resultados presentados en la Tabla 3.2, se resolvié disefiar una
planta de tratamiento de gas natural con la finalidad de separar los hidrocarburos:
metano, etano, propano, butano, pentano y hexano. Ademas de encontrar una
alternativa para reducir la cantidad de acido sulfhidrico y diéxido de carbono en
los hidrocarburos mediante un tratamiento con aminas, del mismo modo se
procedié con el agua presente a través de la deshidratacion del gas natural con

glicoles.

3.2. BALANCE DE MASA DEL PROCESO DE TRATAMIENTO DE
GAS NATURAL PARA LA SEPARACION DE
HIDROCARBUROS

El balance de masa se realiz6é para cada uno de los equipos que forman parte de

la planta de tratamiento de gas natural, donde se considerd lo siguiente:

Debido a que el flujo de gas natural es 129,96 kg/s, se realizd el tratamiento del
mismo dividiéndolo en una bateria de 6 secciones de igual capacidad, en las
cuales constan los siguientes equipos: separador (S-101), columna de absorcion
(CA-201), columna de regeneraciéon (CD-202), intercambiador de calor 1 (E-401),
columna demetanizadora (CD-402), columna desetanizadora (CD-403) y columna
despropanizadora (CD-404), los cuales conforman la zona de endulzamiento y
una parte de la zona de fraccionamiento de la planta, separando los hidrocarburos

como el metano, etano, propano y butano.
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Mientras que para el resto de equipos se realiz6 el tratamiento en una sola
seccién debido a que el caudal es de 17,85 kg/s, utilizando los siguientes equipos:
intercambiador de calor 2 (E-301), columna absorcion (CA-302), intercambiador
de calor 3 (E-405) y columna despentanizadora (CD-406) que forman parte de la
zona de deshidratacién y la otra parte de la zona fraccionamiento de la planta,
separando los hidrocarburos como el pentano y hexano. A continuacion se
presenta el balance de masa de una de las seis secciones que conforman la

bateria:

3.2.1. BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR VAPOR - LiQUIDO (S-101)

El flujo masico de gas natural fue de 129,96 kg/s, por lo que para su tratamiento
se dividié en seis secciones, quedando una corriente de 21,66 kg/s la cual ingresé
al separador vapor - liquido con una eficiencia del 99% (Coulson y Richardson,
2005, p. 460).

El separador vapor - liquido dividié el flujo de gas natural en dos corrientes:
18,685 kg/s correspondiente al gas amargo y 2,975 kg/s al flujo liquido. En la
Figura 3.1 se muestra la composicidn masica de las corrientes que ingresan y

salen del separador vapor — liquido (S-101).

Gas Amaryo
18,685 ky's
30,206% CH.
17 B39% CaHs
25 251% CaHs
17,24% CiHn
0,116% CsHiz
0,0359% CeH
B
B .366% CO2
0.014% HaS
0,004% Ha0
— »| 5101
Gas Matural F.Liguida
21, 66 ky's O75) kgt
26,057% CH %’,ngg%gc:mz
;? ,?ég:ﬁo 82:6 24 B05% CeHu
, o CaHs 0,0056% CqyH
147872% CiHe 3 2944% FhO
10,002% CsHiz '
3.413% CeHu
0001% CyHye

2 B96% Nz

5492% COz2
0012% HaS
0,455% H20

Figura 3.1. Balance de masa en el separador vapor — liquido (S-101)
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3.2.2. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE ABSORCION DE
ENDULZAMIENTO (CA-201)

La corriente de gas amargo proveniente del separador vapor - liquido ingresé a la
columna de absorcién al igual que el flujo de 20,145 kg/s correspondiente a la
solucion de amina conformada en masa por 30% DEA 'y 70% agua. El proceso de

absorcion se dio con una eficiencia del 95% (Martinez, 2014, p. 83)

Siendo 17,523 kg/s de gas dulce que abandond la torre de absorcién por la parte

superior y 21,307 kg/s de amina amarga que dejo la columna por la parte inferior.

En la Figura 3.2 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna de absorcién de relleno (CA-201).

Gas Dulce
17,523 ky's
32 208% CH,
18,809% CaHs
26 925% CaHs
18,383% CiHu
3,3323% M2
0,341% COa
0, 0007 % Has

Gas Amargo

16,685 ky's
30,206% CH,
17 B39% CaHs .
25 ,251% CaHs gl?l'l.dﬂﬁ";cm.-’a
1?,24% CHio . g's
0,116% CsHiz 07 % CeHp
0039% CeHn B3 092% HaD
3.125% M2 29991% DEA

B,366% COa .
0014% Has AminaAmarga

0,004% Ha0 21,307 ky's
0,102% CsHiz
0,034% CeHu
5,3021% CO2
0,0118% HaS
BE5,186% HaD
28,364% DEA

Figura 3.2. Balance de masa en la columna de absorcion de relleno (CA-201)

3.2.3. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE REGENERACION (CD-202)

La corriente de amina amarga entr6 a la columna de regeneracion de platos que



91

trabaja con una eficiencia del 95% (Martinez, 2014, p. 83).

Se separo 1,887 kg/s de gases amargos y se recuperd 19,420 kg/s de solucion de
amina. La solucion se recirculé nuevamente a la columna de absorcion, previo a
ello se uni6 a 0,725 kg/s del flujo conformado en masa por 1,126% DEA y
98,874% H,0, dando como resultado la corriente de soluciéon de amina requerida

para el endulzamiento.

En la Figura 3.3 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna de regeneracion de platos (CD-202)

Sol. Amina
20,145 ky/s
0,017 % CeHu
B9 992% H.0
4 29'a91% DEA E(ﬂ)g_;'ﬂﬁ
. /s J
1,149% CsHyz Fy
0 205% CaHu
Amina Amarga 59 867 % CO3 DEA- H20
21,307 kg/'s 0 135% HaS 0,725 kg/s
0.102% CsHyz 38 116% Ha0 58 574% Ha0
0.034% CeHuy ’—’ 0 53% DEA 1,126% DEA

§,3021% COy
0,0118% Ha CD-202
66, 156% HaO
28 364% DEA

DEA-H20
19, 42 ky/s

0,018% CeHu
BiE 913% HaO
31 0B9% DEA

Figura 3.3. Balance de masa en la columna de regeneracion de platos (CD-202)

3.2.4. BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 1 (E-401)

El fluo masico de 17,523 kg/s de gas dulce proveniente de la columna de
absorcion de relleno con dietanolamina (CA-201) se trasladé sin ninguna variacion
en su composicion por el intercambiador de calor 1 hasta la columna

desmetanizadora.

En la Figura 3.4 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que
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ingresan y abandonan el intercambiador de calor 1 (E-401).

Syltherm XLT

35,05 kg/s

l Gas Dulce
17.523 ka's

Gas Dulce

17.523 ky's E-401 >

32 209% CH,
18 ,809% CaHe
26 925% CiHs
18,383% CiHi
3, 333% N2
0,341% COgz
0, 0007 % Hzz

Syltherm XLT
35,05 kg's

Figura 3.4. Balance de masa en el intercambiador de calor 1 (E-401)

3.2.5. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-402)

En la Figura 3.5 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna desmetanizadora (E-402).

Metano
6,346 kg's
87 455% CH,
2 559% CHa
1‘3?“:1',]3“'“3 —> 0 03 2%C0s
523 kg's 0 0018% Has
32 209% CH '
- + 9.057% Mz
15 509% C He '
26 825% CHa
18,353% C Hyp —®| CD-402
3, 3323% M2
0,341% C Oz i
0, 0007% HzS
Etano-Butano
11,077 ko's
0,055% CH,
25, 269% C2He
42 593% C Ha
29.08% C He

Figura 3.5. Balance de masa de la columna desmetanizadora de platos (CD-402)

La corriente de gas dulce enfriada por el intercambiador de calor 1 ingres6 a la

columna desmetanizadora, en la cual con una eficiencia del 95%, se separé el

metano de los demas hidrocarburos como el etano, propano, butano y salié el
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mismo por la parte superior de la torre con un flujo 6,446 kg/s. Por la parte inferior
de la columna se obtuvo la corriente etano-butano de 11,077 kg/s (Martinez,
2014, p. 83).

3.2.6. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESETANIZADORA (CD-403)

La corriente etano-butano proveniente de la desmetanizadora ingresé en la
desetanizadora, en la cual con una eficiencia del 95% se fracciono el etano de los
demas hidrocarburos como el propano y butano. EI mismo que sali6é por la parte
superior de la torre con un flujo 3,369 kg/s, mientras por la parte inferior de la
columna se obtuvo 7,708 kg/s del flujo de propano-butano (Martinez, 2014, p. 83).
En la Figura 3.6 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna desetanizadora de platos (E-403).

Etano
3,369 kg's
0165% CH,
02 83M% CHe
T oM % CHe
—
Etano-Butano
11,077 kgis
0053% CH,
28289% CHs —p! CD-403
42 503% CHz
29'08% C Ha l
Propano-Butano
7.708 kg's
0,041% CHs
88167 CHg
41 792% CHio

Figura 3.6. Balance de masa de la columna desetanizadora de platos (CD-403)

3.2.7. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESPROPANIZADORA (CD-
404)

La corriente propano-butano proveniente de la desetanizadora se fraccioné con
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una eficiencia del 95% en la despropanizadora, se separé el propano por la parte
superior de la torre con un valor de 4,646 kg/s y por la parte inferior de la misma
salio el butano con un flujo de 3,062 kg/s (Martinez, 2014, p. 83).

En la Figura 3.7 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna despropanizadora de platos (E-404).

Propano
4,646 kg/s
0,0668% CaHs
96 ,466% CaHs
3,466% CiHu
—
Propano-Butano
7,708 kg/s
0041%CsHe —[ CDAM4
58,167 % C3Hs
41,792% CiHu
Butano
3,062 ky/s
0,054% CyHs

99 946% CiHu

Figura 3.7. Balance de masa de la columna despropanizadora de platos (CD-404)

A continuacion se presenta el balance de masa de la deshidratacion y

fraccionamiento del pentano, hexano y heptano.

El flujo total de liquido que ingresé en esta parte es de 17,85 kg/s. Este valor se
obtuvo al sumar los flujos provenientes de los seis separadores (S-101)
pertenecientes al area de endulzamiento y fraccionamiento de metano, etano,
propano y butano, es decir que la cantidad que se obtuvo de un solo separador
fue de 2,975 kg/s.

3.2.8. BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 2 (E-301)

El flujo de la corriente liquida proveniente del separador vapor — liquido (17,85

kg/s) se transportod por el intercambiador de calor 2 sin sufrir ninguna alteracion en
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su composicion y luego se dirigio a la columna de absorcion de deshidratacion.

En la Figura 3.8 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan el intercambiador de calor 2 (E-301).

F.Liquida SytthermXLT
(2975 kals 35, 69 kgis
J, l F.Caliente
17, 85 kgis
Sumando las E301 | (2 095% Cde
& comientes 24 6059 CaH qe
¢ 0, D0S6% C7H 4
il SylthermyXLT 3. 2844% H.0
35, 69 kg
17, 85 kgis » 69 ko's
72 095% CeH 42
24 BO5% CH 14
0, D0SE% C7H 18
3, 2944% HZ0

Figura 3.8. Balance de masa en el intercambiador de calor 2 (E-301)

3.29. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE ABSORCION DE
DESHIDRATACION (CA-302)

En la Figura 3.9 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna de absorcion de relleno (CA-302).

Gas
) p Deshidratado
F. Caliente 17, 29 ko's
17, 35 kg's T4, 43% CHqz
T2095% CH iz 24 4% CHy,
24 B0S% CaH 1. 0, 006% CoH 15
0, 005E%: CeH 45 0,164%H=20
3, 2944% HZD CAI02 |l
TEG
49, 15 kg's

TEG - AGUA

49, 7 kg's

93, 87%TEG

1, 13% H20

Figura 3.9. Balance de masa de la columna de absorcion de relleno (CA-302)
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La corriente liquida calentada en el intercambiador de calor 2 ingresé a la
columna de absorcién al igual que el flujo de 49,15 kg/s correspondiente al
trietilenglicol (TEG). El proceso de absorcién se dio con una eficiencia del 95%,
donde 17,29 kg/s de gas deshidratado abandon¢ la torre de absorcién por la parte
superior y 49,71 kg/s de trietilenglicol - agua salen de la columna por la parte
inferior (Martinez, 2014, p. 83).

3.2.10. BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 3 (E-405)

El flujo de 17,29 kg/s correspondiente a la corriente de gas deshidratado
proveniente de la columna de absorcion de relleno con trietilenglicol (CA-302) se
transportd a través del intercambiador de calor conservando su composicién, para

luego dirigirse a la columna despentanizadora.

En la Figura 3.10 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan el intercambiador de calor 3 (E-405).

SylthermXLT
34, 58 kg's
Gas
Deshidratado l Gas
17, 29 kg's Deshidratado
74 43% CeHiz —p| E-405 |—> Enfriado
24, 4% CaH 17, 29 kn/s
0,006% CH g ¢
0.164% Hz0
SylthermXLT
34, 58 kg/s

Figura 3.10. Balance de masa en el intercambiador de calor 3 (E-405)

3.2.11. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESPENTANIZADORA (CD-
406)

La corriente de gas deshidratado enfriado por el intercambiador de calor 3
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ingres6 a la columna despentanizadora, en la cual con una eficiencia del
95%, se separd el pentano de los demas hidrocarburos como el hexano y
heptano, el mismo salio por la parte superior de la torre con un flujo 13,08 kg/s y
por la parte inferior de la columna abandoné la corriente hexano-heptano de 4,21
kg/s (Martinez, 2014, p. 83).

En la Figura 3.11 se muestran las composiciones masicas de las corrientes que

ingresan y abandonan la columna despentanizadora de platos (CD-406).

Pentano
13,08 ky's

08 325% CsHyz
1 B75% CeHu

’—-b

Gas

Deshidratado — Lot

Enfriado l

17,29 ky's Hexano-Heptano
74 43% CeHia 4,21 kg's
2-"-1,-"1% CEHH D, 19% CEH12
0,006% CiHe 99, 12% CsHu
0,164% HzO 0024% CrHye

0,666 % Hal

Figura 3.11. Balance de masa en la columna despentanizadora de platos (CD-4006)

Los resultados obtenidos del balance de masa de la planta de tratamiento de gas
natural son los esperados en funcion de la eficiencia establecida en cada equipo

disefnado.
En la Figura 3.12 se presenta el balance de masa, en el cual se muestran cada

una de las corrientes de entrada y salida de los equipos.

3.3. BALANCE DE MASA DEL PROCESO DE OBTENCION DE
ETILENO A PARTIR DE ETANO

El balance de masa se presenta en la Figura 3.21, donde se muestran cada una
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de las corrientes de entrada y salida de los equipos. A continuacion se explica el
balance de masa realizado en cada equipo que forma parte de la planta de

produccion de etileno.

3.3.1. BALANCE DE MASA EN EL HORNO TUBULAR (H-101 Y H-102)

El flujo masico de etano — propano proveniente de la columna desetanizadora de
la planta de tratamiento de gas natural es 20,21 kg/s. También ingresa una
cantidad de vapor de agua igual a 3,96 kg/s, es decir, el flujo total que ingresa es
de 24,17 kg/s. Sin embargo este flujo se dividi6 en dos de 12,08 kg/s para

ingresar a los hornos H-101 y H-102 respectivamente.

En la Figura 3.13, se presenta el balance de masa de los hornos tubulares (H-101
y H-102). Estos valores se calcularon de acuerdo a la estequiometria de las
reacciones que se describen en las Ecuaciones 1.1 y 1.2 considerando una

conversion de etano del 63% (Gruse y Stevens, 2002, p. 144).

10,12 kg/s gases de combustidn

;%%?/;%0(2302 12,08 kg/s gases de craqueo
71.40% N2 L .,ragua
B 74% HZD " 28,72‘/0 CZHB
' 37,26% CzHs
A 972% CHs
2,06% Hz
12,08 kgls etano-propano 5.85% CaHs
+agua 16,36% H20
17,63% CzHe )| Homotubular >
5,65% CaHs A
16,368% H20
0,14% CHs
0,67 kofs diesel
9,45 kols aire

Figura 3.13. Balance de masa en el horno tubular (H-101 y H-102)

El rendimiento de la reaccidén que se desarrolla en esta parte es del 48% en peso,
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de tal manera que, el 48% de etano que ingresa al horno tubular se transforma en

etileno y corresponde a 9,01 kg/s (Gruse y Stevens, 2002, p. 144).

La relaciéon molar de hidrocarburo/vapor de agua es de 3 a 1, por lo tanto el flujo
masico de vapor de agua es 3,96 kg/s, el cual se traslada por el horno hasta el
intercambiador de calor sin ninguna variacidén y su composicion en la corriente de

salida del horno corresponde a 16,38% (Gonzalez, 2010, p. 5).

En la combustion, la relacion de aire/combustible es de 14,1 a 1, de tal manera
que, por 0,67 kg/s de combustible es necesario 9,45 kg/s de aire y se produce un

flujo de gases de combustion de 10,12 kg/s (Suarez, 2013, p.13).

3.3.2. BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 4 (E-103 Y
E-104)

El flujo masico conformado por los gases de craqueo y vapor de agua proveniente
de un solo horno tubular es 12,08 kg/s. Este flujo se traslada sin variacién alguna
en su composicion a través de cada intercambiador de calor. En la Figura 3.14 se
muestra el balance de masa correspondiente a los intercambiadores de calor (E-
103 y E- 104).

12,08 kg/s gases de craqueo 36,25 kgls 12,08 kg/s gases de craqueo
P agna 4 Syltherm XLT P a4
28,72% C2He 28,72% CoHe
37,26% C2H4 37,26% C2H4
9,72% CHa 9,72% CHa
2,06% H> p| Intercambiador |y 2 06% H.
5,85% C3Hs de calor 4 5,85% C3Hs
16,38% Hz0 ) l 16,38% H20 )
36,25 kg/s
Syltherm XLT

Figura 3.14. Balance de masa en el intercambiador de calor 4 (E-103 y E-104)
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3.3.3. BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR VAPOR — LiQUIDO (S-201 Y
$-202)

La corriente de gases de craqueo y vapor de agua que fueron enfriados en el
intercambiador de calor con un flujo de 12,08 kg/s se dirige al separador. En este
equipo se separa el agua de la corriente de gases de craqueo y se considera una
eficiencia del 99% (Coulson y Richardson, 2005, p. 460).

Por lo tanto, el 99% corresponde a 1,96 kg/s de agua retirada por la parte inferior
del equipo, mientras que el 1% representa un 0,02 kg/s de agua que sale por la
parte superior junto con los gases de craqueo. Los gases de craqueo que salen
por el tope del separador tienen un flujo masico de 10,10 kg/s. Es decir, el flujo
total que sale por la parte superior para dirigirse al compresor es de 10,12 kg/s.
En la Figura 3.15 se presentan los resultados del balance de masa en los
separadores vapor — liquido (S-201 y S-202).

10,12 kg/s gases de craqueo
34,28% CaHe

44,47% CaHa

11,61% CH4

2,46% H>
6,98% CaHs
0,
12,08 kg/s gases de craqueo 0,20% H20
+agua
28,72% CzHs
37,26% CzH4
9,72% CHa —— | Separador
2,06% H2 P
5,85% CsHs
16,38% H-0 ()

1,96 kg/s H,0

Figura 3.15. Balance de masa en el separador vapor — liquido (S-201 y S-202)

3.3.4. BALANCE DE MASA EN EL COMPRESOR CENTRIFUGO (C-203 Y C-
204)

La corriente de gases de craqueo proveniente del separador vapor — liquido, con
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un flujo masico de 10,12 kg/s se traslada a través del compresor sin sufrir ninguna
alteracion tanto en flujo como en composicion.

En la Figura 3.16 se muestra el balance de masa en los compresores centrifugos
(C-203 y C-204).

10,12 kg/s gases de craqueo 10,12 kg/s gases de craqueo
34,28% C2Hs 34,28% C2Hs

44,47% C2Hq 44,47% CoHy

11,61% CHs o 11,61% CHa4

2,46% H2 > ompresor | p 2,46% Ho

6,98% C3Hs Centrifugo 6,98% C3Hs

0,20% H20 0,20% H20

Figura 3.16. Balance de masa en el compresor centrifugo (C-203 y C-204)

3.3.5. BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR 5 (E-205 Y
E-206)

El flujo masico de los gases de craqueo que provienen del compresor centrifugo

es igual a 10,12 kg/s y se transporta a lo largo del intercambiador conservado la

misma composicion.

En la Figura 3.17 se presentan los resultados del balance de masa de los
intercambiadores de calor 5 (E-205 y E-206).

30,37 kgls 10,12 kgls gases de craqueo
10,12 kg/s gases decraqueo Sylthem XLT 34,28% CaHs
34,28% CzHe 44 47% CzHs4
44 47% CzH4 11,61% CHs4
11,61% CHs . 2 46% Hz
2% H ——p '”tsgé’“a‘?g;aﬁd” e
6,98% CaHz i 0,20% Hz0
0,20% Hz0 l
30,37 kgls
Sylthemrm XLT

Figura 3.17. Balance de masa en el intercambiador de calor 5 (E-205 y E-206)
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3.3.6. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-301)

Aqui, se unen los flujos salientes de los intercambiadores de calor 4 y 5 dando
como resultado un flujo total de 20,25 kg/s. Esta cantidad ingresa a la columna

desmetanizadora donde la eficiencia es del 95% (Martinez, 2014, p. 83).

En la Figura 3.18, se muestra el balance de masa de la columna desmetanizadora
(CD-301).

3,03 kgl/s Metano, Hidrogeno
77,58% CHa«

20,25 kgls A e
Productos de oI 2 i
craqueo

34,28% CzHe
44 A47% CzH=
1161% CH: —— Desmetanizadora
2,46% Hz

6,08% CzH=
0,20% Hz0

v

17,22 kgr's Csz, Csz, CgHg
51,24% CzHa

40,30% CzHe

8,21% CaHs

0,23% H=20

0,01% CHs

Figura 3.18. Balance de masa en la columna desmetanizadora (CD-301)

Después del proceso de destilacion se obtiene por la parte superior de la columna
un flujo de metano — hidrégeno (3,03 kg/s), mientras que por el fondo se obtuvo
una corriente de 17,22 kg/s conformada por etano — etileno — propano

principalmente.

3.3.7. BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DESETANIZADORA (CD-302)

El fluo de 17,22 kg/s de etano — etileno — propano ingresa a la columna
desetanizadora, en donde al igual que en la primera columna la eficiencia tiene un
valor del 95% (Martinez, 2014, p. 83).
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En la Figura 3.19 se presenta el balance de masa de la columna desetanizadora
(CD-302).

15,90 kg/s Etano, Etileno
55,50% CzHs

43,61% CzHe

0,87% CzaHs

0,01% CH-

17,22 kg/s C:H;, C:H,, C2Hg :
51,24% CzHa I Desetanizadora
40,30% CzHe

8,21% CaHs l

0,23% H=0

0,01% CH-
1,32 kg/s Propano
96,48% CzHs
3,00% H=0
0,52% CzHs

Figura 3.19. Balance de masa en la columna desetanizadora (CD-302)

Se separa por la parte superior de la columna un flujo de 15,90 kg/s y por la parte

inferior del equipo se obtiene un flujo de 1,32 kg/s de propano basicamente.

3.3.8. BALANCE DE MASA EN LA FRACCIONADORA DE ETILENO (CD-403)

A la fraccionadora de etileno ingresa la corriente de etano — etileno con un flujo de
15,9 kg/s. La eficiencia de la columna es del 95% (Martinez, 2014, p. 83).

En la Figura 3.20 se muestran los resultados del balance de masa de la

fraccionadora de etileno (CD-303).

Se consigue la separacion del etileno por la parte superior de la columna y le
corresponde un flujo de 8,96 kg/s. Por el fondo se obtiene un flujo de 6,94 kg/s

conformado por etano principalmente.

Con base en los resultados obtenidos del balance de masa de cada uno de los

equipos se puede observar que son coherentes de acuerdo con la cantidad de
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alimentacion total que ingresa a la planta y corresponde a 24,17 kg/s de etano-

propano y agua.

Se debe recordar que la finalidad de este proceso es la obtencién de etileno a
partir del craqueo de etano, por lo que en el horno tubular se desarrollan
reacciones paralelas (Ecuaciones 1.1 y 1.2) que permiten obtener una cantidad de

8,96 kg/s de etileno con una pureza del 98,43%.

8,96 kg/s Etileno
98,43% CoHs

P 1,55% CzHs
0,02% CHs

15,90 kg/s Etano, Etileno
95,50% CaHs Fraccionadora

43 61% C:Hg ——p :
0,87% CsHz de etileno

0,01% CHa

6,94 kg/s Etano

97 87% CoHs
— 2 01% CaHs

0,12% CzHs4

Figura 3.20. Balance de masa en la fraccionadora de etileno (CD-303)

34. DISENO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE
TRATAMIENTO DE GAS NATURAL

A continuacion se muestran los resultados y dimensiones de cada equipo que
forma parte de la planta de tratamiento de gas natural de acuerdo al disefo
propuesto, se especifica los parametros iniciales para cada equipo y se reporta

los valores calculados en el disefo de cada uno.

3.4.1. SEPARADOR VAPOR - LIQUIDO VERTICAL (S-101)

El separador vapor — liquido fue elegido para formar parte de la planta de
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tratamiento de gas natural, pues su eficiencia de separacion es del 99%, lo que
significa que solo el 1% de la cantidad de liquido es arrastrada por el flujo saliente
de vapor (Coulson y Richardson, 2005, p. 460).

La cantidad de vapor (18,69 kg/s) que se maneja en el equipo es mayor que la
cantidad de liquido (2,98 kg/s), por lo que el disefio de un separador vertical en
lugar de uno horizontal es justificable, debido a que este ultimo tiene menor

capacidad para manejar volumenes pequefios de liquido.

Resulta fundamental establecer la presion y temperatura de operacién (2,4 atm y
299,50 K) en el separador, pues al tratarse de una mezcla de hidrocarburos e
impurezas, se requiere evitar que la fraccion que esta como liquido se evapore y

pueda ser arrastrada por la corriente gaseosa (Coulson y Richardson, 2005, 463).

Ademas, la presion debe ser la menor posible para efectos de aumentar la
diferencia de densidades entre el vapor (2,55 kg/m®) y el liquido (25,07 kg/m®), ya

que influye directamente en la velocidad de sedimentacion.

La velocidad de sedimentacion se calculé con la Ecuacion 2.1 y se obtuvo un
valor de 0,208 m/s en un inicio. Sin embargo, este ultimo se multiplicé por un
factor igual a 0,15 y se consiguio un valor final de 0,0312 m/s. Con esto se logré
un margen de seguridad de disefio permitiendo aumentos repentinos de flujo
(Coulson y Richardson, 2005, p. 461).

En el disefio del equipo, se considero la inclusién de un extractor de niebla, el cual
depende de la velocidad del flujo de vapor. Si la velocidad es baja las gotas de
liquido tienden a aglomerarse en la malla de alambre, mientras que cuando la
velocidad es alta la malla tiende a inundarse, debido a que no puede fluir hacia

abajo, contra el flujo de vapor (Gémez, 2014, p. 8).

Para el dimensionamiento del separador vapor — liquido se emplearon las

proporciones en funcion del diametro (Dy), como se puede observar en la Figura
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1.12. Con los valores encontrados se determind la altura total del equipo (Coulson
y Richardson, 2005, p. 461).

El diametro del separador tomo6 un valor de 5,50 m y se obtuvo mediante la
Ecuacion 2.2. El diametro es lo suficientemente grande como para retardar la
caida del vapor hasta por debajo de la velocidad a la que las particulas se
sedimentan.

Las dimensiones del separador vapor — liquido se presentan en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Dimensiones del separador vapor — liquido (S-101)

Parametro Simbolo | Valor | Unidades

Diametro D, 5,5 m
Altura total L 11,2 m
Nivel del liquido h, 1,2 m
Longitud entre la entrada de la alimentacion L, 2,7 m

y el nivel del liquido en el separador

Longitud entre la entrada de la alimentacion L, 5,5 m

y el extractor de niebla

Longitud entre el extractor de niebla L, 1,8 m

y la salida del vapor

La altura de la salida del separador por encima de la entrada de vapor es 7,30 m,
valor que es correcto pues, para permitir la separacion de las gotas de liquido
Coulson y Richardson (2005) recomienda que esta altura tenga un valor de 1,40

m como minimo (p. 461).

Con la Ecuacion 2.4 se calculd el nivel que el liquido alcanza dentro del separador
(hv) y le correspondio un valor de 1,20 m, este parametro dependio del tiempo de
retencién. Se considerd un tiempo de 10 minutos hasta que el vapor y el liquido
lleguen a equilibrarse en condiciones de la presién de operacion (Coulson y
Richardson, 2005, p.462).
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En comparacién con la altura total del separador (11,20 m), el nivel del liquido es
9 veces menor por lo que no habria problema con posibles fluctuaciones de

liquido en el separador.

La altura total obtenida con la corriente de 129,96 kg/s correspondiente a las seis
secciones fue de 60,2 m por lo tanto, se concluye que la division del flujo total en
seis partes fue adecuada para obtener las dimensiones coherentes del separador

vapor — liquido.

En la Figura 3.22, se presenta el esquema del separador vapor — liquido con sus

respectivas dimensiones. Las dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.42. COLUMNA DE ABSORCION DE RELLENO CON DIETANOLAMINA
(CA-201)

Para llevar a cabo el tratamiento de gas natural se eligid la absorcion debido a
que tiene una mejor retencion de sulfuro de hidrogeno y didxido de carbono,

posee una mayor eficiencia y maneja flujos de gases grandes (Pino, 2010, p. 36).

En la operacion de las torres de absorcion se dan eficiencias que van desde el
70% en adelante, esto depende del requerimiento. En trabajos previos la
separacion de la columna fue del 90%. Se establecio para el disefio de la columna
de absorcion una eficiencia del 95%, debido a que es el valor requerido para

llevar a cabo el endulzamiento en el proceso realizado (Martinez, 2014, p. 83).

Se selecciond la amina secundaria DEA para remover los contaminantes, debido
a que la remocion de H2S y CO2 es satisfactoria, su recuperaciéon es menos
compleja y se emplea para endulzar corrientes de gas natural que contengan
hasta un 10% de gases &cidos (Pino, 2010, p. 36)

El valor de la relacion éptima de operacion, en una columna de absorcion va
desde 0,7 — 0,8 (Coulson y Richardson, 2005, p. 597). Por lo que, se eligio 0,8
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para el disefio elaborado en funcion de que es el mas cercano a la inundacion

ideal.

El numero de unidades de transferencia (Nog) en la torre de absorcion fue de 8,
este parametro de calculo con la Ecuacién 2.8. Esto implica que se necesitdé ocho
lechos para poder remover la mayoria de los gases acidos, lo que concuerda con
lo estimado debido a que el proceso de endulzamiento necesita de una gran
superficie de contacto continuo para que los contaminantes se separen. El
porcentaje en peso de amina esta entre el 30 a 35% por lo tanto, se establecio
una composiciéon en peso del 30% DEA y 70% H,O para minimizar el costo de la
solucion (Pino, 2010, p. 36).

El flujo masico de la amina requerida para el endulzamiento del gas natural fue de
20,139 kg/s este resultado se obtuvo con la Ecuacion AlIV.3. Por lo tanto, el
caudal de la solucion de dietanolamina es 8% mas grande que el de la
alimentacion de gas amargo ya que se requiere de mayor secuestrante para
remover los contaminantes y favorecer su separacion. Se escogié la caida de
presion de 15 mm de agua por metro de altura de relleno puesto que se
establecio la menor pérdida de presion por el empaque para el proceso realizado,
en funcion de que el valor propuesto estuvo entre 15 a 50 mm rango sugerido

para columnas de absorciéon por Coulson y Richardson (2005) (p. 602).

El empaque seleccionado para el proceso de absorcion de gases amargos fue
silla ceramica Berl, en vista que ofrece una gran superficie de contacto para que
se pueda dar la remocion del contaminante, entrega una mayor eficiencia que los
anillos raschig, tiene alta resistencia a la corrosion y al ser de ceramica su costo

es 30% menor que los metalicos (Coulson y Richardson, 2005, pp. 591-592).

El tamano elegido del empaque (silla ceramica berl) fue de 0,0126 m (0,5 plg),
puesto que al ser pequeno facilita el paso de la solucién de amina por cada uno
de ellos, con lo que se consigue que en toda la columna exista una buena
distribucion de liquido. La distribucion del relleno en el lecho fue al azar ya que

aumenta su eficiencia comparado con la distribuciéon estructurada, ya que al no
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tener un orden establecido abarca mas espacio para ocupar (Couper, 2012, p.
466).

En la Tabla 3.4, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna de absorcidn de relleno para endulzamiento del gas natural.

Tabla 3.4. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion Hi/D¢ de la columna de
absorcion de relleno para el endulzamiento de gas natural

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 5,7 m
Altura de la columna H, 11,1 m
Relacion diametro / altura ﬂ 1,95

c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 1,95 lo que implica que el resultado
esta dentro de las relaciones aconsejadas de Ht/D¢c que van desde 1,50 a 3,50
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

La remocion del dioxido de carbono y sulfuro de hidrogeno fue del 95% como se
muestra en la Figura 3.12, por lo tanto, el porcentaje del CO, en la corriente de
gas dulce fue del 0,3394 % mientras que la concentracion de H,S fue del 0,745
mg/m3. Lo que implica que ambos contaminantes estan dentro de la Norma INEN
2 489 como se puede ver en la Tabla 3.2, que establece un limite maximo del

3,0% para el diéxido de carbono y 6,1 mg/m?®para el sulfuro de hidrégeno.

En la Tabla 3.5, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna de absorcién de relleno para el endulzamiento de gas natural.

En la Figura 3.23, se presenta el esquema de la columna de absorcion de relleno

con dietanolamina (DEA). Las dimensiones del equipo se expresan en metros.
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Tabla 3.5. Dimensiones obtenidas de la columna de absorcion de relleno para el
endulzamiento de gas natural (CA-201)

Parametro Simbolo Valor | Unidades

Numero de unidades de transferencia (numero de lechos) Ny 8

Altura de unidad de transferencia (altura de cada lecho) H,. 1 m
Altura de todos los lechos 7 8

Diametro de la columna de absorcién D, 5,7 m
Altura total de la columna de absorcidén H, 11,1 m
Espaciamiento entre cada lecho €, olleno 0,3 m
Espaciamiento en la parte superior e inferior Cingrsup 0,5 m
Tamafio del relleno seleccionado (silla ceramica berl) size, 0,013 m
Porcentaje de eliminacion de H,S %e“mmdén 95 %
Porcentaje de eliminacion de CO, % 95 %

eliminacion

3.43. COLUMNA DE ABSORCION DE RELLENO CON TRIETILENGLICOL

(CA-302)

Se establecié para la deshidratacion como secuestrante al trietilenglicol (TEG),

dado que su temperatura de descomposicion es alta por lo que tiene un rango

amplio de manipulacion, la regeneracion del desecante es sencilla y su costo es

menor comparado con el dietilenglicol (Gonzélez, 2010, p. 2).

El flujo masico de TEG para la deshidratacion de la corriente de gas natural fue de

49,15 kg/s. El caudal de trietilenglicol es 63% mas grande que el de la

alimentacion de la corriente hidratada, ya que se requiere de mayor secuestrante

para remover el agua debido a que los hidrocarburos (CsH+2, CsH14 y C7H16) son

pesados por lo que su paso por la columna es mas lento (Perry, 2001, p. 2-101).
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En la Tabla 3.6, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y la altura

total de la columna de absorcion de relleno para la deshidratacion del gas natural.

Tabla 3.6. Dimensiones obtenidas del didmetro, altura y relacion Ht/D¢ de la columna de

absorcion de relleno para la deshidratacion de gas natural (CA-302)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D . 4.8 m
Altura de la columna H, 12,7 m

. . H,
Relacion diametro / altura —— 2,6
c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 2,6, lo que implica que el resultado

esta dentro de las relaciones aconsejas de HT/DC que van desde 1,5 a 3,5

(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

En la Tabla 3.7, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna de absorcion de relleno para la deshidratacién de gas natural.

Tabla 3.7. Dimensiones obtenidas de la columna de absorcion de relleno para la
deshidratacion de gas natural

Parametro Simbolo Valor | Unidades

Numero de unidades de transferencia (nimero de lechos) Ny 8

Altura de unidad de transferencia (altura de cada lecho) Hy; 1,2 m
Altura de todos los lechos 7 9,6

Diametro de la columna de absorcion Dc 4.8 m
Altura total de la columna de absorcion H, 12,7 m
Espaciamiento entre cada lecho €, clleno 0,3 m
Espaciamiento en la parte superior e inferior Cinflsup 0,5 m
Tamano del relleno seleccionado (silla ceramica Berl) size, 0,013 m
Porcentaje de eliminacion de H,O Y0 o timinacion 95 %
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La remocion del agua fue del 95% como se muestra en la Figura 3.12, por lo que
la concentracion de H2O en la corriente de gas deshidratado fue del 28,36 mg/m®
lo que implica que esta dentro de la Norma INEN 2 489 como se puede ver en la

Tabla 3.2, que establece un limite maximo del 65 mg/m3.

En la Figura 3.24, se presenta el esquema de la columna de absorcion de relleno

con trietilenglicol (TEG). Las dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.4.4. INTERCAMBIADOR 1 (E-401)

El intercambiador de calor que se escogio fue el de tubos y coraza de flujo en
contracorriente, en donde el fluido interno circula en direccidon contraria al fluido
externo. Ademas, se seleccion6 que el intercambiador tenga un paso por la
coraza y uno por los tubos, evidenciando una mayor eficiencia, pues el flujo
circula por el doble de area en menor tiempo y porque su variacion de

temperatura (T) es mayor.
- Temperaturas de entrada y salida de los fluidos frio y caliente

La temperatura de entrada de la corriente de gas fue de 299,5 K, ya que proviene

de la columna de absorcién de endulzamiento.

La temperatura de salida del gas fue de 201 K debido a que es la temperatura
requerida para que componentes como CyHg, CsHg, CsH1p, N2, CO2 y HoS se
encuentren como liquidos y pueda ser separado el metano (CH4) en la columna
de destilacion (CD-402).

En cuanto al fluido frio (Syltherm XLT), se establecié una temperatura de entrada
de 171,89 K, debido a que el rango recomendado para su uso es de 171,89 K a

563 K.

La temperatura de salida del fluido Syltherm XLT fue 224,23 K (-48,77 °C), el cual
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se calculé con base en el balance energético realizado en el intercambiador de

calor.

En la Tabla 3.8, se presentan los valores de temperatura de salida del fluido

Syltherm XLT, tanto asumida como calculada.

Tabla 3.8. Valores de temperatura de salida de Syltherm XLT asumida y calculada

Temperatura asumida | Temperatura calculada | AT
) X (K)

226,82 224,07 2,75

224,07 224,24 0,17

224,24 224,23 0,01

Se realizaron 3 iteraciones como se observa en la Tabla 3.8, las cuales fueron
necesarias para obtener una diferencia de 0,01 K entre la temperatura asumida y
la calculada. Esta diferencia es aceptable, ya que maximo se permite 1 K de

diferencia entre ambas.

- Flujos masicos de los fluidos

El flujo masico de Syltherm XLT fue de 35,05 kg/s, este flujo fue necesario para
enfriar la corriente de gas dulce hasta 201 K. El flujo masico de gas dulce fue de
17,52 kg/s y es el proveniente de la columna de absorciéon utilizada para el

endulzamiento del gas natural.

El flujo de Syltherm es el triple del flujo masico del gas dulce, esto se explica pues
la cantidad de calor que hay que remover del flujo de gas es muy grande (2 569
432,67 JIs), por lo que se necesita una mayor cantidad de fluido refrigerante.

- Eficiencia

La eficiencia del intercambiador de calor se calculd con la Ecuacion 2.25,

obteniéndose un valor de 77,19%. Esto refleja que, el calor maximo 3 328 813,79
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J/s es similar al valor del calor real de 2 569 432,67 J/s y que su disefio es

adecuado.

Esto confirma lo mencionado anteriormente, acerca de la relacién entre la
eficiencia y la disposicion de los fluidos en el intercambiador. Se obtendra una
mayor eficiencia en un intercambiador de calor con flujo en contracorriente que

con un flujo en paralelo o cualquier otra disposicion.
- Coeficiente global de transferencia de calor

El coeficiente global de transferencia de calor se calculd con la Ecuacion 2.27,
tuvo un valor de 236,84 W/m?K. Para obtener este valor se establecio el

coeficiente de calor limpio y la resistencia al ensuciamiento.

El coeficiente de calor limpio se seleccion6 de valores sugeridos por Mills (2000),
siendo el que mejor se adapta a las caracteristicas del intercambiador un valor
comprendido entre 200 — 450 W/m?K. Este corresponde al tipo de intercambiador
compuestos organicos ligeros - compuestos organicos ligeros, pues es similar al
flujo de hidrocarburos — polimero de silicona que se maneja en el intercambiador
(p. 756).

Se escogio el valor mas alto de coeficiente de calor limpio (450 W/m?K), pues se
va a conseguir un coeficiente global de disefio mas alto y por ende un area de
transferencia menor, que es lo que se desea en el disefio por cuestion de espacio

fisico dentro de la planta y de costos de construccién principalmente.

La resistencia al ensuciamiento se establecié de acuerdo a datos bibliograficos, y
tomo un valor de 0,002 (W/m?K) ", correspondiente al fluido gaséleo ligero que se
asemeja a la corriente de hidrocarburos de bajo peso molecular.

- Numero de unidades de transferencia (NUT)

Para determinar el numero de unidades de transferencia se empled la Figura
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3.25, donde se conoce que la relacion de capacidades térmicas (Cmin/Cmax) fue de
0,53 y la eficiencia de 77,19%. Por lo tanto, el numero de unidades de

transferencia corresponde a 2.
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Figura 3.25. Numero de unidades de transferencia para intercambiadores en

contracorriente
(Mills, 2000, p. 772)

- Area de transferencia de calor

Luego de calcularse el numero de unidades de transferencia, se determiné el area
de transferencia de calor y fue de 220,27 m?, valor que es aceptable pues a partir
de este se establecieron las dimensiones de longitud (4,00 m) y diametro (1,24 m)

del intercambiador de calor.
- Velocidad del vapor

El vapor circula por el interior de los tubos con una velocidad de 10,5 m/s, la cual
se establecio con base en la Ecuacion AVI.10. Este valor se encuentra dentro del
rango establecido de 10 y 30 m/s para la velocidad de un fluido por el interior de

los tubos (Palacio, Tapia y Saldarriaga, 2005, p. 44).
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- Longitud, diametro y numero de tubos

Los valores de longitud y diametro de los tubos se eligieron de acuerdo al area de
transferencia de calor. El diametro de los tubos se establecié con concordancia a

los tamanos nominales de tubos existentes para tuberia de acero.

El niumero total de tubos fue de 288 tubos y las dimensiones finales que se

seleccionaron fueron 0,06 m de diametro y 4m de largo.

- Espaciamiento entre tubos

Antes se determiné el area de la coraza que corresponde a 24,47 cmz, con un
diametro de 1,24 m El espaciamiento de centro a centro de los tubos tanto
longitudinal como transversalmente fue de 6,88 cm (2,71 in), que al compararlo
con el valor recomendado para el disefio de intercambiadores que corresponde a

1,25 por el diametro externo del tubo es igual a 3,34 in.

Como se observa el valor de espaciamiento entre tubos es menor que el
espaciamiento normal, sin embargo es suficiente para conseguir una buena

transferencia de calor entre el gas dulce y el fluido Syltherm XLT.

- Caida de presion por el lado de los tubos

Se calculd la caida de presion con la Ecuacion 2.28. Para esto es necesario
conocer los factores de correccion y de friccidn que se determinaron con la Figura
AVI.1.

El numero de Reynolds se calculd a la velocidad maxima de la corriente de gas
dulce de 10,85 m/s, correspondiéndole un valor de 34 427,42, lo que demuestra

que el flujo es turbulento y genera un factor de fricciéon de 0,5.

El factor de correccion correspondiéo a 1,05, tal como se observa en la Figura
AVI.1.
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Al tratarse de una disposicion triangular equilatera de los tubos, el paso

transversal y longitudinal son iguales por lo tanto su cociente es 1.

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos fue 0,01 atm (0,15 psi),
valor que es correcto en cuanto el valor maximo de caida de presién permisible es
10 psi cuando se habla de la caida de presion por el lado de los tubos (Palacio et
al., 2005, p. 45).

- Caida de presion por el lado de la coraza

La caida de presion por el lado de la coraza se calculé mediante la Ecuacion 2.29,
su valor fue 0,5 atm (7,35 psi), este resultado se encuentra dentro del valor

recomendado de 10 psi como maximo permitido (Palacio et al., 2005, p. 45).

Se puede concluir entonces, que el disefio del intercambiador de calor es
correcto, ya que la caida de presion por el lado de los tubos y por el lado de la
coraza no supera el valor de disefio recomendado de 10 psi. En la Tabla 3.9, se

presentan las dimensiones del intercambiador.

Tabla 3.9. Especificaciones del intercambiador de calor de calor 1 de tubos y coraza (E-

401)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Longitud de los tubos L, 4,0 m
Diametro externo de los tubos D, 0,068 m
Diametro interno de los tubos D, 0,06 m
Numero de tubos N, 288 -
Disposicion de los tubos - Triangular equilatero -
Numero de filas N p 16 -
Numero de tubos en cada fila Nm , 18 -
Diametro de la coraza D, 1,24 m

En la Figura 3.26, se muestra el esquema del intercambiador de tubos y coraza
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con sus respectivas dimensiones. Las dimensiones del equipo se expresan en

metros.

3.4.5. INTERCAMBIADOR 2 (E-301)

En la Tabla 3.10 se presentan las dimensiones del intercambiador 2 de tubos y
coraza (E-201).

Tabla 3.10. Especificaciones del intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301)

Pardametro Simbolo Valor Unidades
Longitud de los tubos L, 4,0 m
Didmetro externo de los tubos D, 0,06 m
Didmetro interno de los tubos D. 0,03 m
Numero de tubos N, 270 -
Disposicion de los tubos - Triangular -
Numero de filas N ; 18 -
Numero de tubos en cada fila N, 16 -
Diametro de la coraza D, 1,22 m

3.4.6. INTERCAMBIADOR 3 (E-405)

En la Tabla 3.11 se presentan las dimensiones del intercambiador de calor 3 de

tubos y coraza (E-405).

Los esquemas de los intercambiadores de tubos y coraza 2 y 3 se presentan en

las Figuras 3.27 y 3.28 respectivamente.

Las dimensiones de los equipos se expresan en metros.
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Tabla 3.11. Especificaciones del intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Longitud de los tubos L, 3,0 m
Diametro externo de los tubos D, 0,056 m
Didmetro interno de los tubos D, 0,025 m
Numero de tubos N, 270 -
Disposicion de los tubos - Triangular -
Numero de filas N E 17 -
Numero de tubos en cada fila o 15 -
Diametro de la coraza D, 1,0 m

3.477. COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-402)

Para la llevar a cabo la separacion de hidrocarburos en el gas natural endulzado
se seleccioné una columna de destilacion de platos, puesto que es la mas
utilizada en los procesos industriales ya que maneja diferentes rangos de caudal,

presion y temperatura, entre otros (Alvarado, 2000, p. 17 y 18).

La eficiencia en la torres de destilacién alcanza valores cercanos al 99%, por lo
que, para el desarrollo propuesto se establecid una eficiencia del 95% en el
proceso (Martinez, 2014, p. 83).

El numero de etapas minimas (Nm) para la separacion del metano del resto de
hidrocarburos y la volatilidad relativa del CH4 respecto al CoHg (componente clave
pesado) fueron de 3,47 y 22,78 valores calculados con las Ecuaciones 2.11y
2.12, respectivamente. Lo que implica que la separacién del metano se da
rapidamente como resultado de que la volatilidad relativa es superior, debido a la

naturaleza de los compuestos y las propiedades fisicas de los mismos.

Con la Ecuacién 2.15 se determind el numero de etapas ideales (N) y se asumio
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diferentes tamafos de reflujo ideal (R), como se puede ver en la Tabla 3.12.

El reflujo minimo (Rn) fue de 0,53, parametro obtenido con la Ecuacion 2.14.
(Jiménez, 2003, p. 150).

Tabla 3.12. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Numero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
1,5 5,15
2,0 4,99
2.5 4,71
3,0 4,20

Por lo tanto, en funcién al valor mas cercano entre el limite superior e inferior es
4,99 se establecié que el numero de etapas ideales sea 5 incluido el calderin con

un reflujo ideal de 2.

En la Tabla 3.13, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna desmetanizadora.

Tabla 3.13. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion Hy/D¢ de la columna
desmetanizadora (CD-402)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 45 m
Altura de la columna H, 7,5 m
Relacion diametro / altura ﬂ 1,67

c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 1,67 lo que implica que el resultado
esta dentro de las relaciones aconsejas de Hy/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557). Para efectuar la destilacion se seleccion6

platos perforados, los cuales ofrecen una superficie de contacto adecuada para el
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proceso Yy facilitan el paso de gas a través de ellos (Coulson y Richardson, 2005,
p. 558).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 1,00 y
0,05 m, mientras que el diametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
de 0,012 y 0,025 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

En la Tabla 3.14, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna desmetanizadora.

Tabla 3.14. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna desmetanizadora (CD-402)

Pardametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 7,5 m
Diametro de la columna DC 4.5 m
Numero minimo de etapas N m 3,47 -
Reflujo minimo Rm 0,53 -
Reflujo ideal R 2 -
Numero de platos totales N 5 -
Numero de platos sin el calderin N-1 4 -
Espaciamiento entre platos €. eparacion 1 m
Espaciamiento inferior y superior Cinfsup 2,15 m
Diametro corto del plato Dpc 3,5 m
Grosor del plato € plato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,012 m
Espaciamiento entre los orificios €, ificio 0,025 m

dimensiones del equipo se expresan en metros.

El esquema de la columna desmetanizadora se presenta en la Figura 3.29. Las
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3.4.8. COLUMNA DESETANIZADORA (CD-403)

En la columna desetanizadora se separé el etano del propano y butano,
obteniéndose un numero de etapas minimas (Nn,) de 5,74 y una volatilidad relativa
de 5,99 del C,He respecto al CsHg, estos parametros fueron calculados con las

Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente.

El reflujo minimo (Rm) fue de 1,54, parametro obtenido con la Ecuacién 2.14. Se
asumio diferentes valores de reflujo total (R) y se determiné con la Ecuacion 2.15
el numero de etapas ideales (N), como se observa en la Tabla 3.15. (Jiménez,
2003, p. 150).

Tabla 3.15. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Numero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
2,0 12,2
2,5 10,1
3,0 9,0
3.5 8,4
4,0 7.9

Por lo que, se determind que el reflujo ideal sea de 3 'y que el numero de etapas
ideales sean 9 incluido el calderin. En la Tabla 3.16, se presentan las

dimensiones obtenidas del diametro y altura total de la columna desetanizadora.

Tabla 3.16. Dimensiones obtenidas del didmetro, altura y relacion Hy/D¢ de la columna
desetanizadora (CD-403)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 2,8 m
Altura de la columna r 10,0 m

., ., HT
Relacién diametro /altura — 3,5
D.
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La relacion altura/diametro tuvo un valor de 3,5, lo que implica que el resultado
estd dentro de las relaciones aconsejas de Hi/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557)

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,8 y
0,05 m, mientras que el diametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
de 0,008 y 0,016 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558, 572-574).

En la Tabla 3.17, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna desetanizadora.

Tabla 3.17. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna desetanizadora (CD-403)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 10,0 m
Diametro de la columna D, 2,8 m
Numero minimo de etapas N n 5,74 -
Reflujo minimo Rm 1,54 -
Reflujo ideal R 3 -
Numero de platos totales N 9 -
Numero de platos sin el calderin N-1 8 -
Espaciamiento entre platos €separacion 0,8 m
Espaciamiento inferior y superior €infsup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 2,2 m
Grosor del plato € plato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,008 m
Espaciamiento entre los orificios €, ificio 0,016 m

El esquema de la columna desetanizadora se presenta a continuacion en la

Figura 3.30. Las dimensiones del equipo se expresan en metros.
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3.4.9. COLUMNA DESPROPANIZADORA (CD-404)

En la columna despropanizadora se separd el propano del butano, se consiguio
un numero de etapas minimas (Nn) de 7,74 y una volatilidad relativa de 5,17 del
CsHg respecto al C4H10, estos parametros fueron calculados con las Ecuaciones

211y 2.12 respectivamente.

El reflujo minimo (Rn) fue de 1,46, parametro obtenido con la Ecuacién 2.14.
(Jiménez, 2003, p. 150).

Con la Ecuacién 2.15 se determiné el numero de etapas ideales (N) y se
asumieron diferentes tamafios de reflujo ideal (R), como se puede ver en la Tabla

3.18.

Tabla 3.18. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Numero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
2,0 12,34
2,5 11,20
3,0 10,47
35 9,97
4,0 9,61

Por lo tanto, se establecié que el numero de etapas ideales sea 10 incluido el

calderin con un reflujo ideal de 3,5.

En la Tabla 3.19, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna despropanizadora.

La relacién altura/diametro tuvo un valor de 3,2 lo que implica que el resultado
esta dentro de las relaciones aconsejas de Hi/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).
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Tabla 3.19. Dimensiones obtenidas del didmetro, altura y relacion Ht/D¢ de la columna
despropanizadora (CD-404)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 33 m
Altura de la columna H, 10,7 m
Relacion diametro / altura ﬂ 3,2

c

En la Tabla 3.20, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna despropanizadora.

Tabla 3.20. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna despropanizadora (CD-404)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 10,7 m
Diametro de la columna D, 3,3 m
Numero minimo de etapas N m 7,4 -
Reflujo minimo R m 1,46 -
Reflujo ideal R 3,5 -
Numero de platos totales N 10 -
Numero de platos sin el calderin N-1 9 -
Espaciamiento entre platos I 0,78 m
Espaciamiento inferior y superior €insup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 2,5 m
Grosor del plato € ) lato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,009 m
Espaciamiento entre los orificios €, rificio 0,018 m

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,78 y
0,05 m, mientras que el diametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor

de 0,009y 0,018 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
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sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

El esquema de la columna despropanizadora se presenta a continuacion en la

Figura 3.31. Las dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.4.10. COLUMNA DE REGENERACION (CD-202)

En la columna de regeneracion se recuperé la DEA junto con el agua, para ello
se separo los gases amargos (diéxido de carbono y sulfuro de hidrogeno) vy las
trazas de hidrocarburos (pentano y hexano) de la corriente liquida, se obtuvo un
numero de etapas minimas (Nm) de 7,1 y una volatilidad relativa de 6,25 del Cg
H44 respecto a la solucion de amina, estos parametros fueron calculados con las

Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente.

En la separacion se establecié como componente clave liviano al hexano debido a
que es el gas mas pesado de los presentes (pentano, didxido de carbono y sulfuro
de hidrégeno) y por lo tanto, al fraccionar este compuesto de la amina y agua se

asegura la division de los gases de la corriente liquida.

El reflujo minimo (Rm) fue de 7.95, parametro obtenido con la Ecuacién 2.14
(Jiménez, 2003, p. 150).

Se asumieron diferentes valores de reflujo total (R) y se determiné con la
Ecuaciéon 2.15 el numero de etapas ideales (N), como se observa en la Tabla
3.21.

Se determind que el reflujo ideal sea de 11 y que el numero de etapas ideales

sea 12 incluido el calderin.
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Tabla 3.21. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Nimero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
10,0 14,21
10,5 13,89
11,0 12,16
11,5 11,60
12,0 11,14

En la Tabla 3.22, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna de regeneracion.

Tabla 3.22. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion H1/D¢ de la columna de
regeneracion (CD-202)

C

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diémetro de la columna D, 5,10 m
Altura de la columna H, 12,25 m
Relacion diametro / altura ﬂ 2,45

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 3,45, lo que implica que el resultado

esta dentro de las relaciones aconsejadas de H{/Dc que van desde 1,5 a 3,5

(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,77 y

0,05 m, mientras que el didmetro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor

de 0,012 y 0,025 m respectivamente.

Estos resultados estan dentro de los rangos sugeridos por (Coulson y Richardson,

2005, pp. 557-558, 572-574).

El esquema de la columna de regeneracion se presenta en la Figura 3.32. Las

dimensiones del equipo se expresan en metros.
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Figura 3.32. Dimensiones de la columna de regeneracion de platos (CD-202)
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En la Tabla 3.23, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna destilaciéon de regeneracion de la solucion de amina.

Tabla 3.23. Dimensiones obtenidas de la columna de regeneracion (CD-202)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 12,25 m
Diametro de la columna D, 5,1 m
Numero minimo de etapas N m 7.1 .
Reflujo minimo Rm 7,95 B
Reflujo ideal R 11 -
Numero de platos totales N 12 -
Numero de platos sin el calderin N-1 11 -
Espaciamiento entre platos Cseparacion 0,77 m
Espaciamiento inferior y superior Cinf'sup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 3,8 m
Grosor del plato € plaro 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,012 m
Espaciamiento entre los orificios Corificio 0,025 m

3.4.11. COLUMNA DESPENTANIZADORA (CD-406)

En la columna despentanizadora se separé el pentano del hexano y heptano, se
consiguié un numero de etapas minimas (Nn,) de 8,7 y una volatilidad relativa de
3,10 del CsHq, respecto al CgHq4 estos parametros fueron calculados con las
Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente. El reflujo minimo (Ry) fue de 1,20,

parametro obtenido con la Ecuacién 2.14 (Jiménez, 2003, p. 150).

Con la Ecuacién 2.15 se determiné el numero de etapas ideales (N) y se asumio

diferentes tamafos de reflujo ideal (R), como se puede ver en la Tabla 3.24.



141

Tabla 3.24. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Nimero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
2,5 13,51
3,0 12,24
3,5 11,14
4,0 10,81

Por lo tanto, se establecié que el numero de etapas ideales sea 11 incluido el
calderin con un reflujo ideal de 3,5. En la Tabla 3.25, se presentan las
dimensiones obtenidas del diametro y altura total de Ila columna

despentanizadora.

Tabla 3.25. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion Hi/D¢ de la columna
despentanizadora (CD-406)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 49 m
Altura de la columna r 11,7 m
Relacion diametro / altura % 2.4

c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 2,4, lo que implica que el resultado
estd dentro de las relaciones aconsejadas de H{/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,8 y
0,05 m, mientras que el diametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
de 0,012 y 0,025 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

En la Tabla 3.26, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna despentanizadora.
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Tabla 3.26. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna despentanizadora (CD-406)

Parametro Simbolo Valor | Unidades
Altura de la columna H 11,7 m
Diametro de la columna D, 49 m
Numero minimo de etapas N m 8,7 -
Reflujo minimo R m 1,2 -
Reflujo ideal R 3,5 -
Numero de platos totales N 11 -
Numero de platos sin el calderin N-1 10 -
Espaciamiento entre platos € eparacion 0,8 m
Espaciamiento inferior y superior Cinfisup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 3,7 m
Grosor del plato € plato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,012 m
Espaciamiento entre los orificios €, rificio 0,025 m

El esquema de la columna despentanizadora se muestra en la Figura 3.33. Las

dimensiones del equipo se expresan en metros.

Los resultados obtenidos del disefio propuesto para la planta de tratamiento de
gas natural cumplen los requerimientos planteados al inicio del disefio, como
disminuir la cantidad sulfuro de hidrégeno (H,S) de 15,60 a 0,75 mg/m® y de
dioxido de carbono (CO,) de 5,5 a 0,34% en las corrientes de los hidrocarburos,
con la finalidad de que estos valores puedan estar dentro del rango de aceptacion
establecido por la norma INEN 2 489 que exige un maximo valor de sulfuro de
hidrégeno de 6,1 mg/m3 y del 3% para el diéxido de carbono (INEN, 2009, p. 6).

De igual manera se redujo la cantidad de agua (H.O) de 591,3 a 28,4 mg/m?®
debido a que el maximo valor establecido por la norma INEN 2 489 exige un valor
maximo de agua de 65,0 mg/m? (INEN, 2009, p. 6).
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Después de disminuir las concentraciones de sulfuro de hidrogeno, dioxido de
carbono y agua de la corriente de gas natural, se separaron los hidrocarburos con
la finalidad de obtener el metano, etano, propano, butano, pentano y hexano por
separado para posteriormente utilizarlos en la industria. Los resultados de las
dimensiones de los equipos se adecuan a los existentes en las plantas de
tratamiento en funcionamiento, ademas estos resultados seran validados
mediante la simulacién de los equipos en el programa Chemcad 6.0 para su

completa verificacion.

3.5. DISENO DE LOS EQUIPOS DE LA PLANTA DE PRODUCCION
DE ETILENO A PARTIR DE ETANO

A continuacion se muestran los resultados de cada equipo utilizado en la planta
de produccion de etileno a partir de etano en el disefio propuesto, se
especificaron los parametros iniciales para cada equipo y se reportaron los

valores calculados en el disefio de cada uno.

3.5.1. HORNO TUBULAR (H-101 Y H-102)

En el horno tubular se lleva a cabo el craqueo térmico de etano para obtener
etileno como producto primario. Sin embargo, la obtencién de etileno
generalmente se ha realizado a través de la pirdlisis de nafta, aunque su
rendimiento en etileno (30%) es mucho menor al conseguido con el etano (80%)
(Lopez, Bddalo y Villora, 2005, p. 49).

Wouithier (1973) recomienda valores para las variables operatorias mas
importantes (presion y temperatura) de acuerdo al tipo de proceso y fin
perseguido, es asi que en el craqueo térmico de etano para la obtencidon de

etileno se establece rangos entre 800 — 850 °C y 0,2 a 2 atm (p. 700).
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De acuerdo a esto, se establecié una temperatura de 825°C y la presion de 1 atm
para llevar a cabo el proceso de craqueo térmico, tomando en cuenta que las
temperaturas altas favorecen la deshidrogenacion del etano, que es la reaccion

principal que sucede en este proceso (Wuithier, 1973, p. 700).

La relacion molar de hidrocarburo/vapor de agua se asumié de 3:1, debido a que
se encuentra dentro de los valores optimos recomendados por Gonzalez (2010)

para el craqueo de etano (p. 5).

El vapor de agua se alimenta junto con el etano con el fin de disminuir las
presiones parciales de los hidrocarburos y favorecer la selectividad de la reaccion

hacia los productos olefinicos, que en este caso es el etileno.

Otro criterio que se considero fue la relacion estequiométrica aire/combustible,
que segun Suarez (2013) para el diesel le corresponde un valor de 14,1:1 (p. 35).
Este valor se tomé para calcular las cantidades de aire y diesel necesarios para

desarrollar la combustion.

En la Tabla 3.27, se presenta un resumen de lo que sucede con la combustion de
diésel, en donde se consideré un 20% de exceso de aire para generar una
combustion completa y evitar la formacién de mondxido de carbono (CO) en los

humos que salen del horno (Baukal, 2001, p. 6).

La presencia del monoxido de carbono enlos gases de combustién reduciria
considerablemente la cantidad de calor desarrollada en la combustion y se
necesitaria aumentar la cantidad de combustible, lo que en definitiva disminuiria el

rendimiento, mas de lo que lo haria un exceso de aire ligeramente mas elevado.

Como se puede observar en la Tabla 3.27, las presiones parciales de CO,, H,0,
O2 y N2 que conforman los gases de combustion son 0,105, 0,138, 0,032, 0,725
respectivamente. Estos datos son necesarios para calcular posteriormente el
producto pl, dato que se utiliza en la determinacion del factor de emisién de la
llama mediante la Figura 3.35 (Baukal, 2001, p. 12).
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Volumen | O, parala
Componentes (%) combustion Composicion de los humos Componentes
C02 HzO 02 N2
C12H26 4,22 78,07 50,64 54,86 - - C12H26
C13H28 16,9 338,00 219,70 236,60 - - C13H28
Cl 4H30 18,31 393,67 256,34 274,65 - - C14H30
C15H32 16,9 388,70 253,50 270,40 - - C15H32
C16H34 14,08 344,96 225,28 239,36 - - C16H34
C17H36 11,27 293,02 191,59 202,86 - - C17H36
C18H38 8,45 232,38 152,10 160,55 - - C18H38
C19H40 7,04 204,16 133,76 140,80 - - C19H40
C20H42 2,83 86,32 56,60 59,43 - - C20H42
- - - 388,00 | 471,85|10650,40 Aire
Total 100| 2 359,27 1539,51| 2027,51| 471,85| 10650,40 Total
0, en el exceso de aire 471,85
O, en el aire de % de volumen
combustion 2 831,12 10,5 13,8 32 72,5 0 presion
N, en el aire de parcial
combustion 10 650,40
Volumen de

Aire de combustion 13 481,51 14 689,27 los humos

3.5.1.1.Camara de radiacion o combustion

La eficiencia térmica que se considerdé es del 75% porque es la mas usual para un

horno, esto implica que de la cantidad de calor cedido (25 060 976 kcal/h) solo

una fraccion de 0,75 corresponde a la cantidad de calor absorbido (18 795 732

kcal/h). Mientras que, el 25% corresponde a las pérdidas de temperatura de los

gases de combustion que se reparten entre pérdidas por las paredes en la zona
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de radiacion, pérdidas por las paredes en la zona de conveccién y pérdidas en los

gases de combustion a la salida de la zona de conveccion (Baukal, 2001, p. 5).
- Temperatura de la superficie exterior de los tubos

Para establecer la temperatura de la superficie exterior de los tubos (850 °C), se
tomé el criterio recomendado en bibliografia que es de 25 °C por encima de la
temperatura de salida del fluido (825 °C), debido a que los tubos estan expuestos
directamente a la llama y reciben el calor por medio del mecanismo de radiacion a

través de los gases de combustion.
- Temperatura de los gases

Inicialmente se asumid un valor de 1 000 °C para la temperatura de los gases y
este debe converger con el valor obtenido de la Figura 3.34. Para esto, es
necesario conocer la temperatura exterior de los tubos (Ta) que es 850 °C y Q/Fa
que es igual a 243 310 Kcal/lhm?. El trazo en color azul representa el ejemplo de

calculo para el disefio del horno.

En la Tabla 3.28, se presentan los valores asumidos y calculados para la

temperatura de los gases (Tg )-

Tabla 3.28. Valores asumidos y calculados para la temperatura de los gases

Temperatura asumida | Temperatura calculada | AT
Q) Q) (°C)
1000 1113 113
1113 1169 56
1169 1195 26
1195 1198 3
1198 1199 1

Se puede ver en la Tabla 3.28, que se realizaron 5 iteraciones hasta conseguir

una diferencia de 1 °C entre las temperaturas asumida y calculada porque es el
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valor que asegura la convergencia entre la temperatura asumida y la calculada
para los gases. Por lo que se concluye que la temperatura de los gases es 1190
°C (1463 K).
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Figura 3.34. Determinacion grafica del calor absorbido por radiacion
(Wuithier, 1973, p. 1161)

- Factor de emision de la llama

El factor de emision de la llama se determiné a partir de la Figura 3.35, para lo
cual se debe conocer el producto pl, la temperatura de la superficie exterior de los
tubos y la temperatura de los gases. El trazo en color azul representa el ejemplo
de calculo para el disefio del horno.

El producto pl corresponde a 3,82 la temperatura de la pared de los tubos 850 °C

y la temperatura de los gases 1190 °C, por lo tanto ¢, es 0,48.
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(Whuithier, 1973, p. 1164)

- Temperatura de seudollama

La temperatura de seudollama se determiné con la Ecuacion AVIIL.8 y le
corresponde un valor igual a 2 360,44 °C. Este parametro representa la
temperatura tedrica maxima de los productos de la combustién, en el caso de que
el calor especifico fuera constante e igual a su valor medio entre 0°C y T4. Sin
embargo, esto no ocurre realmente, ya que el calor especifico aumenta con la

temperatura.

A partir de la Figura 3.34, se determiné la temperatura real de los gases, para lo
cual se debe conocer Q/FA, la temperatura de seudollama (Ty) y la temperatura
de la superficie de los tubos (Ta). La relacion Q/FA es igual a 243 310 kcal/hm?, la
cual depende del calor absorbido por radiacion y el coeficiente global de

intercambio.

La temperatura de los gases es de 1 199 °C, valor obtenido mediante la grafica
mostrada en la Figura 3.34.
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- Calor liberado en el horno y absorbida por los tubos

El calor liberado en el horno y absorbido por los tubos es del 49%, fue obtenido
mediante la Ecuacién AVII.9. Este valor permitio calcular la cantidad de calor

absorbida por radiacién y le corresponde un valor de 12 279 878,24 kcal/h.

- Tasa de transferencia por radiacién

La tasa de transferencia por radiacion calculada es de 33 326 kcal/hmz, lo cual
concuerda con lo sugerido por Wuithier (1973) que indica que la tasa de
transferencia para el craqueo térmico esta en un rango de 20 000 a 35 000
kcal/hm? como maximo.

Esta es otra razon para indicar que el disefio del horno es el adecuado, ya que la
tasa de transferencia por radiacién varia segun el tipo de horno, su naturaleza, la
temperatura, la velocidad de circulacién del fluido por los tubos y el servicio.

En la Tabla 3.29 se muestran las dimensiones de la camara de combustion.

Tabla 3.29. Dimensiones de la camara de combustion

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura h 6,2 m
Base mayor B 4,0 m
Base menor b 1,8 m
Largo L 15,0 m
Nt de tub 56 -
umero de tubos N,
Disposicion de los tubos horizontales - Triangular equilatero -
Diametro externo de los tubos D 0,14 m
Diametro interno de los tubos D. 0,126 m
Espesor de los tubos e 7 mm
Distancia entre centro y centro (Entre-eje) C 0,216 m
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Con base en los resultados de la Tabla 3.29, se puede determinar la relacion
entre las dimensiones del horno correspondientes a ancho-altura-largo

4,0x6,2x15,0 lo cual permite concluir que el horno presenta un dimensionamiento

adecuado, debido a que la relacién de ancho-altura-largo esta de acuerdo a lo
recomendado por Wuithier (1973), que indicd que esta relacién es de 1x2x4 para
hornos de cabina y depende de la forma y dimensiones del mismo, tal como se
muestra en la Tabla AVIL5 (p.1165).

3.5.1.2.Camara de conveccion

Se admitié un 1% de pérdidas en la zona de radiacion, por lo que el calor
disponible en la camara de conveccion es del 50% y con ayuda de la Figura AVII.
1, se determiné la temperatura de los gases de combustion a la entrada de esta
zona y es igual a 950 °C (Wuithier, 1973, p. 1178).

La temperatura de salida de los gases de combustion de la camara de conveccién
fue de 385 °C, esto se explica ya que los gases de combustion transfieren el calor
necesario para calentar el fluido que se transporta por los tubos haciendo que su

temperatura disminuya a medida que tiene lugar el proceso de craqueo térmico.

La cantidad de calor transmitida por conveccion se calculd de la diferencia entre el
calor total absorbido y el calor absorbido por radiacion con un valor de 6 515
853,75 kcal/h, pues los unicos mecanismos de transferencia de calor presentes

en este proceso son la radiaciéon y conveccion.

El coeficiente global de pelicula por el lado de los gases de combustion fue de 35

kcal/hm2°C, el cual se determind mediante la Ecuacion 2.34.

Este parametro incluye el calculo de coeficientes como el de conveccion puro (he)
18,06 kcal/lhm?°C, de radiacion de los gases (hrg) 12,70 kcal/hm?°C y de radiacion
de los muros (hy,) 262,00 kcal/hm?°C.
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Se asumio el numero de tubos asi como el numero de filas y el nimero de tubos

en cada fila.

Este valor se confirmé con el calculo de la superficie necesaria para la conveccion
mediante la Ecuacion AVIIL. 18, que tuvo un valor de 553,39 m?, el cual permitié
determinar el numero de filas hasta que sea igual al valor asumido. Por lo tanto,

se confirmé que la estimacion de 10 filas de 8 tubos en cada fila fue correcta.

Se consideré el mismo valor que en la camara de combustién para el diametro y
largo de los tubos en la zona de conveccion dando un total de 80 tubos
distribuidos en forma de cuadrado equilatero, datos que se encuentran registrados

en la Tabla 3.30.

En la Figura 3.36, se muestra el esquema del horno tubular con los respectivos

detalles de la camara de combustién y conveccion.
Las dimensiones de la zona de conveccién se presentan en la Tabla 3.30.

Tabla 3.30. Dimensiones de la camara de conveccion

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura h 2,2 m
Ancho b 1,8 m
Largo L 15,0 m
Numero de tubos horizontales N, 80 -
Numero de filas de tubos N, 10 -
Numero de tubos en cada fila N, 8 -
Disposicion de los tubos horizontales - Cuadrado equilatero -
Diametro externo de los tubos D, 0,14 m
Diametro interno de los tubos D. 0,126 m
Espesor de los tubos e 7 mm
Distancia entre centro y centro (Entre-eje) C 0,216 m
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3.5.2. INTERCAMBIADOR 4 (E-103 y E-104)

Con el fin de prevenir pérdidas de producto por reacciones secundarias que se

pudieran seguir dando en el horno tubular, el efluente de craqueo térmico se

enfria rapidamente.

El esquema del intercambiador de tubos y coraza se presenta en la Figura 3.37.

Las dimensiones del equipo se expresan en metros.
En la Tabla 3.31 se muestran las dimensiones del intercambiador 4.

Tabla 3.31. Especificaciones del intercambiador de calor 4 (E-103/E-104)

Pariametro Simbolo Valor Unidades
Longitud de los tubos L, 5,0 m
Diametro externo de los tubos D, 0,09 m
Didmetro interno de los tubos D. 0,08 m
Numero de tubos N, 255 -
Disposicion de los tubos - Triangular -
Numero de filas N» , 15 -
Numero de tubos en cada fila o 17 -
Diametro de la coraza D, 1,9 m

3.5.3. SEPARADOR VAPOR - LIQUIDO VERTICAL (S-201 y S-202)

En cuanto a las condiciones de operacion de este separador, se establecieron
valores adecuados de presién y temperatura (0,98 atm y 358 K), para conseguir
que el agua permanezca como liquido y pueda ser separado de la corriente de

gases de craqueo.

En el dimensionamiento del separador vapor — liquido se utilizaron las
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proporciones en funcién del diametro (D,) del equipo, tal como se muestra en la

Figura 1.12. De esta manera, se determiné la altura total del recipiente.

El nivel del liquido calculado es igual a 0,5 m, tal como se observa en la Tabla

3.31. Este valor refleja que la cantidad de agua presente en la corriente que se

alimenta al separador es menor que en el primero, pues su composicidon en masa

a la entrada es apenas del 16,38%. Cabe mencionar que se consideré una

eficiencia del 99%, lo que implica que del porcentaje antes mencionado solo el 1%

del agua sale del equipo por la parte superior con los gases de craqueo (Coulson

y Richardson, 2005, p. 460).

En la Tabla 3.32, se presentan las dimensiones del separador vapor — liquido que

forma parte de la planta de produccion de etileno.

Tabla 3.32. Dimensiones del separador vapor — liquido

Parametro Simbolo | Valor | Unidades

Diametro D, 4,3 m
Altura total L 8,3 m
Nivel del liquido h, 0,5 m
Longitud entre la entrada de la alimentacion y el nivel del liquido L, 2,1 m

en el separador

Longitud entre la entrada de la alimentacion y el extractor de L, 4,3 m
niebla

Longitud entre el extractor de niebla y la salida del vapor L, 1,4 m

El esquema del separador vapor — liquido se presenta en la Figura 3.38. Las

dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.5.4. COMPRESOR CENTRIFUGO (C-203 y C-204)

Con el fin de obtener las condiciones de presion y temperatura adecuadas en el

flujo de gases para efectuar la separacion de sus componentes por destilacion, se
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comprimio la corriente de gases de craqueo hasta 38,50 atm.

Se seleccioné el tipo de compresor centrifugo y para esto se utilizé el método
grafico que relaciona el flujo de entrada de gas (31 510,65 ft*/min) con la presion
de descarga (38,5 atm = 566 psia). En la Figura AVIIl.1 se presenta el esquema
respectivo. En el dimensionamiento del compresor centrifugo, normalmente se
aplica el método politropico, pues describe la trayectoria de compresion usado
como base de referencia a fin de calcular la carga o cabezal, la potencia y la

temperatura de descarga (Greene, 2001, p. 17).
- Carga politrépica

La carga requerida del compresor fue de 57 296,26 m y se determiné a través de
la Ecuacion 2.35. Para su calculo fue necesaria la determinacion de parametros
adicionales como el factor de compresibilidad (z), el exponente adiabatico (k), el
exponente politrépico (n) y la eficiencia. No se conoce el valor de temperatura de
salida, pues en el compresor se desarrolla una expansion y la temperatura varia
con respecto a la de entrada (85 °C). Por lo que se asumio el factor de
compresibilidad igual a 1, ya que este parametro se calcula en las condiciones de
entrada y salida, sin embargo resulta una buena aproximacion del

comportamiento del gas.

El exponente adiabatico relaciona las capacidades calorificas del gas como son la
capacidad calorifica a presion constante (Cp) y la capacidad calorifica a volumen
constante (C,). Este valor fue de 1,22, el cual se calcul6d con la Ecuacion AVIIL2 a
la temperatura de succion (358 K). El exponente politropico depende del
exponente adiabatico y la eficiencia del compresor, por lo tanto se obtuvo un

valor de 1,32 calculado con la Ecuacion AVIIIL.3.

- Eficiencia

Se fij6 el valor de la eficiencia (7,,;), mediante el grafico mostrado en la Figura

3.39, en donde se presentan valores aproximados de eficiencia para compresores
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centrifugos y de flujo axial.
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Figura 3.39. Eficiencias politropicas para los compresores centrifugos y de flujo axial
*(acfm = ft’/min)
(Branan, 2005, p. 115)

De acuerdo a la Figura 3.39, la eficiencia politrépica que corresponde es del
74,5% a partir de un volumen de succion de 31 510,65 ft¥/min (14,87 m%/s). La
eficiencia determinada es aceptable para este equipo, por lo cual se tomé como

valida para el resto de calculos.
- Potencia del compresor

Conocidos los valores de carga politrépica y eficiencia, se determind la potencia
del compresor en 7 630,45 kW (10 233 HP) mediante la Ecuaciéon 2.36. Se
observo, que el flujo masico que maneja el compresor también influye en el
calculo de la potencia, pues al aumentar la una aumenta la otra y viceversa. Esto
serviria en el caso de que la potencia sea demasiado grande y fuera necesario

repartirla en varios compresores.
- Temperatura de descarga

Con la Ecuacion 2.37, se determindé la temperatura de descarga que tuvo un valor
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de 874 K, esta depende del sistema de compresion.

Es importante tomar en cuenta el aumento de temperatura durante la compresion,
a pesar que Branan (2005) afirma que el compresor centrifugo usual se enfria

internamente de ahi que sigue un trayectoria politrépica (p. 117).

Ademas, una temperatura alta durante la compresion del gas conducira por un
lado al ensuciamiento del compresor y por otro a problemas con los materiales de

construccion a altas temperaturas o el riesgo con los gases calientes de descarga.

Las dimensiones principales del compresor que se establecieron fueron el largo
de 3,2 m, la altura de 2,6 m y el ancho de 1,8 m. Para lo cual se empleé el
catalogo que se muestra en la Figura AVIIL.2 y cumple con las especificaciones
requeridas.

3.5.5. INTERCAMBIADOR 5 (E-205 y E-206)
En esta parte, es importante el enfriamiento de la corriente proveniente del
compresor con la finalidad de lograr una adecuada temperatura de entrada a la

etapa de destilacion.

En la Tabla 3.33, se muestran las dimensiones del intercambiador 5 de tubos y
coraza (E-205/E-206).

Tabla 3.33. Especificaciones del intercambiador de calor 5 (E-205/E-206)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Longitud de los tubos L, 5,0 m
Diametro externo de los tubos D, 0,09 m
Diametro interno de los tubos D, 0,08 m
Numero de tubos N 224 -

~

Disposicion de los tubos - Triangular -
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Tabla 3.33. Especificaciones del intercambiador de calor 5 (E-205/E-206)
(continuacion...)

Parametro Simbolo | Valor | Unidades
Numero de filas N, 14 -
Numero de tubos en cada fila | N, 16 -
Diametro de la coraza D, 1,8 m

El esquema del intercambiador de tubos y coraza se presenta en la Figura 3.40.

Las dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.5.6. COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-301)

En la columna desmetanizadora se separ6 el metano del etano, etileno y propano
obteniéndose un numero de etapas minimas (Nm) de 7,47 y una volatilidad
relativa de 5,26 del CH4 respecto al C,H4, estos parametros fueron calculados con

las Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente.

El reflujo minimo (Rm) fue de 1,08, parametro obtenido con la Ecuacion 2.14.
(Jiménez, 2003, p. 150).

Se asumié diferentes valores de reflujo total (R) y se determind con la Ecuacién
2.15 el numero de etapas ideales (N) como se observa en la Tabla 3.34 (Jiménez,

2003, p. 150).

Tabla 3.34. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Nimero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
2,0 12,61
2,5 11,86
3,0 10,12
3,5 9,50
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Por lo que, se determind que el reflujo ideal sea de 3 y que el numero de etapas

ideales sea 10, incluido el calderin.

En la Tabla 3.35, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna despentanizadora.

Tabla 3.35. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion Hi/D¢ de la columna
desmetanizadora (CD-301)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 3,20 m
Altura de la columna H, 10,69 m
Relacion diametro / altura ﬂ 3,34

c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 3,34 lo que implica que el resultado
esta dentro de las relaciones establecidas de Hy/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,78 y
0,05 m, mientras que el didmetro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
de 0,009 y 0,018 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

En la Tabla 3.36, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna desmetanizadora.

El esquema de la columna desmetanizadora se presenta en la Figura 3.41.Las

dimensiones del equipo se expresan en metros.
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Tabla 3.36. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna desmetanizadora (CD-301)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 10,69 m
Diametro de la columna D, 3,2 m
Numero minimo de etapas N, 7,47 -
Reflujo minimo R, 1,08 -
Reflujo ideal R 3 -
Numero de platos totales N 10 -
Numero de platos sin el calderin N-1 9 -
Espaciamiento entre platos separacién 0,78 m
Espaciamiento inferior y superior €infsup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 2.4 m
Grosor del plato €, lato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,09 m
Espaciamiento entre los orificios €, vificio 0,018 m

3.5.7. COLUMNA DESETANIZADORA (CD-302)

En la columna desetanizadora se separd el etileno y etano del propano,
obteniéndose un numero de etapas minimas (Nn,) de 6,43 y una volatilidad relativa
de 4,77 del C,He respecto al C3Hg, estos parametros fueron calculados con las

Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente.

El reflujo minimo (Ry) fue de 0,57, parametro obtenido con la Ecuacion 2.14
(Jiménez, 2003, p. 150).

Se asumié diferentes valores de reflujo total (R) y se determiné con la Ecuacién

2.15 el numero de etapas ideales (N) como se observa en la Tabla 3.37.
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Tabla 3.37. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Nimero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
2,0 12,2
2,5 10,1
3,0 9,0
3,5 8.4
4,0 7,9

Por lo que, se determiné que el reflujo ideal sea de 3 y que el numero de etapas

ideales sea 9 incluido el calderin.

En la Tabla 3.38, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna desetanizadora.

Tabla 3.38. Dimensiones obtenidas del didmetro, altura y relacion H1/D¢ de la columna
desetanizadora (CD-302)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 3.3 m
Altura de la columna H, 10,0 m
Relacion diametro / altura ﬂ 3,0

C

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 3, lo que implica que el resultado esta
dentro de las relaciones sugeridas de Ht/D¢c que van desde 1,5 a 3,5 (Coulson y
Richardson, 2005, p. 557).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,8 y
0,05 m, mientras que el diametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
de 0,009 y 0,018 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

En la Tabla 3.39, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la
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columna desetanizadora.

Tabla 3.39. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna desetanizadora (CD-302)

Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 10 m
Diametro de la columna D, 3,3 m
Numero minimo de etapas N, 6,43 -
Reflujo minimo R, 0,57 -
Reflujo ideal R 3 -
Numero de platos totales N 9 -
Numero de platos sin el calderin N-1 8 -
Espaciamiento entre platos €, eparacion 0,8 m
Espaciamiento inferior y superior Cinfsup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 2,5 m
Grosor del plato € plato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,009 m
Espaciamiento entre los orificios €, rificio 0,018 m

El esquema de la columna desetanizadora se presenta en la Figura 3.42. Las

dimensiones del equipo se expresan en metros.

3.5.8. FRACCIONADORA DE ETILENO (CD-303)

En la columna fraccionadora de etileno se separd el etileno del etano,
obteniéndose un numero de etapas minimas (Nm) de 10,07 y una volatilidad
relativa de 2,924 del C,H,4 respecto al C,Hg, estos parametros fueron calculados

con las Ecuaciones 2.11 y 2.12 respectivamente.

El reflujo minimo (Rm) fue de 6,99, parametro obtenido con la Ecuacién 2.14.
(Jiménez, 2003, p. 150).
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Se asumié diferentes valores de reflujo total (R) y se determiné con la Ecuacién

2.15 el numero de etapas ideales (N), como se observa en la Tabla 3.40.

Tabla 3.40. Numero de etapas ideales obtenidas a partir de valores de reflujo ideales

asumidas
Valor de reflujo ideal Nimero de Etapas
asumido (R) Ideales (N)
10,0 16,99
10,5 16,50
11,0 15,97
11,5 15,25

Por lo que, se determind que el reflujo ideal sea de 11 y que el numero de etapas

ideales sea 16 incluido el calderin.

En la Tabla 3.41, se presentan las dimensiones obtenidas del diametro y altura

total de la columna desetanizadora.

Tabla 3.41. Dimensiones obtenidas del diametro, altura y relacion H1/D¢ de la columna
fraccionadora de etileno (CD-303)

Pardametro Simbolo Valor Unidades
Diametro de la columna D, 5,10 m
Altura de la columna H, 14,55 m
Relacion diametro / altura ﬂ 2,85

c

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 2,85 lo que implica que el resultado
esta dentro de las relaciones aconsejadas de H{/Dc que van desde 1,5 a 3,5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 557).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato perforado fue de 0,70 y

0,05 m, mientras que el didametro de cada orificio y su espaciamiento tuvo un valor
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de 0,012 y 0,025 m respectivamente. Estos resultados estan dentro de los rangos
sugeridos por Coulson y Richardson (2005, pp. 557-558 y 572-574).

En la Tabla 3.42, se presentan las dimensiones obtenidas en el disefio de la

columna fraccionadora de etileno.

Tabla 3.42. Dimensiones obtenidas del disefio de la columna fraccionadora de etileno

(CD-303)
Parametro Simbolo Valor Unidades
Altura de la columna H 14,55 m
Diametro de la columna D, 5,1 m
Numero minimo de etapas N, 10,07 -
Reflujo minimo R, 6,99 -
Reflujo ideal R 11 -
Numero de platos totales N 16 -
Numero de platos sin el calderin N-1 15 -
Espaciamiento entre platos € eparacion 0,7 m
Espaciamiento inferior y superior Cinfsup 2 m
Diametro corto del plato Dpc 3,8 m
Grosor del plato € plato 0,05 m
Diametro de los orificios Do 0,012 m
Espaciamiento entre los orificios €, ificio 0,025 m

El esquema de la columna de fraccionamiento de etileno se presenta en la Figura

3.43. Las dimensiones del equipo se expresan en metros.

Se diseid un proceso para la produccion de etileno a partir de 72 792 kg/h de
etano obtenido en la planta de tratamiento de gas natural, donde se separaron los
hidrocarburos. La cantidad obtenida de etileno fue de 32 256 kg/h con una pureza
del 98,43%.
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Figura 3.43. Dimensiones de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303)
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Los equipos que se disefiaron fueron hornos de cabina, intercambiadores de calor
de tubos y coraza, separadores vapor — liquido, compresores centrifugos y
columnas de destilacion una desmetanizadora, desetanizadora y una

fraccionadora de etileno.

Los resultados del disefio obtenidos mediante métodos descritos en el presente
proyecto fueron similares a los obtenidos a través de la simulacién del programa
Chemcad 6.0. Esto se realizd con el fin de poder verificar y validar los disefios
propuestos de cada uno de los equipos. Lo que se compard basicamente fueron

los balances de masa y las especificaciones de los equipos.

3.6. RESULTADOS DEL PROGRAMA CHEMCAD DE LOS
EQUIPOS DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO DE GAS
NATURAL

A continuacion se muestran los resultados de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de cada equipo disenado previamente en la seccion 3.4, con las
consideraciones en el disefio propuesto, como la temperatura, presién de

operacion, composiciones y flujos masicos entre los parametros mas importantes.

Los resultados presentados de la simulacion se compararon con los valores
obtenidos en el disefio propuesto en la seccién 3.4, analizando la variacién,
similitudes y diferencias de los resultados conseguidos en cada equipo disefiado y

simulado en el programa Chemcad 6.0.

3.6.1. SEPARADOR VAPOR - LIQUIDO (S-101)

En la Figura 3.44, se muestra el esquema del separador vapor-liquido (S-101) con

sus correspondientes corrientes de entrada y salida.
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Figura 3.44. Esquema del separador vapor-liquido (S-101) en el programa Chemcad 6.0

En la Tabla 3.43 y Tabla 3.44, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0, asi como del disefio

propuesto del separador vapor-liquido (S-101).

Tabla 3.43. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del separador vapor-liquido (S-101)

Corriente Gas natural
Parametro Valor Unidad
Temperatura de entrada 299,5 K
Presion de entrada 2,40 atm
Flujo masico de entrada 21,66 kg/s
Composicion masica de cada componente (%)
Sulfuro Hidrégeno (H,S) 0,01 %
Dioxido Carbono (CO,) 5,49 %
Nitrogeno (Ny) 2,69 %
Metano (CHy4) 26,05 %
Etano (C,Hg) 15,21 %
Propano (C;Hg) 21,78 %
Butano (C4H,p) 14,87 %
Pentano (CsHy,) 10,00 %
Hexano (C¢Hy4) 3,41 %
Heptano (C;H,¢) 0,00 %

Agua (H,0) 0,45 %
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Tabla 3.44. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del separador vapor-liquido (S-101)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas amargo | F.liquida | Gas amargo F. liquida
Temperatura de salida (K) 299.5 299,5 299.5 299,5
Presion de salida (atm) 2,39 2,39 2,39 2,39
Flujo masico salida (kg/s) 18,685 2,975 18,686 2,974
Eficiencia (%) 99 99
Composicion masica a la salida (%)
Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,01 0,00 0,01 0,00
Dioxido Carbono (CO,) 6,36 0,00 6,36 0,00
Nitrogeno (Ny) 3,12 0,00 3,12 0,00
Metano (CHy) 30,20 0,00 30,20 0,00
Etano (C,Hg) 17,63 0,00 17,63 0,00
Propano (C;Hg) 25,25 0,00 25,25 0,00
Butano (C4Hy) 17,24 0,00 17,23 0,00
Pentano (CsH,») 0,11 72,09 0,11 72,11
Hexano (CgH ) 0,03 24,60 0,03 24,60
Heptano (C;H,¢) 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,00 3,29 0,00 3,26

En la Tabla 3.44 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
Chemcad 6.0 y del disefio propuesto del separador vapor-liquido (S-101), en la
cual se puede ver que los valores obtenidos en la simulacién de los flujos masicos
asi como la composicion de cada componente son similares a los calculados en el
diseno del separador, estableciéndose una eficiencia en ambos casos del 99% y

teniendo una desviacion promedio en los resultados finales del 0,03%.

De igual manera se observa que la temperatura de operacién asi como la presion
de cada corriente saliente en la simulacion, corresponde a la establecida en el
diseno propuesto.
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3.6.2. COLUMNA DE ABSORCION DE RELLENO CON DIETANOLAMINA
(CA-201)

En la Figura 3.45, se muestra el esquema de la columna de absorcién de relleno
(CA-201) para el endulzamiento de gas natural con sus correspondientes

corrientes de entrada y salida.

GAS DULCE

o

GAS AMARGO

: El ——
CA-201

T

AMINA AMARGA

Figura 3.45. Esquema de la columna de absorcion de relleno para el endulzamiento de gas
natural con dietanolamina (CA-201) en el programa Chemcad 6.0

En las Tablas 3.45 y 3.46, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0, asi como del disefio

propuesto de la columna de absorcion de relleno con dietanolamina (CA-201).

En la Tabla 3.45 se establecio las condiciones de operacion de la columna de
absorcion como el diametro de la columna, altura del relleno y niumero de lechos
ademas del tipo, material y tamafio de empaque, estos valores corresponden a
los resultados obtenidos en el disefio de la torre de absorcion de relleno con

dietanolamina.

La Tabla 3.46 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna de absorcion con

dietanolamina, los valores obtenidos de los flujos masicos asi como la
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composicion de cada componente en la simulacion son cercanos a los calculados
en el disefio de la columna de absorcion, obteniéndose una desviaciéon promedio

del 1,7% en los resultados finales.

Tabla 3.45. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna de absorcion de relleno con dietanolamina (CA-201)

Corriente
Parfmetro Gas amargo Sol. Amina
Temperatura de entrada (K) 299,5 299,5
Presion de entrada (atm) 2,39 2,39
Flujo masico de entrada (kg/h) 18,885 20,145
Diametro columna (m) 5,7
Altura del empaque (m) 1,0
Numero de lechos 8
Relleno seleccionado berl saddle
Tamaiio del relleno (m) 0,013
Material del relleno ceramica

Composicion masica de cada componente a la entrada (%)

Sulfuro Hidrégeno (H,S) 0,01 0,00
Dioxido Carbono (CO,) 6,36 0,00
Nitrégeno (N,) 3,12 0,00
Metano (CHy) 30,20 0,00
Etano (C,Hg) 17,63 0,00
Propano (C;Hg) 25,25 0,00
Butano (C4H,0) 17,23 0,00
Pentano (CsH») 0,11 0,00
Hexano (CsHy4) 0,03 0,00
Heptano (C;H,¢) 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,00 70,00
Dietanolamina (DEA) 0,00 30,00

Con la diferencia que el porcentaje de H,S y CO, obtenido en el programa
Chemcad fue cero, mientras que en el disefio propuesto fue de 0,0007 y 0,341%

respectivamente. La diferencia que existe se debié a que en la simulacién se
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elimina todo el contenido de gases amargos mientras que en disefio se establecio
una eficiencia del 95% (Martinez, 2014, p. 83).

Las temperaturas de salida de las corrientes de gas endulzado y DEA obtenidas
en el programa Chemcad fueron de 299,0 y 295,6 K respectivamente, mientras

que en el disefio propuesto las temperaturas de ambos flujos fueron de 299,5 K.

Lo que implicé una desviacion en la temperatura del 0,7%, sin embargo esta
diferencia de temperatura no afecté en las composiciones masicas, debido a que
la variacion es minima.

Tabla 3.46. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna de absorcion de relleno con dietanolamina (CA-201)

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas dulce A. amarga Gas dulce A. amarga
Temperatura de salida (K) 299.5 2995 299,0 295.,6
Presion de salida (atm) 2,38 2,38 2,38 2,38
Flujo masico salida (kg/s) 17,523 21,307 17,617 21,235
Eficiencia (%) 95 95
Composicion masica a la salida (%)
Sulfuro Hidrégeno (H,S) 0,00 0,01 0,00 0,01
Didxido Carbono (CO,) 0,34 5,30 0,00 5,60
Nitrogeno (N,) 3,33 0,00 3,33 0,00
Metano (CHy) 32,20 0,00 33,03 0,00
Etano (C,Hg) 18,80 0,00 18,70 0,00
Propano (C;Hy) 26,92 0,00 26,78 0,00
Butano (C4Hy) 18,38 0,00 18,28 0,00
Pentano (CsH,») 0,00 0,10 0,12 0,00
Hexano (C¢H4) 0,00 0,03 0,04 0,00
Heptano (C;H,¢) 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,00 66,18 0,71 65,81
Dietanolamina (DEA) 0,00 28,36 0,00 28.45

Por lo tanto, la mejor separacion se la obtuvo en la simulacién del programa
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Chemcad 6.0, sin embargo en la realidad no se puede obtener una completa
separacion, lo que implica que los resultados del diseio propuesto son los

apropiados para considerar.

3.6.3. COLUMNA DE ABSORCION DE RELLENO CON TRIETILENGLICOL
(CA-302)

En la Figura 3.46, se muestra el esquema de la columna de absorcion de relleno
(CA-302) para la deshidratacion de gas natural con sus correspondientes

corrientes de entrada y salida.

GAS 5IN H20
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Figura 3.46. Esquema de la columna de absorcion de relleno para la deshidratacion de gas
natural con trietilenglicol (CA-302) en el programa Chemcad 6.0

En las Tabla 3.47 y 3.48, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna de absorcién de relleno con trietilenglicol (CA-302).

En la Tabla 3.47 se establecié las condiciones de operacion de la columna de
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absorcion como el diametro de la columna, altura del relleno y nimero de lechos
ademas del tipo, material y tamafio de empaque, estos valores corresponden a
los resultados obtenidos en el disefio de la torre de absorcién de relleno con

trietilenglicol.

Tabla 3.47. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna de absorcion de relleno con trietilenglicol (CA-302)

Corriente
F. caliente TEG
Parametro
Temperatura de entrada (K) 399,5 399,5
Presion de entrada (atm) 2,38 2,38
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,85 49,15
Diametro columna (m) 4,8
Altura del empaque (m) 1,2
Numero de lechos 8
Relleno seleccionado berl saddle
Tamafio del relleno (m) 0,013
Material del relleno ceramica
Composicion masica de cada componente a la entrada (%)
Pentano (CsHj») 72,09 0,00
Hexano (C¢H\4) 24,60 0,00
Heptano (C;H,¢) 0,00 0,00
Agua (H,0) 3,29 0,00
Trietilenglicol (TEG) 0,00 100,00

La Tabla 3.48 muestra los resultados de la simulacion en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna de absorcion con
trietilenglicol, los valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion
de cada componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio
de la columna de absorcion, obteniéndose una desviacién promedio del 1,1% en

los resultados finales y una eficiencia del 95%.

Con la diferencia que las temperaturas de salida de las corrientes de gas

deshidratado, TEG y agua obtenidas en el programa chemcad fueron de 406,87 y
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405,02 K respectivamente, mientras que en el disefio propuesto las temperaturas

de ambos flujos fueron de 399,5 K.

Tabla 3.48. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna de absorcion de relleno con trietilenglicol (CA-302)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas desh. | TEG y agua Gas desh. TEG y agua
Temperatura de salida (K) 399,5 399,5 406,8 405,0
Presion de salida (atm) 2,37 2,37 2,37 2,37
Flujo masico salida (kg/s) 17,29 49,71 17,21 49,79
Eficiencia (%) 95,0 95,0
Composicion masica a la salida (%)

Pentano (CsH;») 74,43 0,00 74,19 0,18
Hexano (C¢H4) 24,40 0,00 25,27 0,04
Heptano (C;H¢) 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,16 1,13 0,15 1,16
Trietilenglicol (TEG) 0,00 98,87 0,37 98,61

Lo que implicé una desviacion en la temperatura del 6,4%, sin embargo esta
diferencia de temperatura no afectdé en las composiciones masicas, debido a que

la variacién es manejable.

3.6.4. INTERCAMBIADOR 1 (E-401)

En la Figura 3.47, se muestra el esquema del intercambiador de calor 1 de tubos
y coraza (E-401) utilizado para enfriar el gas dulce proveniente de la columna de
absorcion de relleno con dietanolamina, con sus correspondientes corrientes de

entrada y salida.

En la Tabla 3.49 y Tabla 3.50, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del intercambiador de calor 1 de tubos y coraza (E-401).
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Figura 3.47. Esquema del intercambiador de calor 1 de tubos y coraza (E-401) en el
programa Chemcad 6.0

Tabla 3.49. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 1 de tubos y coraza (E-401)

Corriente Gas dulce Syltherm XLT Syltherm XLT
Parametro disefio propuesto chemcad 6.0
Temperatura de entrada (K) 299,5 172,0 172,0
Presion de entrada (atm) 2,38 5,13 5,13
Caida de presion (atm) 0,01 0.,53 0,53
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,52 35,05 50,00
Composicion masica de cada componente a la entrada (%)
Sulfuro Hidrégeno (H,S) 0,00 0,00 0,00
Diodxido Carbono (CO,) 0,34 0,00 0,00
Nitrégeno (N,) 3,33 0,00 0,00
Metano (CHy) 32,20 0,00 0,00
Etano (C,Hg) 18,80 0,00 0,00
Propano (C;Hg) 26,92 0,00 0,00
Butano (C4H,0) 18,38 0,00 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 100,00

En la Tabla 3.49 se establecieron las condiciones de operacién del intercambiador
de calor 1 de tubos y coraza, como la temperatura de entrada del gas dulce vy el
refrigerante (syltherm XLT), la presién de operacion y la caida de presion de cada
corriente, estos parametros se obtuvieron en el desarrollo del disefio propuesto y
se establecié la temperatura de salida del gas dulce con un valor de 201,0 K, en

funcién del requerimiento para la siguiente operacién en la planta.
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El flujo masico establecido en el disefio propuesto fue de 35,05 kg/s mientras que
en la simulacion del programa Chemcad 6.0 fue de 50,00 kg/s, esto implica una
variacion del 30%, debido a que en la simulacién realizada en el programa
chemcad 6.0 los datos del refrigerante muestran una mayor amplitud de
propiedades mientras que en el calculo del disefio planteado solo se utilizé el dato
de la densidad obtenido de la ficha técnica del refrigerante. Por lo tanto, en la
simulacién fue necesario aumentar el flujo masico del refrigerante pues no

convergian los resultados.

En la Tabla 3.50 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
Chemcad 6.0 y del disefio propuesto del intercambiador de calor 1 de tubos vy
coraza (E-401), las corrientes no variaron en su composicion masica, dado que

circularon por diferentes conductos en el cual solo se dié la trasferencia de calor.

Tabla 3.50. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 1 de tubos y coraza (E-401)

Parametro Diseifio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas dulce | Syltherm XLT | Gas dulce | Syltherm XLT
Temperatura de salida (K) 201,0 2243 201,0 299,2
Presion de salida (atm) 2,37 4,60 2,37 4,60
Flujo masico salida (kg/s) 17,523 35,050 17,523 50,000
Composicion masica a la salida (%)
Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,00 0,00 0,00 0,00
Didxido Carbono (CO,) 0,34 0,00 0,34 0,00
Nitrogeno (Ny) 3,33 0,00 3,33 0,00
Metano (CHy) 32,20 0,00 32,20 0,00
Etano (C,Hg) 18,80 0,00 18,80 0,00
Propano (C;Hg) 26,92 0,00 26,92 0,00
Butano (C4H,0) 18,38 0,00 18,38 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 0,00 100,00

La temperatura de salida del gas dulce fue de 201,0K tanto en el disefio

propuesto como en la simulacién, mientras que la temperatura del refrigerante a la
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salida fue 224,3 y 299,2 K respectivamente, mostrando una variacion del 25%

debido a la diferencia en el flujo masico que ingreso al intercambiador de calor.

3.6.5. INTERCAMBIADOR 2 (E-301)

En la Figura 3.48, se muestra el esquema del intercambiador de calor 2 de tubos
y coraza (E-301) utilizado para calentar la corriente liquida proveniente del
separador gas-liquido (S-101), con sus correspondientes corrientes de entrada y

salida.
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Figura 3.48. Esquema del intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301) en el
programa Chemcad 6.0

En la Tabla 3.51 y Tabla 3.52, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301).

En la Tabla 3.51 se establecieron las condiciones de operacion del intercambiador
de calor 2 de tubos y coraza, como la temperatura de entrada de la corriente
liquida y el calefactor (syltherm XLT), la presion de operacion y la caida de
presion de cada corriente. Estos parametros se obtuvieron en el desarrollo del

disefio propuesto y se establecié la temperatura de salida de la corriente liquida



con un valor de 399,5 K, en funcion del requerimiento para la siguiente operacion

en la planta.
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Tabla 3.51. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301)

Corriente F. liquido Sylfherm XLT Sé'Lthermd)zL(;l“
Parametro disefio propuesto emcad 6.
Temperatura de entrada (K) 299,5 477,0 477,0
Presion de entrada (atm) 2,39 5,13 5,13
Caida de presion (atm) 0,01 0,46 0,46
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,85 35,69 48,00

Composicion masica de cada componente a la entrada (%)

Pentano (CsH;y) 72,09 0,00 0,00
Hexano (CgH4) 24,60 0,00 0,00
Heptano (C;Hs) 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 3,29 0,00 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 100,00

El flujo masico establecido en el disefio propuesto fue de 35,69 kg/s mientras que
en la simulacion del programa Chemcad 6.0 fue de 48,00 kg/s, esto implica una
variacion del 25,6%, debido a que en la simulacion realizada en el programa
Chemcad 6.0 los datos del calefactor muestran una mayor amplitud de
propiedades mientras que en el calculo del disefio planteado solo se utilizo el dato
de la densidad obtenido de la ficha técnica del calefactor. Por lo tanto, en la
simulacion fue necesario aumentar el flujo masico del calefactor pues no

convergian los resultados.

En la Tabla 3.52 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
Chemcad 6.0 y del disefo propuesto del intercambiador de calor 2 de tubos y
coraza (E-301), las corrientes no variaron en su composicién masica, dado que

circularon por diferentes conductos en el cual solo se dio la trasferencia de calor.

La temperatura de salida de la corriente caliente fue de 399,5 K tanto en el disefio

propuesto como en la simulacién, mientras que la temperatura del syltherm XLT a
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la salida fue 407,4 y 351,5 K respectivamente, mostrando una variacion del 13,7%

debido a la diferencia en el flujo masico que ingreso al intercambiador de calor.

Tabla 3.52. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente F. caliente | Syltherm XLT | F. caliente | Syltherm XLT
Temperatura de salida (K) 399.,5 407,4 399,5 351,5
Presion de salida (atm) 2,38 4,67 2,37 4,67
Flujo masico salida (kg/s) 17,85 35,69 17,85 48,00
Composicion masica a la salida (%)
Pentano (CsH;») 72,09 0,00 72,09 0,00
Hexano (C¢H4) 24,60 0,00 24,60 0,00
Heptano (C;Hs) 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 3,29 0,00 3,29 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 0,00 100,00

3.6.6. INTERCAMBIADOR 3 (E-405)

En la Figura 3.49, se muestra el esquema del intercambiador de calor 3 de tubos

y coraza (E-405) utilizado para enfriar el gas deshidratado proveniente de la

columna de absorcion de relleno con trietilenglicol, con sus correspondientes

corrientes de entrada y salida.
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Figura 3.49. Esquema del intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405) en el
programa Chemcad 6.0
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En la Tabla 3.53 y Tabla 3.54, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacién en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405).

En la Tabla 3.53 se establecieron las condiciones de operacion del intercambiador
de calor 3 de tubos y coraza, como la temperatura de entrada del gas
deshidratado vy el refrigerante (syltherm XLT), la presién de operacién y la caida
de presién de cada corriente. Estos parametros se obtuvieron en el desarrollo del
disefo propuesto y se establecid la temperatura de salida del gas dulce con un
valor de 313,0 K, en funcion del requerimiento para la siguiente operacion en la

planta.

Tabla 3.53. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405)

Corriente Gas Syltherm XLT Syltherm XLT
Parametro deshidratado disefio propuesto Chemcad 6.0
Temperatura de entrada (K) 399,5 228,0 228,0
Presion de entrada (atm) 2,37 5,13 5,13
Caida de presion (atm) 0,01 0,50 0,50
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,29 34,58 39,00
Composicion masica de cada componente a la entrada (%)
Pentano (CsHj,) 74,43 0,00 0,00
Hexano (CgH4) 24,40 0,00 0,00
Heptano (C;Hy) 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,16 0,00 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 100,00

El flujo masico establecido en el disefio propuesto fue de 34,58 kg/s mientras que
en la simulacion del programa Chemcad 6.0 fue de 39,00 kg/s, esto implica una
variacion del 11,3%, debido a que en la simulacién realizada en el programa
chemcad 6.0 los datos del refrigerante muestran una mayor amplitud de
propiedades mientras que en el calculo del disefio planteado solo se utilizé el dato

de la densidad obtenido de la ficha técnica del refrigerante. Por lo tanto, en la
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simulacién fue necesario aumentar el flujo masico del refrigerante pues no

convergian los resultados.

En la Tabla 3.54 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
Chemcad 6.0 y del disefo propuesto del intercambiador de calor 3 de tubos y
coraza (E-405), las corrientes no variaron en su composiciéon masica, dado que

circularon por diferentes conductos en el cual solo se dio la trasferencia de calor.

La temperatura de salida del gas deshidratado fue de 313,0 K tanto en el disefio
propuesto como en la simulacion, mientras que la temperatura del refrigerante a la
salida fue 276,9 y 396,4 K respectivamente, mostrando una variacion del 30,0%

debido a la diferencia en el flujo masico que ingreso al intercambiador de calor.

Tabla 3.54. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405)

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas frio Syltherm XLT | Gas frio Syltherm XLT
Temperatura de salida (K) 313,0 276,9 313,0 396,4
Presion de salida (atm) 2,36 4,63 2,36 4,63
Flujo masico salida (kg/s) 17,29 34,58 17,29 39,00
Composicion masica a la salida (%)
Pentano (CsH») 74,43 0,00 74,43 0,00
Hexano (C¢H ) 24,40 0,00 24,40 0,00
Heptano (C;Hs) 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua (H,0) 0,16 0,00 0,16 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00 0,00 100,00

3.6.7. COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-402)

En la Figura 3.50, se muestra el esquema de la columna desmetanizadora de

platos (CD-402) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

En la Tabla 3.55y Tabla 3.56, se presentan los datos iniciales y los resultados
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obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna desmetanizadora de platos (CD-402).
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Figura 3.50. Esquema de la columna desmetanizadora de platos (CD-402) en el programa
Chemcad 6.0

En la Tabla 3.55 se establecié las condiciones de operacion de la columna
desmetanizadora de platos, como el método de resolucion FUG (correlaciones de
Fenske, Underwood y Gilliland), numero de platos, reflujo 6ptimo, componente
clave liviano y pesado asi como la eficiencia en la separacion. Estos valores
corresponden a los resultados obtenidos en el disefio propuesto de la columna
desmetanizadora de platos (CD-402) (Jiménez, 2008, pp.150-151).

Tabla 3.55. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desmetanizadora de platos (CD-402)

Corriente
Gas dulce frio Unidades
Parametro
Temperatura de entrada (K) 201,0 K
Presion de entrada (atm) 2,37 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,523 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 5 -
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Tabla 3.55. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desmetanizadora de platos (CD-402) (continuacién...)

Corriente
Gas dulce frio Unidades
Parametro
Relacion de reflujo 2 -
Eficiencia (%) 95 %
Componente clave ligero Metano (CHy4)
Componente clave pesado Etano (C,Hg)

Composicion masica

de cada componente (%)

Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,00 %
Dioxido Carbono (CO,) 0,34 %
Nitrogeno (N») 3,33 %
Metano (CHy) 32,20 %
Etano (C,Hg) 18,80 %
Propano (C;Hg) 26,92 %
Butano (C4H,0) 18,38 %

Tabla 3.56. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desmetanizadora de platos (CD-402)

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Metano C,H¢-C4H, Metano C,H-C4H,y
Temperatura de salida (K) 202,0 202,0 141,7 2232
Presion de salida (atm) 2,36 2,36 2,36 2,36
Flujo masico salida (kg/s) 6,446 11,077 6,449 11,073
Numero minimo de platos 3,5 3,7
Composicion masica a la salida (%)
Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,00 0,00 0,00 0,00
Didxido Carbono (CO,) 0,93 0,00 0,87 0,02
Nitrogeno (N,) 9,05 0,00 9,05 0,00
Metano (CHy) 87,45 0,05 87,51 0,00
Etano (C,Hg) 2,55 28,26 2,55 28,27
Propano (C;Hg) 0,00 42,59 0,00 42,60
Butano (C4H;0) 0,00 29,08 0,00 29,08
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La Tabla 3.56 muestra los resultados de la simulacion en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna desmetanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 0,4% en los

resultados finales.

El nimero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
3,7 mientras que en los resultados calculados fue de 3,5, con una desviacion
promedio del 6,4% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 9,7%.

Por lo tanto, la variacién presentada en los resultados entre el disefio propuesto y
la simulacion en el programa Chemcad 6.0 no es significativa, esto implica que el

comportamiento es similar y ambos resultados son confiables.

3.6.8. COLUMNA DESETANIZADORA (CD-403)

En la Figura 3.51, se muestra el esquema de la columna desetanizadora de platos

(CD-403) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

En la Tabla 3.57 y Tabla 3.58, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna desetanizadora de platos (CD-403).

En la Tabla 3.57 se establecid las condiciones de operacion de la columna
desetanizadora de platos, como el método de resolucion FUG mencionado
anteriormente, numero de platos, reflujo 6ptimo, componente clave liviano vy
pesado asi como la eficiencia en la separacion, estos valores corresponden a los
resultados obtenidos en el disefio propuesto de la columna desetanizadora de
platos (CD-403).
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Figura 3.51. Esquema de la columna desetanizadora de platos (CD-403) en el programa
Chemcad 6.0

Tabla 3.57. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desetanizadora de platos (CD-403)

Corriente
Parémetro C,H¢-C4Hyy Unidades
Temperatura de entrada (K) 202,0 K
Presion de entrada (atm) 2,36 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 11,077 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 9 -
Relacion de reflujo 3,5 -
Eficiencia (%) 95 %
Componente clave ligero Etano (C,Hg)
Componente clave pesado Propano (Cs;Hg)
Composicion masica de cada componente (%)
Metano (CHy) 0,05 %
Etano (C,Hg) 28,26 %
Propano (C;Hg) 42,59 %
Butano (C4H) 29,08 %

La Tabla 3.58 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
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6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna desetanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 0,05% en los

resultados finales.

Tabla 3.58. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa

Chemcad 6.0 de la columna desetanizadora de platos (CD-403)

Parametro Diseifio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Etano C;Hs-C4Hy Etano C;Hs-C4Hy
Temperatura de salida (K) 248,0 248,0 209,6 262,3
Presion de salida (atm) 2,35 2,35 2,35 2,35
Flujo masico salida (kg/s) 3,369 7,708 3,372 7,704
Numero minimo de platos 5,7 7,8
Composicion masica a la salida (%)
Metano (CHy) 0,16 0,00 0,16 0,00
Etano (C,Hg) 92,83 0,04 92,83 0,00
Propano (C;Hg) 7,00 58,16 6,99 58,18
Butano (C4H,0) 0,00 41,79 0,00 41,81

El nimero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
7,8 mientras que en los resultados calculados fue de 5,7, con una desviacion
promedio del 27,20% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 4,80%.

3.6.9. COLUMNA DESPROPANIZADORA (CD-404)

En la Figura 3.52, se muestra el esquema de la columna despropanizadora de

platos (CD-404) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

En la Tabla 3.59 y Tabla 3.60, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna despropanizadora de platos (CD-404).
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Figura 3.52. Esquema de la columna despropanizadora de platos (CD-404) en el programa
Chemcad 6.0
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Tabla 3.59. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna despropanizadora de platos (CD-404)

Corriente
Parémetro C;Hs-C4Hy Unidades
Temperatura de entrada (K) 248,0 K
Presion de entrada (atm) 2,35 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 7,708 kg/h
Meétodo de célculo utilizado FUG -
Numero de platos 10 -
Relacion de reflujo 3,5 -
Eficiencia (%) 95 %
Componente clave ligero Propano (C;Hs)
Componente clave pesado Butano (C4H,¢)
Composicion masica de cada componente (%)
Etano (C,Hg) 0,04 %
Propano (C;Hg) 58,16 %
Butano (C4Ho) 41,79 %

En la Tabla 3.59 se establecié las condiciones de operacion de la columna
despropanizadora de platos, como el método de resolucion FUG, numero de

platos, reflujo éptimo, componente clave liviano y pesado asi como la eficiencia en
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la separacion, estos valores corresponden a los resultados obtenidos en el disefio
propuesto de la columna despropanizadora de platos (CD-404) (Jiménez, 2008,
pp.150-151).

La Tabla 3.60 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna despropanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulaciéon son cercanos a los calculados en el disefo de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 0,04% en los

resultados finales.

Tabla 3.60. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna despropanizadora de platos (CD-404)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Propano Butano Propano Butano
Temperatura de salida (K) 258,0 258,0 255,1 297,7
Presion de salida (atm) 2,34 2,34 2,34 2,34
Flujo masico salida (kg/s) 4,646 3,062 4,647 3,061
Numero minimo de platos 7,4 8,3
Composicion masica a la salida (%)
Etano (C,Hg) 0,06 0,00 0,06 0,00
Propano (C;Hg) 96,46 0,05 96,46 0,01
Butano (C4H,) 3,46 99,94 3,46 99,98

El numero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacion tuvo un valor de
8,3 mientras que en los resultados calculados fue de 7,4, con una desviacién
promedio del 10,80% en los resultados finales. Mientras que la variaciéon promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 7,60%.

3.6.10. COLUMNA DESPENTANIZADORA (CD-406)

En la Figura 3.53, se muestra el esquema de la columna despentanizadora de

platos (CD-406) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.
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Figura 3.53. Esquema de la columna despentanizadora de platos (CD-406) en el programa
Chemcad 6.0

Tabla 3.61. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna despentanizadora de platos (CD-406)

Corriente
Parimetro Gas enfriado Unidades
Temperatura de entrada (K) 313,0 K
Presion de entrada (atm) 2,36 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,29 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 11 -
Relacion de reflujo 3,5 -
Eficiencia (%) 95 %

Componente clave ligero

Pentano (CsH,)

Componente clave pesado

Hexano (CgH4)

Composicion masica

de cada componente (%)

Pentano (CsHyy) 74,43 %
Hexano (C¢H4) 24,40 %
Heptano (C;Hys) 0,00 %

Agua (H,0) 0,16 %
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En la Tabla 3.61 y Tabla 3.62, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna despentanizadora de platos (CD-406).

En la Tabla 3.61 se establecié las condiciones de operacion de la columna
despentanizadora de platos, como el método de resolucion FUG, numero de
platos, reflujo éptimo, componente clave liviano y pesado asi como la eficiencia en

la separacion (Jiménez, 2008, pp.150-151).

Estos valores corresponden a los resultados obtenidos en el disefio propuesto de

la columna despentanizadora de platos (CD-406).

La Tabla 3.62 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna despentanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefo de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 2,3% en los

resultados finales.

Tabla 3.62. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna despentanizadora de platos (CD-406)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Pentano C¢H 4-C-H 6 Pentano C¢H 4-C-H 6
Temperatura de salida (K) 343,0 343,0 337,1 370,3
Presion de salida (atm) 2,35 2,35 2,35 2,35
Flujo masico salida (kg/s) 13,08 421 13,02 4,26
Numero minimo de platos 8,7 8,9
Composicion masica a la salida (%)

Pentano (CsH;») 98,32 0,19 98,09 2,25
Hexano (C¢H4) 1,67 99,12 1,68 97,71
Heptano (C;H¢) 0,00 0,02 0,00 0,02
Agua (H,0) 0,00 0,66 0,21 0,00

El niumero de etapas minimas (N) calculadas en la simulaciéon tuvo un valor de
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8,9 mientras que en los resultados calculados fue de 8,7, con una desviacion
promedio del 2,2% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 3,1%.

3.6.11. COLUMNA REGENERADORA (CD-202)

En la Figura 3.54, se muestra el esquema de la columna regeneradora de platos

(CD-202) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

0,

GAS AMARGOD

- 2f—T—>

AMINA AMARGA

‘ |

DEA - AGUA

Figura 3.54. Esquema de la columna regeneradora de platos (CD-202) en el programa
Chemcad 6.0

En la Tabla 3.63 y Tabla 3.64, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefo

propuesto de la columna regeneradora de platos (CD-202).

En la Tabla 3.63 se establecié las condiciones de operacion de la columna
regeneradora de platos, como el método de resolucion FUG mencionado
anteriormente, numero de platos, reflujo 6ptimo, componente clave liviano y

pesado asi como la eficiencia en la separacion, estos valores corresponden a los
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resultados obtenidos en el disefio propuesto de la columna regeneradora de
platos (CD-202).

La Tabla 3.64 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna regeneradora, los valores
obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada componente en
la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la columna de platos,

obteniéndose una desviacién promedio del 9,7% en los resultados finales.

Tabla 3.63. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna regeneradora de platos (CD-202)

Corriente
Parimetro A. amarga Unidades
Temperatura de entrada (K) 299,5 K
Presion de entrada (atm) 2,38 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 21,307 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 12 -
Relacién de reflujo 11 -
Eficiencia (%) 95 %

Componente clave ligero

Hexano (C6H]4)

Componente clave pesado

Agua (H,0)

Composicion masica

de cada componente (%)

Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,01 %
Dioxido Carbono (CO,) 5,30 %
Pentano (CsHy) 0,10 %
Hexano (CsHy4) 0,03 %
Agua (H,0) 66,18 %
Dietanolamina (DEA) 28,36 %

El nimero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
8,1 mientras que en los resultados calculados fue de 7,1, con una desviacion
promedio del 12,3% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 6,5%.
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Tabla 3.64. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa

Parametro Diseifio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente DEA-H,0 CO,-H,S DEA-H,0 CO,-H,S
Temperatura de salida (K) 373,0 373,0 298,1 399,1
Presion de salida (atm) 2,37 2,37 2,37 2,37
Flujo masico salida (kg/s) 19,42 1,867 20,14 1,16
Numero minimo de platos 7,1 8,1
Composicion masica a la salida (%)
Sulfuro Hidrogeno (H,S) 0,00 0,13 0,00 0,20
Dioxido Carbono (CO,) 0,00 59,86 0,00 97,30
Pentano (CsHyy) 0,00 1,14 0,00 1,87
Hexano (C¢H4) 0,01 0,20 0,00 0,60
Agua (H,0) 68,91 38,11 69,99 0,01
Dietanolamina (DEA) 31,06 0,53 29,99 0,00

En general, los resultados obtenidos en la simulacion en el programa Chemcad
6.0 de los equipos de la planta de tratamiento de gas natural son similares a los

calculados en el diseno propuesto.

Previamente se especificé la variacion promedio de los resultados en cada
equipo, por lo tanto, se determiné que la diferencia entre los valores obtenidos en

la simulacién y el disefio propuesto es aceptable.

Con base a lo mostrado, los resultados del disefio propuesto son concordables,
debido a que se comprobaron con los valores obtenidos mediante de la
simulacién en el programa Chemcad, por lo tanto, la propuesta de la planta de

tratamiento de gas natural es fiable.
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3.7. RESULTADOS DEL PROGRAMA CHEMCAD DE LOS
EQUIPOS DE LA PLANTA DE PRODUCCION DE ETILENO A
PARTIR DE ETANO

A continuacion se muestran los resultados de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de cada equipo disefiado previamente en la seccion 3.5, con las
consideraciones en el disefio propuesto, como la temperatura, presion de

operacion, composiciones y flujos masicos entre los parametros mas importantes.

Los resultados presentados de la simulacién se compararon como en la seccion
3.6.

3.7.1. HORNO TUBULAR (H-101 y H-102)

En la Figura 3.55, se presenta el esquema de un reactor de equilibrio utilizado
para efectuar el craqueo de etano y obtener etileno, con sus correspondientes

corrientes de entrada y salida.

Gas craqueo
C2HB-C3HE

:}E

2 =>

H-101

Figura 3.55. Esquema del reactor de equilibrio en el programa Chemcad 6.0

No se pudo utilizar un horno para simular el proceso de craqueo térmico, pues el
programa Chemcad no ofrece una opcion de simulacion de hornos con reaccion,
asi que se escogio un equipo que se aproxime a los requerimientos. El reactor de

equilibrio fue elegido debido a la necesidad de desarrollar dos reacciones
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paralelas explicadas en la Ecuacion 1.1 y Ecuacion 1.2. En las Tablas 3.65 y 3.66,
se presentan los datos iniciales y los resultados obtenidos de la simulacién en el

programa Chemcad 6.0 del reactor de equilibrio.

Tabla 3.65. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa

Chemcad 6.0 del reactor de equilibrio

Corriente C,;H¢ — C3Hg
Parametro Valor Unidad
Temperatura de entrada 473,00 K
Presion de entrada 1,00 atm
Flujo masico de entrada 12,08 kg/s

Composicion masi

ca de cada componente (%)

Etano (C,Hg) 77,63 %
Propano (C;Hg) 5,85 %
Agua (H,0) 16,38 %
Metano (CHy) 0,14 %

Tabla 3.66. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa

Chemcad 6.0 del reactor de equilibrio

Parametro Diseiio propuesto | Programa Chemcad 6.0
Corriente Gases de craqueo Gases de craqueo
Temperatura de salida (K) 1098 1098
Presion de salida (atm) 0,99 0,99
Flujo masico salida (kg/s) 12,08 12,08
Conversion (%) 63,00 82,00
Rendimiento en etileno (%) 48,00 23,00
Composicion masica a la salida (%)

Hidrogeno (H,) 2,06 0,26
Metano (CHy) 9,72 13,05
Etileno (C,H,) 37,26 36,32
Etano (C,Hg) 28,72 28,10
Propano (C;Hg) 5,85 5,85
Agua (H,0) 16,38 16,40
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En la Tabla 3.66 se puede observar que los resultados presentan diferencias. En
cuanto al balance de masa la cantidad de etileno obtenido en la simulacion es
menor (4,39 kg/s) a la calculada en el disefio (4,50 kg/s), lo que refleja un
rendimiento en etileno menor (23,00%) al obtenido con el calculo tedrico (48,00%)
y esto ocurre a pesar de que en la simulacién el porcentaje de conversién de
etano (82%) es mayor. Este comportamiento se debe a que en el reactor se
consideran aspectos cinéticos que en el calculo tedrico del horno no se toman en

cuenta como son energias de activacion, calores de reaccién, entre otros.

3.7.2. INTERCAMBIADOR DE CALOR 4 (E-103 y E-104)

En la Figura 3.56, se muestra el esquema del intercambiador de calor 4 de tubos
y coraza (E-103/E-104) utilizado para enfriar la corriente proveniente del horno

tubular, con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

SYLTHERM XLT

4 ::>

GAS.C-H20({V)

— 1 ()

|
E-103 2 :>
|::> 3 GAS.C-H20(L)

SYLTHERM XLT

Figura 3.56. Esquema del intercambiador de calor 4 de tubos y coraza (E-103/E-104) en el
programa Chemcad 6.0

En la Tabla 3.67 y Tabla 3.68, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del intercambiador de calor 4 de tubos y coraza (E-103/E-104).

En la Tabla 3.67 se establecieron las condiciones de operacion del intercambiador
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de calor 4 de tubos y coraza, como la temperatura de entrada de los gases de
craqueo Y el refrigerante (syltherm XLT), la presién de operacion, flujo masico de

cada corriente y la caida de presion de cada corriente.

Tabla 3.67. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 4 de tubos y coraza (E-103/E-104)

IZZ?;Z Gaiﬁ‘gg‘)‘e“' Syltherm XL T
Temperatura de entrada (K) 1098,0 172,0
Presion de entrada (atm) 0,99 5,13
Caida de presion (atm) 0,01 0,04
Flujo masico de entrada (kg/h) 12,08 36,25

Composiciones masicas de cada componente (%)

Hidrogeno (H,) 2,06 0,00
Metano (CHy) 9,72 0,00
Etileno (C,H,) 37,26 0,00
Etano (C,Hg) 28,72 0,00
Propano (C;Hg) 5,85 0,00
Agua (H,0) 16,38 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00

Estos parametros se obtuvieron en el desarrollo del disefio propuesto y se
establecio la temperatura de salida de los gases de craqueo con un valor de 358,0

K, en funcion del requerimiento para la siguiente operacion en la planta.

En la Tabla 3.68 se muestran los resultados de la simulaciéon en el programa
Chemcad 6.0 y del disefo propuesto del intercambiador de calor 4 de tubos y
coraza (E-103/E-104), las corrientes no variaron en su composicion masica, dado
que circularon por diferentes conductos en el cual solo se did la trasferencia de

calor.

La temperatura de salida de los gases de craqueo fue de 358,0 K tanto en el
disefio propuesto como en la simulacion, mientras que la temperatura del

refrigerante a la salida fue 564,0 y 603,4 K respectivamente, mostrando una
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variacion del 6,5% debido a que en la simulacion realizada en el programa
Chemcad 6.0 los datos del refrigerante muestran una mayor amplitud de
propiedades mientras que en el calculo del disefio planteado solo se utilizo el dato

de la densidad obtenido de la ficha técnica del refrigerante.

Tabla 3.68. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa

Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 4 de tubos y coraza (E-103/E-104)

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas C.-H,O(l) | Syltherm XLT | Gas C.-H,O(l) | Syltherm XLT
Temperatura de salida (K) 358,0 564,0 358,0 603.,4
Presion de salida (atm) 0,98 5,09 0,98 5,09
Flujo masico salida (kg/s) 12,08 36,25 12,08 36,25
Composicion masica a la salida (%)

Hidrogeno (H,) 2,06 0,00 2,06 0,00
Metano (CHy) 9,72 0,00 9,72 0,00
Etileno (C,H,) 37,26 0,00 37,26 0,00
Etano (C,Hg) 28,72 0,00 28,72 0,00
Propano (C;Hg) 5,85 0,00 5,85 0,00
Agua (H,0) 16,38 0,00 16,38 0,00

Syltherm XLT 0,00 100,00 0,00 100,00

3.7.3. SEPARADOR VAPOR - LiQUIDO VERTICAL (S-201 y 202)

En la Figura 3.57, se muestra el esquema del separador vapor-liquido (S-201/S-

202) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

En la Tabla 3.69 y Tabla 3.70, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del separador gas-liquido (S-201/S-202).

Enla Tabla 3.70 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
Chemcad 6.0 y del disefio propuesto del separador gas-liquido (S-201/S-202), en

la cual se puede ver que los valores obtenidos en la simulacién de los flujos
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masicos asi como la composicion de cada componente son similares a los
calculados en el disefio del separador, estableciéndose una eficiencia en ambos

casos del 99% y teniendo una desviacién promedio en los resultados del 0,01%.

GAS CRAQUED

2>

GASC- H20[L) @
1

5-201
3 >

H20 (L)

Figura 3.57. Esquema del separador vapor-liquido (S-201/S-202) en el programa Chemcad
6.0

Tabla 3.69. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del separador vapor-liquido (S-201/S-202)

Corriente Gas craqueo — H,O(l)
Parametro Valor Unidad
Temperatura de entrada 358,0 K
Presion de entrada 0,98 atm
Flujo masico de entrada 12,08 kg/s
Composicion masica de cada componente (%)
Hidrogeno (H,) 2,06 %
Metano (CH,) 9,72 %
Etileno (C,H,) 37,26 %
Etano (C,Hg) 28,72 %
Propano (C;Hg) 5,85 %
Agua (H,0) 16,38 %

De igual manera se nota que la temperatura de operacién asi como la presién de
cada corriente saliente en la simulacion, corresponde a la establecida en el disefio

propuesto.
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Tabla 3.70. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del separador vapor-liquido (S-201/S-202)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas craqueo H,O0() Gas craqueo H,O0()
Temperatura de salida (K) 358,0 358,0 358,0 358,0
Presion de salida (atm) 0,97 0,97 0,97 0,97
Flujo masico salida (kg/s) 10,12 1,96 10,12 1,96
Eficiencia (%) 99,0 99,0
Composicion masica a la salida (%)
Hidrogeno (H,) 2,46 0,00 2,46 0,00
Metano (CHy) 11,61 0,00 11,60 0,00
Etileno (C,Hy) 44,47 0,00 44,47 0,00
Etano (C,H) 34,28 0,00 34,28 0,00
Propano (Cs;Hg) 6,98 0,00 6,98 0,00
Agua (H,0) 0,20 100,00 0,19 100,00

3.7.4. COMPRESOR CENTRIFUGO (C-203 y C-204)

En la Figura 3.58, se muestra el esquema del compresor centrifugo con sus

correspondientes corrientes de entrada y salida.

Gas Craqueo

—>

®

C-203

—>

Gas Craqueo

Figura 3.58. Esquema del compresor centrifugo (C-203/C-204) en el programa Chemcad

6.0

En la Tabla 3.71 se presenta los datos iniciales ingresados para el diseio y para
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la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio propuesto para el
compresor (C-203 y C-204).

Tabla 3.71. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del compresor centrifugo (C-203/C-204)

Corriente Gas craqueo
Parametro Valor Unidad
Temperatura de entrada 358.,0 K
Presion de entrada 0,97 atm
Flujo mésico de entrada 12,08 kg/s
Composicion masica de cada componente (%)
Hidrogeno (H,) 2,26 %
Metano (CHy) 11,63 %
Etileno (C,Hy) 44,56 %
Etano (C,Hg) 34,35 %
Propano (C;Hg) 6,99 %
Agua (H,0) 0,20 %

En la Tabla 3.72 se muestran los resultados obtenidos del disefio propuesto y de

la simulacién en el programa Chemcad 6.0 del compresor centrifugo.

El valor de presién de salida (38,5 atm) y la eficiencia de 74,5% se establecieron
inicialmente en el disefio del compresor y se ingresaron a la interfase del

programa.

El valor de potencia tedrica para el compresor es de 11 945,37 HP, que al
compararla con la potencia calculada en el apartado 3.5.4, es similar pues se
obtuvo un valor de 10 233 HP. Se debe tomar en cuenta que el primer valor se
obtiene en la simulacion, la cual que utiliza métodos mas rigurosos por eso se

tiene una desviacion del 14,33%.

En la Figura AX.4 se observa que la temperatura de salida es de 475,39 °C
(748,39 K), mientras que la calculada es 600,88 °C (874K), a pesar de haberse
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elegido el mismo modo de operacion (politrépico). En cuanto al balance de masa

no hay ninguna diferencia pues la composicion no varia.

Tabla 3.72. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del compresor centrifugo (C-203/C-204)

Parametro Diseiio propuesto | Programa Chemcad 6.0
Corriente Gas craqueo Gas craqueo
Temperatura de salida (K) 874 748,39
Presion de salida (atm) 38,5 38,5
Flujo masico salida (kg/s) 10,12 10,12
Eficiencia (%) 74,50 74,50
Composicion masica a la salida (%)
Hidrogeno (H,) 2,46 2,26
Metano (CHy) 11,61 11,63
Etileno (C,Hy) 44,47 44,56
Etano (C,Hg) 34,28 34,35
Propano (C;Hg) 6,98 6,99
Agua (H,0) 0,20 0,20

3.7.5. INTERCAMBIADOR DE CALOR 5 (E-205 y E-206)

En la Figura 3.59, se muestra el esquema del intercambiador de calor 5 de tubos
y coraza (E-205/E-206) utilizado para enfriar la corriente proveniente del

compresor, con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

En la Tabla 3.73 y Tabla 3.74, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulaciéon en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto del intercambiador de calor 5 de tubos y coraza (E-205/E-206).

En la Tabla 3.73 se establecié las condiciones de operaciéon del intercambiador de
calor 5 de tubos y coraza, como la temperatura de entrada de los gases de
craqueo Y el refrigerante (syltherm XLT), la presién de operacion, flujo masico de

cada corriente y la caida de presion de cada corriente.
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SYLTHERM XLT

G. CRAQUED

P. CRAQUED
SYLTHERM XLT

Figura 3.59. Esquema del intercambiador de calor 5 de tubos y coraza (E-205/E-206) en el
programa Chemcad 6.0

Estos parametros se obtuvieron en el desarrollo del disefio propuesto y se
establecio la temperatura de salida de los gases de craqueo dulce con un valor de
275,0 K, en funcién del requerimiento para la siguiente operacion en la planta, es

decir el fraccionamiento en la columna desmetanizadora de platos (CD-303).

Tabla 3.73. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 5 de tubos y coraza (E-205/E-206)

Corriente Gas craqueo- Syltherm XLT
Pardametro H;0(v)
Temperatura de entrada (K) 873,0 172,0
Presion de entrada (atm) 38,5 5,13
Caida de presion (atm) 0,01 0,01
Flujo masico de entrada (kg/h) 10,12 30,37

Composiciones masicas de cada componente (%)

Hidrogeno (H,) 2,46 0,00
Metano (CHy) 11,61 0,00
Etileno (C,Hy) 44,47 0,00
Etano (C,Hg) 34,28 0,00
Propano (C;Hg) 6,98 0,00
Agua (H,0) 0,20 0,00
Syltherm XLT 0,00 100,00

En la Tabla 3.74 se muestran los resultados de la simulacién en el programa
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Chemcad 6.0 y del disefo propuesto del intercambiador de calor 5 de tubos y
coraza (E-205/E-206), las corrientes no variaron en su composicién masica, dado
que circularon por diferentes conductos en el cual solo se dio la trasferencia de

calor.

Tabla 3.74. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 del intercambiador de calor 5 de tubos y coraza (E-205/E-206)

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente P. craqueo Syltherm XLT P. craqueo Syltherm XLT
Temperatura de salida (K) 275,0 483,5 275,0 530,6
Presion de salida (atm) 38,49 5,12 38,49 5,12
Flujo masico salida (kg/s) 10,12 30,37 10,12 30,37
Composicion masica a la salida (%)

Hidrogeno (H,) 2,46 0,00 2,46 0,00
Metano (CHy) 11,61 0,00 11,61 0,00
Etileno (C,H,) 44,47 0,00 44,47 0,00
Etano (C,Hg) 34,28 0,00 34,28 0,00
Propano (Cs;Hg) 6,98 0,00 6,98 0,00
Agua (H,0) 0,20 0,00 0,20 0,00

Syltherm XL T 0,00 100,00 0,00 100,00

La temperatura de salida de los gases de craqueo fue de 275,0 K tanto en el
disefio propuesto como en la simulacion, mientras que la temperatura del
refrigerante a la salida fue 483,5 y 530,6 K respectivamente, mostrando una
variacion del 8,8% debido a que en la simulacion realizada en el programa
Chemcad 6.0 los datos del refrigerante muestran una mayor amplitud de
propiedades mientras que en el calculo del disefio planteado solo se utilizé el dato

de la densidad obtenido de la ficha técnica del refrigerante.

3.7.6. COLUMNA DESMETANIZADORA (CD-301)

En la Figura 3.60, se muestra el esquema de la columna desmetanizadora de

platos (CD-301) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.
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Figura 3.60. Esquema de la columna desmetanizadora de platos (CD-301) en el programa
Chemcad 6.0

Enla Tabla 3.75y Tabla 3.76, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna desmetanizadora de platos (CD-301).

En la Tabla 3.75 se establecié las condiciones de operacion de la columna
desmetanizadora de platos, como el método de resolucion FUG (correlaciones de
Fenske, Underwood y Gilliland), numero de platos, reflujo éptimo, componente
clave liviano y pesado asi como la eficiencia en la separacion, estos valores
corresponden a los resultados obtenidos en el disefio propuesto de la columna

desmetanizadora de platos (CD-301).

La Tabla 3.76 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna desmetanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 0,3% en los

resultados finales.



Chemcad 6.0 de la columna desmetanizadora de platos (CD-301)

Corriente
Parimetro Gas craqueo Unidades
Temperatura de entrada (K) 275,0 K
Presion de entrada (atm) 38,49 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 20,25 kg/h
Método de calculo utilizado FUG FUG
Numero de platos 10 -
Relacion de reflujo 3 -
Eficiencia (%) 95 %

Componente clave ligero

Metano (CHy)

Componente clave pesado Etano (C,Hg)

Composicion masica de cada componente (%)
Hidrégeno (H,) 2,46 %
Metano (CHy) 11,61 %
Etileno (C,Hy) 44 47 %
Etano (C,Hg) 34,28 %
Propano (C;Hg) 6,98 %
Agua (H,0) 0,20 %
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Tabla 3.75. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa

Tabla 3.76. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desmetanizadora de platos (CD-301)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente CH;-H, Flujo > C, CH;-H, Flujo > C,
Temperatura de salida (K) 276,0 276,0 164,1 283,5
Presion de salida (atm) 38,48 38,48 38,48 38,48
Flujo masico salida (kg/s) 3,03 17,22 3,03 17,22
Numero minimo de platos 7,5 6,0
Composicion masica a la salida (%)
Hidrogeno (H,) 16,47 0,00 16,43 0,00
Metano (CHy) 77,58 0,01 77,35 0,04
Etileno (C,H,) 5,95 51,24 5,94 51,25
Etano (C,Hg) 0,00 40,30 0,28 40,26
Propano (C;Hg) 0,00 8,21 0,00 8,21
Agua (H,0) 0,00 0,23 0,00 0,23
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El nimero de etapas minimas (Ny,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
6,0 mientras que en los resultados calculados fue de 7,5, con una desviacion
promedio del 20,0% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 19,0%.

3.7.7. COLUMNA DESETANIZADORA (CD-302)

En la Figura 3.61, se muestra el esquema de la columna desetanizadora de platos

(CD-302) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

®

C2H4-C2HG

- E:}

C2H4-C3HS

‘ ]

N B

Co-302 PROPANO

Figura 3.61. Esquema de la columna desetanizadora de platos (CD-302) en el programa
Chemcad 6.0

En la Tabla 3.77 y Tabla 3.78, se presentan los datos iniciales y los resultados
obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio
propuesto de la columna desetanizadora de platos (CD-302). En la Tabla 3.77 se
establecieron las condiciones de operacion de la columna desetanizadora de
platos, como el método de resolucion FUG , numero de platos, reflujo 6ptimo,
componente clave liviano y pesado asi como la eficiencia en la separacién, estos
valores corresponden a los resultados obtenidos en el disefio propuesto de la

columna desetanizadora de platos (CD-302).



Corriente
Parimetro Flujo > C, Unidades
Temperatura de entrada (K) 276,0 K
Presion de entrada (atm) 38,48 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 17,22 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 9 -
Relacion de reflujo 2 -
Eficiencia (%) 95 %
Componente clave ligero Etano (C,Hg)

Componente clave pesado

Propano (C;Hg)

Composicion masica

de cada componente (%)

Metano (CHy) 0,01 %
Etileno (C,H,) 51,24 %
Etano (C,Hg) 40,30 %
Propano (C;Hg) 8,21 %
Agua (H,0) 0,23 %

214

Tabla 3.77. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desetanizadora de platos (CD-302)

Tabla 3.78. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna desetanizadora de platos (CD-302)

Parametro Diseiio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente C,H,-C,H; Propano C,H,-C,H; Propano
Temperatura de salida (K) 297,0 297,0 278,4 299.,9
Presion de salida (atm) 38,47 38,47 38,47 38,47
Flujo masico salida (kg/s) 15,90 1,32 15,83 1,38
Numero minimo de platos 6,4 7,0
Composicion masica a la salida (%)
Metano (CHy) 0,01 0,00 0,01 0,00
Etileno (C,H,) 55,50 0,00 55,71 0,00
Etano (C,Hg) 43,61 0,52 43,82 0,01
Propano (C;Hg) 0,87 96,48 0,45 97,10
Agua (H,0) 0,00 3,00 0,00 2,89
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La Tabla 3.78 muestra los resultados de la simulacion en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna desetanizadora, los
valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 1,0 % en los

resultados finales.

El nimero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
7,0 mientras que en los resultados calculados fue de 6,4, con una desviacion
promedio del 8,6% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 2,6 %.

3.7.8. FRACCIONADORA DE ETILENO (CD-303)

En la Figura 3.62, se muestra el esquema de la columna fraccionadora de etileno

de platos (CD-303) con sus correspondientes corrientes de entrada y salida.

®

ETILENC

- E:>

C2H4-C2HG

= _

\“‘;@SE@

CD-301 ETANO

Figura 3.62. Esquema de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303) en el
programa Chemcad 6.0

En la Tabla 3.79 y Tabla 3.80, se presentan los datos iniciales y los resultados
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obtenidos de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 asi como del disefio

propuesto de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303).

Tabla 3.79. Datos iniciales para el disefio propuesto y para la simulacion en el programa
Chemcad 6.0 de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303)

Corriente
Parimetro C,H-C,H; Unidades
Temperatura de entrada (K) 297,0 K
Presion de entrada (atm) 38,47 atm
Flujo masico de entrada (kg/h) 15,90 kg/h
Método de calculo utilizado FUG -
Numero de platos 16 -
Relacion de reflujo 11 -
Eficiencia (%) 95 %
Componente clave ligero Etileno (C,Hy)
Componente clave pesado Etano (C,Hg)
Composicion masica de cada componente (%)
Metano (CHy4) 0,01 %
Etileno (C,Hy) 55,50 %
Etano (C,Hg) 43,61 %
Propano (C;Hg) 0,87 %

Chemcad 6.0 de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303)

Tabla 3.80. Resultados obtenidos del disefio propuesto y de la simulacion en el programa

Parametro Disefio propuesto Programa Chemcad 6.0
Corriente Etileno Etano Etileno Etano
Temperatura de salida (K) 292.0 292,0 271,1 294.,6
Presion de salida (atm) 38,46 38,46 38,46 38,46
Flujo masico salida (kg/s) 8,96 6,94 8,94 6,96
Numero minimo de platos 10 14
Composicion masica a la salida (%)
Metano (CHy) 0,02 0,00 0,02 0,00
Etileno (C,Hy) 98,43 0,12 97,65 1,26
Etano (C,Hg) 1,55 97,87 2,32 96,74
Propano (C;Hg) 0,00 2,01 0,00 1,99
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En la Tabla 3.79 se establecieron las condiciones de operacién de la columna
fraccionadora de etileno de platos, como el método de resolucion FUG
(correlaciones de Fenske, Underwood y Gillland), numero de platos, reflujo
optimo, componente clave liviano y pesado asi como la eficiencia en la
separacion, estos valores corresponden a los resultados obtenidos en el disefo

propuesto de la columna fraccionadora de etileno de platos (CD-303).

La Tabla 3.80 muestra los resultados de la simulacién en el programa Chemcad
6.0 y los resultados del disefio propuesto de la columna fraccionadora de etileno,
los valores obtenidos de los flujos masicos asi como la composicion de cada
componente en la simulacion son cercanos a los calculados en el disefio de la
columna de platos, obteniéndose una desviacion promedio del 1,8% en los

resultados finales.

El nimero de etapas minimas (Nn,) calculadas en la simulacién tuvo un valor de
14 mientras que en los resultados calculados fue de 10, con una desviacion
promedio del 28,8% en los resultados finales. Mientras que la variacion promedio

en la temperatura de las corrientes salientes fue del 3,1%.

Los resultados obtenidos en la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de los
equipos de la planta de produccién de etileno son similares a los calculados en el

disefio propuesto.

Previamente se especifico la variacion promedio de los resultados en cada
equipo, por lo tanto, se determind que la diferencia entre los valores obtenidos en

la simulacién y el disefio propuesto es aceptable.

Con base a lo mostrado, los resultados del disefo propuesto son coherentes,
debido a que se comprobaron con los valores obtenidos mediante de la
simulacién en el programa Chemcad, por lo tanto, la propuesta de la planta

produccion de etileno es fiable.
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3.8. DIAGRAMA DE FLUJO (PFD) Y DISTRIBUCION EN PLANTA
(LAYOUT) DEL PROCESO DE TRATAMIENTO DE GAS
NATURAL PARA LA SEPARACION DE HIDROCARBUROS

El diagrama de flujo de la planta de tratamiento de gas natural, presenta el estado
fisico de las corrientes que intervienen en todo el proceso, especificandose el flujo
masico global de cada equipo asi como la presion y temperatura a la que es
sometido el flujo. La distribucién en planta de los equipos que intervienen en el

proceso de tratamiento del gas natural, se muestra en la Tabla 3.81.

Tabla 3.81. Listado de las areas y los equipos de la planta de tratamiento de gas natural

Area N° Equipo Nomenclatura
Separacion 1 Separador vapor — liquido S-101
Endulzamiento 2 Columna de absorcion de relleno CA-201
Columna de regeneracion CD-202
Deshidratacion 3 Intercambiador de calor 2 de tubos
y coraza E-301
Columna de absorcion de relleno CA-302
. . Intercambiador de calor 1 de tubos
Fraccionamiento 4
y coraza E-401
Desmetanizadora CD-402
Desetanizadora CD-403
Despropanizadora CD-404
Intercambiador de calor 3 de tubos
y coraza E-405
Despentanizadora CD-406

El lay out presenta el tratamiento del gas amargo en una bateria de seis
divisiones debido al flujo entrante mientras el manejo de la corriente liquida se la

realizd en una sola division.

En las Figuras 3.63 y 3.64 se presentan el PFD de la planta de tratamiento de gas
natural y el lay out, el cual tiene una distribucion lineal que es el modelo simple y

permite una ampliacion sencilla.
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3.9. DIAGRAMA DE FLUJO (PFD) Y DISTRIBUCION EN PLANTA
(LAYOUT) DEL PROCESO DE PRODUCCION DE ETILENO A
PARTIR DE ETANO

En la Figura 3.65, se presenta el diagrama de flujo o PFD de la planta de
produccion de etileno a partir de etano. En este diagrama se incluyen los equipos
esquematizados, asi como el detalle de las corrientes colocado en una tabla
resumen. Donde se especifica el flujo masico de los componentes que entran y
salen de una operacién unitaria, ademas se colocé la temperatura, presién y el
estado de la corriente. La planta de obtenciéon de etileno a partir de etano consta
de 3 areas principales, donde cada una reune varios equipos que son utilizados
en el proceso. En la Tabla 3.82, se muestra el listado de las areas y los equipos

con su respectiva nomenclatura.

Tabla 3.82. Listado de las areas y los equipos de la planta de obtencion de etileno a partir

de etano
Area N° Equipo Nomenclatura
Horno tubular H-101 y H-102
Craqueo térmico 1 ;
q Intercambiador de calor de tubos E-103 y E-104
y coraza 4
Separador vapor — liquido S-201 y S-202
Separacion y ) Compresor centrifugo C-203 y C-204
acondicionamiento .
Intercambiador de calor de tubos E-205 y E-206
y coraza 5
Desmetanizadora CD-301
Fraccionamiento 3 Desetanizadora CD-302
Fraccionadora de etileno CD-303

En la Figura 3.66 se presenta el lay out de la distribucién de los equipos en la
planta, cada uno con sus dimensiones a escala y expresadas en metros. La
distribucidon escogida fue en L, ya que posee menos accesos viales inutiles,
requiere menor costo de funcionamiento y permite un mejor manejo de la materia

prima y producto terminado.
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4. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1.

CONCLUSIONES

El gas natural con un flujo de 467 856 kg/h, una temperatura de 26,5 °C y
una presion de 2,4 atm se procesa en la planta de tratamiento para la
separacion de sus hidrocarburos. En la planta se desarrollan tres procesos
el primero es el endulzamiento de gas para eliminar los gases acidos (H2S
y CO,), el segundo es la deshidratacion para separar el agua y por ultimo el

fraccionamiento de los hidrocarburos.

El area de endulzamiento estd conformado por un separador vapor —
liquido (S-101) de 11,2 m de altura y 5,5 m de didmetro, una columna de
absorcion de relleno (CA-201) con dietanolamina de 11,1 m de altura 'y 5,7
m de diametro. Ademas por una columna de regeneracion de la amina
(CD-202) con una altura total de 12,25 m, su diametro igual 5,1 m y un

numero de platos de 12.

El proceso de deshidratacion con ftrietilenglcol cuenta con un
intercambiador de calor de tubos y coraza (E-301) con una longitud de 4,00
m, un diametro de la coraza de 1,22 m y una columna de absorcion de
relleno (CA-302) constituida por 8 lechos con un didmetro de 4,8 m de

diametro y una altura total de 12,7 m.

El area de fraccionamiento de los hidrocarburos esta constituida por dos
intercambiadores de tubos y coraza, el primero (E-401) cuenta con 288
tubos y posee una longitud de 4,00 m y el diametro de la coraza de 1,24 m.
El otro intercambiador (E-405) tiene un diametro de la coraza de 1,0 my
una longitud de 3,0 m. Adicionalmente, se tienen las columnas
desmetanizadora, desetanizadora, despropanizadora y despentanizadora
que separan los hidrocarburos de acuerdo a las condiciones de separacién

en cada una.
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La corriente de gas dulce tiene una concentracion de diéxido de carbono
de 0,3394% vy para el sulfuro de hidrégeno es 0,745 mg/m?®. Asi mismo, la
corriente de gas deshidratado tiene una cantidad de 28,36 mg/m*® de agua.
Lo que permite decir que la propuesta de la planta de tratamiento de gas
natural es efectiva y permite el cumplimiento de los requerimientos
establecidos en la norma INEN 2 489:2 009 para el consumo industrial de

gas natural.

A partir de 72 792 kg/h de etano proveniente de la planta de tratamiento de
gas natural se obtuvo 32 256 kg/h de etileno con una pureza del 98,43%.
La planta de producciéon de etileno esta constituida por el area de craqueo

térmico, separacion y acondicionamiento y fraccionamiento.

El area de craqueo térmico estd conformada principalmente por el horno
(H-101 y 102) que tiene dos zonas una camara de conveccion y una de
radiacion. La camara de radiacién presenta un ancho de 4,0 m, el largo es
15,0 m y la altura de 6,2 m, mientras que la camara de conveccion tiene
una altura de 2,2 m, 1,8 m de ancho y 15,0 m de largo. El intercambiador
de calor de tubos y coraza (E-103 y E-104) tiene un diametro igual a 1,9 m

y de largo 5,0 m.

El vapor de agua alimentado al horno fue 1,979 kg/s necesario para
propiciar el craqueo de etano. Por otro lado, para la combustién se
considerdé un 20% de exceso de aire y corresponde a 0,67 kg/s, mientras

que la cantidad de diesel empleado fue 1,34 kg/s.

El proceso de separacion y acondicionamiento cuenta con un separador
vapor-liquido (S-201 y S-202) que tiene una altura de 8,3 m y un didmetro
de 4,3 m. También un compresor (C-203 y C-204) que requiere de una
potencia igual a 7630,45 KW (10233 HP) para comprimir los gases de
craqueo. Y el intercambiador de calor (E-205 y E-206) que consta de 224

tubos con un diametro igual a 1,8 m y una longitud de 5,0 m.
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El proceso de fraccionamiento abarca tres columnas de platos
la desmetanizadora, desetanizadora y fraccionadora de etileno. La
desmetanizadora esta conformada por 10 platos perforados y sus
dimensiones son: 10,69 m de altura y 3,2 m de diametro. La
desetanizadora tiene una altura de 10 m y un didmetro de 3,3 m. Por
ultimo, esta la columna fraccionadora de etileno que esta constituida por 16

platos perforados, el diametro de la columna es 5,1 m y su altura 14,55 m.

Los disefios de las plantas de tratamiento de gas natural para la separacién
de los hidrocarburos y produccién de etileno a partir de etano son correctos
porque al compararlos con los resultados obtenidos (datos de balance de
masa y elementos de disefio) mediante la simulacion con el programa

Chemcad 6.0 se puede observar que son concordantes.
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RECOMENDACIONES

Establecer una revision periddica del relleno de las columnas de absorcion,

para determinar el cambio del empaque cuando lo requiera.

Controlar que la temperatura en el horno tubular no exceda el rango
comprendido entre los 800 - 850 °C, pues es lo aconsejado para el craqueo
térmico de etano. Caso contrario, ocurririan una serie de reacciones

secundarias provocando la pérdida de producto obtenido.

Verificar que el exceso de aire se encuentre entre el 20% y 30%, con la
finalidad de proveer la cantidad suficiente para producir una combustion
completa y evitar la presencia de mondxido de carbono (CO) en los gases
de combustién que salen del horno. La presencia de mondxido de carbono
reduce la cantidad de calor desarrollada en la combustidén y seria necesario
aumentar la cantidad de combustible, con lo que disminuye el rendimiento

del proceso.
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ANEXO I
METODO ASTM D 1945 — 03 PARA ANALISIS DE GAS NATURAL
POR CROMATOGRAFIA DE GASES

1. Alcance

Este método es aplicable en la determinacion de la composicidén quimica del gas
natural y mezclas gaseosas similares dentro del rango de composicién mostrada
en la Tabla Al.1. El método puede ser abreviado para el analisis de gas natural
que contiene cantidades despreciables de hexano e hidrocarburos pesados o

para la determinacion de uno 0 mas componentes, segun sea necesario.

Tabla Al.1. Componentes del gas natural y rango de composicion aplicable

Componente Composicion
(%omolar)
Helio 0,01a10
Hidrogeno 0,01a10
Oxigeno 0,01 a20
Nitrogeno 0,01 a 100
Diéxido de carbono 0,01 a20
Metano 0,01 a 100
Etano 0,01 a 100
Sulfuro de hidrogeno 0,3a30
Propano 0,01 a 100
Isobutano 0,01 a10
n-Butano 0,0l al10
Neopentano 0,01 a2
Isopentano 0,0l a2
n- Pentano 0,0la2
Isomeros de hexano 0,01a2
Heptanos 0,0lal
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2. Resumen del método

Los componentes en una muestra representativa son fisicamente separados por
cromatografia de gases (CG) y comparados con los datos de calibraciéon
obtenidos en condiciones idénticas de operacion a partir de una mezcla estandar
de referencia de composicién conocida. Los numerosos componentes pesados de
una muestra se pueden agrupar en picos irregulares mediante la inversion de la
direcciéon del gas portador a través de la columna en el momento en que termina
el grupo de componentes pesados ya sea como Cs y pesados, Cg y pesados o C;
y pesados. La composicion de la muestra es calculada comparando ya sea la
altura de los picos, o las areas de los picos o0 ambos con los correspondientes

valores obtenidos mediante el estandar de referencia.

3. Significado y uso

Este método de ensayo es de importancia para proporcionar datos para el calculo
de las propiedades fisicas de la muestra como el poder calérico y la densidad
relativa o para monitorear las concentraciones de uno o mas de los componentes

en una mezcla.

4. Procedimiento

4.1. Preparacion de instrumentos

Colocar la columna apropiada en operacion segun sea necesario para la corrida.

Ajustar las condiciones de operacion y permitir que el equipo se estabilice. Luego

de que el instrumento se haya estabilizado comprobar las corridas con el estandar

para establecer repetibilidad en el equipo.
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4.2. Preparacion de la muestra

Las muestras deben ser estabilizadas en el laboratorio a una temperatura de -7
°C a 10 °C por encima de la temperatura de la fuente de muestreo en campo.
Cuanto mayor sea la temperatura mas corto es el tiempo de equilibrio
(aproximadamente 2 horas para pequefos recipientes de muestra de 300 mL o
menos). Este método de analisis supone métodos de muestreo de campo que
elimina los liquidos formados. Si el punto de rocio de los hidrocarburos de la
muestra se sabe que es mas baja que la temperatura mas baja a la que la

muestra ha sido expuesta, no es necesario calentar la muestra.

Las conecciones desde el recipiente de la muestra a la entrada de la muestra del
instrumento deben realizarse con acero inoxidable o con piezas cortas de teflon.
Conecciones de vinilo, cobre o de goma no son aceptables. Las lineas con
calefaccién pueden ser necesarios para muestras con alto contenido de

hidrocarburos.

4.3. Introduccion de la muestra

El tamafio de la muestra introducida a las columnas cromatograficas no excedera
de 0,5 mL. (Este pequefio tamafo es necesario para obtener una respuesta del
detector para metano). Cuando se requiere mayor respuesta para la
determinacion de los componentes presentes en concentraciones de hasta un 5%
en moles, es admisible utilizar volumenes de muestra y estandar de referencia no

superior a 5 ml.

Purga: abrir la valvula de salida del cilindro de la muestra y purgar la muestra a
través del sistema de entrada. La cantidad de purga requerida debe ser
establecido y verificado para cada instrumento. La presion de la muestra debe
estar cerca de la atmosférica. Cerrar la valvula del cilindro y permitir que la

presion de la muestra en el cilindro se estabilice. A continuacion, inyectar
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inmediatamente el contenido del cilindro en la columna cromatografica para evitar

infiltracion de contaminantes.

Evacuar el sistema de carga a menos de 0,1 kPa (1 mmHg) de presion absoluta.
Cerrar la valvula a la fuente de vacio y cuidadosamente meter la muestra de gas
desde el cilindro de muestra hasta que se llene hasta la presion deseada, como

se indica en el manometro. Inyectar la muestra en el cromatografo.
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ANALISIS CROMATOGRAFICO DE LAS MUESTRAS DE GAS

NATURAL

A continuacion, se presentan los resultados obtenidos del analisis cromatografico

de las muestras de gas natural.
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o’
ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-01

OT. 1524 =
o IDENTIFICACION DE LA MUESTRA N
'MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 1
o FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temp (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 71 §§ 000 | e
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO [ Teperatura ()
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
| Nitrogeno 0,94 1,04
Metano 26,90 52,45
Dibxido de carbono 0,52 0,37
Etano 12,90 13,42
Agua <0,5 <0,5
RESULTADOS (C Propano 2202 15,61
Isobutano 4,05 2,18
n-Butano 13,03 7,01
Isopentano 4,95 2,14
Npentano 6,41 2,78
Isol 2,55 0,92
n-Hexano 5,72 2,08
i-Heptano
Densidad relativa 1,09
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 31,19
Poder calbrico del gas | Btu/pie3] 1812,53
CROMATOGRAMA
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Figura AILI. 1. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 1 (primera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-08

OT. 2133
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZ0O
IDENTIFICACION | POZO |
. FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 75 ) () I .-
RESULTADOS OBTENIDOS
Temperatura (°C) Norma empleada
CONDICIONES DE TRABAJO 50 ASTM D1945-96
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrogeno 0,55 0,57
Metano 29,11 53,21
Diobxido de carbono 3,38 2,25
Etano 18,11 17,66
Propano 21,59 14,35
RESULTADOS (Composicion) Agua 0,00 0,00
Isobutano 3,50 1,76
n-Butano 9,57 4,82
Isopentano 3,84 1,56
NPentano 4,60 1,87
Isohexano 575 1,96
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 1,02
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/mol] 29,24
Poder caldrico del gas [Btu/pie3] 1664,58
: CROMATOGRAMA
< O O 4 o Emr MrE 0 ¥ ® ¥

Ing. Lucia Montenegro

Ing. Gabriela Pérez

Jefe de Laboratorio de Analisis
Instrumental

Analista
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Figura AIL 2. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 1 (segunda repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAII 032-13

Instrumental

OT. 1256
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO |
’ FECHA DE ENTREGA
FECHA RECEPCION 21-08-2014 DE RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presién (PSI) Otras
LA MUESTRA 84 [
RESULTADOS OBTENIDOS
Temperatura (°C) Norma empleada
CONDICIONES DE TRABAJO 50 ASTM D1945-96
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0,01 <0,01
Nitrégeno 5,23 6,09
Metano 19,30 39,33
Diéxido de carbono 2,82 2,09
Etano 13,32 14,48
| Agua 1,25 2,26
RESULTADOS (Composicion) Propano 25,28 18,73
Isobutano 4,80 2,70
n-Butano 15,85 8,91
Isopentano 5,06 2,29
NPentano 5,65 2,56
Isohexano 0,83 0,32
n-Hexano 0,60 0,23
i-Heptano <0,01 <0,01
Densidad relativa 1,13
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/mol] 32,61
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1731,68
CROMATOGRAMA
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Figura AIL. 3. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 1 (tercera repeticion)
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S

TECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAII 032-13

OT. 1256
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 2
- FECHA DE ENTREGA
FECHA RECEPCION 21-08-2014 DE RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 62 K
RESULTADOS OBTENIDOS
Temperatura (°C) Norma empleada
CONDICIONES DE TRABAJO 50 ASTM D1945-96
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0,01 <0,01
Nitrégeno 1,83 228
Metano 17,68 38,00
Didxido de carbono 2.51 1,96
Etano 13,86 15,88
Agua 1,20 2,29
RESULTADOS (Composicion) Propano 23,49 18,36
Isobutano 4,91 2,91
n-Butano 17,80 10,55
Isopentano 6,72 321
NPentano T.5T 3,61
Isohexano 1,25 0,50
n-Hexano 1,20 0,48
i-Heptano <0,01 <0,01
Densidad relativa 1,19
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/mol] 34,39
Poder caldrico del gas [Btu/pie3] 1895,51
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Figura AIL. 4. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 2 (primera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-08

3 p oo ns e

OT. 2133
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 2
- FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA s 130 | ==
RESULTADOS OBTENIDOS
Temperatura (°C) Norma empleada
CONDICIONES DE TRABAJO 50 ASTM D1945-96
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 0,48 0,60
Metano 15,24 33,46
Didxido de carbono 22,93 18,31
Etano 13,24 15,50
Propano 22,59 18,04
RESULTADOS (Composicién) | Agua 0,00 0,00
Isobutano 3,74 2.27
n-Butano 11,52 6,97
Isopentano 4,02 1,96
NPentano 4,33 2,11
Isohexano 1,91 0,78
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 1.22
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/mol] 35,13
Poder caldrico del gas [Btu/pie3] 1573,92
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Figura AIL 5. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 2 (segunda repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-01

OT. 1300
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 2
- FECHA DE ENTREGA
FECHA RECEPCION 21-08-2014 DE RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 76,2 |
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO Temperatura (°C) Norma empleada
50 ASTM D1945-96
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0,01 <0,01
Nitrégeno 15,62 21,78
Metano 9,31 22,70
Diobxido de carbono 16,94 15,03
Etano 6,01 7,82
Agua <0,5 <0,5
RESULTADOS (Composicion) Propano 12,68 11,25
Isobutano 2,34 1,57
n-Butano 9,51 6,40
Isopentano 4,06 2,20
NPentano 6,13 3,32
Isohexano 4,39 1,99
n-Hexano 13,01 591
i-Heptano <0,01 <0,01
Densidad relativa 1,19
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/mol] 34,39
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1895,51
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Figura AILI. 6. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 2 (tercera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL

DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04
OT. 1556

IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 3

- FECHA DE ENTREGA DE

FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014

PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras

LA MUESTRA 86 30 0 | eeee

RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO |—eperatura CC)
COMPONENTE % PESO % MOLES

Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 0,59 0,55
Metano 36,48 59,87
Didxido de carbono 0,75 0,45
Etano 19,83 17,35
Agua <0,5 <0,5

RESULTADOS (Composicion) | Prop 22,96 13,70
Isobutano 3,22 1,46
n-Butano 8,98 4,07
Isopentano 3,59 1,31
NPentano 2,50 0,91
Isohexano 1,10 0,34
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00

Densidad relativa 0,91
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 26,26
Poder caldrico del gas [Btu/pie3] 1544,81
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Figura AILI. 7. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 3 (primera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAT-14-04
OT. 1568

IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 3

FECHA DE ENTREGA DE

FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014

PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras

LA MUESTRA 76 K

RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO [—eberatura 5]
COMPONENTE % PESO % MOLES

Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 0,39 0,46
Metano 22,11 44,87
Didxido de carbono 0,79 0,58
Etano 16,10 17,42
Agua 0,00 0,00

RESULTADOS (Composiciéon) | Propano 26,29 19,40
Isobutano 4,58 2,57
n-Butano 13,52 7,97
Isopentano 6,09 2,75
NPentano 7,78 3,51
Isohexano 233 0,88
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00

Densidad relativa 1,13
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 32,47
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1879,43
CROMATOGRAMA
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Figura AII. 8. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 3 (segunda repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-03

OT. 1560
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 3
FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 85 28 000 | eeme
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO [ eMperatura it
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 0,59 0,55
Metano 36,48 59,87
Didxido de carbono 0,75 0,45
Etano 19,83 17,35
Agua <0,5 <0,5
RESULTADOS (Composicién) | Propano 22,96 13,70
Isobutano 3,22 1,46
n-Butano 8,98 4,07
Isopentano 3,59 131
NPentano 2,50 0,91
Isohexano 1,10 0,34
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 0,91
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 26,26
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1544,81
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Figura AIL 9. Resultados del andlisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 3 (tercera repeticion)



250

N
ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04

OT. 1556
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 4
- FECHA DE ENTREGA DE

FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014

PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras

LA MUESTRA 89 28 | e

RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO Te“"’e"‘s‘(‘)“"“ {e)
COMPONENTE % PESO % MOLES

Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 1,33 1,43
Metano 26,49 49,81
Didxido de carbono 0,38 0,26
Etano 19,09 19,14
Agua <0,5 <0,5

RESULTADOS (Composicion) | Propano 22,12 15,13
Isobutano 4,37 2.27
n-Butano 11,37 5,90
Isopentano 5,66 2,37
NPentano 7,14 2,98
Isohexano 2,05 0,72
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00

Densidad relativa 1,04
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 30,09
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1742,48
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Figura AII. 10. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 4 (primera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04

OT. 1568
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION | POZO 4
- 4 FECHA DE ENTREGA DE

FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014

PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras

LA MUESTRA 84 N

RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO Te“"’"g(‘)“"" e
COMPONENTE % PESO % MOLES

Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 2,25 2,30
Metano 28,96 51,89
Diéxido de ecarbono 21,49 14,00
Etano 13,01 12,43
Agua 0,00 0,00

RESULTADOS (Composicion) | Propano 19,03 12,40
Isobutano 279 1,38
n-Butano 6,83 3,38
Isopentano 2,51 1,00
NPentano 2,78 1,11
Isohexano 0,34 0,11
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00

Densidad relativa 0,99
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 28,67
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1303,25
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Figura AII. 11. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 4 (segunda repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04

OT. 1560
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 4
FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 88 A
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO T“"‘p"g:)“"“ (A
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrogeno 1;33 1,43
Metano 26,49 49,81
Diéxido de carbono 0,38 0,26
Etano 19,09 19,14
Agua <0,5 <0,5
RESULTADOS (Composicion) | Propano 22,12 15,13
Isobutano 4,37 2,27
n-Butano 11.37 5,90
Isopentano 5,66 2.37
NPentano 7,14 2,98
Isohexano 2,05 0,72
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 1,04
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 30,09
Poder caldrico del gas [ Btu/pie3) 1742,48
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Figura AII. 12. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 4 (tercera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04

OT. 1556
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 5
. FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 86 13 | ===
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO Te""’e"g(‘)“r“ a5
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 4,62 4,22
Metano 41,08 65,57
Dibxido de carbono 2.21 1,28
Etano 10,90 9,28
Agua <0,5 <0,5
RESULTADOS (Composicién) Propano 18,12 10,52
Isobutano 2,94 1,30
n-Butano 9,01 3,97
Isopentano 4,66 1,65
NPentano 5,27 1,87
Isohexano 1,18 0,35
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 0,88
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 25,54
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1423,81
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Figura AII. 13. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 5 (primera repeticion)
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ESCUELA POLITECNICA NACIONAL
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04

OT. 1568
IDENTIFICACION DE LA MUESTRA
MUESTRA GAS DE POZO
IDENTIFICACION POZO 5
. FECHA DE ENTREGA DE
FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014
PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras
LA MUESTRA 76 39 | eeee-
RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO T“"""""’S‘(')“’“ £C)
COMPONENTE % PESO % MOLES
Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 0,18 0,22
Metano 15,23 32,52
Dibxido de carbono 4,54 3,53
Etano 22,69 25,84
Agua 0,40 0,76
RESULTADOS (Composicion) Proy 28,28 21,96
Isobutano 4,28 2,52
n-Butano 11,29 6,65
Isopentano 4,83 2,29
NPentano 5,48 2,60
Isohexano 2.79 111
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00
Densidad relativa 1,18
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 34,17
Poder caldrico del gas [Btu/pie3] 1893,70
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Figura AII. 14. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del
pozo 5 (segunda repeticion)
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LABORATORIO DE ANALISIS INSTRUMENTAL

REPORTE DE ANALISIS LAI-14-04
OT. 1560

IDENTIFICACION DE LA MUESTRA

CLIENTE

MUESTRA GAS DE POZO

IDENTIFICACION POZO 5

FECHA DE ENTREGA DE

FECHA RECEPCION 21-08-2014 RESULTADOS 25-08-2014

PARAMETROS DE Temperatura (°F) Presion (PSI) Otras

LA MUESTRA 85 R

RESULTADOS OBTENIDOS
CONDICIONES DE TRABAJO T"“"’"g(')“’“ L)
COMPONENTE % PESO % MOLES

Gas sulfhidrico <0.01 <0.01
Nitrégeno 4,62 4,22
Metano 41,08 65,57
Di6xido de carbono 2,21 1,28
Etano 10,90 9,28
Agua <0,5 <0,5

RESULTADOS (Composicién) Propano 18,12 10,52
Isobutano 2,94 1,30
n-Butano 9,01 3,97
Isopentano 4,66 1,65
NPentano 527 1,87
Isohexano 1,18 0,35
n-Hexano 0,00 0,00
i-Heptano 0,00 0,00

Densidad relativa 0,88
RESULTADOS (Propiedades) Peso molecular promedio [g/gmol] 25,54
Poder calérico del gas [Btu/pie3] 1423,81
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Figura AII. 15. Resultados del analisis cromatografico de la muestra de gas natural del

pozo 5 (tercera repeticion)
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ANEXO ITI
EJEMPLO DE CALCULO DEL DISENO DE UN SEPARADOR
VAPOR - LIQUIDO VERTICAL (S-101)

En la Tabla Alll.1., se presentan las propiedades de las corrientes de vapor y
liquido, las cuales se requieren para establecer el dimensionamiento del

separador vertical.

Tabla AIIl.1. Propiedades de las corrientes de vapor y liquido

Parametro Simbolo | Valor | Unidades
Densidad del liquido Pr 12507 | kg/m’
Densidad del vapor Py 2,55 kg/m’
Presion de operacion Poperacion | 2,40 atm
Temperatura de la mezcla liquido — vapor | Ty 26,5 °C

(Perry y Green, 2001)

1. CALCULO DE LA VELOCIDAD DE SEDIMENTACION DE LAS GOTAS DE
LiQuiDoO

La velocidad de sedimentacion de las gotas de liquido se determina a través de la
Ecuacion Alll.1 (Coulson y Richardson, 2005, p. 461).

1/2
L, =0,07>{M} [AllL1]
Py

Donde:

u,.  Velocidad de sedimentacion (m/s)
p,: Densidad del liquido (kg/m®)

p,: Densidad del vapor (kg/m?)
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Por lo tanto,

1/2
25078 5558
1, = 0,07 m m

25548
m

— 02087
S

El valor de velocidad de sedimentacién (/) obtenido a partir de la Ecuacion

Alll.1., debe multiplicarse por un factor de 0,15 para proporcionar un margen de
seguridad de acuerdo con la Ecuacion Alll.2 (Coulson y Richardson, 2005, p.
461).

s =0,15x 11 [Alll.2]

1g =0,15%0,2082 =0,03122
A S

2. DIMENSIONAMIENTO DEL SEPARADOR VERTICAL

Para realizar el dimensionamiento del separador vertical, es fundamental
determinar el diametro minimo del equipo y se obtiene a partir de la Ecuacion
Alll.3 (Coulson y Richardson, 2005, p. 462).

p, = |2V [AIlL.3]
TTX

Donde:

D, : Diametro minimo (m)

V,: Flujo volumétrico de vapor (m?/s)

Hg =1, Velocidad de sedimentacion (m/s)



Para calcular el valor del diametro minimo, es

volumétrico de vapor.

Por lo tanto,
m3
4x0,7358—
D, = |[—— 5 =55m
m
7x0,0312—

A
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necesario conocer y tener el flujo

Luego se procedié a determinar el resto de dimensiones del equipo.

Entonces, para un diametro minimo del equipo igual a 55 m, se tiene el

dimensionamiento:

D
Ly =20 22 4
4
D
L=20 23" 5 m
2 2
L, =D, =55m
D
[ =2 om g,
303

3. CALCULO DEL VOLUMEN DE LiQUIDO RETENIDO EN EL SEPARADOR

Con la Ecuacion Alll.4., se obtiene el volumen de liquido retenido en el separador

(Coulson y Richardson, 2005, p. 462).

VLr = QL Xtr

Donde:

[Alll.4]

V... Volumen del liquido retenido en el separador (m?)

0,: Flujo volumétrico del liquido (m?/s)
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t,:  Tiempo de retencion (s)

r

Antes, se debe determinar el flujo volumétrico del liquido mediante la Ecuacion
AlllL5.

kg
e 43546675 3 AllLS
O, =—= p =0,0482 — [AllL.5]
Pr 2507 "8 %3600 s
m

Donde:

m . : Flujo masico del liquido (kg/h)

p,: Densidad del liquido (kg/m®)
Por lo tanto,

3
V. 0,048 x10minx 20

=2892m’
K I min

Se asumio un tiempo de retencion minimo de 10 minutos sugerido por Coulson y
Richardson (2005), pues es el tiempo minimo para que una mezcla liquido —
vapor se separe Y llegue al equilibrio a las condiciones de la presion de operacién
(p. 462).

4. CALCULO DEL NIVEL DEL LiQUIDO EN EL SEPARADOR

El nivel del liquido en el separador (h,) se determina con la Ecuacion Alll.6
(Coulson y Richardson, 2005, p. 462).

h, = Vo Vi [Alll.6]
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h,: Nivel del liquido en el separador (m)

A:  Area de la seccion transversal del separador (m?)

Por lo tanto,
3
- 28,921721 —12m
54y,
4

5. CALCULO DE LA LONGITUD TOTAL DEL SEPARADOR VAPOR - LiQUIDO

Para determinar la longitud del separador vertical (Ls) se emplea la Ecuacién
Alll.7.

Ly=L+L,+L;+h, [AlL7]

Donde:
L,: Longitud entre la entrada de la alimentacion y el nivel del liquido en el
separador (m)

L,: Longitud entre la entrada de la alimentacion y el extractor de niebla (m)

L,: Longitud entre el extractor de niebla y la salida del vapor (m)
Por lo tanto,

Ly =2 Tm+55m+1,8m+12m=112m
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ANEXO IV
EJEMPLO DE CALCULO PARA DISENAR UNA COLUMNA DE
ABSORCION DE RELLENO (CA-201)

En la Tabla AIV.1., se presentan las propiedades de las corrientes de gas y
liquido, las cuales se requieren para establecer el dimensionamiento de columna

de absorcion.

Tabla AIV.1. Propiedades de las corrientes de vapor y liquido

Parametro Simbolo| Valor |Unidades
Fraccion del soluto entrante a la columna Vi 0,0403
Flujo molar de vapor que entra a la columna VV;M 0,672 kgmol/s
Peso molecular del liquido (DEA y agua) PM , 23,975 | kg/kgmol
Densidad del liquido (DEA y agua) P, 1001,644 | kg/m®
Densidad del vapor que entra a la columna Py 2,979 kg/m®
Densidad del liquido puro (DEA) Prp 1097 kg/m’
Densidad del agua Py 994,642 kg/m’
Viscosidad del liquido (DEA y agua) # 0,0268 | N.s/m’
Viscosidad del vapor que entra a la columna Ay 1,8%10° | N.s/m’
Viscosidad del liquido puro (DEA) Hip 0,38 N.s/m’
Viscosidad del agua Ay 8,36*10°*| N.s/m’
Difusividad del liquido (DEA y agua) D, 1,45%10° m’/s
Difusividad del vapor D, 1,66%10° m’/s
Tension superficial del liquido puro (DEA) Opp 0,0728 N/m
Tension superficial del agua Oy 0,0465 N/m

(Perry y Green, 2001)
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1. CALCULO DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA (Nog)

El nimero de unidades de transferencia se determina a través de la Ecuacion
AIV.1 (Coulson y Richardson, 2005, p. 596).

G G

Ny = il [ 1mmx S | 2y S [AIV.1]

- mx—=

Lll’l
Donde:
Yy Fracciones molares del soluto en el gas en la parte inferior y la parte
superior de la columna, respectivamente.

mXL—'”: Relacion optima de operacion de la columna de absorcion.

Se establece una eficiencia de la columna de absorcién de relleno del 95%, por lo

tanto, en la corriente de salida del gas el valor de ), es igual a 0,002015

(Martinez, 2014, p. 83)

El valor de m*(Gm/Lnm) es igual a 0,8, el cual esta dentro de la relacion optima de

operacion de la columna de absorcién sugerida por Coulson y Richardson (2005).

Por lo tanto,

= x Ln (l - 0,8) X 0,0403
1-(0.8) 0,002015

+ 0,8} =7.84=8

2. CALCULO DEL PORCENTAJE DE INUNDACION DE LA COLUMNA

Se calcula el valor del flujo molar del liquido, mediante la siguiente Ecuacién AlV.2
(Coulson y Richardson, 2005, p. 603).
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* * Lm
Ly =V X [AIV.2]
mxG,
Donde:
VV;M: Flujo molar de vapor (kgmol/s)

m

mX

: Inverso de la relacion 6ptima de operacion de la columna de absorcidn

m

Por lo tanto,

kgmol

L, =0,672x1,25= 034
S

Para obtener el valor del flujo masico del liquido se calcula multiplicando el L),

con el peso molecular de la corriente liquida, utilizando la Ecuacion AlIV.3
(Coulson y Richardson, 2005, p. 603).

L,=L,, xPM, [AIV.3]
Donde:
Ly, : Flujo molar de vapor (kgmol/s)
PM, : Peso molecular de la corriente liquida (kg/kgmol)
k

L, =0,84x23,975 =20,139 —
s

Se calcula el valor de la correlacién de los flujos de vapor y liquido con las
propiedades fisicas de las mismas, mediante la Ecuacion AlV.4 (Coulson y
Richardson, 2005, p. 599).

F,, =" x |2 [AIV.4]



Donde:

V. Flujo masico de vapor (kg/s)
L,:  Flujo masico de liquido (kg/s)
p,:  Densidad del liquido (kg/m®)
Py Densidad del vapor (kg/m®)
Por lo tanto,

LV

20039 [2979 e
18,685 \1001,644
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Se selecciona la caida de presion de 15 mm de agua por metro de altura de

relleno, valor dentro de los rangos sugeridos por Coulson y Richardson (2005, p,

602) para columnas de absorcion.

10.0

6.0
4.0 ™
: 7 o P of curves is p drop
.h""""-::__f | T~ ~Jy in mm of water/metre of packed
e hei
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s

Figura AIV.1. Correlacion de los flujos de vapor y liquido, propiedades fisicas y

caracteristicas del relleno con correlaciones de caidas de presion.
(Coulson y Richardson, 2005, p. 603)
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Se obtiene el valor Ksdisefio utilizando la Figura AIV.1. El valor de K.disefio
encontrado al utilizar la Figura AIV.1 es de 0.55, mientras que el valor de

Kasinundacién es de 0.8 valor sugerido por Coulson y Richardson (2005).

Para obtener el porcentaje de inundacion de la columna de relleno se utiliza la

siguiente Ecuacion AIV.5. (Coulson y Richardson, 2005, p. 601).

1

L, K  diserio 2

Y% Inundacion = — — x100% [AIV.5]
K ,inundacion

Donde:

K diserio Es el parametro calculado utilizando la correlacion entre las
corrientes (vapor-liquido) y sus propiedades fisicas con la
correlacion de la caida de presion.

K ,inundacion : Es el parametro de relacion Optima de operacion de la
columna de absorcion de relleno.

Por lo tanto,

1

0,55 jz % 100% = 82.92%

% Inundacion = [ 0.8

5

3. CALCULO DEL DIAMETRO DE LA COLUMNA DE ABSORCION

Se calcula el flujo masico del vapor por unidad de area transversal de la columna
de absorcion para lo cual se utiliza la Ecuacion AIV.6 y la Ecuacion AlIV.7
(Coulson y Richardson, 2005, p. 604).

0.1
13,1><(V,;* )2 xF, x(’uLJ
P

Py X(pL _pV)

[AIV.6]

K ,diserio =
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El relleno seleccionado es silla Berl de ceramica (0.5 in), su factor de relleno es de

660 m™ este se obtiene en la Tabla AIV.2 y esta resaltado de color naranja.

Tabla AIV.2. Factores de relleno de algunos materiales

. Tamaiio Densidad | Area superficial | Factor de relleno
Tipo 3 2, 3 -1
Plg Mm (kg/m’) (m’/m”) (Fp)(m™)
0,5 13 881 368 2100
1,0 25 673 190 525
Aniclé‘r’zrﬁzzhig 1,5 38 689 128 310
2,0 51 651 95 210
3,0 76 561 69 120
0,5 13 1201 417 980
1,0 25 625 207 375
Metal 1,5 38 785 141 270
2,0 51 593 102 190
3,0 76 400 72 105
0,625 16 593 341 230
1,0 24 481 210 160
Anillos pal metal 1,25 32 385 128 92
2,0 51 353 102 66
3,5 76 273 66 52
0,625 16 112 341 320
1,0 25 88 207 170
Plasticos 1,5 38 76 128 130
2,0 51 68 102 82
3,5 89 64 85 52
0,5 13 737 480 660
1,0 25 673 253 300
Saddles ceramica 1,5 38 625 194 170
2,0 51 609 108 130
3,0 76 577 - 72

(Coulson y Richardson, 2005, p. 591)

Despejando:
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V,;* _ K4dlsen0>< Py X(plg),l_ pV) [AIV?]
13,1><F{“LJ
P
Donde:

VV;* . Flujo masico de vapor por unidad de area transversal de la columna
(kg/m’s)

Fp: Factor de relleno (caracteristicas de acuerdo al tamano y tipo de relleno)
(m™)

u, . Viscosidad del liquido (N.s/m?)

p,. Densidad del liquido (kg/m®)

p,: Densidad del vapor (kg/m?)

Por lo tanto,
e 0,55%2,979 x (1001,644 — 20,1979) 0736 k_zg
’ m-s
13,1 660 x| 220208
1001,644

Para el calculo del area requerida de la columna de absorcion de relleno se utiliza
la Ecuacion AlV.8. (Coulson y Richardson, 2005, p. 607).

At [AIV.8]

Columna — ok
VW
Donde:
*% . y . . ra
V,, : Flujo masico de vapor por unidad de area transversal de la columna
2
(kg/m<s)

VV; : Flujo masico de vapor (kg/s)
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Por lo tanto,

18,685
Columna 0,736

At =25,387m’

Para el calculo del diametro de la columna se utiliza la Ecuacion AIV.9.

4 2
DColumna = (; x AtColumnaj [Alvg]
Donde:
At e Area transversal de la columna (m?)

Por lo tanto,

DColumna = [i X 25’387j2 = 5,6857}’1 = 5,7m
T

4. CALCULO DE LA ALTURA DE LA COLUMNA DE ABSORCION DE
RELLENO

Para el calculo de Hg y H_ se utiliza el Método de Cornell que relaciona las
velocidades de inundacion en la columna tomando los flujos del vapor y del
liquido, se utiliza las siguientes Ecuaciones AIV.10 y AIV.11. (Coulson y
Richardson, 2005, p. 599).

D, 1.11 Z 0.33
0,011 x @, x (Sc)* x| —Columna || =
2 % (Se)y ( 0,305 j (3,05

— [AIV.10]
(L < fix fox f,)"

H_

¢ =

0.15
H, =0,305x ¢, x(Sc);” x K, x (%) [AIV.11]



269

Donde:
H: Altura de una unidad de transferencia en fase gaseosa (m)
H,: Altura de una unidad de transferencia en fase liquida (m)
(SC)V: Numero de Schmidt en fase gaseosa
(SC)L : Numero de Schmidt en fase liquida
D, Diametro de la columna (m)
Z: Altura de la columna (m)
K;: Factor de correccidn del porcentaje de inundacion
(% Factor Hg
¢h: Factor H.
L:; : Flujo masico del liquido por unidad de area transversal de la
columna de absorcion (kg/m?s)
fi: Factor de correccion de la viscosidad del liquido
Sy Factor de correccion de la densidad del liquido
: Factor de correccion de la tension superficial
/5 P

Para calcular el numero adimensional de Schmidt de la fase gaseosa (SC)V y

liquida (SC)L, asi como los factores de correcciénfl, fz y f; se tilizan las

siguientes Ecuaciones AIV.12, AIV.13, AIV.14, AIV.15 y AIV.16 (Coulson y
Richardson, 2005, p. 599).

My
(Sc), = D, [AIV.12]
(Se), =— [AIV.13]




Donde

M, Viscosidad del liquido (N.s/m?)

U, Viscosidad del vapor (N.s/m?)

U,,: Viscosidad del liquido puro (N.s/m?)

M, . Viscosidad del agua (N.s/m?)

p,. Densidad del liquido (kg/m®)

p,. Densidad del vapor (kg/m?)

p,»- Densidad del liquido puro (kg/m?)

p,: Densidad del agua (kg/m®)

o0, . Tension superficial del agua (N/m)

o,, Tension superficial del liquido puro (N/m)
. Difusividad del vapor (m?%s)

D,: Difusividad del liquido (m?%s)

Por lo tanto,

(Sc), L8x107 4 417

T 2.979x1,45%10°

270

[AIV.14]

[AIV.15]

[AIV.16]
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0,0268
(Sc),

= =161181
1001,644 x1,66x10™°

0.16
0,38
=|—" | =2,662
S [8,36x10‘4j

994,642\’
= 22272 0,884
S ( 1097 J

0.8
72,8
= = =1,431
/s (46,5J

Para calcular el flujo masico del liquido por unidad de area transversal de la

columna de absorcion (L; ) se utiliza la Ecuacién AIV.17 (Coulson y Richardson,

2005, p. 603).

L*
Ly =—="

AlV.17
yr [ ]

Columna

Donde:
L:; : Flujo masico del liquido (kg/s)

AtColumna: Area transversal de la columna de absorcion (m2)

Por lo tanto,

L= 20,139 — 0,793 k;g
25,387 m-s

Para obtener los valores de K;, Oy y ¢,, se utiliza las graficas de las siguientes

Figuras AIV.3., AIV.4., y AIV.5 respectivamente.



107!

1.1

1.0

[ oo AN

\
o
0.5
0.4

\

\

0 20 40 60 80
Porcentaje de inundacion

100

Figura AIV.2. Factor de correccion del porcentaje de inundacion
(Coulson y Richardson, 2005, p. 599, 600)
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Los valores obtenidos con las graficas son:K, =0,5, ¢, :64y¢5h =0,045, se

asume los valores de 0,6 m y 1,0 m para el diametro de la columna y altura de la

columna sugeridos por Coulson y Richardson (2005).

Por lo tanto, con todos los parametros calculados se procede a obtener los
valores de las Ecuaciones AIV.10 y AIV.11 (Coulson y Richardson, 2005, p. 599).

1.11 0.33
0.011x64x0.417%° X(ooégsJ x (3105j
- - =0.407m

H. =
¢ (0.794 x 2.662 x 0.884 x 1.431)"*

0.15
H, =0.305x0.045x16118.1°° x 0.5 (3 1)5) =0.737m

Para calcular la altura de una unidad de transferencia se utiliza la Ecuacion
AIV.18 (Coulson y Richardson, 2005, p. 599).

G
HOG:HG+m><L—m><HL [AIV.18]
Donde:
mXL—: Relacion optima de operacion de la columna de absorcion.
H;: Altura de una unidad de transferencia en fase gaseosa (m)
H,: Altura de una unidad de transferencia en fase liquida (m)
Por lo tanto,

H,. =0,407+0,8x0,737 =0,997m =1m

Para calcular la altura de la columna de absorcién de relleno se utiliza la Ecuacion
AIV.19 (Coulson y Richardson, 2005, p. 595).
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Z=Hy;xNy; [AIV.19]
Donde:

Ny.: Numero de unidades de transferencia

H,.: Altura de una unidad de transferencia (m)

Por lo tanto,

Z=1x8=8m

El espaciamiento en la parte superior e inferior de la columna es de 0,5 m y entre

cada relleno es de 0,3 m, valor sugerido por Coulson y Richardson (2005, p. 557).

Para calcular la altura total de la columna de absorcion de relleno se utiliza la
Ecuacion AlV.20.

ZT = HOG X NOG + erelleno(NOG - 1)+ € [AIVZO]

superior + einf erior

Donde:

Nyg: Numero de unidades de transferencia
H,: Altura de una unidad de transferencia (m)
€, olieno: Espaciamiento entre cada relleno (m)
Csuperior Espaciamiento en la parte superior (m)
Cinterior - Espaciamiento en la parte inferior (m)
Por lo tanto,

Z, =(1x8)m+0,3m(8—1)+0,5m+0,5m =11,lm
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ANEXO V
EJEMPLO DE CALCULO DEL DISENO DE UNA COLUMNA DE
DESTILACION DE PLATOS (CD-402)

El ejemplo de célculo desarrollado a continuacion corresponde a la columna de
destilacion de platos para separar el etano (C2Hg) del propano (CsHs). En la Tabla
AV.1, se presenta las propiedades de la corriente de vapor-liquido, las cuales se

requieren para establecer el dimensionamiento de columna de destilacién de

platos.
Tabla AV.1. Propiedades de la corriente de vapor-liquido
Parametro Simbolo Valor | Unidades

Fraccion de etano en el destilado X C2H6(D) 0,9511
Fraccion de propano en el destilado XC3H 8(D) 0,0487
Fraccion de etano en el fondo XC2H 6(B) 0,0006
Fraccion de propano en el fondo KXo 8(B) 0,9993 -
Presion de saturacion del etano Psarcame) 12,03 atm
Presion de saturacion de propano Psarcsns) 2,01 atm
Presion total P 2,36 atm
Volatilidad del etano en la alimentacion aC2H6,f 4,74 -
Volatilidad del propano en la alimentacién Aesms. g 1,93 -
Fraccion de etano en la alimentacion XCQH 6.f 0,3914 -
Fraccion de propano en la alimentacion X C3H8.f 0,6085 -
Flujo molar del destilado D 395,014 | kgmol/h
Flujo molar del fondo B 0,1571 | kgmol/h
Flujo molar del destilado D 0,1097 | kgmol/s
Temperatura de rocio del vapor en el condensador Ty 202 K
Eficiencia promedio en los platos n 0,95 -
Numero de etapas sin el rehervidor N, 8 -

(Perry y Green, 2001)
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1. CALCULO DEL NUMERO MINIMO DE ETAPAS (Nm)

El numero minimo de etapas se calcula utilizando la correlacién de Fenske con la
Ecuacion AV.1 (Castillo, 2011, p. 6).

Xik.p | Xuk.B
o s £
3 HK,D LK.B AV A]

N =
" log &y ik

Donde:

Xikp: Fraccion del componente clave liviano LK en el destilado

Xk p - Fraccion del componente clave pesado HK en el destilado

Xikp: Fraccion del componente clave liviano LK en el fondo

Xk g Fraccion del componente clave pesado HK en el fondo

X kpk Volatilidad relativa del componente clave liviano LK con respecto a la

del clave pesado HK

Siendo el componente clave liviano (LK) el etano y el componente clave pesado

(HK) el propano.

Para calcular la volatilidad relativa del componente clave liviano se utiliza la
Ecuacion AV.2.

Psarcixy
K, P
Ay oy =— = [AV.2]
L K, PSAT(HK)
P

Donde:

PSAT(LK) : Presion de saturacion del componente clave liviano LK
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PSAT(HK) : Presion de saturacién del componente clave pesado HK
P: Presion total
Por lo tanto,
12.03
K, _ 236
Aeanecsng = K_i = E =599
2.36
0.9511 ) 0.9993
02 0.0487 ) 0.0006
N, = : : =538
log5.99

2. CALCULO DEL REFLUJO MINIMO (Rm)

Se calcula la variable ¢ y se toma como solucion el valor que se encontraba entre
las volatilidades relativas del componente clave liviano y el componente clave
pesado utilizando la Ecuacion AV.3 (Castillo, 2011, p. 7).

o XX g
> ol [AV.3]
= & =

1

Donde:
n: Numero de componentes de la mezcla

q: Condicion o calidad del alimento

a,: Volatilidad relativa de los componentes en la alimentacion.

X, Fraccion del componente i en la alimentacion

Se asume que ¢ sea igual a 1 valor indicado por Coulson y Richardson (2005).

Desarrollando la Ecuacion AV.3, se tiene:
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o X p
A [AV.4]
i=1 Cli _9
o D¢ : o X :
C2H6, / C2H6.f | | ZC3HB./ CHST [ — [AV.5]
Acariey =0 Acaps.y =0

Por lo tanto,

4,74x0,3914 N 1,93x0,6085) 0
4,74-60 1.93-6

6 =3,02

El valor de @ debe estar entre 1.93 y 4.74 que son los valores de volatilidad

superior e inferior de cada uno de los componentes.

Con el valor de ¢ calculado se procede a calcular el reflujo minimo utilizando la
Ecuacioén AV.6 (Castillo, 2011, p. 8).

n

a;X; p
2.~ =1+R, [AV.6]
oo, —0

l

Donde:

n: Numero de componentes de la mezcla
R,:  Reflujo minimo
a.: Volatilidad relativa de los componentes en la alimentacién

;.p- Fraccion del componente i en el destilado

Desarrollando la Ecuacion AV.6

o * X o D¢
[ C2H6,f C2H6.D J+[ C3HS,f C3HS.D } — Rm+1 [AV.7]

Leopey — 0 Xesps,r — o
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Por lo tanto,

4.74%0.9511 1.93x0.0487
+ =Rm+1
474-6 1.93-6
Rm+1=2.54
Rm =1.54

3. CALCULO DEL NUMERO DE ETAPAS IDEALES (N)

Utilizando la Ecuacion AV.8 se calcula el valor de la relacion del reflujo minimo y
de operacion, para lo cual se asume valores de Reflujo de operacion (R).
(Jiménez, 2003, p. 151).

R-R

m

=W
R+1

[AV.8]

Donde:

R: Relacion de reflujo de operacion asumido
Rm: Relacion de reflujo minimo

w:  Valor obtenido de la relacion de reflujo minimo y de operacion.

Se asumid que los valores de reflujos de operacion (R) son 2,0, 2,5, 3,0, 3,5y 4,0

respectivamente. Si R= 2

Por lo tanto,

2-1,54

w=0,15
2+1
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Con el valor obtenido de w=0.15 se utilizé la Ecuacion AV.9 para determinar los

valores de etapas ideales.

Si R-R, > 0,125
R+1

2 3
N—-N R—R R—R R—R
" —0.6257 —0.9868 * m | 10.5160* m | _0.1738* ~ | [AV.9]
N +1 R+1 R+1 R+1

Por lo tanto,

N_Aim =0.6257 - 0.9868*(0.15)+ 0.5160*(0.15)° —0.1738*(0.15)° = 0.4858

N-58
N +1

= 0,4858

N =122

Los valores obtenidos con los reflujos asumidos son:

Tabla AV.2. Numero de etapas ideales en funcion del reflujo de operacion asumido

Reflujo de operacién | Numero de etapas ideales
R) ™)
2,0 12,2
2,5 10,1
3,0 9,0
3,5 8,4
4,0 7,9

Se asume el valor de reflujo de operacion (R) de 3 lo que implica que el numero
de etapas ideales (N) es 9, Coulson y Richardson (2005) sugiere escoger un valor

de N cercano al valor superior como al inferior.
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4. CALCULO DEL DIAMETRO Y ALTURA DE LA COLUMA (Dc y Hc)

Para determinar el diametro y altura de la columna de destilacion se emplearon

las ecuaciones de Heaven (Jiménez, 2008, p.151).

El diametro (D¢) se calculd a partir de la Ecuacion AV.11 (Jiménez, 2008, p.151).

V =0,761x Gj [AV.10]
D= (i]x(D)x(Ru)x(zz z)x(hjx(l}(Lj - AV.11

¢ v ’ 273 ) (P) (3600 AV-A1]
Donde:

D.: Diametro de la columna de destilacién (m)

D:  Flujo de destilado (kgmol/h)
R: Razdn de reflujo
T, Temperatura de rocio del vapor en el condensador (°K)
P: Presion de la columna de destilaciéon (atm)
Por lo tanto,
1 1/2

V' =0,761x j =0.5

2.36

D, = KﬂfaSJX (395.014)x (3+1)x (22,2)x(§(7)§jx (2.136j x [3610())]/2 =2.8m

Con la Ecuacion AV.12., se obtuvo la altura de la columna de destilacion (Hc).
(Jiménez, 2003, p. 151).
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H.= 0,6lx(ﬁj+4,27 [AV.12]
n
Donde:

H . Altura de la columna de destilacién (m)
7.  Eficiencia promedio de los platos de la columna de destilacion

N: Numero de etapas ideales

Por lo tanto,

H_. =0,61><( 9

3

j+4,27 =10m

Las cantidades de calor requeridas por el condensador y rehervidor, se

establecieron con base a un balance de energia en cada equipo.

5. CALCULO DE LA ETAPA DE ALIMENTACION

Con la Ecuacion AV.13 y Ecuacion AV.14 se determiné la etapa de alimentacion

en la columna de destilacion (Coulson y Richardson, 2005, p. 531)

2
Lo‘g{&J =0.206* Log (EJX{MJX(MJ [AV.13]
N, D XLK,F XHK D
N,=N,+N, [AV.14]
Donde:

N,: Numero de etapas de la zona de rectificacion
N ,: Numero de etapas de la zona de agotamiento

N,: Numero de etapas sin el rehervidor



D: Numero de etapas sin el rehervidor

B Numero de etapas sin el rehervidor

X,k r - Fraccion del componente clave liviano LK en la alimentacion

Xk r - Fraccion del componente clave pesado HK en la alimentacion

Por lo tanto,

2
N . . .
Log| V2| = 0.206% Log| [ &157L), [ 0:6085 ), [ 0.0006
N, 0.1097 )1 0.3914 ) | 0.0487

8=N,+N,

Por lo tanto,

283
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ANEXO VI
EJEMPLO DE CALCULO DEL DISENO DE UN INTERCAMBIADOR
DE CALOR DE DOS CORRIENTES EN CONTRACORRIENTE (E-
103)

Se establecen las propiedades de los fluidos caliente y frio.

En la Tabla AVI.1, se presentan las propiedades de la corriente caliente que
corresponde a los gases de craqueo y vapor de agua, las temperaturas de
entrada y salida del fluido, asi como: la densidad, capacidad calorifica y

viscosidad calculados a una temperatura media de 728 °K.

Mientras que, el flujo masico del fluido caliente se determiné a partir del balance
de masa realizado en el horno tubular, en donde la cantidad de masa saliente del
horno es la misma que entra en el intercambiador de calor para disminuir su

temperatura.

Tabla AVI.1. Propiedades del fluido caliente — (gases de craqueo y vapor de agua)

Parametros Simbolo Valor Unidades
Temperatura de entrada| Tec 1098 K
Temperatura de salida Tsc 358 K
Densidad P gas 0,3337 kg/m’
Capacidad Calorifica Cpgas 3071,28 J/kgK
Viscosidad Lgas | 2,1239x10° | kg/ms
Flujo masico Mgas 12,08 kg/s

(Perry y Green, 2001)

Los valores obtenidos en la Tabla AVI.1, se calcularon con base en la Tabla

AVI.2, ya que dependen de la composicion de la corriente caliente.

En la Tabla AVI.2, se muestran las propiedades de los gases, de acuerdo a la

composicién de la corriente proveniente del horno tubular.



Tabla AVI1.2. Propiedades de los gases que conforman la corriente caliente a la

temperatura media (728 °K)

Gases | Composicion | P gas | Cpgas LU gas

Molar (%) |(kg/m®) | (J/kgK)| (kg/ms)
C,H, 19,26 0,4975 | 4694,17 | 2,1x107
C,H, 26,78 0,4644 |3671,18 | 2,2x107
CH, 12,23 0,2653 |2860,56 | 2,3x10”
H, 20,75 0,0331 | 1483,33 | 1,6x10”
C5Hy 2,68 0,7297 | 6681,51 | 1,9x10”
H,0 18,30 0,2985 | 1898,88 | 2,6x10°
Total 100 0,3337 {3071,28 | 2,1x10”

(Perry y Green, 2001)

Tabla AVI.3. Propiedades del fluido frio a la temperatura de entrada (171,89 °K)

Parametros Simbolo Valor Unidades
Temperatura de entrada Tef 171,89 K
Temperatura de salida Tsf - K
Densidad p syltherm 982,87 kg/m’
Capacidad Calorifica Cpsyltherm 1516,63 J/kgK
Viscosidad L syltherm 0,0902 kg/ms
Flujo masico Msyltherm 36,25 kg/s

(Perry y Green, 2001)
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1. CALCULO DEL CALOR DE LA CORRIENTE DE PRODUCTOS GASEOSOS

DE LA REACCION

El calor de la corriente de los productos gaseosos de la reaccién, se calcul6 con la
Ecuacion AVI.1 (Incropera, 2011, p. 604).

Qvapur = MyaporX vaapor X (Tec - Tsc)

J

Orpor = 12,k—g x3071,28 ——x

s kgK

(1098 —358)K

[AVI.1]
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0., = 27454786 18 J
S

2. CALCULO DE LA TEMPERATURA DE SALIDA DEL FLUIDO FRIO

Para determinar la temperatura de salida del fluido SYLTHERM, que en un
principio es desconocida, se realiza un balance energético en el intercambiador

de calor y se calcula a partir de la Ecuacion AVI.2 (Incropera, 2011, p. 604).
Qvapor = Osyiruerm [AVI.2]

Qmp,,,‘ = M SYLTHERM X CpSYLTHERM X (Tsf _Tef)

Qvapor

msyLraerv X CP gyr reri

T, =T,

g T

El flujo méasico de SYLTHERM es un parametro desconocido y para calcularlo se

asume el triple del flujo masico de los gases.

Por lo tanto,

27454786,18" = 36,25%8 192816 x (, —171,89)K
K Ky kgK '

T, =564,69K

3. CALCULO DE LAS CAPACIDADES TERMICAS DE LAS CORRIENTES

Se determina la capacidad térmica del agua y de los productos gaseosos de la
reaccion, a partir de las Ecuaciones AVI.3 y AVI1.4.

Csyltherm = Msylther X Cp syltherm [AVI 3]
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C.opor = Miaporx Py, [AV.4]

vapor

Donde:

Capacidad térmica del fluido SYLTHERM (J/s°K)

syltherm :

C Capacidad térmica de los productos gaseosos de la reaccion (J/s°K)

vapor:
Por lo tanto,

=36,25 ke x1928,16 o 69895 ,80 L

s kgK sK
J J

Copor =12,08 ke x3071,28 —— =37101,06 —
s kgK sK

C

syltherm

De acuerdo a los valores obtenidos de las capacidades térmicas se identifica la

capacidad térmica maxima (Cmax) y la capacidad térmica minima (Cmin).

4. DETERMINACION DE LA EFICIENCIA DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR

La eficiencia del intercambiador de calor se calculdé con base en la Ecuaciéon AVI.5
(Incropera, 2011, p. 605).

&, = Qreal _ M syitherm™ Cpsyltherm x (T;f - Tyef ) _ M gases¥ Cpgum X (T;L - T;L)
- - -

[AVI.5]
deximo (mx ij X (T;C — T;zf) (mx ij X (]:ac - T;zf)

. (69895,80)x (564,69 —171,89)K
7 37101,06 % (1098 —171,89)

&, =0,79
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5. CALCULO DE LA RELACION DE CAPACIDAD

La relacion de capacidad (Cr), se obtiene a través de la Ecuacion AVI.6.

C = —mn [AVI.6]

Por lo tanto,

37101,06—
C = —SJK =0,53
69895,80

SO

6. CALCULO DEL COEFICIENTE GLOBAL DE DISENO DE TRANSFERENCIA
DE CALOR

Previamente, se determinan los valores de resistencia por ensuciamiento (Re) y el
coeficiente global de transferencia de calor (Uimpio)- En la Tabla AVI4., se
presentan valores aproximados del coeficiente global de transferencia de calor y

estan en funcion del tipo de intercambiador (Branan, 2005, p. 32).

Por lo tanto, el coeficiente global de transferencia de calor que se ajusta mejor a
los fluidos que se transportan en el intercambiador de dos corrientes en
contracorriente es, el correspondiente a etileno, vapor — condensado y vapor que

presenta un valor de Ujimpic =511 - 709 W/m2K.

En la Tabla AVI.4., se muestran valores recomendados para la resistencia por
ensuciamiento (Re) en el disefio de intercambiadores y dependen del tipo de

fluido que se maneje.

De acuerdo a la composicién de la corriente gaseosa, el valor que le corresponde
es de Re = 0,002 (W/m?K)™".
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Tabla AVI1.4. Valores aproximados de coeficiente global de transferencia de calor y
resistencia por ensuciamiento en aplicaciones petroquimicas tipicas

Coeficiente global | Resistencia por
de transferencia | ensuciamiento,
En los tubos Afuera de los tubos de calor R, (W/m’K)"
U, Wm’K

Butadieno mezclado Vapor de agua 68 0,04
Solvente Solvente 199 — 227 0,001
Solvente Propileno 170 — 227 0,001

C, no saturados (vaporizacion) 74 - 102 0,001
Solvente Propileno 199 — 426 0,003
Aceite (vaporizacion) 341 - 483 0,0015
Etileno, vapor Agua fria 511709 0,002
Etileno, vapor Aceite 284 — 454 0,001
Condensado Condensado y vapor 341767 0,001
Agua enfriada Agua enfriada 227 - 426 0,001
Calcio, salmuera de 25% Propileno (refrigerante) 227341 0,002
Etileno liquido Aceite de transformador 57114 0,001
Propano, vapor Cl'clorado 85142 0,001
Ligeros y HC clorados Etileno, vapor 57— 114 0,001

HC ligero no sat., CO,CO,, H, | Fropano liquido 34-85 0,3
Etanolamina Vapor de agua 85— 142 0,001
Vapor de agua Vapor de agua 58— 14 0,0005
Vapor de agua Vapor de agua 284 - 341 0,001

Aire, mezcla
Estireno y alquitranes

(Branan, 2005, p. 32)

Una vez conocidos los valores descritos anteriormente, se calcula el coeficiente

global de disefio de transferencia de calor, mediante la Ecuacién AVI.7 (Incropera,

2011, p. 606).
Udiseﬁo = 1 1
+R,
lim pio
1
diseiio — 1 2 oK = 275 ZK
+0,002”" "
610

2
m-°K

[AVI.7]
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7. CALCULO DEL NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA (NUT) Y EL
AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR

El nimero de unidades de transferencia (NUT), se determina a partir de la Figura
3.6, en la cual se relaciona la efectividad del intercambiador y la relacién de

capacidad.

El area de transferencia de calor se calcula a través de la Ecuacion AVI. 8
(Incropera, 2011, p. 605).

U, . xA
NUTzdl(S:L [AV1.8]

Por lo tanto,

275 0 x4

240=— MK
’ 7

37101,06°K

A=324m’
Una vez obtenida el area de transferencia de calor, es posible calcular las
dimensiones y el numero de tubos que conforman el intercambiador de calor.

Donde, el diametro y longitud de los tubos se asumen.

Se expresa como se indica en la Ecuaciéon AVI.9.

A=2rxrxLxN, [AVL.9]

Por lo tanto,
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324m* =27 x5mx0,04mx N,

N, =257.8~258

8. CALCULO DE LA VELOCIDAD DEL VAPOR EN LOS TUBOS

La velocidad del vapor se determina a partir de la Ecuacion AVI1.10.

19 Myapor
vapor

R [AVI.10]
vapor ct t

Donde:

& 4por: Velocidad del vapor en los tubos (m/s)

A -

.. Area de transferencia por cada tubo (m?)

N,:  Numero de tubos

Por lo tanto,

12,08 kg
S

vapor

- —29,58%
0,3337 =5 x 0,0046 m* x 258 S
m

9. CALCULO DEL DIAMETRO DE LA CORAZA

El area de la coraza se calcula con la Ecuacion AVI.11.

Mesyltherm = psyltherm X coraza X '9syltherm

[AVI.11]
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Donde:

M sshern Flujo masico del fluido syltherm (kg/s)
Pitrern: Densidad del syltherm (kg/m®)

Ao Area de la coraza (m?)

Sgy,ﬁ,erm: Velocidad del syltherm en la coraza (m/s)

Se asume una velocidad del fluido syltherm de & syitherm = 25 m/s.

Por lo tanto,

36258 —98087 %8 4 wx25™
m

coraza
S S

A =0,001475 m*> =14,75cm’

coraza

La Ecuacién AVI.12., es otra opcion para calcular el area de la coraza y esta en

funcion del diametro interno de la coraza.

Dic X(Dil:jX(St _Det)
_ > [AVI.12]

coraza
Sr

Donde:

D..: Diametro interno de la coraza (cm)
D,,: Diametro externo de los tubos (cm)

S,:  Espaciamiento entre tubos (cm)

El diametro interno de la coraza, se establece de acuerdo a la Ecuacion AVI.13.
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D, =N, xS +S, [AVI.13]
La Ecuacion AVI.13 se reemplaza en la Ecuacion AVI.12 y se obtiene la Ecuacién

AVI1.14 que se emplea en el calculo del espaciamiento entre tubos.

L (JN, x5, +5,] (s, -D,,)

coraza ~
5x8§,

[AVI.14]

Datos conocidos:

N, =258

A =0,001475m* =14,75m*

coraza

D, =9cm

Por lo tanto,

14,75cm? = (V258 x5, + S, ] x(5, ~9)em
5%,

S, =1lcm

Se determina el diametro interno de la coraza, reemplazando el valor calculado de

espaciamiento entre tubos en la Ecuaciéon AVI.13.

D, =258 x11em +11cm =187,69cm =1,9m

10.CALCULO DE LA CAIDA DE PRESION POR LOS TUBOS Y POR LA
CORAZA

10.1. CAIDA DE PRESION POR EL LADO DE LOS TUBOS
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La caida de presion por el lado de los tubos se determina con la Ecuacion AVI.15
(Mills, 2000, p. 795).

APmbofoXcX(ijf [AVI.15]
Donde:

APmbw: Caida de presidén por el lado de los tubos (psi)

N: Numero de filas

X c: Factor de correccion

1 Factor de friccion

El numero de tubos en cada fila se calcula a través de la Ecuacion AVI.16.

D,
n, =— AVI.16
v =g [AVI.16]
Por lo tanto,
n,, = B9 _ 15 06~17
' 11lem

El numero de filas totales se determina a partir de la Ecuacion AVI.17.

A=Nxn, x4, [AVI.17]

B 324m’
17,06 x (272 x 5m x 0,04m)

=15,11~15
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Entonces, el intercambiador de calor se compone de 255 tubos, distribuidos en 15

filas, donde cada fila esta constituida por 17 tubos.

A partir de la Ecuacion AVI.18, se calcula la velocidad maxima de los gases (lgmaX )

en el interior de los tubos.

g . =39 X— [AVI.18]
max vapor 72_
S, —(XD”)
4
Por lo tanto,
m 11m m
8 . =2958—x =29,75—

max

N N

11m —(Zx 2% 0,04m]

El factor de friccidon (f), se obtiene de la Figura AVI.1, que relaciona el numero de

Reynolds (Re) y el paso transversal (Pr).

Los pasos longitudinal y transversal se determinan con la Ecuacion AVI.19 y

Ecuacion AVI.20. El arreglo es de tubos en forma de triangulo equilatero (St = SL)

- Paso Longitudinal

S
P = D_i [AVI.19]
- Paso Transversal
S
P =—t [AVI1.20]
D

Por lo tanto,
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P = =1,22
9cm

P - 1lem _122
9cem

La relacion de los pasos se calcula con la Ecuacion AVI.21.

P
R, 0=~ [AVI.21]
PL
Por lo tanto,
L
pasos 1’22

De acuerdo, al valor de Reynolds y la relacion de pasos, se determin6é que el
factor de correcciéon corresponde a 1 (Xc=1,03) como se puede observar en la
Figura AVI.1.

;::H:: THT o 881 - :
: /
4 1.6 4
~ Re-lO’ 1
o~
X 3 103,108 .
1.4 & '
‘;3 1.3 ‘u_ A
¥ & - 12 1ot P 0 2
o~
2 4 \ "'~ 101 ,/
f h 1.0 ——-lo’—q
- R 2.0 NN [ Pr=1.25 102
] y N 4 6 8 100 2 4
§ 109 Pr/P,
- 4,
6 2.5 ]
'g:.ﬁg
P
3.5
2 2 [
11l
10~}

2 4 68j01 2 4 682 2 4 68j3 2 4 6808 2 4 6805 2 4 68105
Rep, méx

Figura AVI.1. Factor de friccion f'y factor de correlacion x. Arreglo de tubos triangular
equilatero
(Incropera, 2011, p. 330)
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Por ultimo, se calcula la caida de presion por el lado de los tubos a partir de la
Ecuacion AVI.15.

2
0333758 20752 ™ v
AP, =15x1,03x0,37x i 5 x=844,17— = 0,01atm
m

tubos 2

10.2. CAIDA DE PRESION POR EL LADO DE LA CORAZA

Con la Ecuacién AVI.22, se determina la caida de presion por el lado de la coraza
(Mills, 2000, p. 796).

4f’XNXNpc Xpaguaxlgz

coraza ~ e [AVI22]
: 2g

Donde:
coraza- Caida de presion por el lado de la coraza (psi)

[ Factor modificado de friccion

N: Numero de filas

Npc: Numero de pasos por la coraza (1)

Pagua’ Densidad del agua (kg/m?®)

Sazgua: Velocidad del agua en la coraza (m/s)

El numero de Reynolds se calcula con la Ecuacién AVI.19, en donde la longitud
caracteristica es el diametro equivalente y se obtiene a partir de la Ecuacién
AVI.23.

D =4x—L [AVI.23]
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Donde:

D, : Diametro equivalente (m)

A, Area de flujo (m?)

PH: Perimetro mojado (m)

A continuacion en la Tabla AVL.5, se presentan datos acerca del factor modificado

de friccion.

El area de flujo se calcula con la Ecuacion AVI.24.
4, =[12x(8, =D, )+2x(S, -1, )|xL [AVI.24]

Tabla AVI.S. Factor modificado de friccion para cinco filas de tubos 0 mas

C/Do Triangular
Re*10” 2 8 20 40

1,25 0,210 0,155 0,130 0,107
1,50 0,145 0,122 0,090 0,074
2,00 0,118 0,096 0,081 0,066
3,00 0,089 0,076 0,063 0,052
C/Do Cuadrado en Zigzag

1,25 0,139 0,135 0,116 0,099
1,50 0,081 0,079 0,080 0,071
2,00 0,056 0,057 0,055 0,053
3,00 0,052 0,050 0,045 0,038
C/Do Cuadrado alineado

1,25 0,130 0,106 0,088 0,063
1,50 0,125 0,103 0,079 0,061
2,00 0,108 0,090 0,071 0,058
3,00 - - - -

(Branan, 2005, p.28)
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Donde:

N

.+ Espaciamiento entre tubos (cm)
D, : Diametro externo del tubo (cm)

,: Radio externo del tubo (cm)

L: Longitud del tubo (cm)

Por lo tanto,

A, =[12x(11cm —9em)+ 2 x llcm—g ><5m><loocm
! 2 Im

A, =18500 cm® =1,85m’

La Ecuacién AVI.25, muestra el calculo del perimetro mojado.

P, =12x[(S, =D, )x2+2L]+2[(S, -, )x2+2L] [AVI.25]
Por lo tanto,

P, =12x[(1 lcm—9cm)><2+2><500€m]+2>{(1 lem —%cmjx2+2><5000m}

P, =14074cm =140,74m

Entonces,

o 1,85m”
“ 140,74m

=0,053m

La relacion C/D; (espaciamiento entre tubos y diametro interno) se determina a

través de la Ecuacion AVI.26.
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C ST B Dit
— T i [AVI1.26]
Dit Dtt
Donde:
C: Espaciamiento entre tubos de pared a pared (cm)
Di: Diametro interno del tubo (cm)

ST: Espaciamiento entre tubos (centro - centro) (cm)

Por lo tanto,
£ _ 11em —9cem 022
D 9cm

it

Con los valores encontrados de C/D; y el numero de Reynolds, se encuentra el

valor del factor modificado de friccion (f ), que es igual a 0,003.

Entonces, la caida de presion por el lado de la coraza es:

2

4><0,003><1><61,05l—l)3><2955602 mT "

AP = ﬁ N — 76’727 = 0’53pSl = 0,04(11771
4

2x 417094272 }J;
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ANEXO VII
EJEMPLO DE CALCULO DEL DISENO DE UN HORNO TUBULAR
(H-101)

Se establecieron las condiciones de operacién del fluido tratado, el aire de

combustién y el combustible.

En la Tabla AVII.1, se muestran los parametros de operacion del fluido tratado,
que corresponde a la corriente de etano — propano proveniente de la planta de
tratamiento de gas natural y el vapor de agua necesario para llevar a cabo el

proceso de craqueo térmico.

Tabla AVII.1. Condiciones de operacion del fluido tratado

Parametro | Unidades | Entrada | Salida
Flujo masico| kg/h |43501,59| -
Temperatura °C 200 825

Presion atm 1 0,99

Entalpia kcal/kg 97,29 529,36
(Perry, 2001)

En la Tabla AVII.2, se presentan las caracteristicas del aire de combustion y el

combustible, necesarios para propiciar la combustién en el horno.

Tabla AVIIL.2. Caracteristicas del aire de combustion y el combustible

AIRE DE COMBUSTION

Parametros Valor | Unidad
Exceso 20 %
Temperatura 25 °C
Humedad 90 %

COMBUSTIBLE - DIESEL

Parametros Valor | Unidad

Potencia calorifica inferior 10292 | kcal/kg

Densidad 865 | kg/m’
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Tabla AVIL.2. Caracteristicas del aire de combustion y el combustible (continuacion...)

COMPOSICION DEL DIESEL
Componentes % Volumen
Cle 26 422
C13H 28 16,90
C14H 30 18,31
ClsH 32 16,90
C16H34 14,08
C17H 36 11,27
Cl 8H 38 8,45
C19H 40 7,04
Con 4 2,83

(Petroecuador, 2007, p. 3)

1. CALCULO DE LA CANTIDAD DE CALOR ABSORBIDO Y CEDIDO

El calor absorbido en el horno, se calculd con la Ecuacion AVIl.1, donde se
consideran los valores de entalpia de entrada y salida del flujo de etano, propano

y vapor de agua, que se muestran en la Tabla AVII.1 (Baukal, 2001, p. 11).

0, =muux(H;-H,) [AVIIA]

Donde:

0,: Cantidad de calor absorbido en el proceso de craqueo térmico
(kcal/h)

M g Flujo masico de etano, propano y vapor de agua que ingresa al

horno (kg/h)
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HS : Entalpia de salida del flujo de etano, propano y vapor de agua
(kcal/kg)
H,: Entalpia de entrada del flujo de etano, propano y vapor de agua
(kcal/kg)
Por lo tanto,
0,= 43501,59% x (529,36 — 97,29)? = 18795732%
g

Mientras que, el calor cedido en el proceso de craqueo térmico se determiné a
través de la Ecuacion AVII.2, en donde se considerd una eficiencia térmica (€,)

igual a 75% (Wouithier, 1973, p. 1176).

0= % [AVII.2]
gt
Donde:
O Cantidad de calor cedido en el proceso de craqueo térmico (kcal/h)
g, Eficiencia térmica del horno
Por lo tanto,
18795732 %<4 real
Op=— 1 2506097654
0,75 h

2. ESTUDIO DE LA COMBUSTION

El control de la combustidn se realizé mediante el analisis de los humos o también

denominados gases de combustion. En la Tabla 3.27, se presenta la composicion
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de los humos a partir de 100 m* de combustible tomado como base porque es
necesario hacer un balance para conocer la cantidad necesaria de aire para 1 m?

de diésel.

Una vez obtenidos los datos de la Tabla 3.27, se procedi6 a calcular el caudal de

los humos.

- Vapor de agua en el aire de combustion:

Presion de vapor del agua a 25 °C: 23,55mmHg

Cantidad de agua en el aire de combustion:

23,55mmHg % 0,90

x13481,51m> =388m’
760mmHg —23,55mmHg

Densidad de los humos: (1,83x0,122) + (1,33x0,037) + (1,16 x 0,841) = 1,25 ke

m
3. CALCULO DE LA ENTALPIA DE LOS HUMOS Y TEMPERATURA TEORICA
DE LA COMBUSTION O DE LA LLAMA

3.1. CANTIDAD DE CALOR CEDIDO POR LA COMBUSTION DE 1KG DE
COMBUSTIBLE

La cantidad de calor cedido por la combustion hace referencia a la entalpia de la
combustién (Hf) y se determiné a través de la Ecuacion AVII.3 (Wuithier, 1973,

p. 1177).

Hf :PCI + QSA + QSC [AVIL3]
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Donde:

Hf: Entalpia de la combustion (kcal)
P, Poder calorifico inferior del combustible (kcal)
Q,,: Calor sensible del aire a 25°C (kcal)

Ogc: Calor sensible del combustible (kcal)

Por lo tanto,

0., = 14,1kgx25°Cx 0,24 _ g5k cqr
kg-°C
O... = lkgx25°C x 0,53 _ 3kcar
kg-°C

H = 10292kcal + 85kcal +13kcal =10390kcal

3.2. TEMPERATURA TEORICA DE LA LLAMA

Con base en la Figura AVIIL.1., la cual indica la cantidad de calor que permanece

en los humos en funcion de la temperatura, se determiné que la temperatura

tedrica de la llama (T,r) es 1700°C. Se determina la temperatura de los humos en

la base de la chimenea (THB), considerando una pérdida de calor de los humos

de 18,5% y con base en la Figura AVII.1., se obtuvo un valor de 385°C (Wuithier,
1973, p. 1178).

4. CAUDAL DE COMBUSTIBLE Y DE HUMOS

Se calcularon los caudales correspondientes al combustible y a los humos.
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Caudal del combustible:

25060975,99M

me =26 = h =2412,03%
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Figura AVIL.1. Calor de los humos en funcion de la temperatura
(Wuithier, 1973, p. 1178)

2412,03 % 3

O :Kz—k=2,79m7
Pe  865°%5
m

Caudal de los humos:

mu = 2412,03% x15,1 = 36421,65%
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o 36421,65 8 .
0, =21 - h _ 29137327
Pu 125 kE h

m

5. CALCULO DE LA ZONA DE RADIACION

5.1. SUPERFICIE EQUIVALENTE DE LOS TUBOS

Los tubos se encuentran distribuidos en la parte superior (3 tubos) y a lo largo de

la altura de la camara de combustién del horno (53 tubos).

Se requiere previamente, especificar las caracteristicas de los tubos, tal como se
muestra en la Tabla AVII.3.

Tabla AVIIL.3. Caracteristicas de los tubos de la zona de radiacion

Parametros Valor | Unidad
Diametro exterior 13,97 cm
Diametro interior 12,57 cm
Espesor 7 mm
Entreeje 21,59 | cm

(Wuithier, 1973, p. 1150)

Para determinar la superficie equivalente de los tubos (A), se utiliza la Ecuacién
AVIl.4 (Baukal, 2001, p. 12).

A=¢,x A4, [AVIL4]
Donde:

g, Coeficiente de absorcion del haz tubular

Ay Superficie del plano de absorcion (m?)

Con base en la Figura AVII.2, se determinaron los coeficientes de absorcién del
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haz tubular (¢ ), tanto para los tubos superiores como los horizontales.

21
Se considerd el parametro %:%:LSS que corresponde al cociente entre el

valor de entre-eje y diametro externo de los tubos.

refractaric

SEGUMNDA FILA o 0C00O
PRIMERA FILA 00000
= lano de radiactd
plang de radiaclon

!
: —]
g P "‘\.\-
TN SRR
8
3 4 \ \ eI
3 I \ \,\
e 07 N = B: RADIACION |
-} Q\ TOTAL SOURE
3 08 < :
5 g ~J
2 "

055: DIRECTA— 7 = 1 C: RADIACION
3 e COBRE URA FILA Pl ~ITOTAL SOBRE
L O SDBRE LA 1.0 L [LA 1 LA
4 041 DE pos ~|DE DOS
: e | |
£
R E: RADIACION
1| 1/ ope |

0.2 // - F: RADIACION
T s I DIRECTASOBRE] .

i A 2.4 FILA
01
0/ _
1 2 3 4 = B

Entre-efas de los tubas con relacién al diimeteo CID

Figura AVIL2. Coeficiente de absorcion de los haces tubulares
(Wuithier, 1973, p. 1163)

Por lo tanto,

thxeane—ejesng)+(N thxenlre—ejesng)

thorizontdes

gA X ART = (N tsuperiores

£, % Apy =(3x15mx0,2159mx0,79)+ (53 x15m = 0,2159m % 0,99)

A=7,68m> +169,92m> =178m"
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ESPESOR UTIL DE RADIACION
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El espesor util de la capa de gas, esta en funcion de la forma y dimensiones del

horno, se establece con base en la Tabla AVIl.4. Su valor se obtiene en funcion

de las dimensiones del horno (largo, ancho, alto) divididas por la menor de ellas.

Por lo tanto, para un horno de cabina de dimensiones en la relacion 1x2x4, el

espesor util de la capa de gas se obtiene a partir de la Ecuaciéon AVIl.4 (Baukal,
2001, p. 12).

2
/= 3 x/volumen

l=§x3,/4><6,2><15 =4,79m =15,72 fi

5.3.

Tabla AVIIL.4. Espesor util de la capa de gas

1x2x1 a Ix2x4
Ix1x4 a 1x1xow
HORNOS DE CABINA
1x2x4

Ix2x5 a 1x2x8
HORNOS CILINDRICOS
dxd

dx2d a dxow

FORMA Y DIMENSIONES DEL HORNO ESPESOR I
HORNOS CLASICOS
IxIx1lalxlx3 2/33\volumen

La dimension minima

2/3*\volumen

1,3 veces la dimension minima

2/3 x didmetro

1 vez el diametro

(Baukal, 2001, p. 13)

CALCULO DEL PRODUCTO pl

El producto pl se determina con base en la Ecuacion AVIIL.6.

[AVII.5]
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Pl =peo, + Do )X [AVI1.6]

Donde:
p . Suma de las presiones parciales del didoxido de carbono y del vapor de

agua (atm)
[: Espesor util de la capa de gas (m)
Por lo tanto,

pl = (0,105 +0,138)atm < 4,79m = 1,16atm - m

pl = (0,105 +0,138)atm < 15,72 fi = 3,.82atm - fi

5.4. TEMPERATURA DE LA SUPERFICIE EXTERIOR DE LOS TUBOS Y
TEMPERATURA DE LOS GASES

La temperatura de la superficie externa de los tubos, se estimé 25°C por encima

de la temperatura de salida del fluido.
Por lo tanto,
T, =825°C+25°C =850°C

Mientras que, la temperatura de los gases se estimaen 7, =1199°C

5.5. FACTOR DE EMISION DE LA LLAMA

El factor de emision de la llama (¢, ) esta en funcion del producto pl, y se obtiene

a través de la Figura 3.35. Mediante los valores estimados de Ta (850 °C)y T4
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(1199 °C) se determiné que &, = 0,48 (Wuithier, 2001, p. 1164).

5.6. FACTOR GLOBAL DE INTERCAMBIO (F)

El factor global de intercambio por radiacién se calcula con la Ecuacién AVII.7
(Baukal, 2001, p. 14).

F = [AVII.7]
1 A 1
— 4 x| ——1
e, A+4, \¢&;

Donde:

g,: Coeficiente de la absorcion del haz tubular (0,9)

€;:  Factor de emision de la llama
A: Superficie equivalente de los tubos (m?)

AR: Superficie de los refractarios desnudos (m?)

Previamente, se calculd la superficie de los refractarios desnudos (Ag) para lo

cual, se determind lo siguiente:

Superficie total de la zona de radiacion: 47m> + 60m> +198m> = 305m>
Acarasﬁ‘omales = (2 x (4 X 5))+ [2 X (1,2 X %]) = 47m2

A =4x15 = 60m>

suelo

Ao =2%(5+1,6)x15 =198m>

muros

Las dimensiones de la zona de radiacion se muestran en la Tabla 3.29.
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Superficie equivalente de los tubos situados delante de los refractarios (¢, XART ):

167m?

Superficie de refractarios desnudos (AR ): 305m? —167m?> =138m?

Por lo tanto,

F = ! 0 =0,58

1 177
+ X -1
0,9 177+138 (0,48 j
Se dedujo FA y Q/FA

FA =0,58x177m? =103m?

25060975.99 K¢

= 54331045 K<L
FA 103m h-m

5.7. TEMPERATURA DE LA SEUDO-LLAMA (Tpf)

La temperatura de la seudo-llama se determina a través de la Ecuacion AVII.8

(Wuithier, 1973, p. 1161).

H,
L —
pxmy
Donde:
Tpf : Temperatura de la seudo-llama (°C)
H

I Entalpia de la combustién (kcal)

[AVI1.8]
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Cp: Calor especifico medio entre 0 y T4 (kcal/°C.kg)
m,: Caudal de los humos (kg)
Por lo tanto,
T, = 1019();‘“” = 2360,48°C
0,2915 U 15 1kg
OC . g

5.8. TEMPERATURA DEL GAS (T,)

La temperatura del gas se establece mediante la Figura 3.34, la cual permite

determinar T4y Qa en funcion de Ta.

Con base en la Figura 3.34, se establecio la temperatura del gas (T4) cuyo valor
corresponde a 1 199°C. La temperatura calculada con el grafico se compara con
la temperatura estimada en el punto 5.4, y se confirmd que la estimacion fue

correcta.

5.9. CANTIDAD DE CALOR ABSORBIDA POR RADIACION Y TASA DE
TRANSFERENCIA

La fraccion de calor liberado en el horno y absorbido por los tubos, se obtiene
mediante la Ecuacion AVII.9 (Wuithier, 1973, p.1159).

—H
L [AVIL.9]

S

Donde:

R: Fraccion de calor liberado en el horno y absorbido por los tubos
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Hf: Entalpia de combustion (kcal)

HTg . Entalpia de los gases de combustion a la temperatura T4 (kcal)

Antes se calcula la entalpia de los gases de combustion HTg , a la temperatura de
T4=1199°C

kcal
kg-°

H,, =15,1kgx0,2915 x1199°C = 5278kcal

Por lo tanto,

R 10390kcal — 5278kcal
10390kcal

= 0,49 = 49%

La cantidad de calor absorbida por radiacion es:

ROF = 0,49 x 25060975,99 k;"l — 12279878 24 K<l

La tasa de transferencia por radiacion se calcula con la Ecuacion AVII.10.

ROr

0= 0 [AVIL.10]
Atr

Donde:

O: Tasa de transferencia por radiacion (kcal/h.m?)

RO Cantidad de calor absorbida por radiacion (kcal/h)

A, : Superficie exterior de los tubos (m?)

Superficie exterior de los tubos:
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A, =N, xmxD,xL

A, =56x7x0,1397mx15m = 368,47m"

Por lo tanto,
12279878,24k2al kcal
= =33327
© 368,47m* h-m?

6. CALCULO DE LA ZONA DE CONVECCION

6.1. TEMPERATURA DE LOS HUMOS A LA ENTRADA DE LA ZONA DE
CONVECCION (t)

Las pérdidas en la zona de radiacién se asumieron del 1%, por lo tanto los gases

de combustion a la entrada de la zona de conveccion contienen:
(100 —9—1)=50%
De acuerdo al porcentaje de calor disponible obtenido y con base en la Figura

AVIl.1, se determind la temperatura de los gases de combustion a la entrada de la

zona de conveccion y corresponde a ¢ =950°C.

6.2. CALOR TRANSMITIDO POR CONVECCION

Se calculd el calor a transmitir por conveccién mediante la Ecuaciéon AVIIL11.

Q. =0, —RO, [AVIIL11]
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Donde:

Q,,: Calor a transmitir por conveccion (kcal/h)

Q,: Calor total absorbido (kcal/h)

RQ.: Calor absorbido por radiacion (kcal/h)

Por lo tanto,

keal 1 5979878.24 K¢ _ 651585375 K<

0., =18795731,99

6.3. CALCULO DEL COEFICIENTE DE TRANSMISION

- El coeficiente de conveccion puro (5 ) se determind con la Ecuacion AVIIL.12

(Wuithier, 1973, p. 1171).

23 03
xT
hc=0,018><CP><(ma")— [AVII.12]

1/3
D

Donde:

o:  (kcal/h.m?°K)

C,: Calor especifico medio de los gases de combustiéon a 7" (kcal/kg.’K)

G_ : Velocidad masica de los gases de combustion en la seccién minima de
paso (kg/h.m?)

T : Temperatura media de los gases de combustién (°K)

D: Diametro exterior de los tubos (m)

Previamente, se calcularon los parametros requeridos: la superficie de paso, el
caudal masico de los gases de combustidon y la temperatura media de los gases

de combustion.
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Superficie de la seccién de la zona de conveccion:

A, =18mx15,0m = 27,0m’
Superficie ocupada por los tubos: 4,; =8x0,1397mx15m = 16,76m*

Superficie de paso: 4, =27m* —16,76m"> =10,24m’

Las dimensiones de la zona de conveccion se muestran en la Tabla 3.30.

L. .. mHu
Caudal masico de los gases de combustion: G, = R
P

36421,65 8

= 355680 *E
10,24m h-m

Temperatura media de los gases de combustion: 7 = T

= P0CHIBC_ eoc —oa10k
Por lo tanto,
k 2/3
(3556,80 - j x (941K )™
h = 0,018 0,2864_ h-m _18,06—teal
‘ °C-kg (0,1397m)" hom®-K

- El coeficiente de radiaciéon de los gases (hrg) se calculé a través de la

Ecuacion AVII.13 (Wuithier, 1973, p. 1171).

h, =(22x107 xT)-8 [AVII.13]
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Donde:

. 20
hy:  (kcal/hm®°C)
T : Temperatura media de los gases de combustion (°K)

Por lo tanto,

h,, =(2.2x107 x941°K )-8 = 12,704
-m--°C

Entonces,

h,+h,, =18,06+12,70 = 30,76%

h-m”-°C

El coeficiente de radiacion de los muros (5, ) se determiné a partir de la
Ecuacion AVIILL.14 (Wuithier, 1973, p. 1171).

r\3
h = 0,195xgx(1%j [AVII.14]
Donde:
h,:

Coeficiente de radiacién de los muros (kcal/h.m?.K)

& . Factor de emision de los muros (0,95)
T': Temperatura media de los tubos (K)
Por lo tanto,

3
h =0,195%0,95x (%j _ 26p—Keal

h-m*-°K

El efecto de la radiaciéon de los muros ( £) se obtuvo mediante la Ecuacion
AVII.15 (Wuithier, 1973, p. 1171).
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h xA
E =100x n = [AVII.15]
(hc + hrg +hm)x AZ

Donde:
E: (%)
A, : Superficie de los muros de la zona de conveccidn (m?)

A:  Superficie exterior de los tubos (m?)

Se establecid6 que el haz de conveccion estaria compuesto por 80 tubos
dispuestos en 10 filas de 8 con paso equilateral. En la Tabla AVIL5., se detallan

las caracteristicas de los tubos de la zona de conveccion.

Luego, se calculdé la superficie de los muros de la zona de conveccion vy la

superficie exterior de los tubos.

Tabla AVII.5. Caracteristicas de los tubos de la zona de conveccion

Parametros Valor | Unidad
Diametro exterior 0,1397 m
Entre-eje de dos filas 0,2159| m

Superficie de los tubos: 4, =N, x7xD,x L
4, =80x 7 x0,1397mx15m = 527m’

Superficie de los muros: 4, =2x (15 + 1,8)m x2,2m = T4m’

Por lo tanto,
262 *l qam
E =100x h-m ‘sz —13%
(262+30,76)——— % 527m*
h-m?-°K
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- El coeficiente global de pelicula por el lado de los humos ( ho ) se determiné a

través de la Ecuacion AVIL.16 (Wuithier, 1973, p. 1171).

100+ E
= h. +h AVII.16
° 100 X( ‘ ’g) [ ]
Donde:
h,:  Coeficiente global de pelicula por el lado de los humos (kcal/hm?C)
Por lo tanto,
) :100+13><(18,06+12,70) kczal 35 kczal
100 h-m*-°C h-m”-°C

6.4. TEMPERATURA DEL FLUIDO A LA SALIDA DE LA ZONA DE
CONVECCION Y DIFERENCIA MEDIA DE TEMPERATURA

La temperatura del fluido a la salida de la zona de conveccion se determind
mediante el calculo de la entalpia de salida del fluido, a través de la Ecuacion
AVII.17.

AH = & [AVIL.1T7]
M fluido

Donde:

AH : Variaciéon de la entalpia del fluido (kcal)

Qoon Calor a transmitir por conveccion (kcal/h)

M uido Caudal masico del fluido (kg/h)

Por lo tanto,



6515853,75 K4 real
AH = - h_ _150
43501,597g kg

Entonces,

AH=H

Sf_H

o

Donde:

H

Hef . Entalpia de entrada del fluido (kcal/h)
Por lo tanto,
H, = 150kc_al + 97,29@ = 247,29@

‘ kg kg k

A la entalpia de salida del fluido (Hsf ), le corresponde una temperatura igual a

247,29 k¢!

T—— k& _38540°C

0.6417 ¢!
kg°C

- Diferencia media de temperatura:

AT, = 564,566; 1685
ln b
185

950°C — humos —385°C
385,4°C — fluido —200°C

=340,22°C

564,6°C 185°C

o - Entalpia de salida del fluido (kcal/h)
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6.5. SUPERFICIE NECESARIA PARA LA TRANSFERENCIA DE CALOR
POR CONVECCION

La superficie necesaria para la transferencia de calor por conveccion se determiné

a través de la Ecuacion AVII.18.

0
S=—" AVI11.18
AT, xh, [ ]

Donde:

S:  Superficie necesaria para la transmision de calor por conveccion (m?)

Q.,,: Calor transmitido por conveccion (kcal/h)

AT : Diferencia media de temperatura (°C)

ho: Coeficiente global de pelicula por el lado de los humos (kcal/lhm?°C)
Por lo tanto,
6515853,75 K<
S = ]f — = 547m’
340,22°C % 35—
h-m*-°C

Con el valor de la superficie necesaria para la transferencia de calor por
conveccion (S), se calculé el numero de filas de tubos, para luego compararlos

con la estimacion realizada anteriormente.

3 S
U wxD,xLx8

. 547m’
s 7x0,1397mx15mx 8

=10,38 10

Por lo tanto, se concluyé que la estimacion de 10 filas de 8 tubos fue correcta.
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ANEXO VIII
EJEMPLO DE CALCULO DEL DISENO DE UN COMPRESOR
CENTRIFUGO (C-205)

En la Tabla AVIIl. 1, se muestran los parametros requeridos para el

dimensionamiento de un compresor centrifugo.

Tabla AVIII.1. Parametros requeridos en el disefio de un compresor centrifugo

Parametro de diseiio Valor | Unidades
Flujo masico de entrada 36449,16 kg/h
Temperatura de entrada 358 K
Presion de succion 0,97 atm
Presion de descarga 38,50 atm
Densidad de los gases de entrada | 0,6803 kg/m’

Con base en la Figura AVIIL.1, se seleccion6 el tipo de compresor centrifugo y
para esto se utilizé el método grafico que relaciona el flujo de entrada de gas (31

510,65 ft*/min) con la presién de descarga (38,5 atm = 566 psia).

5
10 T T T -

102}~

Presién de descarga, psia -

Reciprocantes

1 1
10 102 10° 10* 10® 108
fiujo de entrada actm '

Figura AVIII.1. Rangos aproximados de aplicacion para los compresores reciprocantes,
centrifugos y de flujo axial, (acfm=ft’/min)
(Branan, 2005, p. 109)
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1. CALCULO DEL CABEZAL POLITROPICO O CARGA POLITROPICA

La carga politropica se determina a través de la Ecuacion AVIIL.1 (Branan, 2005,
p.111).

H .:L[&I@I n MiJk_l (AVIILA]
e Ep g\ M n-1) P

Donde:
F,: Factor (9,806)

g.: Constante dimensional (9,80665 kg m/kgf s?)
g: Aceleracion de la gravedad (9,80665 m/s?)
Z . Factor de compresibilidad

R: Constante de los gases (8314,34 J/°Kkmol)
Tl . Temperatura de entrada o succion (°K)

M:  Peso molecular (kg/kmol)

n: Exponente politrépico

P, : Presion de descarga (kPa)

P : Presion de entrada o succion (kPa)

k: Exponente adiabatico

Antes se calcula el exponente adiabatico ( &£ ), para lo cual se emplea la Ecuacion
AVIII.2 (Greene, 2001, p. 17)

C C
4 P 4
Donde:

Cp : Capacidad calorifica de la mezcla de gases a presion constante

(cal/mol.°K)
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CV : Capacidad calorifica de la mezcla de gases a volumen constante constante

(cal/mol.°K)
Por lo tanto,
1,034
1,03 _1986
mol.°K mol.°K

El exponente politropico (n) se determina, a partir de la Ecuacion AVIIIL.3 (Greene,

2001, p. 18)

n-1 k-1

= [AVIIL.3]
n kx”poli

Pero antes, se debe fijar el valor de la eficiencia (77,,;), mediante el grafico

mostrado en la Figura 3.39, y corresponde a 74,5%.
Por lo tanto,

n—1_ 122-1
n  1,22x0,745

n=132
Luego,
kg-m J
9,80665 v ° 12271
B kgf-sz 1X8314’34°K-km0[><358 K [ 1’32 j (3901,01kpaj 122 |
poli — -
9,806 9,80665% 20,59 kg 1,32 -1 98,28k Pa
s kmol

H . =57296,26m

poli
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2. CALCULO DE LA POTENCIA DE COMPRESION

La potencia de compresion o requerimiento de potencia de gas (PG) se determiné
a partir de la Ecuacion AVIIIL.4 (Branan, 2005, p. 114).

_ WXHpolixg

PG =
F3X77p01ixgc

[AVII1.4]

Donde:
PG : Potencia de compresion (KW)

W:  Flujo masico (kg/s)
F,:  Factor (102)

N,.i- Eficiencia politropica
Por lo tanto,

10,12 %8 + 57296.26m x 9,80665
PG = = .
102 % 0,745 x 9.80665 <8~ ™

2

kgf -s

PG =7630,45KW =10233HP

3. CALCULO DE LA TEMPERATURA DE DESCARGA

La temperatura de descarga se determina con base en la Ecuacion AVIIL.5
(Branan, 2005, p. 117).

T, =T x(ij" [AVIIL5]
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Por lo tanto,

1,32-1

wj " Z873,88°K = 600.88°C

T, = 358°K x
98,28k Pa

En la Figura AVIIL.2 se muestra el catdlogo empleado de acuerdo a las
especificaciones requeridas para el compresor centrifugo.

DATOS TECNICOS SERIES 600"

Mamero de slopas : De 1 a & foonform|
Conexian =n ko enimda 1 brida 247 1512 mm), A 1008 600
Conexidn en b salda 1 brido 207 511 merd, PY 10 DN 500 0
brida 1B 1450 mmj, M 10D 450

Veloodod de hunconamienio 1 3550 pmoen ronsmisdn diredo
(50H|

Ludbwioncian 1 Aceie con rivel consionie:

Dieimetrn de b turbina 1 D= 357 (890 me] 0 3487 B 5mm)
Veloodod punia ke - 552 B (172 mi's

Primera veloadod arion : 3725 rpm 15 siopes)

Tronsmision : Tronsmisidin dimdo o cojo de engrangies

Tolaraneda vibmaon 14,5 mmy's

Embok: de equilirads : En, iodes ke ek con piem de derfuocicn
Ep findl : 3° 3/4 (35 mm| maremisidn frd en ko enirodo esdandar

MATERIALES DE CONSTRUCCION
e
g g
Cobeza, Secdones, Cuerpa del mjivete 1 Hisro fndida FGL 250 =E 5 5
Bumlmm:?fﬂ'ﬂznrrﬂﬁmuddmmﬂidum 4 £ =
fra 31T " 3
Compuesn sallante furika : Sikcona ATV 15502 —t 1 Ei
Sellado b - 2 anilics d= grafiic en odo werminal -[ " =
Sellado Ig) 1 4 anils de corbons &n coda lermind con imesacicn = H 5 3 s:ﬁ
de s inere i ﬁ
Copinetes 1 Crjinee de bolas £320 C3 per AFEMA B10 Enandar E E EE
Be : Acero d carbono 42 G W 4 (dispenible 2n ocars incidatl] i
Torbines 1 Abmiric: confommads 506 1/082T | | 1l |H
Beillo deflecker : Acers incoédotle e ——] e I
Pedesial del motor : UPH chapodo de ooero al corbén -‘T;I'.lln.'l 1, Agercers o e WIE|
P W : = Agujera de O PO KR PEmED b
Irstadocicn dhass - Pemos d= andajs o anfisibrofion podk.
|
T T Momesa de e 2
al lokor o
MOSCHE uAu HB# rrcw K5 [
=40 B J“
1] 1] Eem | wFism _E #
G0 | =rea | mmo | woes | =0 | 1% 13 Eﬂ- 'ﬂ;
G0 | xmma | mmm | mme | wao | e i =1 i:
G000z | samem | wus | wem | v | mm un L2 ;ﬁn. iy
GO0 |wanua | wue [ wem [ wn | om | na 118 i _5':
B0 |wmnxa | wuro | s | wan | o 2% 1 ':E"' i
G000 | rsnma | muro | swsm | v | am | wnm =) s ﬁ
1
i A DRSO SN N MO e Covddl entrada en m/h

Figura AVIIIL.2. Catalogo del compresor centrifugo con sus dimensiones
(Continental Industrie, 2013)



328

ANEXO IX
RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LOS EQUIPOS DE LA
PLANTA DE TRATAMIENTO DE GAS NATURAL EN EL
PROGRAMA CHEMCAD

A continuacién se muestra los resultados de los equipos simulados en el

programa Chemcad 6.0 en la planta de tratamiento de gas natural.

CHEMCAD £.3.1 Bi

Simulation: SEPARADOR (5-101) Date: 10/25/2015 T:
FLOW SUMMARIES:

Stream No. 1 2 3
Stream Hame GAS MHATURAL EAS AMARGD F. LIQUIDA
Tenp C 2&6.5000% 2&6.5000 26.5000
Pres atm 2.4000% 2.3500 2.3500
Enth MJ/= -71.510 -64.416 -8.3837
Vapor mole frac. 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmol/fs 0.7158 0.6722 0.043&
Total kg/i= 21.6600 18.6859 2.9740
Total =std L m3/h 178.84&7 162.2818 16.56489
Total std V m3/h 5T7T7T6l.26 54242 .14 3515.12
Conponent mass %

Hydrogen Sulfide 0.012000 0.0135910 0.000000
Carbon Dioxide 5.4592109 6.366226 0.000000
Hitrogen 2.6596054 3.125154 0.000000
Methane 26.057538 30.204824 0.000000
Ethane 15.217309 17.638274 0.000000
Propane 21.783461 25.250489 0.000000
H-Butane 14.872310 17.23583&8 0.000000
H-Pentane 10.002209 0.115941 72.118056
H-Hexane 3.4130&9 0.0385&3 24.608950
N-Heptane 0.001000 0.000012 0.007210
Water 0.452535 0.005250 3.265787

Figura AIX.1. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del separador
vapor-liquido (S-101)



CHEMCAD &.3.1

Simulation: COLUMNA ABS. DEA (CA-201)

FLOW SUMMARIES:

Stream No.
Stream Name
Temp C

Presz atm

Enth MJ/=
Vapor mole frac.
Total kmol/=
Total kg/f=

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Conponent mass %
Hydrogen Sulfide
Carbon Dioxide
Nitrogen
Methane

Ethane

Propane

H-Butane
N-Fentane
H-Hexane
H-Heptane

Water

DEA

1 2 3

GAS AMARGD 50L. AMINA GAS DULCE
26.5000% 26.5000% 25.8536
2.3500% 2.32800* 2.3500
-64.412 -252.78 -55.477
1.0000 0.00000 1.0000
0.6722 0.8402 0.6521
18.6850 20.1450 17.6178
162.2752 TO.4820 15T 52345
54240.07 &€77588.7& 52613.38
0.014000 0.000000 0.000000
6.366000 0.000000 0.000014
3.125000 0.000000 3.311504
30.206001 0.000000 32.035720
17.638959 0.000000 18.707463
25.251001 0.000000 26.780501
17.233%000 0.000000 18.283112
0.116000 0.000000 0.123025
0.039000 0.000000 0.041381
0.000000 0.000000 0.000000
0.005000 69.99599459 0.717284
0.000000 25.559558 0.000028

Page 1

Date: 10/25/2015 Time: 11:03:4%

4

AMINA AMARGA
22.6148
2.3900
-261.75
0.030781
0.8611
21.2357
75.3301
€5481.22

123183
-601334
-002316
-000004
-000017
-000063
-000113
- 000002
-000001
- 000000
-813893
-459075

L I o R e B e O e R e e O R, I e

R &
m wn
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Figura AIX.2. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna de
absorcion de relleno con dietanolamina (CA-201)

CHEMCAD &.3.1

Simulation: COLUMNA ABS. TEG (CA-302)

FLOW SUMMARIES:

Scream Mo.
Stream Name

Temp C

Pres atm

Enth MJ/=

Vapor mole frac.
Total kmol/s
Total kg/=

Total std L m3/h
Total std V m3/h
Component mass %
Hydrogen Sulfide
Carbon Dioxide
Nitrogen

Methane

Ethane

Propane

N-Butane
N-Pentane
N-Hexane
N-Heptane

Water

DEA

Triethylene Glyc

Page 1

1 2 3
F.CALIENTE TEG GAS S5IN H2O
126.5000% 126.5000% 133.8745
2.3800% 2.3800% 2.3700
-35.262 -255.58 -31.550
1.0000 0.00000 0.59594%5
0.2620 0.3273 0.22593
17.8500 49.1500 17.2072
95.4108 156.7855 8&6.7T766
21135.24 26408.33 18502.55
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 0.000000 0.000000
72.080000 0.000000 T74.18105%
24.609538 0.000000 25.279811
0.003000 0.000000 0.003622
3.255000 0.000000 0.152535
0.000000 0.000000 0.000000
0.000000 100.000000 0.372526

Date: 10/29/2015 Time: 14:02:05

4

TEG - H2O
132.0232
2.3700
-263.15
0.052108
0.3606
49.7928
159.3511
28096.20

. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
.181522
. 043987
.000854
.162158
. 000000
.611063

O OO0OO0OO0OO0OO0O0O00Oo0

w
[=:]

Figura AIX.3. Resultados de la simulacién en el programa Chemcad 6.0 de la columna de
absorcion de relleno con trietilenglicol (CA-302)



CHEMCAD 6.3.1 Page 1
Simulation: INIERCAMBIADCR 1 (E-401) Date: 10/25/2015 Time: 11:25:00
FLOW SUMMARIES:
Stzeam No. i 2 3 4
Stream Name GAS DULCE G.DULCE ERIO SYLTHERM XLT SYLTHERM XLT
Terp C 26.5000* -72.0000 -102.0000~ 26.1551
Pres acm 2.3800" 2.3700 5.1300% 4.6000
Zath MJ/s -54.242 -€0.769 -310.564 -4,0378
Vapar male frac. 1.0000 0.72750 0.00000 0.00000
Tosal kxol/s 0.6460 0.6460 0.1877 0.1577
Total kg/= 17.5230 17.5230 50.0000 50.0000
Total atd L m3/h 157.1912 157.1912 208.5503 208,9502
Tozal s=d V =3/h 52128.32 52128.32 12726.99 12726.99
Component mass §
Hydrogen Sulfide 0.000700 0.000700 0.000000 0.000000
Carbon Dioxide 0.339442 0.339442 ©0.000000 0.000000
Niztrogen 3.320412 3.320412 0.000000 0.000000
Mechan 32.21339% 32,2133%9 0.000000 0.000000
Ethane lg.g11528 ig.811528 2.000000 0.000000
rcpane 26.929438 26.929438 ©0.000000 0.000000
N-Butane 18.385080 18.385080 0.000000 0.000000
N-Fentane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
N-Hexane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
N-Heptane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Water 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
DA 0.000000 0.,000000 0.000000 0.000000
Sylthezm XLT 0.000000 0.000000 200.000000 100.000000

Figura AIX.4. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6
intercambiador de calor 1 de tubos y coraza (E-401)

CHEMCAD &.3.1 Page 1
Simunlation: INTERCAMEBIADCE 2 (E-301) Date: 10/29/2015 Time: 13:41:31
FLOW SUMMARIES:

Stream No. 1 2 3 4
Stream Name F. LIGUIDO F.CALTIENTE SYLTHEEM XLT SYLTHEEM XLT
Tenp C 26.5000% 126.5000 204.0000* T8.5177
Pre=z atm 2.3800% 2.3800 5.1300%* 4.6700
Enth MJ/s -50.388 -358.262 10.897 -0.225941
Vapor mole fraec. 0.00000 1.0000 0.00000 0.00000
Total kmol/s 0.2620 0.2620 0.1514 0.1514
Total kg/fs= 17.8500 17.8500 48.0000 48.0000
Total std L m3/h §5.4108 95.4108 200.5523 200.5923
Total =td V m3/h 21139.24 21135.24 12217.51 12217.81
Component mass %

Hydrogen Sulfide 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Carbon Dioxide 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Nitrogen 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Hethane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Ethane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Propane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
N-Butane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
H-Pentane 72.085994 T72.085994 0.000000 0.000000
N-Hexane 24.610002 24.610002 0.000000 0.000000
H-Heptane 0.005000 0.005000 0.000000 0.000000
Water 3.295000 3.285000 0.000000 0.000000
DEA 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000 100.000000 100.000000

.0 del

Figura AIX.5. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del
intercambiador de calor 2 de tubos y coraza (E-301)
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CHEMCAD &.3.1 Page 1
Simulation: INTERCAMBIADCE 2 (E-405) Date: 10/29/2015 Time: 14:08:11
FLOW SUMMARIES:

Scream No. 1 2 2 k3
Stream Name GAS SIN AGUA GAS ENFRIADC SYLTHERM XLT SYLTHERM XLT
Temp C 126.5000% 40.0000 -45.0000%* 123.4367
Pres atm 2.3700% 2.36e00 hal3naw 4.6300
Enth MJI/= =31.847 -40.9&0 -6.3740 2.7388
Vapor mole frac. 1.0000 0.00000 0.00000 0.00000
Total kmol/= 0.2309 0.2308 0.1230 0.1230
Total kg/l= 17.2500 17.2900 35.0000 35.0000
Total std L n3/h 97.3547 97.35947 162.9812 162.9812
Total std V m3/h 18631.85 18631.85 8958927.05 89527.05
Component mass 3%

Hydrogen Sulfide 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Carbon Dioxide 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Nitrogen 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Methane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Ethane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Fropane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
N-Eutane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
H-Pentane T4.430001 74.430001 0.000000 0.000000
HN-Hexane 25.400004 25.400004 0.000000 0.000000
N-Heptane 0.00&000 0.00&000 0.000000 0.000000
Water 0.1&64000 0.164000 0.000000 0.000000
DEA 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000 100.000000 100.000000

Figura AIX.6. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del

intercambiador de calor 3 de tubos y coraza (E-405)

CHEMCAD &.3.1

Pa

Simulation: DESTILACICHN METANC (CD-402) Date: 10/25/2015 Ti
FLOW SUMMARIES:

Stream No. 1 2 3
Stream Name G.DULCE FRIO HETAND C2H6-C4H10
Temp C —-72.0000% -131.3056 -49.8266
Pres atm 2.3700% 2.3600 2.3600
Enth MJ/= -60.761 -29.352 =3533121
Vapor mole frac. 0.72755 1.0000 0.00000
Total kmol/s 0.6460 0.3754 0.2666
Total kg/s 17.5230 6.4492 11.0738
Total std L m3/h 157.1814 72.2388 84.89415
Total std V m3/h 52128.12 30614.48 21513.&5
Component mass %

Hydrogen Sulfide 0.000700 0.000081 0.001061
Carbon Dioxide 0.339400 0.875627 0.027108
Nitrogen 3.332400 9.054384 0.000000
Hethane 32.209399 87.514508 0.000512
Ethane 18.80581598 2.555301 28.275234
Propane 26.926097 0.000102 42.607409
N-Butane 18.382800 0.000000 29.088&876
N-Pentane 0.000000 0.000000 0.000000
N-Hezane 0.000000 0.000000 0.000000
N-Heptane 0.000000 0.000000 0.000000
Water 0.000000 0.000000 0.000000
LEA 0.000000 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000 0.000000
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Figura AIX.7. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna

desmetanizadora de platos (CD-402)



CHEMCAD &6.3.1

Simmlation: DESTILACION ETAND (CD-403) Date:

FLOW SUMMARTIES:

Stream HNo. ak 2
Stream Name C2H6-C4H10 ETANC
Temp © —-71.0000% -63.3546
Pres atm 2.3600% 2.3500
Enth MJI/s -33.842 -9.8121
Vapor mole frac. 0.00000 1.0000
Total kmol/s 0.2665 0.1098
Total kgis 11.0770 3.3729
Total =td L m3/h 85.0007 33.3703
Total std V m3/h 21537.44 8882.65
Component mass %

Hydrogen Sulfide 0.000000 0.000000
Carbon Dioxide 0.000000 0.000000
Hitrogen 0.000000 0.000000
Hethane 0.051000 0.1&67480
Ethane 28.268999 92.837673
Propane 42.598003 6.994835
H-Butane 29.082000 0.000003
H-Pentane 0.000000 0.000000
H-Hexane 0.000000 0.000000
H-Heptane 0.000000 0.000000
Water 0.000000 0.000000
LCEA 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000

Page 1

10/25/2015 Time:

2!
C3H8-C4H10
=10.7329
2.3500
-21.178
0.00000
0.1571
T.7041
5l.6304
12674.79

. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000408
58.185297
41.814288
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000

oo ogoo

[ o B I I

desetanizadora de platos (CD-403)

CHEMCAD &.3.1

Simulation: DESTILACICN PROPANO (CD-404 Date:

FLOW SUMMARIES:

Stream Ho. Al 2
Stream Name C3HE8-C4H10 PROPAND
Temp C —-25.0000% -17.86866
Prez atm 2.3500% 2.3400
Enth MJI/= -21.447 =11 35T
Vapor mole frac. 0.00000 1.0000
Total kmol/s 0.1572 0.1045
Total kg/s= T.7080 4.6470
Total std L m3/h 51.6674 32.8106
Total std V m3/h 12684.57 8434.87

Component mass %

Hydrogen Sulfide 0.000000 0.000000
Carbon Dioxide 0.000000 0.000000
Nitrogen 0.000000 0.000000
Methane 0.000000 0.000000
Ethane 0.041002 0.068010
Propane 58.164912 96.465778
H-Butane 41.794086 3.466207
H-Pentane 0.000000 0.000000
H-Hexane 0.000000 0.000000
H-Heptane 0.000000 0.000000
Water 0.000000 0.000000
LEA 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000

Page 1

10/25/2015 Time:

3
EUTAND
24.1751
2.3400
T BT TT
0.00000
0.0327
3.0810
18.8569
4249.70

0.000000
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000
0.019376
899.5980628
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000
0.000000

despropanizadora de platos (CD-404)

16:39:20

16:44:54
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Figura AIX.8. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna

Figura AIX.9. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna



CHEMCAD &.3.1

Simulation: DESTILACION PENTANO (CD-406&)

FLCOW SUMMARIES:

Stream No.
Stream Hame

1

GAS ENFRIADOD

Temp C 40.0000%*
Presz atm 2.3600%
Enth MJ/s —-40.960
Vapor mole frac. 0.00000
Total kmol/s= 0.2309
Tatal kg/s 17.2900
Total std L m3/h 97.3947
Total std V m3/h 18631.85
Conponent mass %

Hydrogen Sulfide 0.000000
Carbon Dioxide 0.000000
Hitrogen 0.000000
Methane 0.000000
Ethane 0.000000
Propane 0.000000
N-Eutane 0.000000
H-Pentane 74.430001
H-Hexane 25.400004
N-Heptane 0.00&000
Water 0.164000
DEA 0.000000
Syltherm XLT 0.000000

2
PENTANO
64.0750

2.3500
-25.991
1.0000
0.1812
13.0205
T74.1356
14816.84

-000000
-000000
- 000000
-000000
-000000
. 000000
-000000
085787
- 686440
-000000
217776
-000000
-000000

Lo I T o B T - o o o o o o o

Date:

Page 1

10/29/2015 Time:

2
CeH14-CTH1&
497.2758
2.3500
—-8.1045
0.00000
0.0498
4.2695
23.1551
4015.01

. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 257372
LTlg328
. 024297
. 000000
. 000000
. 000000

M OoOOoOOoOoooo

g

]

oocoo

14:14:30
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Figura AIX.10. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna
despentanizadora de platos (CD-406)

CHEMCAD 6.3.1

Simulation: COL.
FLOW SUMMARTES:

Stream No.
Stream Name

Tenp
Pres
Enth
Vapor
Total
Total
Total
Total

L

atm

MIf=

mnle frac.
kmnl/ =
kg/=

std L m3/h
std V m3/h

Conponent mass %
Hydrogen Sulfide
Carbon Dioxide
Hitrogen

Methane

Ethane

Propane

H-Butane
H-Pentane
H-Hexane
H-Heptane

Water
LCEA

Syltherm XLT

REGENERACIGN (CD-202)  Date:
1 2

AMINA AMARGEZ GAS AMARGO
26.5000% -25.1367
2.3800* 2.3700
-262.96 -10.218
0.028836 1.0000
0.8664 0.0261
21.3070 1.1612
75.5778 5.0020
69909.35 2108.71
0.011000 0.201843
5.302894 97.306603
0.000000 0.000000
0.000000 0.000000
0.000000 0.000000
0.000000 0.000000
0.000000 0.000000
0.101938 1.871605
0.034933 0.606586
0.000000 0.000000
66.184682 0.013359
28.364429 0.000000
0.000000 0.000000

Page 1

10/25/2015 Time:

3

DEA - AGUA
126.0915
2.3T700
-245.27
0.00000
0.828403
20.1458
TO.4858
6T800.64

. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000000
. 000002
.002054
. 000000
. 898652
. 9552585
. 000000

[ I = I - N O - - N - - O - O

LA
oW ow

16:14:11

Figura AIX.11. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna
regeneradora de platos (CD-202)
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ANEXO X
RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LOS EQUIPOS DE LA
PLANTA DE PRODUCCION DE ETILENO A PARTIR DE ETANO
EN EL PROGRAMA CHEMCAD

A continuacién se muestra los resultados de los equipos simulados en el

programa Chemcad 6.0 en la planta de produccion de etileno a partir de etano.

CHEMCAD &6.3.1 Page 1

Simulacion: HOENO TUBULAR (H-101) Date: 10/29/2015 Time: 20:45:25
FLOW SUMMARIES:

SEtream No. 1 2
Stream Name C2H&e-C3HE Ga=s cragqueo
Tenp K 473,.0000% 1028.0000
Pre= atm 1.0000% 0.9500
Enth MJ/= -50.080 -14.108
Vapor mole frac. 1.0000 1.0000
Total kmol/fs 0.4383 0.5861
Total kgis 12.0800 12.0800
Total std L m3/h 107.0085 117.1305
Total std V m3/h 35360.15 47292 .00
Component mass %

Ethane T7.738833 28.10&022
Ethylene 0.000000 36.315699
Hydrogen 0.000000 0.263550
Methane 0.000000 13.052657
Propane 5.858202 5.B52204
Water 16.402961 16.402966

Figura AX.1. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del horno tubular
(H-101)
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CHEMCAD &.3.1 Fage 1

Simulation: INTERCAMEBIADOR 4 (E-103) Date: 10/29/2015 Time: 16:56:45
FLCW SUMMARIES:

Stream Ho. 1 2 3 4
Stream Mame GAS.C-H20 (V) GAS.C-HZ0(L) SYLTHERM XLT SYLTHERM XLT
Temp C 825.0000% 85.0000 -101.1100% 330.4511
Pres atm 0.9900%* 0.9800 5.1300%* 5.0900
Enth MJ/= -5.1342 -33.528 -T7.661& 20.732
Vapor mole frac. 1.0000 1.0000 D.00000 0.0000
Total kmol/s D.5984 D.5984 D.1144 D.1144
Total kg/fs 12.0800 12.0800 36.2500 36.2500
Total =2td L m3/h 120.3748 120.3748 151.4880 151.4890
Total =cd V m3/h 48282.59 48282.58 9227.07 89227.07
Conponent mass %

Hydrogen 2.08020& 2.060208 0.000000 0.000000
Methane 9.,720973 9.720973 0.000000 0.000000
Ethylene 37.283727 37.263727 0.000000 0.000000
Ethane 28.722867 28.7228&7 0.000000 D.000000
Propane 5.850585 5.850585 0.000000 D.000000
Watcer 1&.381639 16.381639 0.000000 D.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000 100.000000 100.000000

Figura AX.2. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del intercambiador
de calor 4 (E-103/E-104)

1
CHEMCAD &.3.1 Fa

Simulation: SEPARADOR (5-201) Date: 10/28/2015 Ti
FLOW SUMMARIES:

Stream Ho. 1 2 3
Stream Hame GASC- HZO (L) GAS CRAQUED H2O (L)
Tenp C 85.0000% 85.0000 85.0000
Pres atm 0.5800% 0.59700 0.9700
Enth MJ/f= -33.528 =-7.4243 -30.612
Vapor mole fraec. 1.0000 1.0000 0.00000
Total kmolfs 0.5584 0.4856 0.1087
Total kg/= 12.0800 10.120%9 1.9551
Total std L m3/h 120.3748 113.3219 T7.0528
Total =td V m3/h 48282.559 39507.72 8774.86
Conponent mass %

Hydrogen 2.060206 2.459003 0.000000
Methane 9.7205873 11.602675 0.000000
Ethylens 37.263727 44 .4765917 0.000000
Ethane 28.T722867 34.,282792 0.000000
Propane S5.850585 6.983051 0.000000
Water 16.381639 0.195527 100.000000

Figura AX.3. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del separador
vapor-liquido (S-201/S-202)
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CHEMCAD 6.3.1 Page 1

Simulation: CCMPRESCR (C-203) Date: 11/03/2015 Time: :
FLOW SUMMARIES:

Stream Ho. 1 2
Stream Name Gas Cragueo Ga=s Cragueo
Tenp C B5.0000% 475.3866
Pres atm 0.9700% 38.5000
Enth MJ/= -8.92&a0 4,6523
Vapor mole frac. 1.0000 1.0000
Total kmol/= 0.5746 0.5746
Total kg/fs 12.1000 12.1000
Total =td L m3/h 134.5103 134.5103
Total =td V m3/h 46365.11 46365.11
Conmponent mass 3

Hydrogen 2.264529 2.264529
Methane 11.&33270 11.633270
Ethylene 44 ,559121 44 559121
Ethane 34.348696 34.348696
Propane 6.9335986 €.99308&
Water 0.200401 0.200401

Figura AX.4. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del compresor
centrifugo (C-203/C-204)

CHEMCAD &.3.1 Fage 1

Simulation: INTERCAMEIADCR 5 (E-205) Date: 10/29/2015 Time: 18:10:32
FLOW SUMMARIES:

Stream No. 1 2 3 4
Stream Name G. CRAQUED P. CRAQUEC SYLTHERM XLT SYLTHERM XLT
Temp C 600.0000* 2.0000 -101.1100* 257.5615
Pres atm 38.5000% 38.4500 5.1300% 5.1200
Enth MJ/= 8.6740 -9.8332 -6.4188 12.110
Vapor mole frac. 1.0000 0.88750 0.00000 0.0000
Total kmol/s 0.4887 0.4887 0.0938 0.0958
Total kgfs 10.1200 10.1200 30.3700 30.3700
Total std L m3/h 113.3155 113.3155 126.5164 126.5164
Total std V n3/h 38510.72 38510.72 7730.38 7730.38
Component mass 3%

Hydrogen 2.460000 2.460000 0.000000 0.000000
Methane 11.610000 11.610000 0.000000 0.000000
Ethylene 44.470000 44.470000 0.000000 0.000000
Ethane 34.2759%96 34.2799%96 0.000000 0.000000
Propane &6.8980000 6.880000 0.000000 0.000000
Water 0.200000 0.200000 0.000000 0.000000
Syltherm XLT 0.000000 0.000000 100.000000 100.000000

Figura AX.5. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 del intercambiador
de calor 5 de tubos y coraza (E-205/E-206)



CHEMCAD &6.3.1

Simulation: CDESTILACTCN CH4-H2 (CD-301) Date:

FLOW SUMMARIES:

Stream No.
Stream Name

Tenp C

Preszs atm

Enth MJI/=

Vapor mole frac.
Total kmol/s
Total kg/s

Total =std L m3/h
Total =td V m3/h
Conponent mass %
Methane

Ethane

Bropane

Water

Ecthyvlene
Hydrogen

Figura AX.6. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna

CHEMCAD 6.3.1

Simulaticn: DESTILACICN C2H4-C2HE (CD-302)

FLOW SUMMMARIES:

Scream No,
Scream Name

Temp C

Eres atum

Enth MJ/s

Vapor reole frac.
Total kmol/s
Total kg/s

Total sctd L m3/h
Total std V m3/h
Cenpeonentc rass %
Methane

Echylene

Echane

Propane

Wacer

Figura AX.7. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna

1

GAS CRAQUED

2.0000%
38.4900%
-19.723
0.99750

0.9758
20.2500

226.7345
T89056.27

11.808841
34.276572
6.989302
0.1359580
44 .465563
2.459754

2

CH4 - H2
-108.59617
38.4800
-12.447
1.0000
0.4000
3.0313
55.6908
32271.87

T7.350682
0.276774
0.000004
0.000000
5.940807

16.431735

Page 1

10/25/2015 Time:

3

FLUJO > C1
10.4857
38.4800
-12.710
0.00000
0.5798
17.2187
171.0438
46784.60

0.035051
40.262158
8.219761
0.23518&
51.2478035
0.000000

desmetanizadora de platos (CD-301)

1
C2H4-C3HE
3.0000+
38.4&g00~
-13.385
0.00000
0.5797
17.2200
171.0566
46779.02

0.013000
51.239008
40.302986

€.212999

0.232000

2
C2n4-C2He
5.392%
38.4700
-5.6270
1.0000
0.5471
15.8364
161.3851
44141.37

0.01413¢6
55.715621
€3.823716
0.4496527
0.000000

Date:

Page 1

10/29/2015 Time:

3
PROPANO
26.9881
38.4700
-4.502%
0.00000

0.0327
1.3836
9.6715
2637.65

0.000000
0.000062
0.005014
97.107464
2.887455

desetanizadora de platos (CD-302)



CHEMCAD &.3.1

Simnlacion: DESTILACICH CZH4 (CD-303) Date:
FLOW SUMMARIES:

Stcream Ho. 1 2
Stream MName C2H4-CZHA ETILENC
Tenp C 24 _0000% -1.891%
Pres atm 38.4700% 38.4600
Enth MJ/i= -4.7039 14.284
Vapor mole frac. 1.0000 1.0000
Total kmol/s= 0.5485 0.3185
Total kgf= 15.59000 8.9472
Total =td L m3/h 161.8221 §91.9941
Total std V m3/h 44253.96 25698.75
Conponent mass 3%

Methane 0.014000 0.024879
Ethane 43.61059599 2.325018
Propane 0.874000 0.000000
Water 0.000000 0.000000
Ethylene 55.500994 97.650105
Hydrogen 0.000000 0.000000

338

Page 1

10/25/2015 Time: 18:25:01

3

ETANO
21.581z2
38.4600
-21.101
0.00000
0.2300
6.9528
69.8281
18555.22

0.000000
96.740103
.88s87T12
. 000000
261150
. 000000

=T o B

Figura AX.8. Resultados de la simulacion en el programa Chemcad 6.0 de la columna
fraccionadora de etileno de platos (CD-303)



