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I INTRODUCCION

£l Complejo Procesador de Gas Ciudad Pemex se encuentra ubicado en la zona sureste de 1a

. Republica Mexicana, en Ciudad Pemex, en el municipic de Macuspana. Estade de Tabasco. E!

area en que se encuentra instalado es de 50 hectareas y actualmente cuenta con las siguientes
plantas de proceso en operacién: dos Plantas Endulzadoras de Gas y Recuperadoras de Azufre |
y It de 400 MMPCSD de capacidad cada una, dos Plantas Endulzadoras de Condensados de 24
MBPD y una Planta Recuperadora de Etano y Licuables | de 315 MMPCSD.

En este complejo las materias primas basicas procesadas son. gas himedo amargo, gas himedo
dulce y condensados amargos, obtenidos en los campos de distrito y plataformas marnnas de la
Sonda de Campeche.

El gas himedo amargo es procesado en las plantas endulzadoras de gas, para obtener gas
humedo dulce y gases acidos. El gas himedo dulce se procesa en las plantas criogénicas, a fin de
obtener hidrocarburos licuables para el consumo nacional.

Los gases acidos son procesados en las plantas de azufre, teniendo como objetivo recuperar el
producto mencionado para el consumo nacional y exportacion. Los condensados amargos se
procesan en la planta endulzadora de condensados, obteniéndose los condensados dulces, que
son reunidos con el producto liquido logrado en las plantas criogénicas.

Con la construccion y puesta en operacién de una nueva Planta Criogénica de 600 MMPCSD,
Pemex Gas y Petroquimica Basica a través del C.P.G. CD. Pemex fortalece su infraestructura
productiva, respondiendo asl a los retos planteados por la apertura del mercado de gas Asimismo,
satisface las expectativas de crecimiento de la oferta y la demanda de gas natural a nivel nacional.

La capacidad y ubicacién de la planta, estdn determinadas tanto por la oferta de gas hdmedo
amargo producido en los yacimientos de petréleo, principalmente en la Sonda de Campeche, asi
como por la demanda de gas natural, que se requiere por una parte para !a recuperacion
secundaria de petroleo crudo y por otra parte las necesidades de combustible incluyendo el de
plantas de generacion eléctrica localizadas en la Peninsula de Yucatan,

En la integracion de la nueva planta Criogénica I, en el C.P.G. CD. Pemex es necesario poner
especial atencidn, entre otros, al sistema de desfogues y quemadores. El sistema de desfogues y
quemadores permite disponer en una forma inmediata y segura del exceso de hidrocarburos
resultantes en una falla de equipo © alguna situacidn de emergencia, tal como almacenamiento de
gas, falla de instrumentacion, falla de corriente eléctrica, falla en el agua de enfriamiento a
condensadores.

Con la instalacién de la nueva planta Recuperadora de Etano y Licuables (Criogénica Il) s& lendra
la necesidad de manejar adecuadamente las corrientes de desfogue emitidas por ta planta durante
el proceso normal o en condiciones de emergencia. Este incremento de flujo en el sistema de
desfogue del C.P.G. CD. Pemex, representa e! requerimientc de analizar cuidadosamente las
caracteristicas del sistema actual de desfogues y quemadores del complejo y determinar la
factibilidad de integrarse a él; o bien canalizar las nuevas corrientes de desfogue en forma

independiente.

El disefio del sistema de desfogues se hace de acuerdo al analisis de cargas del sistema a fin de
determinar las situaciones posibles de desfogue que pudieran presentarse en cada una de las
plantas durante las condiciones de emergencia.
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Por lo que en la integracién de nuevas instalaciones es necesario hacer la revision a todo el
sistema de desfogue a fin de determinar las nuevas caracteristicas particulares del sisterma, la
seleccion de un nuevo sistema esta sujeto a muchos factores, que son especificos para cada caso;
algunos factores son, propiedades fisicas, quimicas y propiedades fisiolégicas.

Para desarrollar el disefio adecuado del sistema de desfogue es preciso mostrar graficamente el
andlisis de cargas, es decir elaborar un diagrama de balance de desfogue que muestra las
diferentes fallas que se presentan en cada una de las piantas del complejo. Con ello se tiene una
perspectiva global y clasificacion de cada linea de desfogue, es decir, desfogues acidos, himedos
y amargos.

Con estas caracleristicas es necesario tener un sistema que cumpla con las condiciones del tipo y
cantidad de flujo a desfogar. En cuanto a las lineas, el disefio se realiza para la valvula o grupo de
valvulas que implique el mayor flujo a relevar y se debe cuidar no pasar los limites permisibles de
la relacién de velocidades o numero de MACH que provocarta problemas vibratorios ¢ de ruido
exXcesivo,

Al hablar de corrientes de hidrocarburos que fluyen a fravés del sistema, mismas que estan
compuestas de mezclas de gas, hidrocarburos liquidos y algunas veces agua libre, debido a que
es de gran riesgo manejar liquidos, es deseable separar estas fases por lo que es necesario
contar con tanques acumuladores de condensados asi como de tanques de sello de agua
localizados antes de la fosa para prevenir el retroceso de flama del quemador.

La determinacion del tipp de quemador a utilizar depende del tipo de desfogue: la utilidad de un
quemador elevado, se justifica al tener desfogues toxicos o cuando no se tenga espacio disponible.
Basicamente esta conformado por una tuberia elevada, pilotos de encendido y en algunos casos
vapor o agua espreada para evitar formacion de humo.

Los quemadores tipo fosa son ampliamente utilizados para tratar grandes cantidades de gas, tanto
el tipo de quemador de fosa que se instale asi como su configuracion dependera de la situacion
que prevalezca en {a operacion de fa planta.

Con la realizacién de este trabaje aportaremos la alternativa de solucionar adecuadamente la
integracion de! sistema de desfogues de la nueva Planta Recuperadora de Etano y Licuables ||
(Criogénica 1}, al sistema actual de desfogues del Complejo Procesador de Gas CD. Pemex, para
una operacidn integral, confiable y segura dentro de las normas aplicables al diseflo y al impacte
ambiental,
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It GENERALIDADES.

El C.P.G. Ciudad Pemex, cuenta con un sistema de seguridad para eliminar los gases de desecho
resultantes de una falla de equipo de las situaciones de emergencia en las plantas que integran el
complejo; tal sistema de seguridad es conocido como sistema de desfogues.

Un sistema de desfogue es el medio adecuado para eliminar con seguridad las cormientes
gaseosas de desecho; lo forman como una sola unidad.

a)

b}

<)

d)

a) Fuente de emision de los gases

b) Cabezal de desfogue y lineas secundarias.

¢) Recipientes colectores de liquido y tanques de sello.
d) Unidad de encendido remoto.

e) Quemador.

f) Equipo auxiliar.

La fuente de emisién de los gases: puede ser una planta de procese en operacién, un
recipiente sometido a fuego, una esfera de almacenamiento, una linea de proceso o cualquier
instalacidn que produzca un exceso de gases que tengan que ser controlados durante una
situacioén de emergencia.

El cabeza! de desfogue: es la tuberia principal a la que llegan todas las lineas secundarias de
desfogue y que sirve para llevar el volumen total de gas relevado hasta el quemador. En el
caso particular del CP.G Cd. Pemex existen varios cabezales de desfogue, esto es
dependiendo de la naturaleza de lps fiuidos desfogados, son clasificados en cuanto a su
composicién, temperalura, presion, peso molecular y cantidad relevada, debido a todos estos
elementos forman un sistema de desfogues acide, seco, himedo y amargo.

Las lineas secundarias de desfogue son las tuberlas que unen las valvulas de seguridad o
relevo de los eguipos protegidos con el cabezal de desfogue.

Los recipientes con agua para sello o tangues de sello, se utilizan principalmente con dos
objetivos: detener completamente el retroceso de flama y distribuir los gases, en funcién de la
cantidad desfogada, hacia los quemadores sin humo de baja capacidad y hacia los
guemadores con humo para masas grandes de gas descargados en situaciones de
emergencia.

Los recipientes colectores de liguidos se instalan justamente antes de los tanques de seflo a fin
de recolectar liquidos condensados con valor economico y mandarlos a proceso nuevamente.
Ademas, estos equipos constituyen una medida de seguridad durante un desfogue de liquido
de una planta de proceso, pues el quemador arrojaria estos liquidos como gotas encendidas.

La unidad de encendide, para el quemador debe asegurar en forma repetida (manual o
automatica), el encendido de la llama del quemader, a control remoto.

Los pilotos e ignitores para el quemador proporcionan en forma continua ta flama necesaria
para encender la masa de gas de desfogue. Deben llevar un termocople para transmitir 1a
temperatura de flama hasta un sistema de alarmas colocadas en ef tablero de contrel, que
permite saber en forma automatica st un piloto se apaga.
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e} Un quemador debidamente disefiado, es un dispositivo que elimina gases de desecho por
combustisn. La radiacién producida, |2 flama desarrollada, ta emisién de hume y la luminosidad
de fa flama son factores que deberan estar bajo control a fin de tener confiabilidad y seguridad
durante su operacién. Para operar de forma segura es necesario elegir un sistema que cumpla
con las necesidades del desfogue, por lo que existen quemadores elevados, quemadores de
emergencia y quemadores de fosa sin humo.

f) El equipo auxiliar en un area de quemado consiste fundamentalmente en: sellos fluidicos con
inyeccion de gas de purga o minimizadores de gas de purga, cuya funcidn es la de crear un
fluje positivo de gas hacia la salida det quemador, obteniendo de esta forma una flama estable
alin bajo condiciones severas de viento.

Selios tipo molecular o de laberinto, que se instalan justamente detrds de la boguilla de
quemado para ayudar a detener la flama que pueda retroceder desde el quemador, a base de
cambios direccionales y de presion en sus pasajes interiores.

Arrestadores para flama, que consisten en un banco de celdillas colocadas paralelamente al
flujo de gas y en cuyo interior es ahogada la flama que retrocede en un sistema de muy baja
presion.

E| disefio, planeacion y elaboracién del sistema de desfogue debe realizarse a través de una
secuencia blen definida con ta que el disefiador puede lograr la perfecta coordinacion de todos y
cada unc de los componentes del sistema, la secuencia que se muesira a continuacion
proporciona una idea general para el disefio de un sistema de desfogues.

1. Andlisis del Sistema,

Fuente de emisién

Andlisis de cargas

Causa de relevo

Balance de desfogues

Diagrama de cargas de desfogue

2. Disefio de Lineas de Desfoque.

Cabezal de desfogue
Lineas secundarias de relevo
Accesorios y equipo auxiliar

3. Recipientes.

Tangues separadores de liquidos
Tanques recolectores de condensados
Tanques de sello

4. Quemador.
GQuemador elevado

Quemador de fosa sin humo
Quemador de fasa con humo
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5. Unidad de Encendido.

Tipo de encendido
Gabinete de control

6. Sellos de Gas.

Sello fluldico
Sello molecular
Arrestador de flama

Aplicando la secuencia de pasos antes descrita, a la integracion del nuevo desfogue proveniente
de la nueva planta Criogénica il y a fin de evitar situaciones que lleven a la disminucion de ia
capacidad de produccion o al paro de las plantas de procesc en operacién en caso de una
contingencia por emisiones de gases desfogados no considerados en el disefio inicial, se disefiara
un nueve sistema de desfogues y quemadores que permita el mejor manejo de todas las emisiones
de gases desfogados en el Complejo Procesador de Gas Ciudad Pemex, Tabasco, a fin de contar
con instalaciones que garanticen la seguridad de equipo y personal asi como de impacto
ambiental.
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Il DESCRIPCION DE LOS PROCESOS.

1.1 PLANTA ENDULZADORA DE GAS | Y I

El gas natural amargo se recibe a la pianta en limite de bateria a una presién 1000 psig y 115°F. Se
envia en paralelo a los Enfriadores de gas amargo 105-EX -1 y 2, en donde es enfriado hasta
100°F condensando principalmente hidrocarburos pesados, algunos ligeros, {H, 5}, (CQ,) y agua.

Ademas de disminuir la temperatura del gas para mejorar la absorcion, ya que es exotérmica
(genera calor).

Inmediatamente después el gas pasa al Separador de condensados lIl-V, el cual le elimina al gas
los hidrocarburos condensados amargos y el agua amarga que éste trag consigo. El agua amarga
es enviada a limite de baterfa a una presidén aproximada de 114 psig y 100 °F, mientras que el
condensado amarge se extrae del Separador y también es enviado a iimite de bateria a una presion
de 960 psig y 100 °F.

El gas que sale del lll-V, practicamente libre de liquidos se envia al Filtro Separador 103-F, con el
fin de eliminar las particulas solidas, asi como las particulas finas de liquidos que no hayan sido
eliminadas en el HI-V. El lfquido colectado en et fondo, contiene los solidos eliminados del gas, se
extrae y s enviado a limite de bateria a una presion de 960 psig y 100°F.

El gas amargo & la salida del Filtro 103-F, se alimenta en paralelo al fondo de las Torres
Absorbedoras 101-CO1/CO2 respectivamente pudiendo ajustar la carga a cada Torre, asegurando
de esta manera que cada Torre Absorbedora tome exactamente la mitad de flujo de gas amargo.

El gas amargo fluye a contracorriente con una solucion acuosa de Dietanolamina al 30% en peso,
{DEA} Ia cual se alimenta al domo de los absorbedores a 105°F. El contacto de la DEA con el gas
amargo se provee mediante platos de valvulas que aseguran una absorcion efectiva en la solucién,
del {CQ.) y (H, S) contenido en el gas.

El gas dulce que sale por el dome de las Torres Absorbedoras, es er. «do a limite de bateria a
través de una seccién de separacién, provista de Eliminadores de niebla iocalizado en el fondo de
cada Torre. es decir, las absorbedoras tienen doble fondo. El objetivo del Separador es garantizar
un gas dulce fibre de DEA, aun bajo condiciones anormales de operacion. Esto es muy importante
ya que debido a las temperaturas a las que operan las ptantas Crigénicas (muy bajas), cualguier
cantidad de agua y/o amina puede obstruir equipos, valvulas, tuberias, etc. al congelarse éstos, en
éstas plantas les llaman hidratos.

La DEA eliminada del gas dulce en el Separador, se envia al circuito de DEA rica. La DEA rica que
contiene &l (H,S) y (CO.), absorbidos en las columnas 101- CO1/CO2, se extrae dei fondo a 148 °F
y se alimenta a las Turbinas Hidraulicas 101-PAT/PDT, con objeto de reducir la presion de la
solucién de 1000 psig a 90 psig, recuperando al mismo tiempo su energia.

El exceso de flujo no requerido por las Turbinas es desviade hacia el Tanque Separador de
Hidrocarbures 101-V, por medio de una valvula de aguja junto a las Turbinas.

La DEA rica proveniente de |a descarga de las Turbinas Hidrdulicas se envia al Tanque 101-V, para
separar los vaperes de hidrocarburos higeros liperados debido & la disminucién en presion y para
que los hidrocarburos pesados se separen por diferencia de densidades.
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El Tanque Separador tiene en su parte superior una Torre Lavadora de Ligeros 103-CO, fa cual
esta empacada con anillos Pall de polipropileno. Esta Torre tiene como objetivo efiminar los gases
acidos por absorcion de los hidrocarburos ligeros, para lograrlo se utiliza DEA pobre fria, que se
alimenta a contracorriente con los vapores de hidrocarburos ligeros.

Los hidrocarburos ligeros una vez endulzados se envian al cabezal de gas combustible o come
alternativa al sistema de desfogue del complejo.

La DEA rica que se extrae del Tanque Separador de Hidrocarburos 101-V, se precalienta en el
Cambiador 101-EX contra los fondos de la Torre Regeneradora 102-CO y se alimenta en el plato
18.

En la columna 102-CO, es llevada a cabo !a regeneracion de la DEA rica mediante la desorzién del
{H,S) vy {CO,), esto es, la corriente de DEA rica desciende a través de los platos de la torre
poniéndose en contacto en los platos con los vapores de agua provenientes del fondo de la torre, lo
cual provoca que se desprendan de la solucién de Amina los gases acidos que suben hacia el
domo; llegando la solucién de Amina al fondo de la Torre ya libre de gases acidos (Amina pobre ©
regenerada). La Torre Regeneradora esté provista de dos Rehervidores 104-EX 1y 2

El calor requerido en los rehervidores es suministrado mediante vapor saturado de 50 psig.

Los vapores que salen del domo de la Regeneradora, sustancialmente compugstos de  H,S, CO,,
H,O y trazas de hidrocarburos se separan a través del Condensador de Reflujo 103-EX, donde los
gases son enfriados hasta 105 °F y la mayor parte def agua es condensada El efluente del 103-EX
se alimenta al Acumulador de Reflujo 102-V, de donde el liquido, esencialmente agua, es regresado
a la columna con las bombas 103-P/PA como reflujo al plato 20.

Los gases separados en el Acumulador 102-V, conteniendo principalmente H,S, CO, y saturados
con agua son enviados a la Planta de Azufre y a paro de ésta, autornaticamente hacia el desfogue
de gases acidos dei Complejo.

La presibn de la columna regeneradora 102-CO, se mantene a 8.5 psig aproximadamente.

La DEA pobre que sale del fondo de !a Torre Regeneradora a una temperatura aproximada de 248
°F y fluye hacla el cambiador 101-EX donde se enfria hasta 178 °F intercambiando calor contra la
DEA rica de afimentacion a la Torre 102-CO y se envla al Tangue de Balance 107-V.

El Tangue de Balance de DEA pobre 107-V provee tiempo de residencia para un mejor control de
condiciones variables de aperacién y recibe los repuestos de DEA concentrada, condensado, DEA
pobre filtrada y recirculacién de DEA pobre de los Absorbedores, asi mismo, sirve de
almacenamiento para el inventario de DEA a paro de la Planta.

La DEA pobre se succiona del Tangue 107-V mediante las Bombas 102-P, que descargan la
solucién a través del Cambiador 102-EX, donde la amina se enfria hasta 105 °F contra agua. El
enfriamiento se Hleva a cabo con fa finalidad de mejorar Ja absorcion en las Torres Absorbedoras ya
que como es exotérmica, al tener menos temperatura las reacciones son favorecidas.

Una pequefia parte de la DEA pobre proveniente del 102-EX se envia al domo de la Torre Lavadora
103-CO del Tanque Separador de Hidrocarburos y el resto a la succion de las Bombas 101-P, en
las cuales !a presion de la solucidn se eleva para alimentar al domo de las Torres Absorbedoras
104-CO1C0O2.
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La circulacion de la solucion de DEA en el proceso es un circuito cerrado entre las Torres
Absorbedaras y la Torre Regeneradora; tedricamente la misma cantidad de DEA permanece dentro
del proceso, pero siempre existen pérdidas principalmente por arrastre con el gas dulce y/o los
gases acidos, lo cual se refleja en una disminucion de la concentracion de DEA.

Con objeto de mantener la solucion de DEA libre de impurezas que causan problemas de corrosion
y formacién de espuma, se toma de la descarga de las Bombas 102-P. antes de los Cambiadores
102-EX, alrededor del 15% de la DEA circulante, se envia a los Filtros de hojas 101-F y a los Filtros
de Carbén Activado 102-F.

El filtrado se efectua en dos Filtros de Hojas 101-F permitiendo el filtrar continuamente la DEA. aln
cuando se requiera formar la precapa de fibra de asbesto y tierra diatomea en uho de ellos, y en
dos Filtros de Garbon Activado 102-F, operando en serie con los Filtros de Hojas, permitiendo filtrar
continuamente el 10% de los Filtras 101-F, aiin cuando se requiera regenerar uno de ellos. La DEA
una vez filtrada se retorna al Tanque 107-V,

La DEA perdida en el sisterna se repone a través de la Bomba de Amina de Repuesto 105-P, la
cual transfiere DEA pura del Tanque de Amina 103-V al Tangue de Balance 107-V, en el cual se
ajusta la concentracién de la solucion de DEA por medio de la adicién de condensado.

Los derrames de DEA son regresados al Tanque 107-V, por medio de la Bomba de Amina 106-P
colocada en la Fosa de Amina 101-L ta cual recolecta los drenes y derrames de DEA producidos en
la Planta.

Para evitar la descomposicion de la DEA, por la accion del oxigeno del aire, los Tangues 107-V y
103-V estan provistos de gas de sello (gas combustible).

En adicién a las previsiones tomadas para mantener la solucidn de DEA libre de impurezas
contaminantes, la Planta cuenta con sistemas para dosificar anticorrosivos y antiespumantes a las
corrientes de DEA pobre.
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DESCRIPCION DEL PROCESO

.2 PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS | Y Il

Seccidén De Carga.

Los condensados amargos se reciben en el Tanque de carga FA-4405. Este tanque opera a una
presién de 50 Kg/cm? y 38 °C.

En el paguete de compresion de 05 gases amargos se comprimen a 72.4 Kg/cm? man. se enfrian
en & EA-4405X y se envian al Separador de liquidos FA-4406X, y retorndndose los liquidos al
Tanque FA-4405, mientras que los gases acidos se mandan a la planta de azufre para su
tratamiento. Se ha instalado [a linea 1 4" P97-1D2A que servird para presionar el Tanque FA-4402
en el inicio del arranque.

El Tanque FA-4405 estd instrumentado con alarmas por alto y bajo nivel y protegide por
sobrepresién por la valvula PSV-4423.

La carga es alimentada a los contactores por medio de la bomba GA-4405/R, a control de nivel del
Tanque FA-4405,

Seccidon De Endulzamiento.

La descarga de la Bomba GA-4405/R se divide en tres ramales que constituyen la alimentacién a
cada Absorbedor DA-4401 A, B y C respectivamente. Se debe asegurar que los absorbedores
tengan flujos iguales.

La alimentacion de los hidrocarbures se efectiia por la parte inferior, mientras que la DEA por Ia
parte superior. Se cuenta con un cabezal de distribucién de liquido dentro de las tres Torres con el
fin de lograr una mejor dispersion de un liquido en otro.

Los absorbedores son Torres con cinco camas empacadas con anillos rasching de ceramica de 1
%", la altura de cada cama es 2.13 m. Los liquidos endulzados se extraen por el domo de cada
Torre y pasan al Tanque acumulador de condensados dulces FA-4401, La DEA rica se extrae por ¢l
fondo de las Torres DA-4401 A, B y C respectivamente. El nivel normal de operacion de !a interface
sera de 1.2m arriba de la ¢cama superior de empaque. La maxima concentracion de H,S en la DEA
rica debe ser de 0.45 mol de gas acido/mol de DEA para evitar aumento en la corrosividad de dicha
solucion. Las condiciones de operacién de estos Absorbedores son 85.1 Kg/em®man y 41°C. El
acumulador FA-4401 tiene una pierna de separacion de donde se extrae a control de nivel de
interface la DEA que se haya arrastrade en los hidrocarburos.

La DEA se envia al acumulador de DEA rica FA-4402. Los hidrocarburos dulces son enviados a
control de presién a la seccion de estabilizacién. La presion es controlada a 85.8 Kg:'r;m:e man.

La DEA pobre es bombeada al sistema por la GA-4402/R, se deben asegurar flujos iguales o el
correspondiente a cada contactor, de acuerdo a la alimentacion de hidrocarburos, Se cuenta con
alarmas por bajo flujo en cada linea con la finalidad de prever anomallas en e proceso.

Las extracciones de DEA rica de los Absorbedores DA-4401 A, By C, se envia a los filtros de DEA
rica FD-4401 A, B y C para separar cualquier impureza arrastrada por esta corriente. Una vez
filtrada ta corriente pasa al acumulador DEA rica FA-4402.
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Este equipo opera a una presion de 17.6 Kg/cm? man. El Tanque FA-4402 esta instrumentado con
alarmas por alto y bajo nivel y protegido por scbrepresion por la valvula PSV-4405.

Seccion De Regeneraciéon De DEA,

La DEA rica se extrae del tanque FA-4402 a control de nivel, con el fin de evitar el “flasheo” del gas
acido por disminucion de presién, se ha instalado la vélvula controladora lo mas cercana a ia
columna regeneradora DA-4402, disminuyendo asl los problemas de corrosion en linea,

La DEA rica se hace pasar por los tubos de los cambiadores EA-4401 A y B en serie, donde
intercambia calor con la DEA pobre de la Torre DA-4402. Aqui aumenta su temperatura de 52°C a
97°C. A esta temperatura se alimenta al plato nimero 3 de la Torre Regeneradora DA-4402

La Regeneradora es una Tore de platos tipo véalvula. Veinte de los platos son para efectuar la
regeneracién de la DEA y en los restantes fluye agua a contracorriente de! gas acido con el fin de
llevar a cabo el lavado de éste y evitar pérdidas de DEA por arrastre. Las condiciones de operacion
son 1.2 Kg/cm? man y 115°C en el domo y de 1.4 Kg/lcm’man y 126°C en el fondo.

Los gases 4cidos salurados con agua gue salen del domo de la columna, pasan a través del
condensador EA-4403 que es del tipo carcaza y tubos en donde disminuyen su temperatura a 48°C
y condensa e! agua que sirve como reflujo {agua con pequefias concentraciones de DEA), pasando
1a mezcla agua-gas acido al tanque acumulador de reflujo FA-4403.

Los gases 4cidos se envian a control de presion a limite de bateria. Se cuenta con el FR-4412 con
el fin de conocer el envio de gas acido hacia la planta de azufre.

Los condensados del Tanque FA-4403 sé reflujan a la Torre por medio de la Bomba GA-4403/R. EI
Tanque FA-4403 esta instrumentado con alarmas por alto y bajo nivel para prever arastre de
liquidos por los gases o que caviten las Bombas de reflujo.

El calor de regeneracion se obtiene en dos Rehervidores con vapor tipo “Kettle”, los EA-4404 Ay B.
El vapor circula por los tubos y se ha instalado un indicador local de flujo en cada uno para efectos
de balance.

La solucion de DEA se hace liegar a los Rehervidores desde el plato 22 de la DA-4402. De la parte
superior de los Rehervidores salen vapores en equilibrio que regresan a la Tarre. mientras que por
el fondo de los rehervidores, el liquido saturado regresa a la Torre. Se cuenta con indicadores de
lemperatura en cada corriente con el fin de controlar las condiciones del fondo. Los Rehervidores
se protegen por el lade de la coraza por medio de las vélvulas de seguridad PSV-4407 y PSV-4408.

La Torre DA-4402 esta instrumentada con alarmas por alto y bajo nivel. Ademas se cuenta con una
linea de 2" para inyectar agua y reponer el nivel cuando se requiera,

Recirculacién De DEA Pobre.

La solucion de DEA pobre se extrae por el fondo de la Torre DA-4402 y se hace fluir hacia el fado
de la coraza de los Cambiadores EA-4401 A y B donde intercambia calor con la DEA rica,
disminuyendo su temperatura de 126°C a 80°C.
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La solucién de DEA pobre de estos Cambiadores, es succionada por las Bombas GA-4401/R,
mismas gue tienen instalado en 13 linea de descarga un interruptor por baja presion que alarmard y
arrancara el accionador de la Bomba que esté fuera de operacién para evitar dejar sin carga a las
bombas GA-4402 T/R. La DEA pobre se envia a los Enfriadores EA-4402 A y B en paralelo, donde
se enfria con agua. Se cuenta con un director de 10" con el fin de tener la facilidad de poder sacar
cualquiera de estos equipos a limpieza, sin necesidad de parar la planta

Las corrientes que provienen de los Enfriadores EA-4402 A y B se unen en una sola para
intercambiar calor por el lado de la coraza con agua de enfriamiento en el enfriador EA-4402C y
disminuir su temperatura hasta 48°C.

Se cuenta con directos por ambos lados para tener la misma facilidad del equipo anterior.

La DEA enfriada se manda a la seccion de endulzamiento de la linea de entrada a los filtros FA-
4404 A/B, se deriva el injerto 6" P-217-3B12A que sirve para hacer nivel en &l acumulador de DEA
rica FA-4402 durante el arranque,

El 20% de la DEA enfriada se hace pasar a través de los filtros FA-4404 A y B en paralelo. Se
cuenta con indicadores de flujo que permiten distribuir la DEA a cada efemento. El material filtrante
es carbén activado.

Los filtros FA-4404 A y B estan instrumentados con indicadores de presion diferencial que
sefialaran el grado de ensuciamiento. Cuando esto ha sucedido, sé blogque el filtro y después de
vaciarse se regenera con vaper de media presion La DEA pobre es succionada por las Bombas
GA-4402 T/R y es erwiada a los absorbedores DA-4401 A By C.

La reposicion de DEA o el llenado del sistema se harg por medio de la Bomba GA-4404 que
succiona de la Fosa FE-4401.

En la Fosa se prepara [a DEA con condensado a la concentracion requerida y se almacenara en el
Tanque FB-4401.

E! vaciado del sisterna podra hacerse por la tuberia subterranea, la cual llega a la Fosa FE-4401 y
de ahi se retornara a! tanque FB-4401.

Secciétn de Estabilizacion.

Por la parte superior del Tanque FA-4401, salen los hidrocarburos endulzados y son enviados ai
Separador de gas dulce FA-4501 La presién de éstos disminuye a 42 Kgicm? produciéndose un 8%
de vaporizacion.

El FA-4501 tiene un Sepador de niebla en la boquilla de salida de los vapores, ademas en la linea
de vapores al compresor GB-4501, se ha instalado e Separader de Condensados HA-4501, con el
fin de evitar cualquier arrastre de liquido hacia el Compresor. Se ha instrumentado el tanque FA-
4501 con alarmas por alto y bajo nivel, también se protege por sobrepresion con la valvula de
seguridad PSV-4416.

Los liquidos se extraen del primer Separador y son enviados junto con jos hidrocarburos de la
planta, al Segundo Separador de gas dulce FA-4502 con 4.3% de vaporizacion.
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En este Separador la presidn se controla a 28.1 Kg/cm?, y sus vapores se envian al Tanque de
succion FA-4503 del Compresor GB-4501, parte de estos vapores serviran para controlar la presion
en e! acumulador de DEA rica FA-4402.

El liguido que sale del Tanque FA-4502 se divide en dos corrientes: la corriente secundaria se
alimenta al plato No. 1 de la Torre estabilizadora DA-4501 fluyendo por el lado de la coraza, donde
intercambia calor con los lfquidos estabilizados del fondo de la Torre DA-4501. Estos se enfrian de
103°C a 79°C, mientras que la corriente principal se calienta de 21°C hasta 43°C.

La ganancia de calor propicia una vaporizacion de 8.1 % en peso y a estas condiciones se alimenta
al plato No. 6 de la Columna estabilizadora. El EA-4501 cuenta con directos tanto por el lado de la
coraza como por el lade de los tubos, con el objeto de poderle dar mantenimiento y continuar
operando la planta a carga parcial

La Torre estabilizadora DA-4501 consta de 18 platos, comprendidos en dos secciones de diferente
diametro, la primera seccidn del plato 1 al 5§ es de 0.95 m de didmetro, mientras que la segunda
integrada por el resto, es de 1.37 m de didmetro. Los platos son de tipo vaivula y de un solo paso.

Las condiciones de operacion de la Torre son; 21.1 Kg/em? y 29°C en el domo, v 21.4 Kg/iem® y
103°C en ¢l fondo.

£l caler necesario para la operacion de la Torre estabilizadora se suministra en el Rehervidor de
fondos EA-4502, al cual se le suministra vapor de 3.5 Kg/fem? que fluye por la coraza. El calor
suministrade esta en funcion de la temperatura del plato No. 16,

Los liquidos estabilizados, propano y mas pesados, se extraen del fondo de la columna y pasan al
cambiador de calor EA-4501, donde, como ya se menciond antes, intercambian calor con la
alimentacion al plato No. 6 de la Torre DA-4501, y posteriormente se enfrian con agua hasta 37°C
en el Cambiador EA-4503.

Del enfriador EA-4503, los hidrocarburos son tomados por la Bomba GA-4501/R para enviarlos a la
criogénica. Este envio es a control de nivel de la Torre DA-4501.

Seaccién De Compresiéon.

Los gases separados en la Torre DA-4501 estan constituidos esencialmente por C1, C2 y C3 Estos
gases s unen a los gases dulces del tanque FA-4502 vy se envian al tanque de succién FA4503
del Compresor GB-4501.

Este Tanque esta provisto con un serpentin cuya finalidad es vaporizar cualquier cantidad de
liguide que llegase a estar presente en el mismo, pero ademas cuenta con una alarma por alto nive!
asi como un dispositivo de seguridad que para el Compresor GB-4501 cuando el nivel de liquidos
alcanza un nivel anormal,

El Tanque FA-4503 opera a 21.1 Kgicm? y 26°C. A la descarga del primer paso del compresor se le
une la corriente proveniente del Tanque FA-4501, ambas corrientes son manejadas por el segundo
paso para salir finalmente del compresor a 71.0 Kgicm? y 86°C.

Los gases comprimidos son enviados al enfriador con agua EA-4504, donde se enfrian de 86°C a
43°C.

12



COMPLEJO CIUDAD PEMEX
' DESCRIPCION DEL PROCESO

Los gases dulces, ya frios, son enviados al Tanque Separador de liquidos FA-4505 De este
Tangue, los liquidos separados, se envian al primer Separador de gas dulce FA-4501 a través de
una trampa. En FA-4504 se ha instalado una alarma por alto nivel que indicara que deben purgarse
manualmente los liguidos acumulados, hacla el Separador FA-4501 en caso de falla de ta trampa.

El Compresor GB-4501 cuenta con valvulas de control, las cuales permiten controlar la presion de
succidon de la primera y segunda etapas, recirculando gas de |a descarga hacia las succiones.

Los gases comprimidos se envian a la Planta Criogénica.

13
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
DESCRIPCION DEL PROCESO

.3 PLANTA RECUFPERADORA DE LICUABLES 1.

Separacion Y Deshidratacién Del Gas De Entrada.

El flujo de gas de entrada y los controladores de presién de entrada estan localizados corriente
arriba del Sistema de Deshidratacion. PIC-9701 controiard la presion de entrada a la pianta
controlando PV-9701. FIC-9704 controla la posicion de FV-9704, el cual controla ef flujo de gas de
entrada at cambiar la presion de succién a los Compresores de Gas Residual. Si la presién de gas
de entrada bajara demasiado, un sobre pase de baja presion causard que FV-9704 sea controlado
por PIC-9704, lo cual incrementara la presion de entrada a la planta reduciendo el flujo de gas de
entrada.

Para wlilizar fas camas existentes de mallas meleculares de deshidratacidn, es necesario enfriar el
gas de 116°F a 95°F, corriente arriba de las camas del deshidratador. Se utiliza agua de
enfriamiento en el nuevo Enfriador de Gas de Entrada, EA21-320, para proporcionar este
enfriamiento. El agua condensada sera eliminada del gas de entrada en el Separador de Gas de
Entrada, FA-202. Un filtrc integrado, FD26-321, estd localizado corriente arriba de los
Deshidratadores, para prevenir que entre agua de la entrada de las camas de malla molecular.

Cuatro recipientes de malla molecular de adsorcion de 72" 1.D. x 29°-0" de alto deshidrataran hasta
315 MMPCSD (14.223 psia y 68°F), de gas de entrada cuando e} gas esté saturado con agua a 850
psia y 95°F. Las condiciones de disefio para la salida de gas deshidratado son de 840 psia y 95°F.

Como con cualquier proceso Criogénico, el gas ultra seco €5 una necesidad. Se espera que la
condicién de la malla molecular existente y los procedimientos de regeneracion pueden producir
gas con un punto de condensacion de -125°F. Analizadores de humedad continuos con una alarma
de alta humedad deberén de ser utilizados para prevenir la posibilidad de la formacion de hidratos
en las partes mas frias de la planta.

Recuperacion NGL.

La Planta Retrofit puede procesar 315 MMPCSD (14.223 psia y 68°F) de gas de entrada a la vez
que recupera 95.5% de propanoc. Referirse al Diagrama de Fiujo de Proceso (PFD) D-956-7019-02
el cual muestra e! flujo del proceso de la Planta Retrofit.

Enfriamiento y Separacion de Gas de Entrada.

El gas de entrada deshidratade a 95°F y 840 psia es dividido, aproximadamente un 91% va al
Primer Intercambiador de Gas de Entrada/Gas Residual, EA-203, donde es enfriado hasta 58°F por
el gas residual de retorno. El 9% restante bypasea EA-203 y es entregado a la entrada de EA21-
321.

La corriente de gas de entrada proveniente de EA-203 se divide en dos partes 71.5% procede del
Primer Enfriador de Gas de Entrada, EA-204, y de los intercambiadores de calor corriente debajo
de él.

La parte restante del gas de entrada es combinada con el gas que bypasea EA-203 y luego
enfriada separadamente por los intercambiadores de calor en paralelo como se describe en la
Seccién de subenfriamiento y absorcion.

14




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
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Después de que ha sido enfriado a 14°F con propano refrigerante en EA-204, esta parte de gas de
entrada, se alimenta al Segundo Intercambiador de Gas de Entrada/Gas Residual, EA-205, donde
es enfriado hasta 2°F por el gas residual frio. El Segundo Enfriador de Gas de Entrada, EA-206,
utiliza propano refrigerante de bajo nivel para enfriar esta parte del gas de entrada hasta -23°F
aproximadamente.

Por intercambio cruzado con la corriente de gas residual en el Tercer Intercambiador de Gas de
Entrada/Gas Residual, EA-207, el gas de entrada es enfriado hasta -25°F procedente del lado de la
caferia de EA-207 es entregada al Separador de Entrada del Expansor, FA-205.

La corriente de gas proveniente de FA-205 es entregada al Expansor de Gas Alimentador dei
Desmetanizador, GC-202, donde es expandido hasta aproximadamente 432 psia a una temperatura
de -71°F. La posicién de las paletas del Expansor y PCV-205 serd controlada por PIC-9705, el
controlador de presién localizado en la tuberia de salida del Expansor, lo cual controla el
Desmetanizador y presién del Absorbedor. La corriente proveniente del expansor es entregada a la
seccion-media del Absorbedor, DA31-321.

El liquido proveniente de FA-205 es flasheado a través de la valvula de control de nivel y entregado
al Separador alimentador del Desmetanizador, FA-206, a aproximadamente 471 psia y -50°F. El
liquido proveniente de FA-206, es entregado al lado de la coraza de EA-208, donde el liquido es
calentado y parcialmente vaporizado.

La corriente bifasica a 17°F, es entregada al Desmetanizador, DA-201, en su punto de alimentacion
mas bajo. Los vapores provenientes de FA-206 son combinados con los vapores del dome del
Desmetanizador y entregados al fondo del Absorbedor.

Subenfriamiento Y Absorcion.

£l gas de entrada que bypasea EA-203 es mezclado con parte del gas de entrada saliendo de EA-
203 de tal forma que aproximadamente el 28.5% del gas de entrada es entregado a EA21-321 a
G8°F.

Este gas es enfriado de 68°F hasta 35°F por el propano refrigerante en el Enfriador de Gas de
Entrada de Alto Nivel, EA21-321. El gas de entrada es entonces enfriado hasta -22°F en el
Precalentador Alimentador del Desmetanizador, EA-208. ElI enfriamiento en EA-208 es
proporcionado por la corriente liquida proveniente de FA-208.

Esta parte de la corriente del gas de entrada es entonces condensada totalmente y susbenfriada
hasta -72°F en el Subenfriador EA21-322, por intercambio cruzado con el residual frio proveniente
del domo del nuevo Absorbedor.

La corriente subenfriada proveniente de EA21-322 es entonces flasheada a aproximadamente 439
psia a través de FV-9701, !a cual resulta en una temperatura de —108°F.

Esta corriente bifasica fria es luego alimentada al domo del Absorbedeor donde proporciona reflujo a
la columna.

El absorbedor, DA31-321, es una columna gque contiene dos secciones empacadas que
proporcionan la transferencia de masa entre las corrientes de vapor y liguido. La columna tiene tres
puntos de alimentacion. La corriente subenfriada flasheada proveniente de EA21-322 es alimentada
al domo.
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La alimentacién media es la corriente de salida del Expansor, y la alimentacidn del fondo son los
vapores del domo del Desmetanizador y FA-206.

Desmetanizacion.

El Desmetanizador, DA-201, contiene tres secciones empacadas. Un plate colector de liquido
encima de la seccién del fondo entregara iiquido a 42°F al Rehervidor Lateral del Desmetanizador,
EA21-323, donde es calentado hasta 64°F y retornado al Desmetanizador debajo del plato colector.

El Rehervidor Lateral reducirad el servicio del Rehervidor del Fondo del Desmetanizador, o cual
reduce la cantidad de vapor y carga de flujo liquido en la parte inferior de la columna.

La fuente de calor al Rehervidor Lateral del Desmetanizador es propano refrigerante proveniente
del Acumulador de Propano Refrigerante, FA-211. Este intercambiador subenfria el refrigerante de
117°F hasta 50°F a la vez que proporciona calor al rehervidor lateral del Desmetanizador.

Agregando este intercambiador no sclamente mejora la operacién del Desmetanizador, sino que
también mejora mucho la eficiencia del sisterna de refrigeracion existente,

El Desmetanizador producird una corriente de producto del fondo con una proporcion maxima de
metano/etano de 2% (molar). Et producto desmetanizado es bombeado a un lugar aparte para
fraccionarlo. El gas del domo det Desmetanizador es entregado a fa boguilla de alimentacion del
fondo del Absorbedor.

intercambio De Calor Del Gas Residual.

El gas residual proveniente de! domo de) Absorbedor es entregado al Subenfriador, EA21-322,
donde sera calentado de -89°F hasta -29°F mientras condensa y subenfria una parte del gas de
entrada. Después de EA21-322, el residuo proporciona enfriamiento a la parte principal del gas de
entrada mientras pasa a través de los tres intercambiadores de Gas de Entrada/Gas Residual EA-
207, EA-205, y EA-203. La temperatura del gas a la salida de estos intercambiadores es de -25°F,
1°F, y B2°F, respectivamente.

Compresién Del Gas Residual.

Después de que el gas residual es calentado hasta 82°F por EA-203, el gas combustible es
eliminado y el gas restante es comprimido por el Expansor/Compresor de aproximadamente 381
psig hasta 423 psig. Una parte del gas proveniente de la descarga del Expansor/Compresor es
entregado al sistema de regeneracion de gas y recirculado a la succion del Expansor/Compresor. Si
el Expansor esta fuera de servicio, 1a sefial proveniente de PDIC-702 sobrepasara a la sefial
proveniente de FIC-8704 y cerrard parcialmente FV-8704, lo cual permilird que el gas sea
entregado al sistema de regeneracion de gas.

Esto causara que la presién de succion de jos Compresores de Gas residual, GB-203 A-C, sea de
unos 30 psi menos, lo cual reducira el flujo de gas de entrada a la planta.

El gas proveniente del Expansor/Compresor & 101°F es entonces comprimido hasta 1123 psia (o a
la presién de |a tuberia, si es menor) por el Compresor de Gas Residual, GB-203 A-C.
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La velocidad de los Compresores de Gas Residual no puede ser cambiada, porque los
Compresores son manejados por una velocidad fija de motores eléctricos.

El flujo de gas a través de la planta es controlade por el flujo de gas a través de estos compresores,
el Gnico modo de cambiar e! flujo de gas es cambiando la presion de succion a los compresores
FV-8704 cambia la presidn de succion a los compresores y FV-9704 puede ser controlado por uno
de tres controladores, dependiendo de las condiciones de ia planta. A continuacidon hay unos
ejemplos de lo que podria causar que uno de estos controladores controle FV-9704:

a) Sila presion de entrada fuera cercana a la de disefio y el expansor estuviera operando, FV-
9704 serla controlado por el controlador de flujo de gas de entrada, FIC-9704.

b} Sifa presion de entrada fuera menor que la de disefio y el expansor estuviera operando, un
sobrepaso de baja presidn causard que FV-9704 sea controlado por el controlador de
presién de gas de entrada PIC-9704.

c)} Sila presién y la carga de flujo de entrada fueran cercanas & la disefio y el expansor no
estuviera operando, un sobrepaso causara que FV-9704 sea controlado por PDIC-9702.

Una combinacion diferente de condiciones fuera de disefio podria causar que cualquiera de estos
tres controladores controlen FV-9704,

Sistema De Refrigeracion.

El sistema de refrigeracion es reutilizado sin ninguna modificacién significante. Las instrucciones de
operacion existentes para el Sistema de Refrigeracién deberan de ser utilizadas. Las siguientes
modificaciones fueron hechas al Sistema de Refrigeracion, pero ellas no deberan tener impacto en
el método de operacion.

Un subenfriador de refrigeracién (Recalentador Lateral del Desmetanizador, EA21-323) fue
instalado para mejorar el funcicnamiento del Sistema de Refrigeracion. Este subenfriador de
refrigerante incrementara la capacidad de! Sistema de Refrigeracion, pero de acuerdo a las curvas
del compresor existente, no cambiara significativamente las presiones entre etapas.

Fueron agregadas nuevas boquillas de salida de vapor al lado de la coraza de EA-204 y EA-206
para minimizar el arrastre de liguidos con un incremento en el rendimiento.

El servicio de refrigeracion de alto nivel fue convertido a enfriamiento de gas de entrada
aproximadamente al mismo nivel de presién. La coraza de EA-210 fue reutilizada con un nuevo
tubo empaquetado, EA21-321. La tuberia de refrigeracion existente fue reutilizada sin modificacion,
por lo cual, no se esperan cambios en la operacion.

La carga de refrigeracion para la etapa alta puede ser controlada cambiando la temperatura del gas
de alimentacién a la entrada del lado del tubo de EA-210. La temperatura de entrada al lado del
tubo puede ser aumentada o disminuida cambiando la posicion de la vélvula de bypass manual
alrededor de EA-203.

Debido a gque la carga de circulacién para el sistema de refrigeracion ha incrementado, el
Separador en Linea Refrigerante, FA32-321 fue instalado en la primera etapa del Compresor de
Refrigeracién de la tuberia de succién. Este es un eliminador de rocic de tipo aleta, el cual eliminara
cualquier arrastre de refrigeracion del Separador de succion, FA-208.
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Entrega De Producto.

Las Bombas de Fondos del Desmetanizador entregaran el producto a la tuberia de producto de |a
Bomba del tanque (surge).

Una valvula de recircutacion de flujo minimo y su tuberia asociada son proporcionadas para
proteger las Bombas de Fondos del Desmetanizador de algun dafio debido a condiciones de bajo
flujo. El producto desmetanizado sera transportado por tuberia a un lugar aparte para su
fraccionamiento.

Suministro De Gas De Regeneracion De Deshidratacién.

Gas de regeneracion para el sistema de Deshidratacién es normalmente abastecido de la descarga
del Expansor/Compresor.

El retorno del gas de regeneracién serd recirculado hacia el lado de entrada del
Expansor/Compresor. Esto significa que el Expansor/Compresor provee la presién requerida para
fluir gas a través del sistema de regeneracién.

Un suministro alterno de gas de regeneracion praviene de un punto corriente arriba de FV-5704. Si
el Expansor es parado, PDT-8702 censard a baja presién diferencial en el sistema de regeneracion
y la sefial proveniente de PDIC-9702 sobrepasara la sefial del FIC-9704 y PDIC-9702 comenzara a
controlar FV-9704 para mantener una presién diferencial que sea lo suficientemente alta como para
causar el filujo de gas a través del sistema de regeneracion. Esto causara que la presion de succion
a los Compresores de Gas Residual sea menor, lo cual reducira el flujo de gas de entrada.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
DESCRIPCION DEL PROCESO

.4 PLANTA RECUPERADORA DE ETANO Y LICUABLES 2

Seccion De Alimentacion Y Acondicionamiemiento.

El gas proveniente de las plantas endulzadoras existentes del complejo es recibido por el limite de
baterla sur. En la tuberia de llegada se tiene una estancia de medicién con compensadores por
presién y temperatura, para indicar el flujo masico y la totalizacién del mismo. Una vez medido. el
gas es enfriado a 40 °C en los Enfriadores de Gas de Alimentacion, Ea-2101 A/B, los cuales opetan
en paralelo, antes de ser deshidratado. El condensado obtenido es separado en el Separador de
Gas de Alimentacion, FA-2101, el cual esta provisto de elementos coalescederos para hacer méas
eficiente la separacién de los liguidos protegiendo asi a la malla molecular de amina arrastrada, ¥
enviado a limite de baterias para su posterior tratamiento en la planta de oxidacion del complejo
Para remover el elemento coalescedor el filtro tiene una tapa, de apertura rapida, que permite
cambiarlo entre cuatro y seis horas. El gas, ya sin trazas de Hquido, es mandado a la seccién de
deshidratacion donde se le remueve la humedad que contenga.

Seccion De Deshidratacion Y Filtracién.

Una vez acondicionado, el gas dulce se somete a un proceso de deshumidificacién para abatir su
punto de rocio y evitar la formacién de hidratos al enfriarse durante el proceso Las instalaciones de
deshidratacion consisten de cuatro columnas de absorcién, DA-2111 A/B/C/D, las cuales remueven
el agua contenida en el gas por medie de una malla molecular, las columnas operan siguiendo un
ciclo de adsorcién-regeneracién. Dos columnas se encuentran absorbiendo y las dos restantes en
el proceso de regeneracién. El cicle de regeneracion se programa dé tal forma que siempra se tiene
una columna en calentamiento y la otra en enfriamiento, simultaneamente, lo cual permite circular el
gas de regeneracion en serie, pasando primero por la columna que se enfria, luego hacia el
calentador BA-2111 y finaimente hacia la columna que se calienta. Esta regeneracion en serie
disminuye el consumo de gas de regeneracién y aprovecha la energfa de la columna gue se enfria

Los pasos de represurizacidn y depresurizacion duran 0.25 H cada uno.

Considere que el deshidratador DA-2111 ha estado tratando la mitad del gas de alimentacion por 12
H. El gas seco sale del recipiente y fluye hacia la seccitn de filtrado, la cual consta de dos trenes
en paralelo, cada uno para el 100% de operacion. Cada tren esta integrado por dos filtros
colocados en serig, los Filtros Primario {(FD-2101 A/B) y Secundario (FD-2102 A/B) de Descarga de
Deshidratadores, con el objeto de eliminar malla molecular o cualquier otro sélido presente y evitar
taponamiento en la caja fria, EA-2102. E! primero separa particulas rnayores de 5 micras y el
segundo de 1 micra. Para remover los elementos filirantes tipo cartucho, los recipientes tienen una
tapa de apertura rapida que permite cambiar ia totalidad de los elementos entre 4 y 6 horas.

Al final del ciclo de adsorcion, él DA-2111 A es despresurizado automaticamente y puesto en mode
de regeneracion en caliente, el primer paso de la regeneracion. Esta secuencia de pasos se logra a
través de un controlador égico programable, el cual opera las valvulas respectivas. Al fin del ciclo
de calentamiento, la mayoria de! agua ha sido removida y &1 DA-2111 A se regenera totalmente. El
DA-2111 D se coloca en modo de adsorcién y &1 DA-2111 A se cambia al ciclo de enfriamiento.
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Al final de! ciclo de enfriamiento, &l DA-2111 A se represuriza y se coloca en linea para entrar al
ciclo de adsorcion.

_ TIEMPO (h) [ . 12z e _..18 N 24

S DA A_ A _c _ ., __ E N A .
TODAR11IB. A . C . E _ .
L _DA21i11C_ T € A e A N c

_ bA-2131D = C_ | E . A - A

Donde: A: Adsorcién
D: Despresurizacién
C: Calentamiento
E: Enfriamiento
R: Represurizacién

Seccion De Enfriamiento.

El gas seco filtrado es enfriado en la caja fria, EA-2102, la cual es un cambiador de calor de
aluminio. Las corrientes de proceso empleadas para enfriamiento son: fondos del absorbedor (DA-
2101), liquido proveniente del tanque de succién del expansor (FA-2102) y gas residual. La
temperatura del gas a la salida del EA-2102 es controlada por medio de un by pass de la corrignte
de fondos detl absorbedor a la desetanizadora.

La caja fria consta de tres cambiadores de calor, integrados y acoplados para formar uno salo. El
cuerpo de la caja fria esta forrado con aislamiento tipo perlita expandida y laminas de acero
exteriores.

Una corriente continua de 100 ft'/h de nitrdgeno al 99% de pureza, la cual es obtenida por un
sistema de membrana. En [a caja fria hay acoplados cinco detectores de hidrocarburos, cuatro
jaterales y uno en el venteo. La caja fria esta provista de un venteo de nitrégeno y un elemento de
proteccion para el caso de sobrepresion interna de ia caja.

Para suministrar el nitrégeno de barrido 1a ¢aja enfriadora contara con un paguete exclusivo de
generacion de gas inerte, el cual comprimiré aire atmosférico hasta una presion adecuada para
separar los componentes del mismo mediante una membrana selectiva, La difusién selectiva de los
componentes del aire a través de la membrana purifica una parte del nitrdégeno hasta un 98-99%.

El nitrogeno es enviado a la caja fria para fluir a través de su aislamiento térmico.

La caja frla incluye un tanque separador de fases, EA-2102-FA-1, el cual sirve para separar la
corriente proveniente del separador FA-2102, de tal forma que el vapor y el liquido se distribuyen
adecuadamente al entrar al cambiador.

La corriente de gas que sale del enfriador EA-2102, contiene condensados, el cuat es separado en
el Tanque de Succién del Expansor, FA-2102. El gas que sale por el domo de dicho tangue es
mandado a la succion del expansor, GC-101, y la corriente a dos fases que sale del expansor se
alimenta al plato 17 en el Absorbedor, DA-2101.

El nivel de liquido en e! tanque de succion, FA-2102, se mantiene por medio de un control de nivel
en dicho tanque por un interruptor accionado por alto nivel, el cual parara la operacion del
expansor para evitar el arrastre de liquidos af interior de! mismo.
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Seccion De Absorcion,

La torre abscrbedora, DA-2101, recupera la mayor parte del propano contenido en la corriente de
alimentacién. La columna consta de 26 platos tipo vatvula. Et reflujo es suministrado por la corriente
del domo de la columna desetanizadora, DA-2102, después de haber sido subenfriada en la caja
fria, EA-2102. Las corrientes de alimentacidn son una cormente a dos fases proveniente del
expansor, GC-2101, la cual se alimenta at plato 17 y una corrieénte suministrada por el tanque de
succidn del expansor, FA-2102, la cual se alimenta al plato 26

Esta corriente se encuentra a dos fases, debido a una vaporizacién parcial en la caja fria, EA-2102

Los fondos del absorbedor son bombeados hacia la caja fria, EA-2102, donde se obtiene una
vaporizacién parcial, y de aquf se alimentan a la torre desetanizadora, DA-2102, en el plato 19. Esto
se logra mediante las bombas de fondos del absorbedor GA-2101 A/B/C, de las cuales dos estan
operando y una esta de reserva. Las bombas estdn protegidas por control de flujo minimo
independiente para cada bomba y por contro! de bajo nive! en la torre absorbedora DA-2101.

El producto del domo del absorbedor es gas residual, el cual se combina con la corriente de gas
residual proveniente del acumulador de Iz desetanizadora, FA-2103. La presion de la corriente
mezclada es mantenida por medio de un controlador de presion de range dividido, el cual opera en
las aspas gulas del expansor GC-2101 y en el by pass del mismo. Este by pass esta disefiado
para permitir el paso del flujo total de gas en caso de que el expansor este fuera de operacion. En
este by pass se encuentra localizada la valvula reductora de presion J-T, Joule-Thompson, la cual
expande el gas a entalpia constante produciendo una cantidad menor de condensados que con el
expansar y con una temperatura mayor. La apertura de la valvula J-T s regulada por el controlador
indicado y normalmente permanece cerrada.

El gas residual producto de la mezcla de los domos del absorbedor y de la estabilizacion de
condensados, con una temperatura de =55 °C, es enviado a la caja fria EA-2102 para intercambiar
calor con la corriente de gas deshidratado. El gas residual sale de [a caja fria a 19 °C y es enviado
al tanque separador FA-2104. El tanque esta provisto con un eliminader de mebla y cuatro
transmisores de nive! que pararan los compresores de gas residual GB-2102 A/B/C y el compresor
GB-2101 en caso de presentarse arrastre de liquido.

Seccién De Desetanizado Y Recuperacion De NGL.

Para estabilizar los condensados obtenidos y para obtener el etano que sirve como agente
absorbente, se cuenta con una torre estabilizadora, DA-2102, se condensan parcialmente en los
condensadores EA-2103 y EA-2104, los cuales utilizan propano refrigerante como medic de
condensacién, en dos niveles de refrigeracién; el reflujo es separade en el tanque acumulador de
reflujo, FA-2103, de donde es bombeado por medic de las bombas de reflujo del desetanizador,
GA-2102 A/B/C, suministrando reflujo tanto a la torre de absorcién, DA-2101, como a la torre
estabilizadora, DA-2102. Normalmente operan dos bombas y una esta de repuesto.

Los fondos de la columna, que representan el NGL producto, son enfriados en los rehervidores
faterales EA-2106 y EA-2107 y en el enfriador de NGL producto, EA-2108.

El NGL ya enfriado es almacenado en el recipiente de NGL producto, FA-2106, el cual se encuentra
localizado a una distancia segura lejos de la planta. Finaimente, el NGL es bombeado hacia los
ductos del complejo por medio de las bombas de NGL producto, GA-2104 A/B, de las cuales una
esta en operacion y otra de reserva.
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Para completar los requerimientos térmicos del proceso de estabilizacion se tendra un rehervidor
tipo kettle, EA-2105, que utiliza vapor de baja presidn para sus requerimientos térmicos

Seccidn De Compresién De Gas Residual.

El gas residual proveniente del absorbedor DA-2101 y del acumulador del desetanizador, FA-2103,
se comprime en dos etapas antes de ser mandado a limite de baterias para su venta. La corriente
combinada de gas es pasada a través de la caja frla, EA-2102, con objeto de enfriar la corriente de
alimentacion. Una vez que sale de la caja fria, parte de! gas se manda al sistema de regeneracion
de los deshidratadores DA-2111 A-D. El gas remanente se manda al tanque de succién del
expanscr compresor, FA-2104, en el cual se separa el liquido que pueda contener la comente,; el
gas ya seco sale del FA-2104 y entra a la succién del compresor Gb-2101. Se tiene un by pass
alrededor del compresor GB-2101 con objeto de desviar fa corriente de gas en caso de que el
compresor GB-2101 se encuentre fuera de operacion,

La descarga del compresor GB-2101, sirve como alimentacién de los compresores de gas residual,
GB-2102 A/B/C, los cuales comprimen el gas a la presion requerida en limite de baterlas. Cada
compresor esta accionado por una turbina de gas las cuales incluyen sistemas de recuperacion de
calor para producir vapor de media presion. Los tres compresores operan en paralelo.

La planta esta provista con tres compresores con una capacidad equivaiente al 120 % (cada uno al
40%), la presién de descarga es de 81 kg/cm® m, cada compresor cuenta con su enfriador
posterior, EA-2109 A/B/C, que asegura |a salida de gas a 40 °C.

Ya comprimido, el gas es enfriado por medio de los enfriadores de gas residual EA-2109 A/BIC y
mandado a limite de baterlas.

Seccion De Regeneracion,

Para poder operar y mantener un flujo continuo de gas deshidratado hacia el proceso, se cuenta
con un sistema de regeneracién que permite mantener las columnas de adsorcion operando.

El ciclo de regeneracién usa gas seco residual seco proveniente de la caja fria, EA-2102, el cual es
comprimido por los compresores de gas residual GB-2111 A/B, uno de los cuales esta en operacion
y otro de reserva. El gas pasa primero a través de alguno de los deshidratadores que este en e!
ciclo de enfriamiento, digamos el DA-2111 D; posteriormente, se dirige hacia e! calentador de gas
de regeneracion, BA-2111, donde es calentado y se manda al DA-2111 A; de aqui, fluye al enfriador
de gas de regeneracion, EA-2111. En este enfriador se obtiene tres fases, las cuales son
separadas en el tanque separador de gas de regeneracion, FA-2111. El gas separado se regresa a
la linea de gas residual y el liquido es mandado a limite de baterfas para su tratamiento en la planta
de oxidacién.

El liquido se compone de una fase acuosa acida y una fase organica, producto de los hidrocarburos
coadsorbidos.

Seccidén De Refrigeracion.

El sistema de refrigeracion con propano es un circuito cerrado, el cual suministra dos niveles de
refrigeracion para los condensadores de la desetanizadora, EA-2103 y EA-2104.
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E! sisterna consiste de dos compresores centrifugos, GB-2121 A/B, accionados por turbinas de gas,
las cuales incluyen una seccién recuperadora de calos para generar vapor de media presion. Cada
compresor tiene tres etapas de compresion, con tanques comunes de succitn, condensadores y un
acumulader. E| suministro y repuesto de propano se hace por medio del tangue existente 1158-b,
localizado en la planta de absorcidn existente y/o del tangue de almacenamiento de propano
refrigerante, 1154-B.

La transferencia de propanc se hace por medic de diferencia de presiones Cada etapa esta
protegida para prevenir el "surge” con una valvula de recirculacion que permite recircular parte de!
propano de la descarga de cada compresor hacia la succion de cada compresor. El calor de
compresidon es removido con refrigerante liquido frio, controlando su dosificacion mediante una
valvula actuada por control de temperatura.

Corriente abajo de los compresores de refrigerante, GB-2121 A/B, el propano vapor es condensade
en los condensadores de refrigerante propano, EA-2121 A/B; el propano liquido que sale de estos
cambiadores, se manda al acumulader de refrigerante propano, FA-2121. De aqui el propano fluye
hacia el tz2~que economizador, FA-2122. Una parte de este liquido es empleado para sobrecalentar
el vapor oz recirculacion de fos compresores cuando se abren las valvulas de anti-surge.

El economizador, FA-2122, actia como tanque de succién de la tercera etapa de los compresores,
operando 2 3.0 kg/cm? m y —6.3 °C. Un alto-alto nivel de liquido es instalado en este tanque para
proteger a los compresores de refrigeracion. El llquido de este tanque fluye al condensador
primaric del desetanizador, EA-2103, y al tanque interetapa de refrigeracién, FA-2123, E
condensador primario EA-2103 es alimentado por control de nivel via una vélvula de expansion,
operando a 1.7 kglem*m y -17.7 °C.

El tanque interetapa también es$ alimentado por control de nivel y opera a las mismas condiciones.,

El vapor generado en ef condensador EA-2103 entra al tangue interetapa, FA-2123, el cual funciona
como tangue de succidn de la segunda etapa de los compresores. Un alto-alto nivel de liquido es
instalado en este recipiente para proteger a los compresores. El liquido de este recipiente fluye al
condensador secundario del desetanizador, EA-2104. Ambos condensadores, EA-2103 y EA-2104,
cuentan con separadores de aceite del lade del refrigerante, los cuales son utilizados
peri¢ddicamente para remover los hidrocarburos pesados del sistema.

El segundo condensador EA-2104 es alimentado por control de nivel via una valvula de expansion,
y opera a 0.5 kgicm? m y =30 °C. El propano vapor generado en el EA-2104, fluye al recipiente de
succién de refrigerante, FA-2124, el cual opera a las mismas condiciones, Durante operacion
normal, no se espera que haya liquido en este recipiente para proteger a los compresores. Cuando
se tiene llquido acumulado en el tanque, se acciona en forma manual la bomba de drenado de
refrigerante. GA-2121, para mandar el liquido al tangue acumulador de refrigerante, FA-2121.

Los tres recipientes de succién de los compresores estan provistos de eliminadores de rocio,
indicadores de nivel y proteccién por alto-alto nivel para el pare de los compresores.

La planta cuenta con dos compresores de refrigeracion con capacidad equivalente al 160% de la
planta {cada uno al 80%), de tal forma que un compresor puede mantener la capacidad de la planta
cercana al 100%.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
ANALISIS DEL SISTEMA

IV ANALISIS DEL SISTEMA.

Dentro del C.P.G. Cd. Pemex cada unidad de proceso y equipo debe ser estudiada y evaluada en
lo particutar para cada contingencia de desfogue que se presente. Si cierta causa de desfogue
afecta a mas de una unidad, todas las unidades que involucre deberan ser consideradas como una
sola a fin de disefiar el sisterna para una condicién maxima y critica de operacién.

El disefio de un sistema requiere de un analisis cuidadese de las posibles situaciones que puedan
causar descargas de las valvulas de relevo con el propésito de determinar la méxima carga para
una situacién de emergencia en particular. La maxima carga sera la suma de las cargas
individuales conectadas al mismo cabezal y que se presentaran simultaneamente al ocurnr la
situacion de emergencia.

Iv.1 CAUSAS DE RELEVO.

Las causas de relevo son muy variadas, y se clasifican por grupos; dentro de estos grupos, las
principales causas son: Falla por Blogqueo, Falla de Servicio, Expansién Térmica, Falla por Fuege.

A) FALLA POR BLOQUEO.

Los recipientes a presion, los cambiadores de calor, el equipo de operacién y tuberia son
disefiados para trabajar en un sistema presionado dentro de ciertos rangos Como el disefio esta
basado en una operacién a cierta temperatura, cuaiquier carga mecanica ocasionada por una
valvula cerrada inadvertidamente a la salida del equipo tenderd a romper la diferencia entre l1a
presién de operacién y el valor de calibracion de los dispositivos de seguridad, originando un
exceso de vapores que deberan ser manejados por un sistema de desfogue.

B) FALLA DE SERVICIO,

La falla total o parcial de cualquier servicio tiene consecuencias que deben ser cuidadosamente
evaluadas.

. Bombas, ventifadores de torre de enfriamiento, compresores,
Energia Eféctrica. .
instrumentacién, valvulas operadas con motor eléctnco.

o Condensadores, cambiadores de calor, camisas en equipo
Agua Enfriamiento. .
reciprocanie.

Sistema de alarma y disparo, vélvulas reguladoras,
transmisores y controladores.

Aire de Instrumentos {
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Vapor {Turbinas, bombas reciprocantes, eductores}
Combustible {Calderas, recalentadores, turbinas de gas}
Gas inerte {Setios, reactores cataliticos, purga de equipo}

Las fallas de servicio mas graves y mas comunes son las de energla eléctrica y la de agua de
enfriamiento.

Falla De Energia Eléctrica.

Para determinar los requerimientos de relevo en esta situacién se requiere de un cuidadoso
anilisis que permita identificar el equipo afectado y en que medida |a falla en el equipo afecta la
operacion de la planta.

Por su extension la falla de energia podria ser:

1. Falla Local un solo elemento del equipo sera afectado.
2. Falla Intermedia: un centro de distribucién, un ¢entro de control ¢ un bus serd afectado.
3. Falla Total: todo el equipo eléctrico se ve afectado.

Falla De Agua De Enfriamiento,

Cuando se presenta esta falla, origina casi siempre la mayor masa de gas a relevar y constituye
por lo tanto, la causa critica para la que debe ser disefiado el cabezal de desfogue.

Al analizar ia falla de agua en una torre de enfriamiento, la cantidad de gas a desfogar obtenida del
balance de desfogues de una planta de proceso, no debe ser disminuida en ningln caso por las
razones siguientes:

1. Aunque se tenga la mitad de las bombas de circulacién de agua accionadas con motor
eléctrico y la otra mitad con turbina de vapor, al ocurrir una falla eléctrica puede
suspenderse totalmente el suministro de agua si las bombas con turbina de vapor tienen la
bomba de lubricacidn forzada, accionada por motor eléctrico.

2. Los generadores de vapor scn alimentados con combustible que proviene de fuentes
accionadas con motor eléctrice, por lo que al fallar una boemba con turbina de vapor, Iz falla
de agua de enfriamiento solo en funcién del tiempo.
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C) EXPANSION TERMICA.

El incremento en el volumen de un liquido por aumento © disminucion de la temperatura, puede
tener su origen en diversas causas; por ejemplo:

1. La tuberia © recipientes son blogueados mientras se llenan con liquido frio y
subsecuenternente sufren calentamientos por el medioc ambiente, fuego o equipo de
proceso.

2. Un cambiador de calor es blogueado en el lado frio mientras se llena con fluido en el lado
caliente.

3. La tuberia o recipientes son bloqueados mientras se llenan con liquido cuya temperatura
es cercana a la del ambiente, y calentade por |a radiacién solar

En cualquiera de los casos el disefiador debera suponer una capacidad de desfogue igual a la del
recipiente o tuberia susceptible de ser bloqueada, en base al volurmen que podra manejar y el
coeficiente de expansion térmica dal fluido.

D) FUEGO,

Extension de la zona: las caracteristicas de la instalacion deben ser tales que permitan confinar ei
fuego dentro de un area dada. De acuerdo a la experiencia indica que un fuego puede ser
confinado dentro de un area de 2 500 pies”.

Aislamientos: los aislamientos adicionales o un incremento de espesor del aislamiento en un
recipiente en especial podra ser considerado como un medio para reducir la generacion de vapores
resultantes de la exposicion al fuego.

Contro! de presion: durante un incendio, todas las alimentaciones y corrientes involucradas y det
sistema deberan ser depresurizadas de tal manera gue la generacion de vapor sea sclamente
funcioén det calor absorbido y de! calor latente de vaporizacién del liquido.

IV.2 ANALISIS DE CARGAS DEL SISTEMA,

El analisis de cargas del sistema es definido como el analisis detallado que se efectia de todas las
situaciones posibles de desfogue que pueden presentarse, a fin de determinar la condicion de
maximo desfogue en emergencia. La maxima situacién de emergencia es la suma de las
descargas individuales por una falla en particular. La méaxima carga de desfogue no es el numero
mayor en libras por hora que puede presentarse, sino aquella condicion maxima que ocasione el
mayor cabezal de desfogue. En el analisis de cargas debe ponerse atencion en aquellas fallas que
pueden ser acumulativas por dependencia del sistema.
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Es conveniente considerar los siguientes faclores, numero de véivulas de relevo, presion de
ajuste, contrapresion permisible, temperatura de relevo, flujo, peso molecular y causa que origina €l
desfogue para este andlisis.

E! factor critico determinante para ¢l disefio del sistema sera el que requiera de mayor didmetro.

El analisis de cargas se representa a través de un Diagrama de analisis de cargas, aqui es
posible visualizar en forma rapida la condicion critica y debe sefialar como minimo:

A. Todas las aportaciones de desfogue que intervienen en el sistema.

Las causas de desfogue para cada planta en particular asl como las caracteristicas del
filujo, peso molecular, presion y temperatura del gas, corriente abajo y arriba de cada
vailvula. Deberd identificarse la causa de relevo para la cual sera disefiado el sistema,
dicha causa corresponde a la del mayor flujo considerando que el arreglo de las valvilas
sean aditivas o no.

C. La interrrelaciéon con los servicios auxiliares esto es: la torre de enfriamiento que da
servicio a la planta, la subestacion eléctrica y alimentador de los cuales depende ta planta.

D. El didmetro de cada linea de desfogue.
E. Elquemador al que sea enviado la corriente de gas.

F. En una seccion aparte debe indicarse los grupos de quemado resultantes, anotando en
cada uno |a causa principal de desfogue, para que pueda verse claramente el flujo total de
disefio resultante de las situaciones acumulativas de relevo.

G. Finalmente deben sefalarse en forma de resumen los quemadores que dan servicio a los
grupos de quemado, indicando en cada caso el flujo a guemar.

IV.3 BALANCES DE DESFOGUES.

Para desarrollar el disefio adecuado de cualquier sistema de desfogue es preciso elaborar
diagramas que muestren las diferentes fallas que se presentan en cada una de las plantas del
complejo procesador de gas. Para la cual se elabora un diagrama el cual se define como Diagrama
de balance de desfogues.

Un diagrama de baiance de desfogue se define como el resumen grafico del sistema de
desfogues. En el se sitian la localizacion de las plantas, areas de almacenamiento o fuentes de
emision de los desfogues. Se muestran también los tanques separadores de liquidos, los tanques
recolectores de condensados para las lineas de desfogue, los tanques de sello con agua vy los
quemadores involucrados en el sistema sin importar cual sea su tipo. El balance de desfogues
debe mostrar también los datos de relevo para cada corriente de gas, esto es: nombre de la
corriente, causa de relevo, flujo emitido, peso motecular, temperatura y presion disponible.
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Una vez realizado lo anterior, es necesario recolectar en un cabezal de desfogue todas aquellas
corrientes de gas cuyas caracteristicas son similares como son:

1. Composicidn similar del gas.
2. Descargas con niveles de presion similar.
3. Descarga con niveles de temperatura similar.

Es deseable que las corrientes de gas de ocurrencia simultanea sean dirigidas al quemador por
diferente tuberia cada una, sobre todo si se trata de grandes volumenes de gas.

Un diagrama de analisis de cargas indicard en forma completa las diferentes situaciones de
emergencia en cada una de las ptantas, de tal manera que es posible visualizar en forma rapida la
condicion critica. Este diagrama es una herramienta de gran utilidad en el disefio de un sistema de
desfogues y debe seflalar como minimo:

A. Todas las plantas o estaciones de desfogue que intervienen en el sisterna.

B. Las causas de desfogue para cada planta en particular asi como las caracteristicas de
flujo, peso molecular, presién y temperatura del gas.

C. Ladependencia de servicio, esto es:

* La torre de enfriamiento que da servicio a la planta.
» La subestacion eléctrica y el alimentador de que depende la planta.
* La subestacion eléctrica y el alimentador de que depende la torre de enfriamiento.

D. Eldiametro de cada linea de desfogue.
E. Elquemador a que serd enviada la corriente de gas.

F. En una seccion aparte deben indicarse los grupos de quemado resultantes, anctando en
cada uno la causa principal de desfogue de tat manera que pueda verse claramente el flujo
total de disefio resultante de las situaciones acumulativas de relevo.

G. Finalmente deberan sefialarse en forma de resumen los quemadores que daran servicio a
los grupos de quemado, indicando en cada caso el flujo a quemar, el nimero de boquillas
de quemado y la velocidad en cada una de ellas respecto a la velocidad sdnica
(Namero de Mach).

H. Es conveniente afiadir un pequefio diagrama de localizacion de los quemadores. Este debe
mostrar como minimo:

Area de tanques.

Fosa de quemadao.

Quemadores elevados.

Zona de radiacion

Direccidn de vientos dominantes
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La combinacidn de los diagramas de balance y del analisis de cargas, crea una herramienta
sumamente Util que permite conocer todas y cada una de las situaciones para las que el disefiador
tendra que crear un sistema seguro y confiable, ademas de permitir requisitar €l equipo a utilizar.

V.4 VALVULAS DE RELEVO.

La Valvula de Seguridad, es un dispositivo cuya principa! caracteristica y la mas importantes es
proteger al personal, el equipo y la produccion de 1as instalaciones industriales, como prevencion
ante un aumento de presidn en el sistema, a través de la descarga de una cantidad dada de vapor,
gas ¢ liquido, previniendo con ello, que el incremento de presién exceda un nivel predeterminado.

De acuerde a sus caracteristicas vy aplicaciones las vélvulas de seguridad se clasifican en.
valvulas de seguridad, valvula de alivio y valvulas de seguridad y alivio.

A, Vélvula De Seguridad.

Es definida como un dispositivo automatico disefiado para permitir el escape o relevo de
exceso de un fluido contenido en un recipiente a presién, y se caracteriza por su rapida
apertura total o accion de disparo. Esta valvula se utiliza para servicio de vaper, aire y gas.

B. Valvula de alivio.

Es un dispositivo automatico para aliviar la presién estatica, que ejerce el fluido contenido en el
recipiente al cual estd comunicado, y abre proporcionalmente al incremento de presion que se
sucede después de la presion de operacién. Esta valvula se utiliza en principic para servicio de
liquidos.

C. Valvula de seguridad-alivio.

Es un dispositivo similar a los anteriores, que puede ser usado tanto como valvula de
sequridad o como valvula de alivio, dependiendo de su aplicacién.

La valvula de seguridad debera ser cerrada con un minimo decremento de presion, y mantenerse
sellada hasta el momento de responder a la siguiente situacién de sobrepresién,

Una valvula de seguridad es utilizada en todo aquel recipiente 6 sistema cerrado en el cual la
presion sea distinta de la atmosférica; y en donde, baje cualquier circunstancia fa presion de disefio
del recipiente pudiera ser sobrepasada.

En algunos casos, |a descarga de fluido se hace directamente hacia la atmdsfera, sin embargo
cuando el fluido es toxico ¢ inflamable, se utilizan complejos sistemas de tuberia para la descarga
hacia un sistema de desfogues y generalmente mas de una valvula descarga hacia el sistema
resultando una contrapresién variable sobre la valvula,

Cuando tales sistemas de descarga se utilizan, la valvula de seguridad debera estar disedada para
minimizar los efectos de la contrapresidn variable sobre la presion de ajuste. En esta clase de
valvulas, hay que tomar en cuenta la temperatura maxima de operacién y la presién de ajuste.
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La temperatura maxima de operacion es un factor muy importante para la seleccion, ya que, es
determinante para el material del resorte a utilizar,

La presién de ajuste, es otro factor importante ya que, con ésta se determina la calibracién que se
dara al resorte para permitir que la valvula abra y el fluido se escape.

Las valvulas de seguridad y alivio para servicio en gas, vapor y liquido seran usando aire como
medio de prueba. Esta prueba debera estar libre de paniculas sélidas o fluidos nocives que pueden
causar dafics a las partes de la valvula o afectar el funcionamiento de la misma, cuando ha sido
probada.

Para poder realizar la calibracién en la valvula, se requiere un banco de prueba de aire que
consiste en una fuente de presion, linea de abastecimienio con valvula de estrangulacién y un
recibidor de aire que cumpla con las siguientes caracleristicas.

a) Salida para el montaje de la vaivula que ha de probarse.

b} Manémetro con valvula de aguja.

¢) Un volumen adecuado de aire para la valvula que ha de probarse, para lograr una
elevacion completa del disco en la descarga.

El aditamento que se usa para adaptar la vélvula en el banco de prueba de aire y con la boguilla de
salida del tanque recibidor de aire, deberd tener un didmetro mayor que el de la tobera.

El mandmetro que se usa para calibrar la valvula, debera ser de rango tal que la presién de la
calibracion requerida este comprendida en el tercio medio de la escala total de la lectura.

SELECCION.

Para la seleccion de las valvulas de seguridad y alivio, intervienen los siguientes factores que a
continuacion se mencionan:

Presién de ajuste.

Temperatura maxima de operacion.
Fluido a manejar

Capacidad de alivio.

Sobrepresion.

Estos factores son los mas importantes para la seleccion de valvulas de seguridad y alivio. Los
diferentes métodos para calcular una valvula de seguridad y alivio son:
A, Por farmula,

= Por formula API
= Por formula ASME

B. Portablas.

C. Por gréficas.
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VALVULA CONVENCIONAL

PARTES DE LA VALVULA DE SEGURIDAD Y ALIVIO

TIPO CONVENCIONAL

Gm-dDRN S W~

CUERPO O BASE

TOBERA

DISCO

RETEN DEL DISCO

ANILLO DE AJUSTE

PERNO DEL ANILLO DE AJUSTE
PORTA DISCO

Gula

VASTAGO O AGUJA

RETEN DEL VASTAGO

BONETE

BRIO DE LA BASE

TUERCA DE BRIO

RESORTE

RONDANA DEL RESORTE
TORNILLO DE AJUSTE

TUERCA DEL TORNILLO DE AJUSTE
TUBO EDUCTOR

CAPUCHON © CASQUILLG

JUNTA O EMPAQUE DEL BONETE
JUNTA O EMPAQUE DE LA GUIA
JUNTA DEL PERNO DEL ANILLO DE EMPAQUE
JUNTA O EMPAQUE DEL CAPUCHON
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a) METQDO DE CALCULO DE TAMANO DE VALVULAS PARA RECIPIENTES CONTENIENDO GASES;
POR FORMULA API

La informacion necesaria para el calculo de las valvulas en un recipiente conteniendo gas o vapor
es:

Tamafo del tanque: Dimensiones descritas en hoja de datos.
Tipo de recipiente: Horizontal o vertical.

Fluido: Composicién por nombres.

K: Relacién de calores especlficos.

Presion de operacién: Py (psia)

Presion de ajuste: P {(psig)

Temperatura de cperacién: To (°F + 460)

1.- DETERMINACION DEL CALOR DE ABSORCION.

a =21,000°F* A082
Q= Total de calor absorbido, Btu/Hr
F= Factor
A= Aea total de superficie, i

2.- AREA DE SUPERFICIE.

La determinacién del area tota! de superficie puede favorecer para una configuracién de recipiente
segura, tal como un recipiente cilindrico horizontal con tapas elipticas. Las formulas para area total
de superficie para diferentes formas de recipientes son listadas en la tabla 1.

A= Fye * AREA TOTAL DE SUPERFICIE DEL RECIPIENTE

A = Area de superficie, ft*
Fwe= Factor perimetral, fig. 1
Para un recipients horizontal, usar tabla 1 figura 2,
Para un recipients  vertical, usar tabla 1 figura 3.

3.- FLUJO DE VAPOR RELEVADO.

£l flujo de vapor relevado se obtiene a partir de un balance de energia por lo que obtenemos:

W= Flujo de vapor relevado, Lb/Hr
Q » Calor absorbido, BtuHr
A= Calor latente de vaporizacion, Btullb
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4.- AREA DEL ORIFIO DE LA VALVLUILA,

El area de orificio requerida para una véivula de seguridad-alivio en una contingencia de gas. de
un recipiente expuesto a fuego abierto puede ser determinado por la siguiente formula:

Ac= Area del orificio, in’

F'= Factor de ia vilvulz de relevo, fig 4
As= Area expuesta del recipiente, tab. 1
= Presién de relevo, psia

5.- PRESION DE RELEVO.

De acuerdo a la causa de relevo se considera la acumulacién que va del 10% para causas de
bloqueo hasta el 25% para causas de fuego.

Pi= 1.1 Pp +14.7
P, = Presién de relevo, psia
Po= Prasién de dissfo, psia

6.- TEMPERATURA DE RELEVO.

Cuando no se conoce la temperatura de relevo es posible calcularia por dos métodos una de ellos
consiste en determinarlo a partir  de una curva presién-temperatura para el componente de
mayor porcentaje, este método no es muy recomendado por poca exactitud que se pueda tener, y
el segundo método que consiste en:

P T
T1=1 4
PD

T,= Temperatura de relevo, °R
To= Temperatura de operacion, *R
P1= Presitn de relevo, psia

Pg= Presion de operacién, psia

7.- AREA EXPUESTA DEL RECIPIENTE.

Para la determinacién del area expuesta del recipiente, se hace la seleccién de la férmula
correspondiente para el recipiente que se tenga de la tabla 1.

A =n*|D*L *
= +--
s 2

Ag= Area sxpuesta del recipiente, f’
D= Didmetro def recipienta, ft
L= Longitud del recipiente, ft
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8.- AREA DEL ORIFICIO DE LA VALVULA DE RELEVO.

El area de orificio requerido para una vatvula de seguridad-alivic en un recipiente conteniendo gas
expuesto a fuego puede ser determinade por la siguiente formula:

1
F'*A
Ag= —°
.F"|

'

Ace Area del orificio, in”

F'= Factor de operacién, fig. 4

As= Area expuesta del racipiente, #°
Py= Presion de relevo, psia

Para determinar ¢l factor de operacion de la vaivula de relevo {F"), entrar a la figura 4 & la
temperatura de relevo correspondiente, seguir horizontalmente hasta aproximadamente iocalizar la
curva que representa la relacion de calores especificos (k), después hacer un movimiento vertical
hacia bajo de la carta y leer el factor de operacién de la valvula de relevo.

8.- DETERMINACION DEL TAMARO ADECUADO DE LA VALVULA.

Ya teniendo e! area del orificio, tomamos la temperatura y la presién de ajuste, pasamos a tablas
proporcionadas por el proveedor y seleccionamos la vélvula adecuada a las necesidades
requeridas por los datos proporcionados.

A. METODO POR TABLAS.

Este método es mucho mas sencillo que por férmulas, ya que no se tienen que hacer tantos
calculos, ni tomar en cuenta tantos datos téchicos como: peso molecular, viscosidad del fivido,
factor de compresibilidad y temperatura absoluta. Con este método solo se necesitan los
siguientes datos: presién de ajuste de la valvula, capacidad requerida por ésta, la sobrepresion y la
temperatura maxima de operacidn.

Teniendo estos datos, el calculo del orificio de la valvula es muy sencillo, ya que nos es
proporcionado por la presion de ajuste, la capacidad y la sobrepresion. Teniendo este orificio,
pasamos a las graficas, con |a presion de ajuste y la temperatura maxima de operacion,
designamos el madelo de nuestra valvuia.

B. METODO POR GRAFICAS.

Este método se recomienda usarip unicamente, para propésitos de estimacion, ya que proporciona
el orificio aproximado para cada caso.

Asi mismo, estd sujeto a posibles errores al efectuar las lecturas o interpofaciones, En caso de
usarlo se recomienda verificar por formula.
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FIGURA 4. FACTOR DE OPERACION DE VALVULA DE RELEVO
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[ CILINDRO VERTICAL CON TAPAS T A=a(DL ¥ 07/2)

" CILINDRO VERTICAL CON TAPAS ELIPTICAS _ | A=a (DL +2610°) =
" "CILINDRO VERTICAL CON TAPAS HEMISFERICAS | A== (DL + D7/ 2y
" CILINDRO HORIZONTAL CON TAPAS _ T A=x(DL ¥ DY)
| CILINDRO HORIZONTAL_CON TAPAS ELIPTICAS A= (DL +26107) |
[ CILINDRO HORIZONTAL TAPAS HEMISFERICAS T asm(BL A
[ ESFERA "~ A= 2 (DY)
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V.5 SELECCION DEL SISTEMA ADECUADO.

La seleccién de un sistema esta sujeto a muchos factores, que son especificos para cada caso en
particular; algunos de tales factores son:

A. Propiedades Fisicas Y Quirmicas

El punto de fasheo, e! limite de explosividad, la temperatura de ignicion de ciertos liquidos
inflamables, gases y sdlidos.

El bajo punto de vaporizacion de algunos compuestos que han sido descargados como llquidos,
permite emplear serpentines con vapor en los tanques separadores a fin de crear masas de gas y
lievar la descarga al quemador; asi mismo, los compuestos restantes deben ser bombeados a
tanques recuperadores.

La baja temperatura de algunos desfogues de gas impide utilizar sellos con agua para evitar el
retroceso de una flama débil hasta la fuente de emision. En estos casos , lo conveniente es
emplear arrestadores o dispositivos en cuyo interior sea ahogada la flama.

B. Propiedades Fisiologicas.

Toxicidad.

El iimite de toxicidad indica el grado maximo de concentracion a la que puede ser tolerada una
substancia en el aire para un periodo de tiempo determinado.

Las descargas de gas que contengan CO; o H,S deben ser tratadas en un quemador elevado. En
caso de que éste se llegara a apagar, Ia altura de la chimenea y la velocidad desarrollada por la
boquilla deberan ser capaces de arrojar los conos de gas a una distancia segura. El nivel de
concentracion de la masa del gas al alcanzar el suelo viento abajo tendré que ser inferior al limite
de toxicidad permitido.

Olor.

En la cercania de areas pobladas se debe tener en cuenta las propiedades olorosas de algunos
compuestos.

Humo.

La propiedad de los compuestos de emitir mayor o menor cantidad de humo ayuda a decidir el tipo
de quemador a emplear.

Los compuestos olefinicos o ciclicos emiten grandes cantidades de humo, asi como los
compuestos de peso molecular alto. Es deseable su eliminacidn completa en las cercanias de
areas pobladas lo que se logra creando turbulencia en la descarga de gas con el fin de ayudar a
quemar eficientemente los carbones de las cadenas de hidrocarburos.
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C. Presencia De Liquidos En Ef Sistema.

Los liquidos recuperados, ya sea por condensacion o por separacién efectiva, tienen gran valor
econdmico y deben recircularse a proceso.

Nunca debera permitirse el paso de liquidos hacia el drea de quemadores, pues estos los arrojaran
como pequefas gotas encendidas.

Durante la produccién de algin producto petroquimico con frecuencia ocurre la emisidn de una
corriente liquida attamente corrosiva o venenosa, esta corriente debe ser quemada si no se envia a
algin tratamiento quimico.

D. Otros Factores.

Como ya se ha mencionado, las estructuras elevadas se justifican al tener que disponer de gases
tbxicos © venenosos, ¢ bien cuando se tengan que quemar pequefias cormentes de gas y no se
cuente con espacio disponible.

El quemador debera ser disefiado teniendo en cuenta:

La velocidad y temperatura del gas de salida.

El peso molecular del gas y la masa relevada.

Las condiciones metecrologicas que prevalezcan.

La topografia y la cercanla de las estructuras elevadas.
El nivel de ruido producido.

La corriente de gas a nivel de piso.

Los quemadores de fosa son ampliamente utilizadoes para tratar grandes volumenes de gas a nivel
de piso. Aproximadamente de 10% a 15% de la cantidad total del gas puede separase por medio
de tanques de agua y quemarse sin humo en una parrilla dispuesta para ello. El resto del gas se
considera como una mera situacion de emergencia de corta duracién y puede ser quemada en fosa
con boquillas abiertas cuya flama, confinada en una fosa, emite humo. La radiacion producida es
considerable por lo que debe disponerse de espacio suficiente.

En los capltulos subsecuentes se detalian cada uno de estos equipos y se dan los lineamientos
para su calculo.

IV.6 ANALISIS DE CARGAS PARA EL C.P.G. CD. PEMEX, TAB.

La parte fundamental del analisis de desfogues radica en hacer un analisis detallado de cada uno
de los desfogues y mostrarlo esquematicamente en un balance de desfogues, para lo cual es
necesario calcular el tamafio de las valvulas de seguridad con Ia finalidad de conocer tanto las
causas y cantidades de gas relevadas como los datos de disefio de la propia valvula de seguridad,
por lo que el disefio y calculo de las vélvulas de seguridad se justifica por ser el medio a través del
cual el flujo de gas relevado circulard hasta su conexion al cabezal principal.
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CALCULO DEL TAMANG DE VALVULAS DE RELEVO.

El calculo mostrado representa {a aplicacién del método para el caleulo de valvulas antes descrito y
solo se muestra para una sola valvula debido a que es la misma metodologla y Unicamente se
reportan los resultados en los balances de desfogues.

DATOS DE DISENO.

VALVULA DE RELEVOQ: PSV-420/421
EQUIPO PROTEGIDO: 105 EX-1/2
UBICACION DE LA VALVULA: SOBRE TUBERIA
DIAMETRO DE LA TUBERIA: 1 pulg.

PRESION DE DISENO (Pp): 1045.15 PSIG
PRESION DE OPERACION (Po): 1000 PSIG
TEMPERATURA DE OPERACION (To): 115 °F

AREA EXPUESTA DEL RECIPIENTE.

As= D2
4
As= " '(1)2

As = 0.785 pulg. 2

AREA DE SUPERFICIE.

A'= Fwp * AREA TOTAL DE SUPERFICIE DEL RECIPIENTE
A'= 0.67 *0.785
A’=0.53 in® 3.68*10° f

CALOR DE ABSCRCION,

Q=21,000F = A°®
Q=21,000 * 1* (3.68*10°%)
Q= 211.84 BTUMr
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Q
W=
s
211.94
149.69
Lb
W =142
Hr

PRESION DE RELEVO,
Pi=1.1Pp+ 147
P1=1.11045.15 +14.7
P1= 1,164.70 PSIA

TEMPERATURA DE RELEVO.

P,
T,= 0
Po
1164.70 * 575
! 10147
T, = 660°R

AREA DEL ORIFICIO RDE LA VALVULA DE RELEVO.

F*As
Ac =
P
. w3
0.014" 36810
Ac = -
- 1164.70
Ac = 15141073

DE ACUERDO A CATALOGO DE FABRICANTE Y CON EL AREA DEL ORIFICIO EL
TAMARNG Y TIPO DE VALVULA ES: 1" E 2", EN DONDE 1" ES EL DIAMETRO A LA
ENTRADA DE LA VALVULA, E ES EL MODELQO DE LA VALVULA Y 2" ES EL DIAMETRO A
LA SALIDA DE LA VALVULA.
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CALCULO DE TEMPERATURA A LA SALIDA DE LA VALVULA DE RELEVO.

Como ya se indico en la parte IV.3 para las corrientes de gas desfogado a Ia salida de la valvula de
relevo, se requiere que antes de iniciarse una nueva etapa en el proceso descrito para el analisis
del sistema de desfogues se conozcan las condiciones de operacion maximas despues de la
valvula.

A fin de conocer dichas condiciones y partiendo de una presion calculada en la seccidn del tamafio
de valvulas solo resta conocer la temperatura a la salida de la valvula.

La determinacién de la temperatura puede ser calculada por dos métodos, el primero es a traveés
de las cartas de temperatura-presién existentes y el segundo método es a partir de un analisis
termodinamico, mediante las ecuaciones de estado correspondientes.

Con la finalidad de obtener un comportamiento real y simplificar el tiempo de célculo para cada una
de las valvulas, es necesario hacer uso de |as ecuaciones de estado a través de un simulador de
procesos.

La simulacién de procesos es descrita como |a accion de crear, en modelos, situaciones gque
representan el comportamiento que seguird el sistema simulado para alternacicnes en sus
variables y bajo cierta circunstancia.

Existen varios tipos de Simuladores entre los cuales se encuentran:

Micro Chess
Hysys
Hysym
Aspen

El simulador empleado es HYSYS; que es un Software en Ingenieria de Procesos, “Simutador”.
HYSYS ha marcado el principio de una nueva era en Ingenieria de procesos y Simulacion.

Aungue HYSYS ha sido desarrollado como una solucidn de sistemas, a demas de brindar gran
ayuda en las areas de Ingenierla esto es, debido a la habilidad para estudiar a un proceso desde
diferentes perspectivas de modelado, ademas cuenta con un ambiente grafico para llevar a cabo
una comunicacion completa e interactiva con el simulador,

Con HYSYS se puede realizar:

a) Modelado de procesos bajo condiciones dinamicas,

b) Desarrollo de estrategias de control,

¢} Modeiado de estado estacionario,

d) Preparar disefios de proceso,

e} Optimizacion para disefio de procesos,

f) Analizar multiples alternativas de disefio,

g) Predecir los efectos y cambios en Operacion de Plantas,

HYSYS cuenta con una base de datos de fluidos, la cual se puede crear, definir y modificar; esta
base de datos contiene a su vez propiedades como; temperatura y presion critica propiedades para
gran cantidad de componentes y otra informacién como; Ecuaciones de estado, reacciones y
parametros de interaccion, e hidrocarburos de interés como; Metano, Etano, Propano, entre otros.
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Para calcular la temperatura de la mezcla de gas desfogado a la salida de la valvula de relevo, se
realizé mediante ecuaciones de estado a través del Simulador de Procesos, El simulador de
procesos HYSYS hace uso de ecuaciones de estado, entre 1as que se encuentran:

» Redlich - Kwong, (1949).

* Redlich — Kwong — Soave, (1972},

R*T a

p=_ -
V-b V*(V+b)

» Peng - Robinson, (1976).

R*T a
v - 2

P=y 2
V-b Vv 42°b*V-b

De las ecuaciones antes mencionadas; la ecuacion de Peng — Robinson, es mediante |la cuat se
realizaron las simulaciones necesarias para ¢l calculo de temperatura, segun la guia del usuario
del simulador HYSYS, la ecuacién de Peng — Robinson, ademas de ser recomendada para
hidrocarburos y gases inorganicos como; Nitrégeno, Oxigeno, Acido Sulfhidrico y otros, es
aplicable a procesos Criogenicos en donde se manejan amplios rangos de temperatura y presion,

Existe una gran diferencia entre las ecuaciones, esto es; la ecuacion de Peng — Robinson predice
tanto densidades de gases como de liquidos ademas el range de aplicacién tanto de presion como
de temperatura es muy amplio, en cuanto a la de Redlich — Kwong - Scave su rango de aplicacion
es mas limitada y no predice para liguidos,

De acuerdo a Ding-Yu Peng and Donald B. Robinson en la publicacién “A new Tow-Constant
Equation of State” comparan datos experimentales y datos calculados de presiones de vapor,
factores de compresibilidad, y entalpia tanto para la ecuaciéon de Redlich - Kwong — Soave como
para Peng — Robinson y encontraron que el menor porcentaje de error es para la ecuacion de Peng
- Robinson. Dando asl la seguridad y certeza de obtener mejores resultados mediante dicha

ecuacion.
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A continuacion se muestran fos rangos de aplicacion de Temperatura y Presion tante para Peng -
Robinson como para de Redlich — Kwong - Soave :

METODO TEMPERATULRA (°F) PRESION (Psia)
Peng - Robinson > -456 < 15,000
Redlich — Kwong — Soave >.225 < 5,000

Caracteristicas de la Ecuacidn de Peng — Robinscn

Es una ecuacién empirica

Relaciona las variables presién volumen y temperatura, (PVT)
Aplica para compuestos polares y no polares

Aplica para gases y para liquidos

Es usada principalmente en procesos de hidrocarburos tales como: gas natural y petrélec
Ecuacion que puede calcular la densidad de liquidos

Es mejor en la zona critica

Da mejor volumen molar que Redlich - Kwong - Soave

Hay fuerzas atractivas y repulsivas

a= Esta en funcion de la naturaleza del gas

b= Esta en funcion de la naturaleza del gas

La ecuacion de estado para Peng — Robinson es la siguiente:

ECUACION DE ESTADOQ;

R*T a(m
P= -2 2

V-b Vv54+2"b V-0
P= Presién del gas
R= Constante universal de los gases
T= Temperatura del gas
V= Volumen molar del gas
a= Parametro que involucra fuerzas atractivas
b= Parametro que involucra fuerzas repulsivas

PARAMETRO:
a=ac*a

2 = Parametro que involucra fuerzas atractivas
ac= Parametro que involucra Tr, w, Te, Pe,
a = Parimetro gue involucra T, w

43




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
ANALISIS DEL SISTEMA

PARAMETRO

PARAMETRO:

PARAMETRO:

PARAMETRO:

VOLUMEN:

2..2
R2.
ac = 045724+ ¢
C

ac= Parametro que involucra Tr, w, Te, Pe,
R= Constante universal de los gases
Te=Temperatura critica

Pc= Presion critica

a =[1+m(1—xTr)]2

a = Parametro que involucra T, w
m= Parametro que mvolucra w
T~ Temperatura reducida

m = 0.37464 + 1.54226 * w - 0.26999 * w2

m= Pardmetro que invelucra w
w= Faclor acentrico

b 0.07780*R*Tc
Pc

b= Parametro que involucra fuerzas repulsivas
R= Constanie universal de los gases
Te=Temperatura critica

Pc= Presidn critica

2
R*T 2°R*T*b a R*T*b? ab
Ve V3| —ap? - P VTN S0
p P b P p

V= Volumen mofar del gas

P= Presién del gas

R« Conslante universal de los gases

T= Temperatura del gas

a= Parametro que involucea fuerzas atractivas
b= Parametro que involucra fuerzas repulsivas
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FACTOR DE COMPRESIBILIDAD:

z’-z“-(-B+1)+2'(—3'82-L2'5+A)-(A-BLBZ-B’)=0

A a*'P
R2* T2
P*b

B=
R*T

2= Factor de compresibilidad

A=Primer coeficiente virial

B=Segundo coeficiente virial

P= Presién del gas

R= Constante universal de los gases

T= Temperatura del gas

a= Pardmetro que involucra fuerzas atractivas

ENTALPIA;

aH = Cp* (T, = T, ) + Hr, + Hr,

AH= Incrementla de entalpia

Cp= Calor espacifico
T,=Temperatura de entrada del gas
T=Temperatura de salida del gas
Hry=Entalpla residual a 1a entrada
Hrz=Entalpia residual a 1a salida

ENTROPIA:

T. P
Zl-r*Ln ? +8r, - 81

T P

AS = Cp~|log

AS= Incremento de entropia

Cp= Calor especifico
T:=Temperatura de entrada del gas
Tr=Temperatura de salida del gas
R= Constante universal de los gases
Py=Presién de entrada det gas
P=Presi6n de salida del gas
Sr=Entropia residual de entrada
Sr=Entropia residual de sakda
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HYSYS Valvula

Planta . hsc

Diagrama Representativo de las valvulas de seguridad.

Entrada Salida Energia
NOMERE [ DE OPERAR NOMBRE | A OPERAR NOMBRE | A OPERAR
1 | Vaivuia i Vahvula — e
PLANTAS:
A Endulzadoras de Gas
]
a Endulzadoras de
Condensados I/l
a Criogénicas I/
Vatvulas de Seguridad
Vilvula de
sequridad
(PSV-420/421)
Entrada de gas Salida de gas
(4] 2
-
L
Fecha. Versién HYSYS v1.5.2 | Pagina No. 1 |De. 1
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HYSYS Composicidén

VAL.hsc

Propiedades y composicion del gas.

Alimentacién a:

Producto de:

Conexion légica:

VALVULA DE SEGURIDAD PSV-420 /421

PLANTA ENDULZIADORA DE GAS
it

Propiedades del gas
NOMBRE 1 2
Fraccitn Vapor 1.0000 1.0000
Temperatura {C 93.13 70.91
Preston (Ibfin2_g 80.85 2426
Fiujo Molar (kgmol/h 0.028 0.028
Flujo Masico {Lb/h 1.42 1.42
Flujo de Volumen Liquido (USGPM 0.0077 0.0077
Flujo de Calor (KJM} 2504 2504
Composicién
NOMBRE 1 2
Comp. Fraccion Mol (Metano) 0.6857 0.6857
Comp. Fraccién Mol (Etano) 01408 0.1400
Comp. Fraccidén mol (Propano) 0.1140 01140
Comp. Fraccién Mol (CO2) 0.0335 0.0335
Comp. Fraccién Mol (H2S 0.0245 00245
Comp. Fraccion Mel (H20) 0.0014 0.0014
Total 1.0000 1.0000
Corrientes de Energia
NOMBRE
Flujo de Calor [L)
Unidades de Operacidn
QOperacion Tipe de Cperacién Alimentacion Productos
Viavula-PSV-420 Valvula 1 2
Notas*
Fecha [Version HYSYS v1.5.2 [ Pédgina No, 2 | De. 2
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HYSYS Vilvula

VAL.hsc

VALVULA DE SEGURIDAD (PSV-420/421)

Propiedades del gas a la entrada de la vdlvula

Entrada
Fraccién Fase Vapor 1 000
Temperatura {C) 93.23
Prasion (Kg/icm2_g) 80 85
Flujo Molar (kgmol/h) 0.02850
Flujo Masico (Ib/h) 1.420
Flujo de Volumen Liguido {USGPM) 0.0077
Enpalpia Motar (kealkgmol) -2 100e+04
Entalpia Mdsica {keatkg) -529.2
Entropia Molar (ki/kgmol-C) 160.1
Entropia Mdsica (kj%g-C) 7.086
Flujo de Caler (Kjh) -2504
Densidad Masica {g/cm3) 0.06933
Capacidad de Caior Molar (Kj/Kgmol-C) 57.73
Capacidad de Calor Masico {kitkg-C) 2555
Conductividad Témica {(Wim-k) 0.0444
Viscosidad (cP) 0.01572
Tension Superficial {dyna/cm) —
Pasc Molecular 23.55
Factor Z 0.8567

Propiedades del gas a |a Salida de la valvuta

Satida

Fraccion Fase Vapor 1.000

: o R R ] 70.91
Presion (kpiem2_g) 24.26
Fiujo Molar (kgmol/h} 0 02850
Fiujo Mdsico {Ib/m} 1.420
Flujo de Velumen Liguido {USGPM) 0.0077
Enpalpia Molar {kcalkgmoi} -2.100e+04
Entalpia Mésica {kcalkg) -920.2
Entropia Molar {kyhgmol-C) 168.9
Entropia Masica {kj/kg-C} 7.474
Flujo de Calar {Kifh} -2504
Densidad Masica {glem3) 0.9325
Capacidad de Calor Molar (KiKgmol-C) 49.04
Capacidad de Calor Masico {kjxg-C) 2170
Conductividad Témica (Wim-k) 0.03557
Viscosidad (cP) 0.01303
Tensidn Superficial {dynefcm) n
Peso Molecular 23.55
Factor Z 0.9356
Notas:
Fetha [Version HYSYS v1.5.2 | Pégina No 2 | De 2
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DIAGRAMA DE ANALISIS DE CARGAS-CD. PEMEX
iy sl PLANTA ENDULZADORA DE GAS

—— .
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VALVULAS DE SEGURIDAD MAXIMAS DESPUES DE LA CONIICIGNES DEL FLLIDO ANTES OE LA VALVULA
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—— e — _—— _ _ i e —
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DESFOGUE

A
A

I I r r I © ¥ I I I x I

ENDULZADORA DE CONDENSADOS

DIAGRAMA DE ANALISIS DE CARGAS-CD. PEMEX
PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS

DATOS DE DISEAD DE LA VALVULA

(24 MBPD) CONDICIONES DE OPERACION
VALVULAS DE SEGURIDAD ‘MAXIMAS DESPUES DE 1A CONDICIONES DEL FLUIDO ANTES DE LA YALVLLA
.VN'W . . . . [
TEM SALIDA  CONTRA  PRESIONDE TEMPERATURA  PESO DESCARGA . 00
FUMERC ) LOCALZACION  ORIFICIO ¥} PRESION (PSIG) RELEVOPSIG DERELEVO™ MOLECULAR MAXMALBMR o tRiC
. . . . . . : . .

pevaser EA4404A 5Q8 30020 1w 978 €070 2168, VM3 21819
[PSvads EA-4404B sag 30020 s, s 300200 26 WeWI| 218919
PEV-4409 DA-4402 8RB 287 08 1493 4978 30020 2400 226583 1236132
: : : : X : . . : . .
Psvann DAMADIA 112G 212, 11 41390, 137966, 17420 4682 50198 4126
PSV4402 1 DAAGIB 1RG 212 143 38 3% 197966 a0 6oz 7658189 346128
_Psvasmy DAMOIC 112G 212 14338 41390 137965 17420 2662 78.561 99 3,481 zs.
‘PSVW ' FAMOI. 111‘2621!2’ 1433ﬂ. l‘ﬂw. ‘.3?956. l?d)ﬂ. 48 82 eain uz' 11,871 Ug‘
JPsva0s FA4a02 1€ z: . 85 :u'_ 8447 74 zor b1 39: a8a7 @ asrer
Povaas FA4s01 ZH3 03 46 979 65996 15080 78 2436000 2436050
'PSVAA\? R FA-lm. ZMJ‘ 124 33. 122 28_ “092‘ 150 BO. 25 2|| 23922:5. 23,922 ﬁ.
[Psvasls EA4S1 112622 0380 108 67 6550 150 80 n 788735 5,521 62
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ANALISIS DE CARGAS

'DESFOGUE ACIDO

. CAUSA MASA LY MASA MOL TEMPERATURA . PRESION PSIG

FUEGQ ) 12,261 22 2400 287 06 1493
RUPTURA DE TUBOS . 0127 7158 300 26 1493

FALLA AGUA ENFRIAMENTO 32,2553 , 2400 287 06 1493

_SALIDA BLOQUEADA . 2762833 2160 . 30020 1493

FLUAQ DE ISERO 32,255.83 14.00 287.00 1493
'DESFOGUE HUMEDO _

. CAUSA MASA LivMr MASA MOL TEMPERATURA °F PRESION PSIG

FUEGO EXTERNO R 384,500 00 62 14338 4130

iFfUPTUﬂA DE TUB0S . a00 . o200 200 (2473

‘FAL.LA AGUA ENFRIAMIENTO a0 o000 oo ooy
'SAUDA BLOQUEADA . 53,127 98 . 46 82 14335 41390

FLUJSO DE DISENC . 104, 800.00 A 0.8z 141314 111.90

NQTA:

FalLageL
SISTEMA DE
REFRIGERACION

NOTA

1 - PARA EL DXSENO DFL SISTEMA DE QUEMADORES SON ADITIVAS LAS VALVLLAS PSV-4401. PSV-4402 PSV-440] ¥ LA ALVENTACION A LA PLANTA

CAUSAS ¥ CANTIOAD RELEVADA LBHA

Causa
ESPECIAL

DE
ENFRIAMIENTO

' FALTA DE AGUA  RUPTURADE

TuBOS
27
27

SALIDA
BLOGUEADA

27 628 33,
27 628 33

78 581 £,
76.581 08
78.581 58
63,111 82

kAL 1]
13390 89

714299

7937 35
/77T
24 834 92
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PLANTA CRIOGENICA
{315 MMPCST)

VALVULAS DE SEGURIDAD
NUMERQ LOCALIZACKON  DRIFICIO
‘esvaio EA-208 ruy
PSV-201 Fazm rHT
:Pwm ) Fn,zoaar rH 3-:
povzm * FA200C ZHY
Psvaos Fszmn: N3
PEV-205 FAZ02 X6 21:2—:
:Psv.zos \ FA-204A roz
pevan7 BA-ID1A TE z-:
Pov08A A2 102 G212
‘FSV-m . Fa-20 .| 1m2°G212
P5Y-210 EA-208 ZHY
:Psv-zn ) FA205 s
Psvan E.qzns e
[Psvax ) FA-208 117 G2 12"
PSV-230 FAZ09 23
:Psmzm Ao Iz
PEv-232 FA-212 112G 212
.PSV-ZJS FA-211 4°L G":
PEV-256A EA-203 rHx
SV 2568 B0z rHg
PSV-261 FA—ZDae: 2H 3
PSV-262 FA-203F THY
:PSV-M FAZ0ME oz
Psvaes BA2018 1"E
PSV-280A EAZRAC ror
Psvome um-a: ror
PS03 EAZ1-320 THY

CONDICIONES DE

DESPUES DE LA VALVULA

DIAGRAMA DE ANALISIS DE CARGAS-CD. PEMEX
PLANTA RECUPERADORA DE ETANO Y LICUABLES |

DATOS DE DISERO DE LA VALVULA
Y ) CAUSAS Y CANTIDAD RELEVADA LB/MR

OPERAGION MAXIMAS: CONDICIONES DEL FLIADO ANTES DE LA VALVULA
+ + - +

PRESIONGE  TEMPERATURA PESO DESCARGA
RELEVO PSIG  OE RELEVO'F  MOLECULAR  MAXIMA LEMHR

TAUSA
ESPECIAL F G

RUPTURA DE
TuBOS

© FALTA AGUA OE
ENFRIAMIENTO

FALLA DEL
SISTEMA DE
REFRIGERACION

SALIDA

TEM SALIDA CONTRA BLOQUEADA

PF)  PRESIONPSIG FUEGD

-15000° 1700

-168 63 160 50 53500 24181 0 24 181 00

93000 150.‘ 23 19162 48
93100 150 238 19,162 46

9300 150‘ 2738
93000 150

106 62 27900 19 162 4E|
f} .

106 62 21900

279 00

10 +62 46

106 82 19.182 48 19.162 45
106 52

106 62
.

27900 738

19162 46
1476

19,162 45|
27900

154 5¢

830 00 150
51500

.
51500

12552 65 $2 552 5|

351 14 4000 00
r

35092
anat

5013

300,80 154 50 400000 4.00000
.

11074

1750
1954
1954
17 oo‘

38300 A34 17600

363 00

1.210 00 15000

15000

33417800
11074 121000
53500

93000

AMITEN
2418100

334.176 00
12420 160 50

27500

15000 1182 00

118.28 15000
15000

15000

1699 420300 4.203 00

12999 154 50 13.376 00

51500
200 00

200 00

M4 18.376 00 113200
6000

6000

13 43 1800 3233100 110800 3239100

13143 15000 1920 3724100 2.004 00 37.241 00
- . - . +

13143 8000 20000 15000 861790

a1a¢
8100
154 50

N 165800 961700
. .

145 32 27000

270 00

17500 4400
“o

AP~

7.200 00 7 29000

145 32 17500 453X 00 54,200 00 245.30G 00

12590
12590

51500 15000 319.060 00 315060 OC

154 50
27400

51500 15000 1730 319.060 00 319 060 OOy

10862 93000 15000 175 19162 45 19 162 46

106 62
348 52

27900 93000 15000 175 19.162 46 19 162 46|

154 50 51500 5992 5013 111100 111100

29770 154 50 51500 mar 17 50 2,500 00 250000

6301 57500 1876 193 774 00

56901

154 50 51500 183 774 00

154 50 51500 57500 127 183,774 00 193 774 00
. .

15872 78500 95000 193 95 2132 17.385 62 17 19562
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DESFOGUE HUMEDO
. CAUSA
FUEGQ

FALLA SIST REFRIGERAGION
| FALLA AGUA ENFRIAMENTO
| SALIDA BLOQUEADA
RUPTURA OE TUBOS
CAVSA ESPECIALF C

FUJO DE OVSERO

+

DESFOGUE SECO

. cAusA

FUEGD

[FALLA SIST REFRIGERACION
FALLA AGUA ENFRIAMIENTO
| SALIDA BLOQUEADA
RUPTURA DE TUBOS
CAUSA ESPECIAL F G

FUJO DE IXSERO

+ +

+ 3

NOTA:

.

DIAGRAMA DE ANALISIS DE CARGAS-CD.PEMEX
PLANTA RECUPERADORA DE ETANO Y LICUABLES |

MASA LivHr MASA MOL . TEMPERATURA *F . PRESION PSIG

+ *
54,260 60 ) “oo , 13500 . 8100 .

000 , oo i 000 . 000 .
245.300 00 R 2y . 13800 . 8100 .
638,120 00 . 173 . 12590 . 154 50 NoTat
37,241 00 \ "X . 13143 R 80.00 .
387,548 00 | 876 . S0t . 154 50 NOTAZ
022,120.00 N 17.30 , 125.90 . 184.50 R
MASA LbHr R MASA MOL , TEMPERATURA *F PRESION PSIG

L] \ o000 . L1 , 8100 ,

(2. a00 . 0oo ) 000

000 K coo . 000 . 8100

ao0 . ] . 000 166 50
24181 00 , 1700 . -158 03 6000

000 . [ [ . 000
24,181.00 B 17,00 ) 14803 160.50

1 PARA EL DISENQ DEL SISTEMA DE QUEMADORES SOM ADVTIVAS LAS VALVULAS PSY-256 A, PSV-256 8
,2-PARA EL NSENO BEL SISTEMA DE QUEMADORES SON ADITIVAS LAS VALVINLAS PSV-269 A PSV-289 8
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DIAGRAMA DE ANALISIS DE CARGAS-CD. PEMEX
" PLLANTA RECUPERADORA DE ETANO Y LICUABLES 1l
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DIAGRANA DE ANALISIS DE CARGAS-CD, PEMEA
PLANTA RECUPERADORA DE ETANO Y LICUABLES Il
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PLANTA CRIOGENICA
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TEM SALIDA CONTRA
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DATOS CE DISENO DE LA VALVULA

CONDHCIONES DEL FLUIDO ANTES DE LA VALVLILA
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ANALISiS DE CARGAS
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1-PARA EL ISERO DEL SISTEMA DE DUEMADORES SON ADITIVAS LAS VAL VULAS PSV 104 A PSV 1048 PSV-I04C
2 PARA EL D'SERD DEL SISTEMA DE QUEMADORES SON ADITIVAS LAS VALVILAS PSVO50 y PSVO61
3.PARA FL DISENO DEL SISTEMA OE QUEMADORES SbNADIﬂVAS LA& ‘VAf.VULAS PSY3434 ¥ PSV5438

!
i

A -

NOTA ¢t

—- -

ok

FALTA DE AGUA | RUPFTURADE | ~
oE TUBOS
ENFI?IAM’EN’YO .

.'
-t e A m o
: |

—t—t ——+ - —— —

+ o 4 A

+




oowe

o e FEETE 10 risegse

A W oecr vy

v

et v——re—

o PTG oo

= P N

_u.....l.....H.va&. F%-Jvﬁ# » . v t

e TEIEENE e m— > 0 RN
rt.t”.ulhmv w——— - = _ .@Ll..l..hm” 5 m i ]
LEED - e iy NG T
[ N T sermmea T TR ERL TR
T "~ ,mww.mH
o g, — — — (P irad

i — - o — — - e w Zvo.
e 2 TR
Gl — | fan T H 1
T ey o e AV i L] :
o zid I e = e : s

. - = N

lofrozme> - 07 - e e — —EF RN |
IO . g - — SSE—
wpEn, o B . :
ity T e s
ey %l —_—— —.
B B L T T e
e E T e s - ,
o xid . — SR
ey - et Tesd s
L — i o e
Il T T T — o, G i
T Tmeimdy — _ = =
Lt . T T
N o U -

L. I - e e
wem——ay DU Teerm I S e anias .
ey i T — L ai T - ..Hu}'.?lni:|mu...9|..uu.ﬂ o
Clmed > —mEE e ST A o i
B LT e s S .
—EE S il -1 ) ,
B - -, o : P .

S S— H A ———
ey —  — JE— il
mEES e L T D a0
By ST uI ——
= ety P ) i Y [ .
e e LS S Y
Ty — e o — o —— =
e Toien riun o — - o e | .
T Ll T, -!...l.i...ﬁv ||.I. _ | |
o e VN N G SOt
b rRAY o [ . . )
D —_ 5||I¢Av|mﬂﬂdm [
Ermiamd i it TR — —— e P | ottt
[, S LR o o —— s
T — e i
[~ % - —— . .Ill‘.f ] .
— 1 —— T t
- rereromn S et
—_— e — Senin
ey — = S e [ 3 M e = mein i e
= - R ek _
- llﬂqﬁlhﬂ.im R ol
S -5 A
[yl = _
[T — — [ L_..Ml, T e 4Am.w. = 1 | : . \
R S T s - .
vy 5 T <[] | Cvm
e o —— O S— 7 Sy | | _ [ _ ;
.. = = (T
L el T b e _

T B
! g il . _.:_
1 R N & Y |1
s BRI SR ) e
-MTmTLHrvaN]@ m 1
T /IRt |
! m“ . i
o o i

<



— o o Fal a0 -
i - -NJ. il(‘ _-‘ B i [lllmwﬂ T T .‘. M|1 l,-ll.”
it 1 - i o i
HUTEH @\u | .“_ .U- u@ wm.nMw
, PRSLE:
i | i ; ! (1545
T S r
. SRDONE XM i " H ] mu 5.
. [ 3 F
| i L
- if ! ool
K bbb 0 “
um H] . H h N__ I '
i i T T T !
2 . i ' _
S |
_ | _ -
¥ . ¢
| b ! Hl
, r H H
N N : _ |
w@_n../ < <
7 | - iy o
_ R qt.hm_
CoBST T AR
! n__ﬂ.m [& — F——
b e w S
* B S
[Cag | ]m _M/m )
_mn s . ﬁ Pl
I
cmwfum REE Uk
r..” mbn.’1|ﬂuu _.
] ﬁ A " ..
- . “:.,__
e
__,
o LI
| I
_ L “;_,
nL - r_" [
[ o
:_.,:_,___
i LS
| ﬁ T
7 , N
7 b (e,
| 11
N || I
i
|
[
_ _E}_
| — Y
o 7 L
N it
Ty + m_. b _ _ |
Lo
RN I
— : : : . . : ety
- %] Lyl A n (=] "~




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
ANALISIS DEL SISTEMA

SISTEMA ACTUAL DE DESFOGUES (EXISTENTES).

Tal como se ilustra en e! diagrama de balance de desfogues plano D-001, el sistema actual de
desfogue lo constituyen las siguientes corrientes:

QUEMADOR ELEVADO.

a} Desfogue Acido se maneja con un cabezal de 36" ¢ que recolecta los desfogues Acidos de
las Plantas Endulzadoras de Gas | y !, asi como ios desfogues acidos de las Plantas
Endulzadoras de Condensados | y II.

Por la naturaleza de este desfogue se maneja en un quemador eievado, tipo torre.

QUEMADOR DE FOSA DE EMERGENCIA:

a) Desfogue Amargo. Consta de dos cabezales de 42" ¢. Cada uno de estos cabezales
maneja el desfogue amargo de una Planta Endulzadora de Gas.

El Desfogue Amargo constituye la mayor apertacion al quemador de fosa, y por si solo,
constituye la capacidad de la seccién de la fosa de gquemado (seccidn de desfogue
endulzadora).

b} Los desfogues de la Planta Criogénica son el desfogue seco conducido por un cabezal de
24" ¢ y el desfogue humedo. El desfogue seco es emitido a baja temperatura, por 10 que &3
indispensable conducirlo hasta la fosa de quemado sin conectarlo con otros tipos de
desfogues.

¢) El Desfogue Himedo es conducido hasta la fosa de quemado, seccién criogénica y en esla
misma seccién se integra el desfogue himedo de 24" ¢ de las Plantas Endulzadoras de
Condensados | y Il.

Del anélisis efectuado a los balances de desfogue de cada una de las plantas y de las
composiciones de las corrientes de desfogue mostrados en los diagramas de proceso y de tuberia
e instrumentacion se detectan ias siguientes desventajas del sistema actual:

1. El sistema de desfogue acido no cuenta con un tanque acumulador de liquidos. Esta
corriente contiene una gran cantidad de agua, por lo que hay que evitar que llegue al
tangue de selio.

2. En el sisterma de desfogues de las Plantas Endulzadoras de Condensados, se detecta que
puede existir una condensacion de la mayor parte de sus componentes por lo que es
deseable analizarlo cuidadosamente.

3. Elsistema general de desfogues (excepto el desfogue acido), cuenta ¢con un quemador de
fosa de emergencia, por lo que emite humo a! medio ambiente constantemente.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
ANALISIS DEL SISTEMA

SISTEMA PROPUESTO DE DESFOGUES PARA LA INTEGRACION DE LA
NUEVA PLANTA CRIOGENICA II.

a)

b)

c}

d)

Se analizaré cada una de las corrientes de desfogue con la finalidad de detectar la
presencia de condensados y recolectarlos antes que lleguen al quemador.

En el desfogue &cido la nueva Planta Criogénica Il no aporta ningln flujo o carga de
relevo de gas acido como se ilustra en el plano D-003, por lo que solo se analizara la
formacion de condensados.

Para los quemadores de fosa diagrama D-003, se propone una Parrilla de Quemado
sin Humo que tendra la funcion de manejar los desfogues emitidos durante la
operacion normal en los Desfogues: Amargo de las Plantas Endulzadoras de Gas | y
il, Desfogue Himedo de las Plantas Criogénicas | y Il y Desfogues de las Plantas
Endulzadoras de Condensados |y |1

Las ventajas de la parrilla de quemado sin humo son: un quemado sin humo durante la
mayor parte de operacion de las plantas.

Para manejar los desfogues emilidos durante una operacion de emergencia se
propone sustituir el quemador de fosa actual, por quemador de fosa nuevo.

El quemador de fosa existente estd sumamente deteriorado por el desgaste de las

boquillas.

Este quemador es de un solo paso y puede quemar desde un flujo minime hasta el
100% de los desfogues del C.P.G. CD. Pemex por 1o que su eficiencia se ve
disminuida, emitiendo humo, y las flamas de los desfogues de baja presion calcinan
constanternente las boquillas.

Este quemador no puede salir de operacion para rehabilitarlo, ya que las plantas del
Complejo pararian un largo tiempo, con el consecuente desabasto de gas al antiplano,
y a otros Complejos Procesadores de Gas.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

V LINEAS DE DESFOGUE.

El dimensionamiento de un cabezal de desfogue puede hacerse bajo muchos métodos de calcuio:
Lapplé, C. E Trans. Al Ch. E; Conison, J. E. Oil and Gas Journal, Roberts, R. W. Petroleum
Refiner, Missen, R. W. Chemical Engineering

V.1 SELECCION DEL TIFPO DE CABEZAL.

El cabezal de desfogue es la tuberia principal a la que ilegan todas las tuberlas secundarias de gas
aliviado llevandolo hasta el quemador.

El dimensionamiento de un cabeza! de desfogue puede hacerse bajo muchos métodos de célculo

Dependiendo de las caracteristicas fisicas y quimicas de las corrientes descargadas de las
valvulas de seguridad-relevo que existan en la planta, se usardn uno ¢ varios cabezales. La
necesidad de separar los desfogues se presenta por:

a) Presencia de materiales corrosives en algunas descargas.
b) Diferencias significativas en niveles de presion de equipos conectados al sistema.

¢) Corriente de alivio que sometan a la tuberia a temperaturas demasiado altas o bajas.

Las descargas de valvulas que manejan fluidos corrosivos se recolectan en cabezales
independientes, si es requerido se envlan a un sisterna para tratamiento especifico.

Las plantas de procesc que trabajen con equipos con rangos de presion diferentes y significativos
deben considerar la opcibn de utilizar cabezales independientes para la recoleccion de las
descargas de las valvulas que releven a altas y bajas presiones. Es necesario calcular el sistema
para ambas alternativas y elegir la mas econdmica.

En el caso de que la descarga de las valvulas de baja presidn represente solo un pequefio
porcentaje del total, se deben tener cabezales independientes. De otra manera estas descargas
bajarian considerablemente la contrapresion permitida en el sistema y en consecuencia el diametro
obtenido para el cabezal seria mayor.

Los fluidos con temperaturas extremas, se manejan en cabezales independientes, evitando as(
especificar el cabezal general en material de aleacion.

Los desfogues de dispositivos de alivio instalados en poliductos deben ir a un sistema de desfogue
completo e independiente.

Al disefar un cabezal de desfogue, el problema basico es calcular la caida de presion a través de
la linea para un fluido compresible a fin de determinar la presion inicial cuando se conoce la
presion de salida. La presion de salida en un sistema de desfogue es practicamente la atmosférica.
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Entre los métodos mencionados, el que comunmente se ha empleado por su rapidez y
confiabilidad es el método de Lapplé que también es presentado por Hydrocarbon Processing. En
la seccidn V.2.2 se presenta un programa de computacion para el calculo de lineas de desfogue,
basado en el método de Lapplé.

V.2 DISENO.

El disefio de un sistema de desfogue debe efectuarse en sentido inverso al fiujo ya que siempre
existe una presion conocida al final del sistema ya sea en un tangue, la atmdsfera o un quemador,
la cual se encuentra fija. Las lineas de desfogue deben tener una pendiente de cuando menos 1
metro en 1000 metros en direccidn a los tanques receptores de liquidos.

Para ¢l calculo de la presion inicial para fase gas o vapor debe hacerse en funcion de las
condiciones finales de la linea de desfogue.

En tuberias de desfogue se debe considerar una velocidad maxima de 0.40 Mach, ya que por
encima de este valor se presentan problemas de ruido y vibracion.

Maxima Contrapresion Permisible.

Para que una valvula de seguridad opere correctamente no debe tenerse una contrapresion alta a
la salida de ésta. La maxima contrapresion permisible depende del tipo de vaivula y del fabricante,
en general se pueden considerar los siguientes porcentajes:

a) Valvulas convencionales: 10% de la presion de relevo.
b) Véivulas balanceadas: 50% de la presién de relevo.

c) Valvulas operadas por piloto: 50% de la presion de relevo.

d} Cuando se sobrepasen estas contrapresiones se debe consultar 1as graficas del fabricante
de la valvula a fin de efectuar la correccién en la capacidad de la valvula.

e) Elcalculo de las maximas contrapresiones permisibles tienen una importancia relevante en
sistemas cerrados de desfogue y la limitante principal es el dimensionamiento de la
tuberla.

Un cabezal de descarga implica cierto numero de vélvulas de relevo conectadas a él. El disefo
debe efectuarse para aquelia valvula que implique la descarga mas alta 0 bien para aquella
descarga de gas de presién mas baja, lo que resulta en un diametro mas grande (se entiende que
solo descargara una vélvula a la vez).

La presencia de dos © mas descargas a la vez, su interrelacion con el tiempo de ocurrencia y los
efectos resultantes deben ser cuidadosamente estudiadas como se menciona en el inciso {V.2.

El criterio bésico para el disefio de una linea o para un cabezal de desfogue se basa en |a “back
pressure” o valor de contrapresidn que pueda existir o desarroltarse en el sistema.
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La tuberla de descarga debe ser disefiada para que la “back pressure” desarrollada al pasar ¢l flujo
de gas, no reduzca la capacidad de cualquiera de las valvulas que descargan en ellas, ya sea
individua! o0 simultaineamente. Cuando se usan valvulas de relevo convencionales, el cabezal de
relevo puede ser disefiado para permitir una calda de un 10% de la presién de calibracién de la
valvula, Cuando se utilicen valvulas balanceadas puede obtenerse mayor economia al permitir una
caida de presion de 50% de la presion de calibracion.

De cualquier forma, cuando se tienen varias valvulas descargando en un mismo cabezal, debe
tenerse cuidado de que la back pressure desarrollada en él, sea adecuada para todas y cada una
de las valvulas involucradas.

Cuando ha sido establecido el maximo valor de descarga y se ha definido la maxima “back
pressure " tolerable por el sistema, la seleccion del didmelro es entonces un problema de flujo de
fluidos.

En el disefio de lineas de desfogue no es necesario un calculo estricto para la calda de presion.
Sin embargo, deben tenerse en cuenta los limiles de presidn tolerada para los accesorios
expuestos & la "back pressure”,

Un método rapido y practico para el disefio de lineas de desfogue es el presentado por Lappté.

Este método emplea un flujo tedrico y critico de gas en un conducto ideal y en condiciones
isotérmicas, con las tolerancias apropiadas para efectos de energia cinética. Para una solucion
mas rigurosa pueden hacerse calculos adiabaticos.

METODO DE LAPPLE.

1. DIAMETRC DE LA LINEA.

523 027 W2 ToL

d =
1.661x1 05 (on - Pzz) M

Dende:
d = Diadmetro interno del cabezal, pulg.
W = Cantidad de gas manejado, Lbvhr,
To = Temperatura promedio, *R.
L =tongitud, pies.
P, = Presién en limite de bateria, psia.
Pz= Presion en el quemador, psia.
M = Peso molecular.
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2. RELACION DE PRESION A MASA DESCARGADA.

La relacién entre los valores de presién inicial y final del gas y los valores maximos de descarga,
este valor depende del coeficiente de friccidon N.

P /P 2
2o - 247P, d M
G/ Geni w \ To
N
Donde:

d = Didmetro interno del cabezal, pulg.
W = Cantidad de gas manejado, Lb/hr.

T, = Temperatura en limite de bateria, *R.
Pz = Presién en el quemador, psia.

M = Peso molecular.

La figura 5 representa una carta de Lapple para flujo isotérmico. Esta carta es construida para
referir un flujo G a Geni, que es {a maxima descarga a través de un orificio sin friccién bajo
condiciones isotérmicas, para un ducto donde la velocidad es despreciable. Este fiujo isotérmico
Geni es definido por [a presién P, al comienzo del ducto, [a temperatura T y el peso molecular M
del gas. La carta relaciona P+/P, {la presién en cualquier punto del cabezal dividida por la presién al
comienzo de la tuberia) y G/Geni.

3. VELOCIDAD EN LA LINEA.

PP

T, T,
v =13 2. O 20
To MGG \
Donde:
Ts = Temperatura en limite de bateria, °R.
P.= Presitn en limite de bateria, psia.
Pz = Presion en el quemador, psia,
M = Peso molecular.
T2 = Temperatura en el guemador, °R
4. VELOCIDAD SONICA.
kT
vy =223 2
v M

Donde:
k = Relacién de calor especificos
To= Temperatura promedio, *R.
M = Peso molecular.
T2= Temperatura en el quemador, ‘R
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5 CONTRAPRESION.

2
2 027WT L

Py=.Pl4
[+ 2
2 1esx10® 0B wm

Donde:
d = Diametro intemo del cabezal, pulg.
W = Cantidad de gas manejado, Lb/r
Ts = Temperatura en limite de bateria, °R.
L = Longitud, pies.
Ps = Presion en limite de bateria, psia.
P2 = Presion en el quemador, psia.
M = Peso molecular.

8. NUMERO DE MACH.

VL
V8

VL = Velocidad en la linea, pies/seg.
VS = Velocidad Sonica, pies/seq.

Los cabezales de desfogue deben ser disefados para satisfacer estas condiciones.

Maxima “back pressure”,

El valor de la “back pressure” establecido al fluir el gas por el cabezal, debe ser lo suficientemente
bajo de modo que no se reduzca la capacidad de relevo de cualquiera de las valvulas conectadas
aél

La presién después de la valvula de relevo es proporcionada por cada fabricante, aunque puede
considerarse como valido un 10% de la presién de relevo para valvulas convencionales y un 50%
para valvulas balanceadas.

Maxima velocidad.

La maxima *back pressure” tolerada por el sistema es algunas veces tan alta que permite
establecer condiciones sonicas en la tuberfa. Una velocidad alta, puede resultar en un nivel de
ruido inaceptable.

El limite permitido para condiciones continuas de trabajo es de 85 decibeles (500 Hz}. Sin
embargo, debido a que las descargas maximas de gas solo deben ocurrir en verdaderas
condiciones de emergencia y por corto tiempo, puede permitirse un nivel de ruide hasta 115 db. El
namero de Mach (VL / VS) nunca debera pasar de 0.40.
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FIGURA 5. CARTA DE LAPPLE PARA FLUJO ISOTERMICO.
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Maxima presion de trabajo.

La méxima "back pressure” establecida por el sistema debera ser siempre menor que [a presién de
trabajo tolerado por el sistema a la temperatura de operacién.

Algunos autores especifican que un cabezal de desfogue debe disefiarse siempre para gue la
velocidad en la Iinea permanezca en la quinta parte de la velocidad s6nica; sin embargo, cuando
se manejan grandes volumenes de gas es tan critico calcular el sistema para fa totalidad del gas
como para una descarga pequefia e individual.

En cualquiera de los casos es tan importante aplicar los métodos descritos como aplicar el propio
criterio del disefiador.

Vv.2.1 DISENO MECANICO,

El disefio mecanico de un sistema de desfogues requiere la misma atencién que la del disefio de
las lineas de relevo. Frecuentemente, el problema encontrado en el disefo de tuberlas de
descarga es mas complejo que el dimensionamiento mismo, y esto se debe a que estan sujetas a
cambios grandes de temperatura, presién y choques causados por una gran variedad de
condicicnes de presion.

En la mayorla de los casos es posible mantener dentro de limiles tolerables los niveles de
esfuerzos en el sistema, con [a utilizacidon de juntas de expansidon y otras configuraciones de la
tuberla.

Se recomienda especial atencion a los esfuerzos cuando la tuberia de acero al carbon pueda ser
enfriada debajo de su temperatura de transicion.

Los enfriamientos pueden ser causados al entrar fluidos frios o bien por autorefrigeracion, lo cual
ocurre cuando la presion es reducida en fluidos de bajo punto de ebullicidn,

En cualguier caso, el disefic mecanico comienza con un andlisis cuidadoso de cada una de las
cargas o la combinacion de ellas.

El disefiador de tuberla puede basarse en lo estipulado en el AP RP 520 parte Il y en el USAS B
313

V.2.2 DISENO EMPLEANDO UN PROGRAMA DE COMPUTACION.

PROGRAMA PARA DISENO DE LINEAS DE DESFOGUE A UNA FASE.

Durante el desarrollc de esta obra se desarrollé un Uil programa, para el calculo de lineas de
desfogue, empleando e! método de Lapplé y las ecuaciones desarrolladas en la seccidn V.1 de
disefio de Iineas de desfogue.
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Este programa fue desarrollado en el lenguaje Fortran Power Station, el programa hara
automaticamente un nuevo calculo en didmetros subsecuentes de dos en dos pulgadas, cuando el
valor del nimero de MACH no quede situado entre los niveles permitidos.

Cuando el valor del niumero de MACH se ajuste, el programa se parara automaticamente.

9] OO0 000

ooaoaonann

PROGRAMA METODO DE LAPPLE.

NOMBRE: CALCULC DE TUBERIAS USANDO EL METODO LAPPLE.
PROPOSITO: DISENQ DE LINEAS DE DESFOGUE, UTILIZANDO UN FLUJO
TEORICO Y CRITICC DE GAS EN UN CONDUCTO IDEAL Y EN CONDICIONES
ISOTERMICAS.

ENTRADAS: CONDICIONES DE DISERO, FLUJO, PRESION, TEMPERATURA,
PESO MOLECULAR DEL GAS, DESDE EL TECLADOC.

SALIDAS: PROPORCIONA EL DIAMETRO A UNA LONGITUD DADA CON UN
NUMERO DE MACH ADECUADO.

VARIABLES QUE SE UTILIZAN:

d=DIAMETRC DE LA TUBERIA, PULG.

W:=CANTIDAD DE GAS MANEJADO, Lbs/Br.

To=TEMPERATURA PRCMEDIO, R.

L=LONGITUD DE TUBERIA, Pies.

P2=PRESION EN EL QUEMADOR, Psia.

M==PESC MOLECULAR.

{(PifPo [/ G/Gcni}=RELACION PRESION A MASA DESCARGADA.

REAL PO, PG, VL, VS, AL, BNM
WRITE(*, *)

WRITE({*,*)

write(*,*)" PROGRAMA FARA EL CALCULO DE TUBERIAS"
WRITE (*, *)
WRITE(*,*)" DATOS DE DISERO"
WRITE (*, *)

WRITE (*,*)"

WRITE (*, *)
WRITE (*, *)

WRITE (*, *) "FLUJO DE DISENG, Lb/Hr= 2"

READ(*,*) W

WRITE (*, *)

WRITE (*, *) "PRESION EN EL PUNTC 1, PSIA= 2"
READ(*, *) Pl

WRITE({*,*)

WRITE(*, *} "TEMPERATURA PROMEDIO, R= 2"

READ{*,*} To

WRITE(*, *}

WRITE(*,*} "PESC MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS= 7"
READ({*, *} CM
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WRITE(*, *}
WRITE(*, *)"LONGITUD DE TUBERIA, ft-- ?"
READ(*,*] AL
WRITE(*,*)
WRITE(*,*)
OPEN(UNIT=6, FILE::"c:\TUBriaed")

2 WRITE(6E,*)"

* "

WRITE (6, +)" DATOS DE DISERO"
WRITE(6,*)"  mmmmmmmmemmeeeoooo "
WRITE (6, *) "FLUJO DE DISERO .. .evrunaneennnrinnsns ",W, " Lb/Hr "
WRITE(6,*) "PRESION EN EL PUNTO l=.........cevneens ", Pl," PSIAM
WRITE (6, *) "TEMPERATURA PROMEDIO=. .\t vvvurnnes.nns ", Ta, " R"
WRITE (6, *}"PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS:...",CM

WRITE {6, *) "LONGITUD DE TUBERIA®.....cvvvurrennrnns " BL, " ft"

WRITE(G,*)"__ .

* "

WRITE(6,*)
WRITE (6, *)
C CALCULC DE LA CONTRAPRESION.

200 WRITE(6,*)" RESULTADOS"
WRITE(S,*)"  mmmemmmmemeccmee e "

WRITE (6, *)
WRITE{(6, *}
WRITE!6, *)

WRITE {6, *}" DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Geni) VL
* PO MACH"
WRITE{6, *} " in in ft/sec
* psia vL/VS"
WRITE{6, *]

C WRITE {6, *}
d=10

100 drd+2

dd=d-0.5
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C
c
o
c
c
40
800

CALCULO DE LA CONTRA PRESICN

PO~ { (B1**2)+ ({0.27* (W**2)*TO*AL) /{166100* (dd**5.23)*CM)} ) **0.5

CALCULO DE LA RELACION MASA

PG: ({247*Po*d**2) /W) * {(CM/To)**0.5!

CALCULO DE LA VELOCIDAD EN LA LIKER.

VL+135*{{To/CM}**0.5) * (1/PG)

CALCULO DE LA VELOCIDAD SONICA.

VS:223*{{{1.22*To) /CM) **0.5}

CALCULO DEL NUMERC DE MACH.

BHNM--VL/V5

WRITE(6,40)d,dd, PG, VL, PO,
FORMAT (4X,F5.2,5(7X,F7.2)}

IF {BNMD.EQ.0.4) GOTO 500
WRITE (6, *)

GOTO 100

WRITE{*,*)
WRITE{*,™*)}
WRITE{*,*}"DESEA REALIZAR

READ(*,*) OT
IF {(OT.EQ.1) GOTO 1

GOTO 930

1W=W
To::To
CM=CM
PLe.PO

WRITE(6,*)
WRITE (6, *)
WRITE(6,*)
WRITE (>, *)"
WRITE (¥, *)
WRITE (%, *)"

BHM

OTRO CALCULO {§=1; N=2)"

FROGRAMA PARA EL CALCULC DE TUBERIAS"

DATOS DE DISERGO"
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WRITE(6,*)
WRITE(6,*)"

COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

* "

WRITE(6,*)
WRITE(6,*)

i
WRITE(*, *) "LONGITUD DE TUBERIA, ft= ?"
READ(*,*} AL
WRITE {*, *)"FLUJO, Lb/Hr=?"
REBD(*,*) W

GOTO 2
950 STOP

END

INSTRUCCIHONES AL USUARIO.
DATOS DE DISERO

FLUJO DE DISERG:. ... ouveriiiininanenn ? Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO l=......cccuienrarnn ? PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO=. ... . ccvvesvunen ?R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 7
LONGITUP DE TUBERIA=...c.vvvar e errrrs ? ft

RESULTADOS

DIAMETRC DIAM. INT. (P1/P0O/G/Gcni) VL
in in ft/sec
12.00 11.50 1.75 522,91
14.00 13.50 1.57 552.18
16.00 15.50 1.44 577.72

PO
psia
263.45
173.58

121.41

MACH

VL/VS

.41

.44

.46
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V.3 MATERIALES.

La seleccién apropiada de los materiales de construccién para tuberia y recipientes asociados es
esencial para la integridad mecanica y operacion segura del sistema de desfogue, y en esta
seleccion debe tomarse en cuenta |a presion y la temperatura a que estaran sometidos, asi como
las caracteristicas del producto que manegjaran.

A. Para presiones arriba de 5 psig.

TEMPERATURA MATERIAL
De 000°'Fa -20.00°F Acerc al carbdn convencional.
De -2000°Fa -50.00°F Agcero al carbon ASTM A 33 grado 1.
De -50.00°Fa -150.00 °F 3 % Niquel.
De -150.00 °F en adelante Acero inoxi. 18-8 (ASTM-A-312 TP 304).

B. FPara presiones a bajo de 5§ psig para servicio en vapores.

Cuando el esfuerzo total es muy bajo, podrd utlizarse acero al carbén convencional,
independientemente de la temperatura; sin embargo, esto solo puede hacerse con las
limitaciones propias del material. El acero al carbén puede ser utitizado a bajo de 5 psig
solamente bajo [as siguientes condiciones.

1. Elesfuerzo permisible para presiones y ofras cargas debera ser 15% de su valor usual.

2. Elrange de esfuerzo permisible para flexibilidad de la tuberia debera ser 15% de su valor
usual,

3. Los esfuerzos residuales resultantes por soldadura deben minimizarse. El relevado de
esfuerzos es también requerido para todas las ramas seldadas y soldaduras en anclas. El
relevado de esfuerzo no requiere para soldaduras simples circutares.

Deberan evitarse cortes discontinuos, fallas y otros esfuerzos dirigidos. Toda la soldadura
debera penetrar totalmente excepto la de tipo banda, y se sujetara a radiografia ocasional.

C. Para presiones debajo de 5 psig en servicio de mezclas vapor-liquido.

Cuando el esfuerzo total es muy bajo se puede utilizar acero 3 %% niquel independientemente
de la temperatura. Es necesario aplicar las restricciones del punto B-1 y el relevado de
esfuerzos.

El criteric desarrollado anteriormente se aplica a cabezales, tangues, lineas secundarias a
cabezales y tuberia asociada con ef relevo de hidrocarburos descargando a la aimosfera.
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No clvidarse que la temperatura puede ser considerablemente mas baja en las lineas secundarias
que en la tuberia a la descarga de las valvulas de relevo, debido al efecto Joul-Thomson causado
por la expansion del vapor a través de las valvulas.

Con la aplicacién de este criterio en el disefio de cabezales y tanques de desfogue hdmedo se
determina la conveniencia de utilizar acero al carbén convencional. Similarmente, para tanques de
desfogue seco de plantas criogénicas, se usara acero 3 %% niguel.

Para lineas de desfogue que manejan gases no corrosivos o ligeramente corrosivos a temperatura
arriba de —10 °F.

Tuberia de 1 ¥ y menor: ASTM A-53 GRADO B

Tuberia de 1 2 a 24" ASTM A-53 GRADO B

Tuberla de 26" y mayores:  ACERO AL CARBON,
ASTM A-155 GRADO C 55

ESPESOR DE LA PARED:

1% Diametro y menor  Cédula 80

2"aB" Diametro Cédula 40
8" g 12" Diamelro Cédula 30
14" a 20" Diametro Cédula 10

Para 24" de didmetro y mayores, calcular el espesor de acuerdo con las condiciones de
temperatura y presion.

La tolerancia por corrosidn serd de 1.27 mm (0.057)

Para lineas de desfogue que manejen gases corrosivos a temperatura arriba de -10 °F, se podra
seguir lo estipulade en el inciso anterior. La tolerancia por corrosidn debera ser una cédula mayor a
la estipulada.

Cuando se manejen gases a temperaturas extremadamente bajas, -120 °F desfogue seco podra
utilizarse las especificaciones ASTM A 33 grado 3 y A 333 grado 7 en la longitud resultante del
gradiente de temperatura previamente calculado.

En almacenamiento de productos a temperatura criogénicas (-44 °F), podra utilizarse tuberfa de
aluminio ASTM B-209 a fin de no sobrecargar el techo del tanque. Al llegar a nivel de soporteria, se
podra utilizar especificacién de acero inoxidable hasta la longitud indicada por el estudio de
ganancia de calor y enseguida acero al carbon convencional,
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V.4 CONSIDERACIONES ESPECIALES.

No deberan instalarse carretes entre un tanque y su valvula de seguridad, pues se incrementa el
valor de) momento cuando la valvula dispara, causando distorsién y falla en la boquilla del tanque

Si tiene que emplear un carrete (por ejemplo cuando la entrada de la valvula es mas chica que la
boquilla del tangque), se debera fabricar para soportar el efecto.

La boquilia en la cual se ha instalado la valvula debera ser verificada para soportar adecuadamente
la fuerza de reaccion de la misma.

Cuando se descargue a la atmésfera deberan evitarse cambios direccionales &n la uberia de
salida; sin ello no es posible, ia linea de salida deberd mantenerse con velocidad muy baja, y
solamente ta seccion final se disefiara para una velocidad de 500 pies/seg como minimo.

El efecto de la temperatura tiene gran importancia en la seleccién de los materiales de construccidn
de la tuberla. Para el disefio de la tuberia se debe considerar 1a temperatura mas critica a fin de
suministrar el nimero adecuado de ioops de expansion.

Para desfogues con temperatura exiremadamente baja se debe calcular el gradiente de
temperatura de acuerdo a la ganancia de calor del medio ambiente a la linea, y conforme a ello
podran seleccionarse los diferentes materiales de Iz linea de desfogue, debiendo poner juntas de
micarta con bujes y arandelas a fin de no crear un par galvanico.

En la misma forma, deberd lenerse en cuenta la pérdida de calor de una tuberia que maneje
desfogues con temperatura muy alta.

Las lineas de desfogue no deberan llevar ninguna curva que permita la acumulacion de liquidos
con el subsecuente represionamiento de la linea.

Las lineas de desfogue en 4reas de almacenamiento, deberdn tener facilidad para el barrido del
gas empacado. Esto podra hacerse con gas combustible o gas inerte.

Deberd darse una pendiente en las lineas de desfogue hacia los tanques separadores de liquidos,
a fin de facilitar Ia recoleccidn de los mismos, un valor practico es de 1:1000.

Los cabezales de desfogue localizados entre los tanques de sellos y los quemadores deberan ser
protegidos de la radiacion; esto podrd efectuarse de varias formas, dependiendo del analisis de
costos resultanies de) movimiento de tierras o del material utilizado:

1. Con aislamiento segun tas normas PEMEX
2. Colocando los cabezales en trinchera y cubriéndolos con tapas de concreto.

3. Enterrando las lineas de desfogue.

Las lineas de desfogue deberdn ser autodrenables.

Cuando las valvulas de relevo manejen compuestos que puedan condensar al enfriarse la corriente
de gas, deberd emplearse un pequefio dren al final de {a linea o bien donde ésta entrampe

liquidos.
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V.5 APLICACION AL C.P.G. CD. PEMEX, TAB. PARA EL DISENO DE UN SISTEMA DE
TUBERIAS.

V.5.1 ANALISIS HIDRAULICO DE UN SISTEMA DE DESFOGUE SECCION ENDULZADCRA, PARA
LAS PLANTAS ENDULZADORAS DE GAS I/l Y CRIOGENICA II.

RESUMEN DE RESULTADOS

CABEZAL 1

" - T B DATOS DE pisefo
| ENDULZADORA DE GAS ' PRESION INICIAL .~ 7~ 7 14 70 PSIA CONTRAPRESION T Ta59 70 PSIA
| | V_TEMPERATURA FROMEDIS © 61837 *R TTPESD TMOLECULAR  ~ ' 23065
= e A AEDIQ - s1831 TR PRSOVLET AT N
[ TRAMO | FLUJO [ DIAMETRO TP Pes T TNV T Pe  MACH
. _ No. {Lb/Hr) T ny . GIGga} L _(Mt/secy . (pal_ .. MRy
i 1,043,121.00_ ___ 48.00 ,7_7L56 T T 4azBe _ .~ dso0s5_ 035
t- 5 1,043.127.00 4800 _ . _  1.86 "~ T aazes _ . _ 2321 _. ~_03s
m - L T oATOS DE DISERO - — - T
CRIQGENICA I} PRESION INICIAL. — ~  — ~ 1470 PSIA_ CORTRAPRESION ~ T1as 17 PSIA
L TLMI-‘I:_RAI’URA PROMI:DIO 1 56181 *R T PESO MOLECULAR T8 70 :
TTYTRAMG |7 FLUIJO BIAMETRO 1 (FyPol 1~ v Po = | “MACH
L No _ __(thmHn , Gy . GG o Afusec) _ . Apsi) . L MV
T .. 554 ‘sos 6e 18800 . ___ 381 [T Boass | T_ as7e. . 03as
2 55_4_.§95_5_9_4_ 3goo __, ___1.51_ _ 503 ss . 2710 . 0386
CABEZAL 2
[ - = —L - T - DATOS DE DISERGO -
ENDULZADORA DE GAS | PRESION INICTAL ‘T4 70 PSIA T CONTRAPRESION- T359 YO PEIA
" TEMPERATORAFF A PROMEDIO 618 :ZT‘R—*‘PESO MOLECULAR ~ 2366 -
PR — e 2Ee MOLECULAR  ° 2% 0 .
FTRAMO T FLUJO TBIAMETRO © {P+#/Pai ML T TPe 7 MACH
No._ | (tbHnD___| {in) | GG . (ftsee) ms-z__ AV
i 1 T 1.043,121.00 | __ 48.0C 756 | 44288 — 980s__ | 035 °
P T 2T hAlo430iz1.00 .56 __ 442 6B _ T24e1__ - _p33 °
- —_——— e — —- - - - —— T U pRTos oE GIsENo”T T T T -
| CRIOGENICA N I;Pﬁ'ES!cTr\IiN‘l'cw. i Wvﬁ@mo‘ NTRAPRESION ~~~ 148 17 PSIA”
TEMPERATURA PROMEDIC | 591 877K _Pe ©50 MOLECULAR ~ Tis70
S e e A= ¥ —_ —_— e ——— e -
[TTRAME | FLUJO 7 DIAMETR T (P.Po T W 1’ Po [ MACH
TR O omn_ | _ o | oiGed I _(tuseg) | (psd__ (ViNg)
r T 1 T ss5aB80s89_]__ 36 60_ 1.51 T 503.55 g7 __|_ __ o038 ___
o ~ "3 _*"Esae0586 . _ _ 36 oo~ 1.61 1 503.65 . 27.10 —oas !
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MEMORIA DE CALCULO
CcCABEZAL 1
CRIO
]
END,
( Lt
TUBERIA END.
ZONA DE < . ual
TANQUES
CRIO o
n
END.
-+ GAS |
AAAR A
[ )
| |
QUEMADOR DE FOSA - END.
DE EMERGENCIA GAS I
Qr-1
PLANTA ENDULZADORA DE GAS |
M~ TRAMO ' FLUJO N ~ _ LONGITUD DE TUBERIA____ -
No. L (LbMHn ey T T T Tdy T
ZONA E TANGUES — 704332760~ — _ Teboo T [T T Sagi
“ TUBERIATOTAL | ~1,043,427.00 T 124200 : 4,074,79 B
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DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISENO

LUJO DE DISERO- ... ..., 1043121.00000C Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1v.... . 0avinrannns 14.700000 P3IA
TEMPERATURA PROMEDIO=.................. €19.31000C R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS ... 23.550000
LONGITUD DE TUBERIA: .. ... 4074.790000 ft

DIAMETRO DIAM, INT. (P1/PQ/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
24.00 23.50 .39 1770.72 114.06 1.40
26.00 25.50 .46 1508.78 92 _53 1.19
28.00 27.50 .53 1300.93 76.41 1.03
30.00 29.50 .61 1133.26 64.12 .90
32.00 31.50 .70 996.03 54.59 .79
34.00 33.50 .78 882.29 47.11 .70
36.00 35.50 .88 786.98 41,17 .62
38.00 37.50 .88 706.32 36.42 .56
40.00 39.50 1.09 637.46 32.59 .50
42.00 41,50 1.20 578.19 29.49 .46
44.00 43.50 1.31 526.82 26.96 .42
46.00 45.50 1.44 482.01 24.90 .38
48.00 47.50 1.56 442.68 23.21 .35
50.00 19.50 1.70 407.97 21.82 .32
52.00 51.50 1.84 377.19 20.67 .30
54.00 53.50 1.98 349.77 19.73 .28

DIAMETRO SELECCIONADO 48"
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v"':‘u:";;..:ﬁ""' LINEAS DE DESFOGUE
AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES
DATOS DE DISERD

FLUJO DE DISENO=..‘........?Tjtjjtjjjjj-lazglgl.000000 Lb/Hr

PRESION EN EL PUNTO 1--v . vei v vrenannn 14.700300 PSIA

TEMPERATURA PROMEDIO=.......c.ci0iinauan 619.310000 R

PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 23.5500C0

LONGITUD DE TUBERIA=. ... ...t tirivianna 524.,930000 ft

RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Gecni} VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS

24.00 23.50 .39 . 1770.72 43,18 1.40
26.00 25.50 .46 1508.78 35.93 1.19
28.00 27.50 .53 1300.93 30.67 1.03
30.00 29.50 .61 1133.26 26.79 .99
32.00 31.50 .70 896.03 23.92 .78
34.00 33.5C .78 B882.29% 21,77 .70
36.00 35.50 .88 786,98 20.17 .62
38.00 37.50 .98 706.32 18.85 .56
40.00 39.50 1.09 637.46 18.03 .50
42.00 41.50 1.20 578.19 17.33 .46
44.00 43.50 1.31 526.82 16.78 .42
46.00 45,50 1.44 482.01 16.37 .38
48.00 47.50 1.56 442.68 16.05 .35
50.00 49.50 1.70 407.97 15.80 .32
52.00 51.50 1.84 377.19 15.60 .30
54.00 53.50 1.98 349.77 15.44 .28

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 48" ES DE 16 05 PSIA
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VvEasias Nacgorul LINEAS DE DESFOGUE
AV,
MLIRY
CABEZAL 1
CRIO
1
END.
Lign
;
END.
TUBERIA : ual
2ONA DE
TANQUES cmo
ERD.
GAS |
RV YL .|
! !
! I
END.
GAS
QUEMADOR DE FOSA
DE EMERGENCIA
QF-1
PLANTA CRIOGENICA Il
™ "TTRAMO i TFLUJG _’ LONGITUD DE TUBERIA
i Ne. . _ . ftbiHn ¢ w0 . _ .
| ZONADETANQUES | 55460886 — ~—— — 16000 [ T T 52493
" TUBERIATOTAC | 55460589 — _ 1.279.00 418620
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DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATCS DE DISERNO

FLUJO DE DISERO=...... ieviiinnnanann. 554605.900000 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1=.........ciuvruur, 14.7C0000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO--.................. 591.810000 R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS:-... 18.700000
LONGITUD DE TUBERIA=. ...... .o, 4196.200000 ft

RESULTADOGS

DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
26.00 25.50 .79 965,38 56.04 .70

28.00 27.50 .91 832.39 46,75 .60

30.00 28.50 1.05 725.11 39.76 .52

32.00 31.50 1.19 637.30 34.41 .46

34.00 33.50 1.35 564.53 30.30 .41

36.00 35.50 1.51 503.55 27.10 .36

38.00 37.50 1.68 451.94 24.60 .33

40.00 39.50 1.86 407.87 22.64 .29

42.00 41.50 2.05 369.95 21.10 .27

44.00 43.50 2.25 337.08 19.88 .24

46.00 45.50 2.46 308.41 18.91 .22

48.00 47.50 2.68 283.24 18.14 .20

50.00 49.50 2.91 261.04 17.53 .18

DIAMETRO SELECCTIONADO 36~

EL DIAMETRO OPTIMO ES DE 36° Y EL TRAMD AL CUAL (E CORRESPONDE ESTE DIAMETRO SERA EL TRAMQ DE TUBERIA QUE
CONECTE LA PLANTA CRIOGENICA IT EN LIMITE DE BATERIA CON EL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE PROVENIENTE DE LA PLANTA
ENDULZADORA DE (GAS, MIENTRAS QUE LOS RESULTADOS REPORTADOS PARA UN DIAMETRO DE 48" REPRESENTA EL
COMPORTAMIENTD QUE TENDRA EL FLUJO DE GAS DESFOGADO EN EL CABEZAL PRINCIPAL, CON LA FINALIDAD DE DEMOSTRAR QUE
LA VELOCIDAD EN LA LINEA ES LA SUFICIENTE PARA LLEGAR AL QUEMADOR QF-1.
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AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATOS DE DISERO

FLUJO DE DISERC:-...... ... .o, 554605.900000 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTQ I=................. 14.70000C ESIA
TEMPERATURA PROMEDIO=.................. 5%1.810000 R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 18.700000
LONGITUD DE TUBERIA=.......0.nvnurrnn, 524.930000 fxt

4
DIAMETRO DIAM, INT. (P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
26,00 25.50 .79 865.38 24.12 LT70
28.00 27.50 .91 B3Z.39 21.51 .60
30.00 29.50 1.0% 725.11 19.867 .52
32.00 31,50 1.19 637.30 18.36 .46
34.00 33.50 1.35 564.53 17.43 .41
36.00 35.50 1.51 503,55 16.76 .36
38.00 37.50 1.68 451.94 16.27 .33
40.00 39.50 1.86 407.87 15.91 .29
42.00 41.50 2.05 369.95 15.64 .27
44.00 43.50 2.25 337.08 15.44 .24
46.00 45.50 2.46 308.41 15.29 .22
48.00 47.50 2.68 283.24 15.17 .20
50.00 49.50 2.81 261.904 15.08 .19

LA CONTRA PRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DHAMETRO DE 36™ ES DE 16.76 PSIA
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LINEAS DE DESFOGUE

|
.

CcCABEZAL 2

CRIO
1

END.
Lign

END.
LiQ

END.
GASI

END.

GAS Il

_(fy_
524,93

TUBERIA
ZONA DE
TANQUES o
n
\r.\'.l'.‘..'i_‘!....l
i i
i i
QUEMADOR DE FOSA
DE EMERGENCLA
-
PLANTA ENDULZADORA DE GAS I
7 TRAMO [ FLUJO ~ T . L[ONGITUD DE TUBERIA
T S SO (X -Yi - | S S (1 ) N
ZONA DE TANQUES T~ 043,121,007 " 160.00
TUBERIA TOTAL 3 121.00 1,308.00

E

320134
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Mexp

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERC

LUCO DE DISERO-. ... it 1543121.006C32 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO Lo+ .. ..., ..., 14.700003 PSI
TEMPERATURA PROMEDIO . ......iivnvn... 619.3100C0 R
PESQ MOLECCLARR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 23.5500608
LONGITUD DE TUBERIA: . . .uvuiininenen .o 4291.340000 ft

DIRMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Gcni) VL PO MACH
in in ft/sec psia vL/VS
26.00 25,50 .46 1506.78 94.90 1.19
28.00 27.50 .53 1300.93 78.35 1.03
30.00 29.50 .61 1133.26 65.71 .90
32.00 31.50 .70 996.03 55.92 .18
34.00 33.50 .78 8g2.2¢ 48.22 .70
36.00 35.50 .88 786.98 42.12 .62
38.00 37.50 .98 706.32 37.22 .56
40.00 39.50 1.09 637.46 33.28 .50
42.C0 41.50 1.20 578.19 3C.07 .46
44.00 43,50 1.31 526.82 27.46 .42
46.00 45.50 1,44 482.01 25.33 .38
48.00 47.50 1.56 442,68 23.57 .35
50.00 49.590 1.70 407.97 22.13 .3z
52.00 51.50 1.84 377.19 20.94 .30
54.00 53.50 1.98 349.77 19.%6 .28
DIAMETRO SELECCIONADO 48~
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AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATOS DE DISERD

FLUJO DE DISENG .. vvirinvnrrnnnnennnns 1043121.0C200C Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1=-................. 14.73CCCC PSIA
TEMPERATURA PROMEDIC . ... vivivinnannans £29.31000C R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 23.55000C
LONGITUD DE TUBERIA=. .. v iurnrnnnrinas 524.930C0C ft
RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Geni) VL PC MACH
in in ft/sec psia VL/VS
26.00 25.50 .46 1308.78 35.93 1.1%
28.00 27.50 .53 1300.93 30.67 1.03
36.900 29.50 .61 1133.26 26.79 . 9¢
32.00 31.50 .70 996.03 23.92 .75
34.00 33.50 .78 §82.29 21.77 .70
36.00 35.5¢C .88 786.98 20.17 .62
38.00 37.50 .98 706.32 18.95 .56
40.00 358.50 1.09 637.46 18.03 .50
42.00 41.50 1.20 578.19 17.33 .46
44.00 43.50 1.31 526.82 16.79 .42
46.00 45.50 1.44 482.01 16.37 .38
48.00 47.5¢0 1.56 442.68 16.05 .35
50.06 49,50 1.70 407.97 15.80 .32
52.00 51.5%0 1.84 377.19 15.60 .30
54,00 53.50 1.98 349.77 15.44 .28

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 48" ES DE 15 35 PSia
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CABEZAL 2

CRIO
1

END.
Lian
END.
TUBERIA uat
ZONA DE
TANQUES o
n —
END.
&_u LS. 4 GAS
p LS -
! !
! i
END,
Dt EMERGENCIA. cash
QF-1
PLANTA CRIOGENICA Il
T TTTRAMO FLUJO ~— T~ " LONGITUD DE TUBERIA _
.. _ No e — {Lb/HD) . _my D _{f)
TZONA DE TANQUES | 55460580 ~ '~ 16000 .~ 52493 T
" TUBERIATOTAL _ 55460589 _ | 127900 419820

75




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERNO

LUJO DE DISERO=. ... .iiiiiiininaeiannan 554635.25002C Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1=................. 14.700000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO-. ... vvivuivrnionnns 591.810002 R
PESO MOLECZULAR DE LA MEZCLA DEL GARS=. .. 18.70CCCO
LONGITUD DE TUBERIA . ... . v e va i n i n s 41946.200000 ft
RESULTADOGS
DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
26.00 25.50 .79 965, 38 56.04 .70
28,00 27.50 .91 832.39 46.175 .60
30.00 29.50 1.0% 725.11 39.76 .52
32.00 31.50 1.19 637.30 34.41 .46
34.00 33.50 1.35 564.53 30.3¢C .41
36.00 35.50 1.51 503.55 27.1¢ .36
38.00 37.50 1.68 451.94 24.635 .33
40.00 39.50 1.86 407.87 22.64 .28
42.00 41.5¢C 2.05 369.95 21.10 .27
44.00 43.50 2.25 337.08 19.88 .24
46.00 45.50 2.4% 308.41 1§.81 .22
48.00 47.50 2.68 283,24 18.14 .20
50.00 49.50 2,91 261.04 17.53 .19

DIAMETRO SELECCIONADO 36"

EL DIAMETRO OFTIMO ES DE 36" Y EL TRAMO AL CUAL LE CORRESPONDE ESTE DIAMETRO SERA EL TRAMO DE TUSERIA QUE
CONECTE LA PLANTA CRIOGENICA 1] EN LIMITE DE BATERIA CON EL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE PROVENIENTE DE L& PLANTA
ENDULZADORA DE GAS5, MIENTRAS QUE LOS RESULTADCS REPORTADOS PARA UN DIAMETRQ DE 48" REPRESENTA £L
COMPORTAMIENTO QUE TENDRA EL FLUIO DE GAS DESFOGADQ EN EL CABEZAL PRINCIPAL, CON LA FINALIDAD DF DEMOSTRAR QUE
LA VELOCIDAD EN LA LINEA E5 LA SUFICIENTE PARA LLEGAR AL QUEMADOR QF-1.




COMPLEJO CIUDAD PEMEX

LINEAS DE DESFOGUE

i~
AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES
DATOS CE DISENG -

FLUJG DE DISENO=....................... 551635.90000 Lb/Hr

PRESION EN EL PUNTO I=........cc.0venn. 14.720C00 PSIA

TEMPERATURA PROMEDIO=. .. \.vvurnrnnnn. s £31.610000 R

PESGC MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS-. .. 18.700000

LONGITUD DE TUBERIA™.. . .cvrerrenrnnnn.. 524.930000 ft

RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT.  (P1/PO/G/Gcni) VL PO MACH

in in ft/sec psia VL/VS
26.00 25,50 .79 965. 38 24.12 Lic
28.00 27.50 .91 832.39 21.51 .60
30.00 29.50 1,05 725.11 19.67 .52
32,00 31.50 1.19 §37.30 18.36 .46
34.00 33.50 1.35 564.53 17.43 .42
36.00 35.50 1.51 503.55 16.76 .36
38.00 37.50 1.68 451.94 16.27 .33
40.00 39.50 1.86 507.87 15.91 .29
42.00 41.50 2.05 369.95 15.64 .27
44.00 43,50 2.25 337.08 15.44 .24
46.00 45.50 2.46 308.41 15.29 .22
48.00 47.50 2.68 283.24 15,17 .20
50.00 49.50 2.91 261.04 15.08 .19

LA CONTRA PRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 35" ES DE 16.76 PSiA
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VD Oal Nagoral
P

Mourcp

COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

r - - - T : T . BATOS pE DISERO
CRIOGENICA | PRESION INICIAL T 14 70 PSIA T CONTRAPRESION  ~
TEMPERATURA PROMEDIO 585 57 *R ' PESO MOLECULAR
" TRAMO FLUJO [ DIAMETRO '~ (P,/Pg / YA  Pa
No {Lb/Hr) (iny. GiGen) . _(f¥sec) . _  (psi}
[T "1 "1 63812000 42,06 . 173 T 45526 __ . 1802’
= 2 _638 12000 _ __ 42.00 . 1.73 . 45526 T 2509
CABEZAL 4
- T T - "o‘A’Tc’)é DE DISENG :
ENDULZADORA DE “TERESION INICIAL T - 14 FOPEIA T CONTRAPR&SION
CONDENSADOS | k- TEMPLRATURA PROMEDIO “T803 05R PESO MOLECULAR
" TRAMG FLUJO CIAMETRO (Pv/Pg / V._ T P’D’
o Ne |, b/ L (in) L GG . (fsec) ., (psi)
- - - - — - e e —
73 .1 3834500 00 | "T=2a068 _ T__ 152 aiges_ | _ 1805
i 2 . 38450 500 00 . 2400 .~ 1.52 31ges ___ __ 3240
F"" T - - ‘ﬁi"ro?l:’ie'l:ils'EW'd —
| ENDULZADORA DE FERESIONTNICIAL 4 70 PSIA CONTRZ\EﬁE’sﬁN
CONDENSADOS I I TEMPERATURA PROMEDIC T 60a b5 R~ T PESO MGLECULAR
v - AN - _ e N .
T TRAMO | FLUJO ~ DIAMETRO PPt V. T T T T ég
. _MNo oM . __{in}y . G/Gg) | L _ (Msec) . ___(psi) _
T " 7] 384.500.00 *24.007_'; I -2 31988 I __ 1805
F = 384,500 00 , 2400 1" 182 | 31988 __ i‘:}a.g:j_

V.5.2 ANALISIS HIDRAULICO DE UN SISTEMA DE DESFOGUE SECCION CRIOGENICA, PARA LAS
PLANTAS ENDULZADORA DE CONDENSADOS /'Y CRIOGENICA 1.

RESUMEN DE RESULTADOS

CABEZAL 3

T 169 32 PSIA

17 30
MACH
(Vv

0.32
0 32

T 428 59 PSIA
Ty
MACH

. MUV}

‘0 36
0.38

428 59 PSIA
—_
Y46 682

- —_

MACH
— MUV
T ose |
. o3 7
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COMPLEJC CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

CABEZAL 3

CRIO
1

52493 T

END.
Lan
p __ B _
TUBERIA exo.
ZONA DE
TANQUES
CRIO
n
END.
erg GAS |
I !
i !
END.
O EMERGENCA et
GF-1
PLANTA CRIOGENICA |
™~ TRAMO TTUFLUJeTT T T T T T TTLONGITUD DE TUBERIA T
{ .._ .No. L _(tb/HD)_ m D T T
" ZONA DE TANQUES 638120000 T 16000 I ‘
[ TUBERATOTAL | 63812000 L | 1831007 [ " 53§105
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS BE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERD B

FLUJO DE DISERO=~.......0vvinrinrnnnnn.. 636.2C.00CC00 Lb/Hr
PRESICON EN EL PUNTO 1=......... .00, 14.700000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO=........c0iuvvun... 585.570000 R
PESO MOLEZULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=. .. 17.3300¢C0
LONGITUD DE TUBERIA=.........vuurucuin 5351.050000 ft

RESULTADOS

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
14.00 13.50 .18 4097.31 383.60 2.86
16.00 15.50 .25 3137.C3 267.50 2..9
18.00 17.50¢ .32 2478.62 185,02 1.73
20.00 19.50 .39 2007.68 147.27 1.40
22.00 21.50 .47 1659.24 114.46 1.16
24.00 23.50 .56 1394.22 91.1% .97
26.00 25.50 .66 1187.98 74.13 .83
28.00 27.50 .17 1024.33 61.42 .71
30.00 29.50 .88 892.30 51.77 .62
32.00 31.50 1.00 784.25 44.32 .55
34.00 33.50 1.13 6%4.70 38.51 .48
36.00 35.50 1.27 619.65 33.94 .43
38,00 37.50 1.41 556.14 30.31 .39
40,00 39.50 1,56 501.92 27.41 .35
42.00 41.50 1.73 455.26 25.09 .32
44.00 43.50 1.89 414,81 23.22 .29

DIAMETRO SELECCIONADO 42~
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATOS DE DISERC

FLUJO DE DISERO=......... 0 verinuuarans 63812C.02CT00 Lb/Hr
"PRESION EN EL PUNTO 1=.....c.cevecnnvun 14.700603 FSIA
TEMPERATURA PROMEDIO=............0envs 585.570CCC R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 17.30C000
LONGITUD DE TUBERIA=. ... ¢ ierivviuenenn 524.930000 ft

DIARMETRO DIAM. INT. (P1/PC/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
14.00 13.50 .18 4097, 31 120.96 2.86
16.00 15.50 .25 3137.00 84.94 2.19
18.00 17.50 .32 2478.62 62.66 1.73
20.00 19.50 .39 2007.68 48.19 1.40
22.00 21.50 .47 1659.24 38.47 1.16
24.00 23.50 .56 1394.22 31.78 .97
26.00 25.50 .66 1187.98 27.09 .83
28.00 27.50 .17 1024.33 23.71 .71
30.00 29.50 .BB €92.30 21.40 .62
32.00 31.50 1.00 784.25 19.69 .55
34.00 33.50 1.13 694,70 18.45 .48
36.00 35.50 1.27 619.65 17.55 .43
38.00 37.50 i.41 556.14 16.88 .38
40.00C 39.50 1.56 501.92 16.39 .35
42.00 41.50 1.73 455.26 16.02 .32
44.00 43.50 1.89 414.81 15.74 .29

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 42" £8 DE 16.02 PSIA
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE
CABEZAL 4
CRIO
I
END.
Lan
{
—_— _ __ _ —
|
TUBERIA - e
LiQa
ZONA DE )
TANQUES 1 N
on
| &2
\l_.-._J_Y;.-..!
i |
i |
oG o,

PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS |

r o TTramo T T CFLudo T LONGITUD DE TUBERIA __ T
_ . ._No. e AHo T ey T T oy T
ZONADE TANQUES 38450000 T ~ 18000 | ~ T 52483 T

TUBERIATOTAL ~—  384,500.00 | T A218.00 B 398950~ T
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERC

FLUJO DE DISERO=........ 0oy, 384500.000000 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTC l1=................. 14.7C0CL0 PSIA
TEMFPERATURA PROMEDIO=....... .00 vanson 603.C50C000 R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS: ... 46.820000
LONGITUD DE TUBERIA=. ... o0 rnmeannn 3989.500000 ft

DIAMETRO DIAM. INT. {PL/PO/G/Gcni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
6.00 5.50 .09 5114.88 1287.64 5.79
8.00 7.50 .17 2677.12 572.36 3.25

10.00 9.50 .26 1841.36 308.72 2.08
12.00 11.50 .38 1278.72 187.68 1.45
14.00 13.50 .52 839.47 123.90 1.06
16.00 15.50 .67 719.28 86.97 .82
18.00 17.50 .85 568.32 64.12 .64
20.00 19.50 1.05 460. 34 49.27 .52
22.00 21.50 1.27 380.45 39.29 .43
24.00 23.50 1.52 319.68 32.40 .36
26.00 25.50 1.78 272.3% 27.57 .31
28.00 27.50 2.06 234.87 24.13 .27
30.00 2%.50 2.37 204.60 21.68 .23
32.00 31.50 2.69 17%9.82 18.90 .20
34.00 33.50 3.04 159.29% 1B.62 .18

DIAMETRO SELECCIONADO 247
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL TRAMOC DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATCS TE DISERD

FLUJO DE DISERO .. ... ..o 384500.000000 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTC 1 ...... ... .. annn 14.70CCCC PSIA
TEMPERATURA PROMEDIQ .............00.un 603.05C0C0% R
PESO MOLECULAR DE LA MEZTLA DEL GAS -... 4€.820000
LONGITUD DE TUBERIA: . ...ttt vnnrrnnas 524.,930000 ft

DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Geni| VL BO MACH
in in frt/sec psia L/VS
6.00 5.50 .08 5114.88 467,27 5.79
§8.00 7.50 .17 2877.12 208.07 3.25

10.00 9.50 .26 1841.36 112.82 2.08
12.00 11.50 .38 127872 69.44 1.45
14.00 13.50 .52 939.47 46.98 1.06
16.C0 15.50 .67 719.28 34.39 N3
18.00 17.50 .B5 568.32 26.99 . 64
20.00 19.50 1.05 460.34 22.52 .52
22.00 21.50 1.2% 380.45 18.77 .43
24.00 23.50 1.52 319.68 18.05 .36
26.00 25.50 1.78 2712.39 16.98 .31
28.00 27,50 2.06 234.87 16.26 .27
3¢.00 29,58 2.37 204.60 15.79 .23
32.00 31.50 2.69 179.82 15.48 .20
34.0C 33.50 3.04 159.29 i5.27 .18

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 24° ES DE 18.05 PSIA
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

CABEZAL 4

CRIO
'

END.

p r— (L]

END.
TUBERIA u'?u
ZONA DE

TANQUES

CRIO
u

|

|

I
" l . &
! 1
|

END.
LEMADOR DE FOSA
@ GAS I

DE EMERGENCIA
OF-1

PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS 11

[ 7T TRAMO — 7 T FLUJOT T T L TLONGITUD DE TUBERIA o

. No. . (Lb/Hry Sy T i -
" ZONA DE fANOUgé_I:vsé?,opgiogi ) 16000 " " T 52493 T T
T TUBERIATOTAL ;38400000 |~ d2r6.00 T~ 418635
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIANMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERD

FLUJO DE DISERO=.......iiiiiiiinnnnnnnn 384500.000000 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTQ 1=............c.c0.. 14.700C00 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO . i.vvvv v e v v 603.C5C0CC R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 46.820000C
LONGITUD DE TUBERIA . ... vt iruinnvonnns 4186.350000C ft

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Gecni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
6.00 5.50 .08 5114.88 1319.02 5.79
B.00 7.50 .17 2877.12 586.30 3.25

10.00 9.50 .26 1841.36 316.22 2.08
12.00 11.50 .38 1278.72 182.23 1.45
14.00 13.50 .52 939.47 126.88 1.086
16.00 15.50 .67 719.28 89.03 .81
18.00C 17.50 .85 568.32 65.60 . 64
20.00 19.50 1.05 460.34 55.37 .52
22.00 21.50 1.27 380.45 40.11 .43
24.00 23.50 1.52 315.68 33.03 .36
26.00 25.50 1.78 272.3% 28.05 V31
28.00 27.50 2.06 234.87 24.51 .27
30.00 29.50 2.37 204.60 21.96 .23
32.00 31.50 2.69 17¢.82 20.13 .20
34.00 33.50 3.04 159.2¢ 18.79 .18
DIAMETRO SELECCIONADO 24~
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL. TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATOS DE DISERO

FLUJO DE DISERO—. ..ot iiiiiiieinn 3845C0.000000 Lb/Kr
PRESION EN EL PUNTO 1-..... ... ..., 14.70000C PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO:........vvivuinn..n 603.05C00C R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 46.952C0000
LONGITUD DE TUBERIA ... ¢ v eecnrnntan 524.930C000 ft
RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PC/G/Gcni) VL PO
in in ft/sec psia
6.00 5.50 .C9 5114.88 467.27
8.00 7.50 .17 2877.12 208.07
10.00 9.50 .26 1841.36 112.82
12.00 11.50 .38 1278.72 69.44
14.00 13.50 .52 938.47 46.98
16.00 15.50 .87 719.28 34.39
18.00 17.50 .85 568,32 26.99
20.0C0 19.5C 1.05 460.34 22.52
22.00 21.50 1.27 380.45 19.77
24.00 23.50 1.52 319.68 18.05
26,00 25.50 1.78 272.39 16.96
28.00 27.50 2.06 234.87 16.26
30.0cC 23.50 2.317 204.60 15.79
32.00 31.50 2.69 178.82 15.48
34.00 33.50 3.04 159.29 15.27

MACH
VL/V3

2.08

.64

.52

.43

.36

.31

.27

.23

.20

.18

LA CONTRAPRESION PARA (A TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 24" ES DE 18.05 PSIA
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

V.5.3 ANALISIS HIDRAULICO DE UN SISTEMA DE DESFOGUE SECOC PARA LAS
PLANTAS CRIQGENICA 1Y 1],

RESUMEN DE RESULTADOS

PESFOGUE SECO

F—_—

T T DATOS DE DISENO

CRIOGENICA | PRESIONTNICIAL  ~ — 7 7 14 70 PSIAT CONTRAPRESION T175 20 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO * 281 64 "R PESO MOLECULAR “17 00
l’ TRAMO = FLUJO — DIAMETRO = (P/Po/ v T Po N MACH
L _No. (LbfHy ,  _fmy GiGea) = . _ (fYsec) {(psi) L (VLV}
r — e — —_— . 5 — - - - - . -
e 1 _ T 2a18100 , _ BO00 _ | | 232 _ L _24100 _ _ 2105 N 024
. 2__ | 24181.00 1 8.00 -~ 23z _ T~ T=2ar1q90 _ T soze __ _ 0.24
[ - T T TDATOS DE DISERNO T T - )
' CRICGENICA I !j:nfsiowa'(‘lI\L"' T T T4 70 PSIA T CONTRAPRESION T T 735554 PSia
. ! TEMPERATURA PROMEDIO.” 34307 *R "PESOMOLECULAR " ~ “18e60 ~ *
TTRAMO FLUJO T DIAMETRO | (P/Po/ ~  — wvo 7T 7 P T T TMACHKH
L. No (LbiHr) (in) GiGen) _ . {tusec) _ __ _ (psi) AVUVE)
r — 1 .y 6885178 —d2eo” . " a77 . 3238 __ [ __2815 _ [ _ 0™
- — =2 ! es@es178 , _ 1200 _ [ _ 17L _ .. 22838 __ . __4372 | 031
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COMPLEJC CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

CABEZAL 6

TUBERIATOTAL _

CRIC
1
< - .
END.
!— . LIk
— —— A - - 4
TUBERIA END.
ZONA DE { Lat
TANQUES
CRIO
u
\ END.
r.'-..!'.‘:'.‘x'.‘.-..! sast
i i
i |
QUEMADOR DE FOSA END.
DE EMERGENCIA GAS Il
QF-1
PLANTA CRIOGENICA |
~ TRAMO — T TFLUJO . 1ONGITUDDE TUBERIA -
L No. _ _(LbIHD) I S S (. -
—ZONADE TANQUES | 24,181.00 L _:d 16000 — 7 | 52493 _
' 24,181.00 i . 1e3fod” i " "5351.05
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL..

DATCS DE DISENC

FLUJO DE DISERG=....... ..ot =4181.0C0C3C Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1=, ..., 'uviurnvann 14.7CC3CO PSIA
TEMPERATURR PROMEDIO=. ... . vuvrvennesn.. 281.6400C3 R
PESC MCLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS-... 17.000000
LONGITUD DE TUBERIA ... . vuiuvsivvasinaen 5351.050000 it
RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
2.00 1.50 .15 3835.95 3225.31 78
4.00 3.50 .58 963.99 353.21 .94
6.00 5.50 1.31 428.44 108.22 .42
8.00 7.50 2.32 241.00 50.29 .24
10.00 9.50 3.63 154.24 29.80 .15
12.00 11.50 5.22 107.11 21.53 135
14.00 13.50 7.11 78.69 17.97 .08
16.0C 15.50 9.28 60.25 16.37 .Ce
DIAMETRO SELECCIONADO 8™

EL DIAMETRO OPTIMO ES DE 8™ Y £L TRAMO AL CUAL LE CORRESPONDE ESTE DIAMETRO SERA EL TRAMO DF TUBERIA QUE CONECTE
LA PLANTA CRIOGENICA I EN LIMITE DE BATERIA CON EL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE PROVENIENTE DE LA PLANTA
CRIOGENICA If, MIENTRAS QUE LOS RESULTADOS REPORTADOS PARA UN DIAMETRO DE 12" REPRESENTA EL COMPORTAMIENTO QUE
TENDRA EL FLUJO DE GAS DESFOGADO EN EL CABEZAL PRINCIPAL, CON LA FINALIDAD DE DEMOSTRAR QUE LA VELOCIDAD EN LA

LINEA ES LA SUFICTENTE PARA LLEGAR AL QUEMADOR QF1.
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COMPLEJO CHUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

CRIO
'
END.
uan
f —_—— e = e ——— e e — — = — —_
|
[
TUBERIA N Das
ZONA DE < t
TANQUES .
CRID Il .
_ ‘
END.
YYVFY GAS |
=T
i i
' i
Qun: :nmlﬁ::g:& ) s
QF-1
PLANTA CRIOGENICA |1
i TRAMO i TFLUJG — LONGITUD DE TUBERIA_ -
I No. i {Lb/Hr) | (m) T T T Ty T T
[ZONADE TANGUES | 6895178 6000 T 5dgy
| _JUBERIATOTAL | 68,851.78 B 1,279.00 L 419620 1
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERC

FLUJO DE DISERO=. ... v r v iinninnnnnn. €8951.7800C0 Lb/Hr
PRESICN EN EL PUNTO l=............c0... 14.70000C PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO ........c0iveiaunnn 343.07CACC R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLE DEL GAS-... 18.600000
LONGITUD DE TUBERIA=. ., .. .. iivinrrnn 4186.,20C000 ft
RESULTADOGS
DIAMETRO DIAM. INT. [P1/PO/G, Scni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
2.00 1.50 .05 IS 8470.86 11.18
4.00 3.50 .20 2955.3% 924.11 2.79
6.00 5.50 .44 1313.51 283.75 1.24
8.00 7.50 .78 738.85 126.78 .76
10.00 9.50 1.23 472.86 69.44 .45
12.00 11.50 1.77 328.38 43.72 .31
14.00 13.50 2.40 241.26 30.81 .23

DIAMETRO SELECCIONADO 127
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—E COMPLEJO CIUDAD PEMEX
=y LINEAS DE DESFOGUE.

Mrxicr

V.5.4 ANALISIS HIDRAULICO DE UN SISTEMA DE DESFOGUE ACIDO PARA LAS PLANTAS
ENDULZADORAS DE GAS | Y Il, ENDULZADORA DE LIQUIDOITY L

RESUMEN DE RESULTADOS

DATOS DE DISeNO

ENDULZADORA DE GAS ""PRESION INICIAL TTHA G PSIAT CONTRAPRESION " 22 50 PSIA
. :_T_E_l_\ﬁPI:'H_A'TUFZA PROMEDIO * 726.64 RO TPESO MOLECULAR T268 55
TRAMO FLUJO DIAMETRO (P/Po / A ! Pa ' MACH
.. No  _, _(Lb/Hr} _ . in G/Geq) . . (secy (psi} (ViV}
T T TT3m4777.20 7 B3Bo0 289 [ 26286 . _ 1511 0.20
— .2 _ T 334,777.20_ 1 38.00_ 2.69 262 B6 _18.74 0.20
- T T T T _F“W T T DATOS DE DISENG o
ENDULZADORA DE GAS M PRESION INICIAL T "T14 70 PSIAT CONTRAPRESION ~ ‘22 506PsIA
- TEMPERATURA PROMEDIO 726 64 *R ~ T PESO MOLECULAR *26 58
TTRAMG T T FLUJO Wéﬁioﬁf (PPt v T T B =P MACH
_No - {Lb/Hr) _ _(in} J— B/ Geom) (fisec) N (psi} {(VMifVs)
N 33477720 . ___3so0 " 2.9 T 28286 IR R 0.20
- 2 334,777.20 — 38.00 2’69 262 86 ‘18 52 0.20

T - - T T ) DATOS DE DISENG -
| ENDULZADCRA DE | PRESISNINICIAL 14 70 PSIA T CONTHAPRESION " 64 48 PSIA
LIQUIDOS | " TEMPERATURA FROMEDIO ~ 780 20°R _PESO MOLEGULAR — 72168
TRAMO T T FLUIO DIAMETRO — (PuWPo! VL ) Po MAGCH
. No . (LbsHr) _fin) _ L GG (ft/sec) .\ (psi} L MUV
- 1 3225583 T _ 2800 _ - 26.15 ~ T 28 80_ 1470 "7 o.02
YT 2 T 82,25583 . 3800 2615 2880__ . T i474 Q62
r T T I — OATOS DE DISERND - T -
' ENDULZADORA DE TON TNICIAL T 1470 PSIAT CONTRAFPRESIONT 64 48 Psia
LIQUIDCS 11 ' TEMPERATURA PROMEDIO & 726 64*R ' PESO MOLECULAR ~ 25 55
- R _ o=z oty g mRT A5 : 55
TTRAMO T T FLUJO DIAMETRO {P:/Pg/ VT T Ps 7 MACH
No C{LbiHr __fmy __ G/Gent _ A{fvsec} | _(psi) _ s VUVE)
- 1 T asz2sses’ [ 3600 2615 | 2880 | __ 1470 oXeF
7T 2 T az,2s583 T3s5.00 26,15 | 2880 N 1475 0 o2

fipp—
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

MEMORIA DE CALCULO

QUEMADOR
ELEVADD TIPQ
TORRE

H—J
TUBERTA | B LGOnos i
ZONA DE
TANQUES

ENDULZADORA
DE LIQUIDOS

ENDULZADORA
DE GAS |

ENDULZADORA
DE GAS 1

PLANTA ENDULZADORA DE GAS I

T TRAMO T T T FLuad T T TLONGITOD . LONGITUBT
L . Mo, _ L (te/MHR) i (mts) (M)
ZONA DE TANQUES | 334,777.20_ _ _ 9500~~~ "~ ""3i188
TUBERIA TOTAL . _ 334.777.20 . _ 1,089.00 . _ 347442
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISENO

FLUSO DE DISERO=...... ... i, 334777.200008 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO I=.........00.00... 14.70000C PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO=. .. .....c.ounvuvnnn 726.64000C R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS ... 26.55000¢C
LONGITUD DE TUBERIA=:. .........0.vrrnn 3474.42C033 ft

DIAMETRO DIAM. INT. (P1/PC/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
10.00 9.50 .21 3406.67 365.53 2.64
12.00 11.50 .30 2365.74 222.10 1.84
14.00 13.50 .41 1738.10 146.45 1.35
l6.00C 15.50 .53 1330.73 102.5¢ 1.03
18.00 17.50 .67 1051.44 75.37 .82
20.00 19.50 .83 851.87 57.61 .66
22.00 21.5¢C 1.00 703.86 45.59 .55
24.00 23.50 1.19 591.44 37.22 .46
26.00 25.50 1.40 563.95% 31.29 .39
28.00 27.50 1.63 434.52 27.02 .34
30.00 28.50 1.87 378.52 23.92 .29
32.00 31.50 2.12 332.¢68 21.65 .26
34.00 33.50 2.40 294.69 16,98 23
36.00 35.50 2.69 262.86 18.74 .20
38.00 37.5C 2.%9 235,92 17.82 .18

DIAMETRO SELECCIONADO 36~
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COMPLEJC CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATOS DE DISERZ

FLUJC DE DISENG: ..t uvvrinrnnnernenenn.. 334777.200000 Lb/Hr

PRESION EN EL PUNTO Iet..u..o.ossneonon... 14.700000 PSIA

TEMPERATURA PROMEDIO ‘+ et v rvnrrrnnnnns "26.640000 R

PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 26.550000

LONGITUD DE TUBERIA=.......c.uoveeennnn. 311.680000 ft

RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT. (P1/P0O/G/Gcni) VL PO MACK
in in ft/sec psia VL/VS

10.00 9.50 .21 3406.67 110.38 2.64
12.00 11.50 .30 2365.74 §7.98 1.84
14.00 13.50 4t 1738.10 45.05 1.35
16.00 15.50 .53 1336.73 33.78 1.03
18.00 17.50 .67 1051 .44 26.58 .82
20.00 19.50 .83 851.67 22.24 .66
22.00 21.50 1.00 703.86 12.57 .55
24.00 23.50 1.19 591.44 17,92 .46
26.00 25.50 1.40 503.95 16.87 .39
28.00 27.50 1.63 434.52 16.19 .34
30.00 29.50 1.87 378.52 15.75 .29
32.00 31.5C 2.12 332.68 15.45 .26
34,00 33.50 2.40 294.69 15.25 .23
36.00 35.50 2.69 262,86 15.11 .20
38.00 37.50 2.99 235.92 15.02 .18

LA CONTRA PRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRC DE 36" £S5 DE 15 11 PSIA
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COMPLELO CIUDAD PEMEX

LINEAS DE DESFOGUE.
/_{ QUEMADOR
ELEVADO TIPO
TORRE

ENDULZADORA,

TUBERIA . OE LIQUIDOS it

ZONA DE

TANQUES i
ENDULZADORA
DE LIQUIDOS |

ENDULZADORA
OE GAS |

ENDULZADORA
DE GAS 1l

PLANTA ENDULZADORA DE GAS I

—_— _—

| TRAMO [T FLUJO™ T T T _ LONGITUD DE TUBERIA -
_ __No. L (R 0 m__ .. ____w — T
, ZONADETANQUES | _ 33477720 T~~~ 9500 -~ 301987 "
L TUBERIATOTAL | __83a.777.20 | Jemoo 1 T

375788 — !
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE.

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATCS DE DISERO

FLUJO DE DISERG: .. .vvvrernnnannnenn. 334777.200000 Lb/Hr
"PRESTON EN EL PUNTO l:i..oneienennnnnn. 14.,700000C PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO . . vt vrrvvrrrnen. 726.64000C R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS: ... 26.550000
LONGITUD DE TUBERIA=. . vvvrnvnnrcrnressn 3257.88000C ft

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Geni) VL FO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
10.00 $.50 21 3406.67 353.98 2.64
12.00 11.50 .30 2365.74 215.10 1.84
14.00 13.50 .41 1738.10 141.86 1.35
16.00 15.50 .53 1330.73 99.41 1.03
18.00 17.50 .67 1051.44 73.08 .82
20.00 19.50 .83 851.67 55,92 .66
22.00 21.50 1.00 703.86 44.30 .95
24.00 23.50 1.1% 581.44 36.23 .46
26.00 25.5¢C 1.40 503.85 30.52 .39
28.00 27.50 1.63 434.52 26.42 .34
30.00 29.50 1.87 378.52 23.45 .29
32.00 31.50 2.12 332.68 21.28 .26
34.0C 33.50 2.40 294.69 19.69 .23
36.00 35.50 2.69 262.86 18.52 .20
38.00 37.50 2.99 235.92 17.64 .18

DIAMETRO SELECCIONADO 36~
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL TRAMOC DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATQS DE DISERO

LUJO DE DISERO=........ ... iiiuiiunnan.. 324777,200SCC Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO I=....... 00 et 14.700000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO:. . ... 726.640CCC R
PESQ MCLECULAR DE LA MEZCLA TEL GAS-. 2€.53388C0
LONGITUD DE TUBERIA ... ....iviiinana o, 11.685000 ft

RESULTADOS
DIAMETRO DIAM. INT, (P1/PC/G/Geni) Vi PO
in in ft/sec psia
10.00 9.50 .21 3406.67 110.38
12.00 11.50 .30 2365.74 67.98
14.00 13.50 .41 1738.10 46.05
16.00 15.50 .53 1330.73 33.78
18.00 17.50 .67 1051.44 26.58
20.00 19.50 .83 851.67 22.24
2z2.0¢ 21.50 1.00 703.86 19.57
24.00 23.50 1.18 591.44 17.92
26.00 25.50 1.40 503.95 16.87
28.00 27.50 1.63 434.52 16.19
30.00 29.50 1.87 378.52 15,75
32.00 31.50 2.12 33z.68 15.45
34,00 33.50 2.40 294.69 15.25
36.00 35.50 2.69 262.86 15.11
38.00 37.50 2.99 235.92 15.01

MACH

VL/VS

2.

64

.84

.35

.03

.82

.66

.55

.46

.39

.34

.2%

.26

.23

.20

.18

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 36” ES DE 15.11 P5IA
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

QUEMADOR
ELEVADO TIPO
TORRE

ENDULZADORA
- DE LIQUIDCS I

TUBERIA
ZONA DE
TANQUES <
ENDULZADORA
—_ DE LIQUIDOS |
ENDUI ZADORA
- DE GAS |
- ENDULZADORA
DE GAS I

PLANTA ENDULZADORA DE LIQUIDOS |

— TRAMO T T FLUJO R _ LONGITUD DE TUBERIA "~
L. _No. | _ @bmn T (m) _ Ay T

ZONADETANQUES T~ 3225583 95,00 R | 1.
I—az.zss_as T §65.00 _ 316601 "

TUBERIA TOTAL
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE.

DIAMETRO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISENO

FLUJO DE DISERG=. ... .. 32255.83000C Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1. ....iuiranininan 14.700060 FSIA
TEMPERATURA PROMEDION . .. v iucen s ennnnn.. 747,000000 R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS: ... 24.000000
LONGITUD DE TUBERIA ™. . v i eneeennnnn 3166.010000 ft

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
10.00 9.50 2.02 373.28 38.72 27
12.00 11.50 2.91 259.22 26.24 .19
14.00 13.50 3,95 190.45% 20.50 .14
16.00 15.50 5.17 145.81 17.76 L11
18.00 17.50 6.54 115.21 16.39 .08
20.00 19.50 8.07 93.32 15.68 .07
24.00 23.50 11.62 64.81 15.08 .05
26.00 25.50 13.64 55.22 14.95 .04
28.006 27.50 15.82 47.61 14.87 .03
30.00 29.50 18.16 41.48 14.82 .03
32.00 31.50 20.66 36.45 14.78 .03
34.00 33.50 23.32 32.29 14.76 .02
36.00 35.50 26.15 2B.80 14.74 .02
38.00 37.50 29.14 25.85 14.73 .02
DIAMETRO SELECCIONADC 10~

£t DIAMETRO OPTIMO E5 DF 107 Y EL TRAMO AL CUAL LE CORRESPONDE ESTE DIAMETRO SERA EI TRAMO DF TUBERIA QUE
CONECTE LA PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS I EN LIMITE DE BATERIA CON EL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE
PROVENIENTE DE LA PLANTA ENDULZADORA DE GAS, MIENTRAS QUE LOS RESULTADOS REPORTADOS PARA UN DIAMETRO DF 367
REPRESENTA EL COMPORTAMIENTO QUE TENDRA EL FLUJO DE GAS DESFOGADQ EN EL CABEZAL PRINCIPAL, CON LA FINALIDAD DE
DEMOSTRAR QUE LA VELOCIDAD EN LA LINEA E5 LA SUFTCIENTE PARA LLEGAR AL QUEMADOR QF-01.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE.

AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATCS OE DISERC

FLUJO DE DISERG ... .iiiuiiiniiinnnnnnn 32255.B300C0 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO - ... . uivnvunn.. 14.7000C20 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO--.................. 747.050008 R
PESO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS .., 24.000857
LONGITUD DE TUBERIA: . .. ... .iuvrnnenn, 311.680000 ft

RESULTADOS

DIAMETRO DIRM. INT. (P1/PO/G/Geni) VL PO MATH
in in ft/sec psia VL/VS
10.00 9.50 2,02 373.28 18.50 .27
12.00 11.50 2.91 258.22 16.21 .19
14.00 13.50 3.95 190.45 15.37 .14
16.00 15.50 5.17 145.81 15.03 W11
18.00 17.50 6.54 115.21 14.87 .08
20.00 19.50 8.07 93.32 14.80 .07
22.00 21.50 9.77 77.12 14.76 .06
26.00 25.50 13.64 55.22 14.72 .04
28.C3 27.50 15.82 47.61 14.72 .03
30.00 29.50 18.16 4..48 14.71 .03
32.08 31.50 20.66 36,45 14.71 .03
34,00 33.50 23.32 32.2% 14.71 .02
36.00 35.50 26.15 28.80 14.70 .02
38,00 37.50 29.14 25.85 14.70 .02

LA CONTRA PRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 30" ES DE 14 7 PSIA
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE.

QUEMADOR
ELEVADO TIPO
TORRE

——
TUBERIA

ZONA DE

TANQUES

ENDULZADORA

DE LIQUIDOS 11

ENDULZADORA
DE LIQUIDOS |

ENDULZADCRA
DE GAS |

ENDULZADORA
DE GAS I

U

PLANTA ENDULZADORA DE LIQUIDOS 11

( TRAMO FLLUJO LONGITUD DE TUBERIA —|
No. (Lb/Hr) (m) {ft) 1
_ZQN,AQE TANQUES 32,255.82 95.00 311.68 |
TUBERIA TOTAL 32,255.83 1025.00 3,362.86 l
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COMPLEJOC CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

DIAMETRCO TUBERIA TOTAL.

DATOS DE DISERO

FLUJO DE DISERO=........00vciirnnnnn,,, 32255.8300CC Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO l=........00cinvan 14.700000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO=.......... ... 747.000060 R
PESQO MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS~... 24.000000
LONGITUD DE TUBERIA= ... ..t iinnnnnn, 3362.863000 ft

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PQ/G/Geni} VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
10.00 9.50 2.02 373.28 39.74 L2
12.00 11.50 2.91 259.22 26.79 .19
14,00 13.50 3.95 190.45 20.81 .14
16.00 15.50 5.17 145.81 17.93 L1l
18.00 17.50 6.54 115.21 16.48% .c8
20.00 18.50 8.07 $3.32 15.74 .07
22.00 21.50 9.77 7112 15.33 .06
26.00 25.50 13.64 55,22 14.96 .04
28.00 27.50 15.82 47.61 14.88 .03
30.00 29.50 18.16 41.48 14.82 .03
32.00 31.50 20,66 36.45 14.78 .03
34.00 33.50 23.32 32.29 14.7¢6 .02
36.00 35.50 26.15 28.80 14.75 .02
38.00 37.50 29.14 25.85 14.74 .02
DIAMETRO SELECCIONADO 10”

£L DIAMETRO OPTIMO ES DE 10° Y EL TRAMO AL CUAL LE CORRESPONDE ESTE DIAMETRO SERA EL TRAMO DE TUBERIA QUE
CONECTE LA PLANTA ENDULZADORA DE CONDENSADOS IT ENV LIMITE DE BATERIA CON EL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE
PROVENIENTE DE LA PLANTA ENDULZADORA DE GAS, MIENTRAS QUE LOS RESULTADOS REPORTADOS PARA UN DIAMETRO DF 36*
REPRESENTA EL COMPORTAMIENTD QUE TENDRA EL FLUJO DE GAS DESFOGADO EN EL CABEZAL FRINCIPAL, CON LA FINALIDAD DE
DEMOSTRAR QUE LA VELOCIDAD EN LA LINEA £S LA SUFTCIENTE PARA LLEGAR AL QUEMADOR QF-01.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

AP EN EL TRAMO DE TUBERIA DE LA ZONA DE TANQUES

DATCS DE DISERO

FLUJO DE DISERO=.... .. ciiiumuennnenn.. 32255.8300C0 Lb/Hr
PRESION EN EL PUNTO 1=................. 14.700000 PSIA
TEMPERATURA PROMEDIO~.........civvinun. 747.000C0C R
PESQ MOLECULAR DE LA MEZCLA DEL GAS=... 24.000000
LONGITUD DE TUBERIA:.......¢civvivinan. 11.680000 ft

DIAMETRO DIAM. INT. {P1/PO/G/Geni) VL PO MACH
in in ft/sec psia VL/VS
10,00 9,50 2.02 373.28 18.50 .27
12.00 11.50 2.91 259.22 16.21 .19
14,00 13,50 3.85 180.45 15.37 .14
16.00 15.50 5.17 145.81 15.03 .11
18.00 17.50 6.54 115.21 14.87 .08
20.00 19.50 8.07 93.32 14.80 .07
22.00 21.50 9.77 77.12 i4.76 .06
26.00 25.50 13.64 55.22 14.72 .04
28.00 27.50 15.82 147.61 14.72 .03
30.00 29.50 18.16 41.48 14.71 .03
32.00 31.50 20.66 36.45 14.71 .03
34.00 33.50 23.32 32.29 14.71 .02
36.C0 35.50 26.15 28.80 14.70 .02
38.00 37.50 29.14 25.85 14.70 .02

LA CONTRAPRESION PARA LA TUBERIA EN LA ZONA DE TANQUES CON UN DIAMETRO DE 30" ES DE 14.70 PSIA
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S COMPLEJO CIUDAD PEMEX
“'Tﬁ:’“‘ LINEAS DE DESFOGUE

TUBERIAS DE DESFOGUES.

El sistema actual de cabezales de desfogue lo constituyen:

Cabezal de Desfogue Acido.

Actualmente el desfogue acido lo constituye un cabezal de 38" ¢, De los resultados obtenidos en el
inciso V.5 4 el diametro de este cabezal es adecuadao para operar con el flujo de desfogue acido de
las Plantas Endulzadoras de Gas |y Il

Con una contrapresién disponible de 22.5 psia contra una calda de presidn de 18.74 psia
desarrollando un niumero de Mach de 0 20.

Cabezal de Desfogue Amargo.

Actualmente el cabezal de desfogue amargo es de 42" de diametro. De los calculos realizados
concluimos que para un flujo de 1,043,121 ib/hr se tiene un Mach de 0.46 y una velocidad en linea
de 578.19 fi/seq, estd condicion estd considerada como excesiva para lineas de desfogue. Para
este cabezal las condiciones optimas se reflejan para un didmetro de 48" ¢ ¢on un numero de
Mach de 0.35 y una velocidad de 442 .68 fi/seg. por o que se recomienda sustituirio.

Cabezal de Desfoque Humedo.

Actuaimente el cabezal de desfogue humedo es de 24" de diametro, de los resultades obtenidos
en el inciso V.5.4 el didmetro de este cabezal es adecuado para operar con el flujo de gas
desfogado de las Plantas Endulzadoras de Condensados ! y I, las condiciones de disefio para este
cabezal son:

Contrapresidn de 428.59 psia contra una calda de presion de 33 03 psi desarrollando un nomero
de Mach de 0.36.

Nueva Planta Criogénica Il

El sistema propuesto de los cabezales de desfogue para la integracién de la Nueva Planta
Criogénica | es de acuerdo a lo siguiente:

Cabezal de Desfogue Humedo.

Para la integracion de la nueva Planta Criogénica Il, debido a la proximidad de la pianta con las
Plantas Endulzadoras de Gas se tiene la facilidad para integrar el desfogue huimedo a los
cabezales de gas amarge de las Endulzadoras de Gas. El flujo total de desfogue humedo de Ia
Planta Criogenica 1) es dividido en dos cabezales para integrar cada uno a los cabezales de gas
amargo.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
LINEAS DE DESFOGUE

Cabezal de Desfogque Seco.

El cabezal de desfogue seco de la nueva planta, se integrara al cabezal de desfogue seco
proveniente de Ja Planta Criogénica |. Este cabezal serd modificado debido a que la cantidad de
gas relevado por la Planta Criogénica Il es mayor af de la Planta Criogénica I.

El nuevo cabezal de desfogue seco serd de 127 de diametro, desarroliando un numero de Mach de
0.31 con una contrapresion de 333.94 psia contra una calda de presidn de 43.72 psi para un flujo
de 384 500 Lb/Hr.

El plano K-001 representa un analisis de las tuberias a través de las caldas de presion, con la
finalidad de demostrar que la presion en limite de baterla es la suficiente para flegar al sistema de
quemadores.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

VI RECIPIENTES

Tode sistema de relevo de presion debe incluir Separadores que se emplean en la siguiente

forma.

a-

b.-

Un recipiente separador evita que las particulas grandes de liguido arrastradas en ia
corriente de gas entren al quemador y sean arrojadas por éste como gotas encendidas que
puedan causar incendios en los alrededores. La entrada de particulas de liguido ocasiona
peérdida de eficiencia en la operacion del quernador.

La recuperacion de gran parte de liquidos ya sea a partir de gotas 0 como descarga de
condensado de cabezal llega a tener un alto valor econdmico, de ahi la importancia de su
recuperacion,

Vi1 TANQUES ACUMULADORES.

Es recomendable instalar un tanque recolector de liquidos inmediatamente antes del tanque de
sello con agua, a fin de recuperar los liguidos que han condensado en fas diversas lineas de
desfogue {Figura 6)

Estos recipientes pueden instalarse en posicidn herizontal o vertical, sin embargo en muchas
ocasiones la posicion del recipiente es horizontal ya que se recomiendan relaciones de L/D
grandes y como éstos tanques tienen tiempos de residencia amplios, resultan tanques bastante

largos.

vi.1.1

I
]

FACTORES DE DISENO.

Dependiendo de las necesidades de operacién del sistema de desfogue y la composicién
del vapor, puede seleccionarse un tiempo de permanencia de los liquidos.

El espacio libre arriba de la superficie de liquido es de 2/3 partes del diametro del tanque o
cuando menos 3 pies (considerando lo que resulte menor).

La capacidad de la bomba para manejo del liquido condensado debe ser tal que vacie el
tangue en 20 ¢ 30 minutos.

Por lo general el diametro del tanque es de 1/2 a 1/3 de su longitud.

Es recomendable que cuando se tienen tuberlas de didmetros muy grandes la corriente de
gas no pase directamente al tanque, sino que los liquidos sean recolectados dando una
pendiente a |as lineas de desfogue de 1:1000 hacla el recipiente.

Los liquidos recuperados deberan ser enviados mediante bombeo a reproceso o bien a
tanques de crudo, lo que dependera de que sean limpios y de algtn valor econdmico o
liquidos contaminados.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES

Cuando los liguidos recuperados sean escasos, se pueden incinerar en fa misma fosa de
quemado.

Cuando se trate de condensados acidos, deben ser neutralizados antes de enviarlos al
drenaje.

V2 TANQUES DE SELLO.

Un tanque de sello es un recipiente al que se le ha puesto agua u otro liguido no inflamable a fin de
extinguir una flama que ha retrocedido desde el quemador (flash back). (Figuras. 7y 8)

En el empleo de tanques de agua, se deben tener en cuenta para disefio log siguientes detalles:

Al disefarse adecuadamente ofrecen seguridad al sisterna.

El empleo de dos tangues o mas dard como resultado una gran versatilidad al sistema,
pudiendo utilizar un quemador sin humo en desfegues normales y un quemador con humo
en operaciones de emergencia.

Puede mantenerse una operacién de flujo maximo en fosas de emergencia como
resultado de operaciones de mantenimiento del quemador sin humo.

Tanto los tanques separadores como los de sellc no deben estar aislados mas que para
proteccidn personal,

La localizacién de los recipientes deberd darse de acuerdo al estudio de radiacidn
resullante a carga maxima del quemador, para un valor de 3,000 BTU/hs-ft%,

Debe darse un fiujo constante de agua al tangque, de tal manera que al circular dentro de &l
pueda arrastrar el aceite y ademas materiales atrapados. Un valor recomendable es de 0.5
GPM.

Es recomendable usar placas perforadas o algin elemento similar con el objeto de
minimizar las pulsaciones del gas al formar olas y con ello minimizar también las
variaciones de presién en el tanque de sello,

Debe instalarse una columna de agua en el exterior del tangue con el objeto de mantener
automaticamente el nivel del sello de agua. Un equivalente a esto es una valvula de control
de nivel en el dren del tanque.

La mayoria de los tanques de selio trabajan a presiones muy bajas: sin embargo deben ser
disefiados a presiones de 150 psig como minimo, con el objeto de que resistan el efecto
explosivo de una flama que ha retrocedido desde el guemador,

En el caso de tanques horizontales puede darse la entrada del flujo de vapor por el centra
y la salida por ambos extremos, de tal manera que el didmetro se vea reducido a 0.7 veces

el calculado.
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k.-

m.-

El fuerte burbujec del gas a través de 1a tuberia sumergida puede verse disminuida
haciende numerasos cortes en *V" alrededor de la boca del tubo

Para el disefio de las boquillas, soportes, o internos debe tomarse en cuenta el choque por
cargas resultantes de efectos térmicos o expansion de gas.

Deben darse facilidades para su acceso y mantenimiento, tales como boquillas de
inspeccién registros hombre (maholes o handholes), que dan facil acceso al personal para
las tareas de limpieza.

n.- Deben utilizarse valvulas tipo ON-OFF, para evitar la ruptura de! sello en los sistemas de

0.~

p.-

q.-

alta presion.

A los fanques de sello deben enviarse exclusivamente las corrientes de gas con
temperatura por arriba de la de congelacion del agua a fin de evitar el taponamiento del
mismo.

La distancia “"D", desde el nivel del liquido hasta donde inicia el corte (nive! del liquido de
sello), puede ser de 3 a 4 plg. (Figuras 7 y 8).

La distancia entre el final del corte y el fondo del tanque podria ser por lo menos d/4,
considerando “d" como ef diametro del cabezal de desfogue sumergido. (Figuras 7 y 8).

VI1.2.1 SELLOS DE AGUA ADICIONALES.

Una vez determinado el nimero de boquillas de quemado que deben posicionarse en una fosa, y
con el fin de proporcionar una maxima seguridad al sistema de desfogue, es conveniente localizar
un sello de agua lo mas cercanc posible al quemador de emergencia. Esto puede conseguirse en
dos formas:

1.- Haciendo en la linea de desfogue, detras de cada una de las boquilias de quemado, una curva
en forma de “U" y proporcionando un nivel constante de agua. Este tipo de sello tiene una gran
efectividad durante el retroceso de flama, sin embargo, durante una gran acometida del gas
puede perder el agua contenida y por tanto su funcion de sello.

2.- Localizando un pequefio tambor con agua de sello inmediatamente detras de la fosa de
quemado, colocandolo para cada boguilla o grupo de boquillas.

Este tipo de sello permite escalonar el flujo de quemado a diferentes presicnes utilizando las
boquillas segun la naturaleza misma del sistema, por etapas de quemado.

Es indispensable proteger este equipo de |a radiacion de ia fosa misma, ya sea mediante trinchera
© algin muro de tabique refractario.
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VI.2.2 AGUA PARA SELLO.

Es elemental seleccionar el fluldo con que se llenan los recipientes de sello para detener el
retroceso de la flama.

Ei agua glicolada en una solucion al 25%, debe emplearse en corrientes gaseosas con
temperaturas hasta 5°C.

Nunca debera emplearse cualquier otro fluido que no sea agua para servicios 0 agua glicolada.
Aun no se conoce algin compuesto que cumpla la doble funcién de ahogar fa llama sin prenderse
y soportar temperaturas extremadamente bajas.

VI1.2.3 DISENO MECANICO.

De acuerdo a las figuras 7 y 8, el sello dado en e tanque vendra determinado por la profundidad a
que se sumerja el cabezal de desfogue en el liquide. Esto depende de [a presion disponible y del
efacto requerido.

La relacion del area de |a tuberla de entrada al 4rea libre encima de la superficie del liquido, sera
como minimo de 1 a 3 para prevenir arrastres de Hiquido al quemador:

144*P
h=

AL

DONDE:
h= Altura del sello, ft
P = Maxima presién de salida del gas en el cabezal de entrada, psig
p= Densidad del liquido sellante, LbsAt®

El area para el gas arriba de 1a superficie del liquide debera ser igual o menor que un circulo cuyo
diametro D, es igual a 2d, donde d es igual al didmetro de ia tuberla de gas de entrada y D el
diametro del tanque. Esto puede representarse en un tanque vertical que tiene un &rea interna
igual a (n*D)/4 y una tuberia de entra con un 4rea igua! a (n*d)/4. Igualando las ecuaciones se tiene
que el area anular es n/4 (D*-d?).

La razén sugerida es 1 a 3, por lo que:

(D? - d% = 3d° 6 D? = 4g?
entonces
D=2

Para un tangue vertical (a altura H de! espacio de vapor, sera aproximadamente de 0.5 a 1 veces e!
diametro  del tangue. Se recomienda una altura minima de 3 pies en el caso de tanques
horizontales.
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relevo - seguridad
Liquido - vapor
Al guemador

Pendiente
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J Espacio minimo de vapor para velocidades de salida
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Requisito Dren-cerrado.

Salida a la bomba

Dren Aceitoso

FIGURA 8. TANQUE ACUMULADOR
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A quemador
T Cabezat de Desfogue ._@_‘,

e

Vdlvulas para pruebas de g E
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FIGURA 7. TANQUE DE SELLQO HORIZONTAL
CRITERIOS GENERALES DE DISENO
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Alimentacién del
cabezzl de desfogue
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|
|
Gas al quemador I
|
|
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|
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agua (0.5 GPM)

d/4

Y

Dren Agua adrenaje

- FIGURA 8. TANQUE DE SELLC VERTICAL, CRITERIOS GENERALES
DE DISERNO
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V1.3 DISENO DE RECIPIENTES PARA LAS CORRIENTES DE DESFOGUE DEL
C.P.G. CD. PEMEX.

En el disefio del sistema de desfogue para el C.P.G. CD. Pemex deben incluirse recipientes
separadores llquido-vapor o acumuladores de llquido segln sea el caso, con la finalidad de
separar las particulas de ilquido arrastrado en la corriente de gas desfogada, para evitar que entren
al quemador y sean proyectadas a los alrededores en forma de bolas de fuego y asi generar
incendios no deseados. Por otro lado la recuperacion de estos liquidos llega a tener un alto valor
econdmico.

Bajo las condiciones que opere el sistema dependera la necesidad de tener un separador liquido -
vapor ¢ un acumulador de liquidos condensados por lo que es necesario hacer un estudio de Ia
frayectoria y comportamiento del gas desfogado desde el punto donde es desfogado ef gas hasta
el punto donde habra de llevarse acabo la combustién. El estudio comprende el predecir que
cantidad de gas sera condensada a través de [a tuberia, como afecta el area de Ia tuberia, su
longitud y 'a composicion del gas.

Para el disefic de los recipientes en el sistema de desfogues del Complejo Ciudad Pemex,
primeramente se valoré la magnitud de los cabezales. Debido a que se cuenta con dimensiones
suficientemente grandes para que pudiese llevarse acabo una separacién completa de la fase
liquida y la fase vaper a través de la tuberla sin la necesidad del empleo de un tanque separador,
unicamente debera incluirse un tanque acumulador tal como se demuestra en el Capitulo Vi.3.1

Para determinar la presencia de condensados en las tuberias de desfogue del C P.G. CD. Pemex,
se determind a partir de un andlisis termodinamico y las ecuaciones de estado correspondientes.

Con la finalidad de obtener un comportamiento real y simplificar el tiempo de célculo, es necesario
hacer uso de las ecuaciones de estado a través de un simulador de procesos.

El objetivo de la simutacién es crear un modelo para el sistema, que represente el comportamiento
que seguira el sistema simulado.

El tipo de simulador empleado es HYSIS version V1.5.2
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HYSYS Tuberia

Planta . hsc

Diagrama Representativo de Tuberia y Tanque

Entrada Salida Energia
NOMBRE DE CPERAR NOMBRE A OPERAR NOMBRE A QOPERAR
1 Tuberia 2 Tanque 3
2 Tanque 3 4 | Domo
5 | Fondo
PLANTAS:

in

0 Endulzadoras de Gas

O Endulzadoras de

Condensados I/l

o Criogénicas I/l

Desfogues Acido,
Amargo y Himedo.

—Q

Entrada de gas
(1)

TUBERIA DE DESFOGUE

¢

Salida de vapor
(domo) (4)

——

Salda del gas de la
tuberia y entrada al

(

TANQUE !

J

tanque
@
. —
te de Energi
Corriente de Energia (3) Salida da liquidos
(fonde} (5}
Fecha. Version HYSYS v1,5.2 | Pagina No 1 | De: 1
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HYSYS Tuberia

End I/ILhsc

Tuberia Endulzadora de Gas I/l (Desfogue Acido).

Entrada

Salida

Energia

[ Dt OPERAR

NOMBRE | A OPERAR

A OPERAR

NOMBRE
1 | Tuberia

2 | Tangue

NOMBRE |
3 I

Caida de Presidén/Parametros de la Tuberia

Caida de presién: 3 249 psi

Dimensiones Longitud/Elevacion
Numero de Segmento 1.00
Equipo/Tuberia Tuberia
Distancia im) 879.0
Didmetro Externo {in} 36.00
Diameatro Internc {in} 355
Material Acero al Carbon
Incrementos 2.00
Transferencia de Calor
Perdidas de Calor 1.183e+08 KJ/hr l Temp Ambiente: 28'C i Coef. Global: 793 2 KNhr-m2-C

Estimacidn del Coeficiente de Transferencia de Calor (Interior)

Estimado Coef. Transf. tntemeo J Correlacién Sieder
Estimacion de! Coeficiente de Transferencia de Caior (Exterior)
Estimado Coef. Transf Ext Diametro Externc Medio Ambiente Velocidad
= [— Aire 8041 mis

Estimacién del Coeficiante de Transferencia de Calor por Conduccidn

Conduccién Incluida: No ] Tipo. | Cond. Térmica 0.0180 Wim-k ] Espesor & 01000 m
Datos Tuberia
Distancia Elevacién Incrementos
(m} (m}
979.0 0.0000 2
Perfil de Tuberia
Longitud (m) 0.00 489.5 979.0
Presion (Kgfcmz_g) 0.54 0.44 0.32
Temperatura (C} 1304 90.20 74.02
Transfarencia de Calor (kj/h-m) — -1 193e+05 -1.224e+05
Tipo de Fluo Solo vapor Distribuido Distribuice
Gradiente de Friccion {kPa/m) 0.02199 03076 G.01156
Reynolds liguide y vapor —y 2.754e+04 y 4.724e+04 y
4.725e+06 4.257e+08 3.1878+06

Velocidad liquido y vapor (m/s} -y 53.35 40,58 20.86
Facha. fVersion HYSYS v1.5.2 | Pagina No. 1 | Be- 5
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HYSYS Tuberia

End I/IL.hsc

Tuberia Endulzadora de Gas I/l (continuacién)

Propiedades del gas a la entrada de la tuberia

Total Fase vapor
Fraccion Fase Vapor 1000 1.000
Temperatura (C) 130.4 1304
Prasidn {KgicmZ g 0.54 0.54
Fluio Molar (kgmabh 5713 5713
Fluio Masico {Ib/h 334777 334,777
Flujo de Volumen Liquido {USGPM) 766 8 766 B
Enpalpia Molar ({kcalkgmol) -5.5968+04 -5.696e+04
Entalpia Mdsica tkcalkg) -2105 -2105
Entropia Molar {ky’kgmol-C) 1910 191.0
Entropia Mésica {kjkg-C) 7 187 7.187
Flujo de Calor {Kirh) -1.33Be+08 -1 33Be+09
Densidad Masica {g/cm3) 0.001238 0.001238
Capacidad de Calor Molar (Kj/Kgmoi-C) 36 49 36 49
Capacidad de Calor Masico (kjkg-C) 1.373 1373
Conductivided Témica {W/m-k) 0.02585 0.02585
Viscosiklad (cP} 0.01260 0.012680
Tensidn Superficial {dyna/cm} - -
Peso Molecular 26.58 26.58
Factor £ 0.6925 0.9925

Propiedades del gas a la Salida de la tuberia

Total Fase vapor Fase liquida
Fraccién Fase Vapor 0 5564 0 5564 0.4436
Temperatura {C 74.03 7403 7403
Presién (kg/em2_g 0.32 03200 0.3200
Fivjo Molar {kgmolh 5713 3179 2534
[ Fiujo Masico {Ib/h} 334,777 234,077 100,700
Flujo de Volumen Liquido (USGPM}) 766.8 5653 2015
Enpalpia Molar (kealkgmof) 5.091e+04 -5 582e+04 -6.729e+04
Entalpia Masica (kcalkg) -2291 -1671 -3733
Entropia Molar {kj’kgmol-C) 134.9 190.2 £5.62
Entropia Masica (kjfkg-C) 5076 5654 3 641
Flujo de Calor (Kj/h) -1.4568+09 -7 425e+08 -7.134e+08
Densidad Masica (gfcm3) 0.002211 0.001547 0.9552
Capacidad de Caler Molar {Ki/Rgmol-C) 5527 36.90 78.31
Capacidad de Calor Masico {kj’kg-C) 2079 1105 4.345
Conductvidad Témmnica {W/m-k) — 0.02090 0 6655
Viscosidad {cP) — 0.01303 0.3792
Tension Supericial {dyne/cm) — — £3.41
Pesc Molecular 26.58 33.40 1802
Factor 2 — 0.9927 0.0008549
Notas:
Fecha [Versién HYSYS v1.52 [ Pagina No. 2 |De: 5
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HYSYS Tanque End I/1l.hsc

Tanque para Enduizadora de Gasl/ll (Desfogue Acido)

Entrada Salida Energia
NOMBRE DE OPERAR NOMEBRE A QPERAR NOMBRE A OPERAR
2 Tangue 4 Doma
5 Fondos

Parametros Fisicos

| Volumen de Tanque. — [ Nivel SP” — [ Volumen de Liquido --- JAlimentacian Inicial. de productos

Presion del Tanque. 0.319 kp/cmZ_g | Calda de Presion G.01 psi_{ Duty'0.0000 [ Modo de Transferencia de Calor

Propiedades del gas alimentacién al Tanque

Total Fase vapor Fase liquida

Fraccién Fase Vapor 0.5584 0.5664 0.4436

Temperatura (C) 7403 7433 7403

Presién [kgicm2-g) 032 0.3200 0.3200

Flujo Molar (kgmol/h) 5713 3179 2534

Flujo Masico {Lb/h) 334,777 234,077 100,700

Flujo de Volumen Liguido {USGPM 766 8 565.3 2015

Enpalpia Molar (kealkgmol -5.0%31e+04 -5.582a+04 -6.720e+04

Entalpia Masica (kcalkg -2291 -1671 -3733

Entropia Motar (kjkgmol-C 1349 180.2 65 62

Entropia Mésica (kikg-C) 5.076 5 694 3.641

Flujc de Calor {Kj'hy -1.456e+09 -7 425e+08 -7 134e+08

Densidad Masica {g/icm3) 0.002211 0 001547 0 8692

Capacidad de Calor Molar (Ki'Kgmol-F) 55.27 36.80 78 31

Capacidad de Calor Masico {ki/kg-C}) 2.079 1105 4.345
Conductividad Témica (W/m-k) — 002080 0 8655

Viscosidad (cP} — 0.01303 0.3782

Tensidn Superficial (dyne/em) - — 63 41

Peso Molecuiar 26.58 3340 18.02

Factor Z — 0.9927 0 0008549

Propiedades del gas salida de vapor (Domo)
Total Fase vapor Fase liquido

Fraccion Fase Vapor 1.000 1.000 0 0000
Temperatura {C) 74.01 74 .01 74.01
Prasién (kp/icm2_g) 0.31 0.31 0.31
FlujoMolar (kgmol/h} 3179 3179 0 0000
Fluyo Masico {Lb/h} 234,077 234,077 0.0000
Flujo de Volumen Liguigo (USGPM} 565.3 8653 0.0000
Enpalpia Molar {kcaVkgmol) -5.582e+04 -5.582e+04 - 729e+04
Entalpia Masica (kcalkg) -1671 1671 -3733
Entropia Molar {kj/kgmol-C) 190.2 190.2 6562
Entropta Masica (kjkg-C) 5.694 5694 3641
Fiujo de Calor (Kj/h -7.425e+08 -7.425e+08 0 00C0
Dens:dad Masica (g/cm3 0.001546 0.001547 0.9652
Capacidad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C 36.90 36.90 78 31
Capacidad de Caler Masice {kp/kg-C 1.105 1.105 4.345
Viscosidad cP 0.01303 0.0t1303 0.3792
Tension Superficial {dyne/cm) - - 63.41
Peso Molecutar 33.40 3340 18.02
Factor Z 0.0g27 0 8927 0.0008545
Fecha [ Versién: HYSYS v1.5.2 [PaginaNo. 3 De s
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HYSYS Tanque End I/I1.hsc

Tanque (continuacién)

Propiedades del gas salida de liquidos (Fondo)

Total Fase vapor Fase hquide
Fraccién Fase Vapor 0.000 0000 1.0000
Tempearatura (C) 7401 74 01 74 01
Presidn (Kgfem2-g 0.31 031 [EL
Flujo Molar (kmolh) 2534 0.0000 2534
Flujo Masico {Lb/h 100,700 0.0000 100,700
Fiujo de Volumen Liguido {USGPM) 201 5 0.0000 2015 |
Enpalpia Molar (kealkgmol) -5.729e+04 -5.582e+04 -6.729e+04
Entalpia Masica (kcalkg) -3733 -1671 -3733
Entropia Malar (kjgmoi-C) 6562 190.2 65.62
Entropia Masica {ki’kg-C) 3.641 5.604 3.6841
Fiujo der Calor {Kj/h} -7.134e+08 0.0000 -7 134e+08
Densidad Masica (nicm3) 0.9682 0.001546 0.9582
Capacidad de Calor Molar {Ki/Kgmol-F}) 7831 36.90 78 31
Capacidad de Calor Masico (kjikg-C) 4,345 1105 4 345
' Conductividad Térmica (Wim-k) 0 6655 0.02080 0 6655
Viscosidad ) 03792 0.01303 03792
Tension Superficial {dyne/cm) 63 41 — 63 41
Peso Molecular 18,02 33.40 18 02
Factor Z 00008545 09927 0 0008545

CONCLUSIONES:

Para las Plantas Endulzadoras de Gas 1/11, desfogue &cido de acuerdo a los datos reportados por el Simulador; se obtiene un flujo de
condensados de 100,700 Lb/hr a una temperatura de  74.01°C y una presién de 0.31 Kg/am® -g.

Fecha. “JVersién: HYSYS vi1.5.2 | Pégina No. 4 [De 5
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HYSYS Composicién End I/1L.hsc
Composicion de la corriente de desfogue acido (continuacion)
Alimentacién a: Producto de: Conexidin logica:
Segmento de Tuberia: Endulzadora de gas 1
Propiedades del gas
NOMBRE 4 2 4 &
Fraccién Vapor 1.0000 0.5564 1.0000 0.0000
Temperatura {C) 130 4 74.03 74.01 74 01
Prasién (Ib/in2_g) 0.54 (.32 0.31 0.3193
Flujo Molar (kgmot/h} 5713 5713 3179 2534
Flujo Méasico (Lb/h) 334,777 334,777 234077 100,700
Flujo de Volumen Liguido {USGPM) 766.8 766 B 5653 2015
Flujo de Calor [ ) -1.338e+09 -1.456e+09 -7.425e+08 -7 1340+08
Composicién
NOMBRE 1 2 4 5
Comp. Fraccién Mol (Metano) 0.0065 00065 0.0117 0.0000
Comp. Fraccién Mol {CO2) 0.2270 G.2270 0 4079 0.0001
Comp. Fraccadn Mol (H2S5) 0.1667 0.1667 0 2993 0 0003
Comp_Fraccién Mol (H20) 0.5998 0.5998 0.2811 0 9996
Totat 1 0000 10000 10000 10000
Corrientes de Energia
NOMBRE 3
Flujo de Calor (Kyhr) 1.183e+08 | T
Unidades de Operacién

Operacién Tipo de Operacién Alimentacion Productos

1 {alimentacion) 2 (salida)
Tubarla de Segmento tuberia 3 (sabida)

2 {alimentacion) 4 {domo}
Tangue Acumulador 5 (fondo)
Fecha “{ Version: HYSYS v1.5.2 [ Pagina No. 5 [De: 5
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HYSYS Tuberia

End I/IL.hsc

- Tuberia Endulzadora de Gas I/ll (Desfogue Amargo).

Entrada

Salida

Energia

NOMBRE ]

DE OPERAR

NOMBRE ]

A OPERAR

NOWEBRE |
|

A QPERAR

t |

Tuberla

F] |

Tanque

3

Calda de Presién/Pardmetros de la Tuberia

l

Caida de presién. 0.5182 psi

Dimensiones Longitud-Elevacién

Numero de Segmento 1.00
Equipo/Tuberia
Distancia {m) 1308
Didmetro Externco (in} 48.00
Diamatro Interno {in} 47.80
Matsrial Acero al Carbén
incramentos 2.00
Transferencia de Calor
Perdidas de Calor. Btu/hr ] Temp Ambiente: 28°C [Coef‘ Global: 7576 Kjthr-m2-C

Estimacidn del Coeficiente de Transferencia de Calor (Interior)

Estimado Coef. Trans! Intemo

J Correlacién

: Sieder

Estimacidn del Coeficiente de Transferencia de Calor {exterior)

Estimado Coef. Transf. Ext Diametro Externo Medic Ambiente Velocidad
— —_ Alre 8 941 m/fs
Estimacion del Coeficiente de Transferencia de Calor por Conduccién
Conduccidn Incluida: | Tipo: ! Cond. Termica: ¢.018 W/m-k | Espesor 001000 m
Datos Tuberia
Distancia Elevacion incrementos
(m) {m)
1308 0.0000
Perfil de Tuberia
Longitud {m} 0.0000 £54.0 1308
Presidn (kg/cm2_g} 23.73 2371 2369
Temperatura (C) 70.60 63.38 5735
Transferencia de Calor {kjfh-m) — -1.125e+04 -9364
Tipo de Fiujo Vapor Vapor Vapor
Gradiente de Friccién (kPa/m) 0.00028 0.00027 0.00025
Reynolds Vapor 1.061e+07 1.080e+07 1 0965e+07
Velocidad Vapor (m/s} 5617 5.475 5.357
Fecha Varsion HYSYS v1.5.2 ] Pagina No. 1 —I—De‘ 5
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HYSYS Tuberia

End I/I1.hsc

Tuberia Endulzadora de Gas I/l (continuacién)

Propiedades del gas a la entrada de la tuberia

Total Fase vapor
Fraccién Fase Vapor 1.000 1.000
Temperatura {C) 70 60 70.60
Presién (kg/cm2_g) 23.73 23.73
Flugo Molar {kmolh) 2.094e+04 2.094e+04
Flujo Masico (Lb/h) 1,043,121 1,043.121
Flujo de Volumen Liquido {USGPM) 5664 5664
Enpalpia Molar {kcalkgmal) -2.(87e+04 -2.096e+07
Entalpia Masica ikcalkg) -528.00 -928.00
Entropia Molar {k’kgmol-C) 16940 169.40
Entropia Masica (kjkg-C) 7495 7.485
Flujo de Calor {Kj/hj -1 837¢+09 -1.837e+08
Dansidad Masica {g/cm3 0.02047 0.02047
Capacidad de Calor Molar (Ki/Kgmol-F’ 4905 49.05
Capacidad de Calor Masico {kjfkg-C 2171 2171
Conductividad Térmica M-k 0.0361 0 0361
Viscosidad (cP, 001307 0.01307
Tensidn Superficial {dyne/cm -— ——
Peso Molecular 22.60 22.60
Factor 2 D938 09381
Propiedades del gas a la Salida de la tuberia
Total Fase vapor
Fraccidn Fasa Vapor 1000 1.000
Temperaiura [(5) 57.35 57.35
Pregién {kg/cm2_g) 23 69 23.69
Flujo Molar {kgmol/h} 2.094e+04 2 094e+04
Flujo Masico {Lb/h) 1,043 121 1,043,121
Flujo de Voluman Liqudo (USGPM) 5664 5664
Enpalpia Molar {kealhgmol) -2.113e+04 +2.1130+04
Entalpia Masica {kcatkg) -034 9 -8934 9
Entropia Molar {kjkgmol-C) 167.5 167.5
Entropia Masica (kj’kg-C) 7411 7.411
Flujo de Calor {Kj/h) -1.851e+09 -1.851e+09
Densidad Masica (g/em3) 0.02146 0021486
Capacidad de Cator Molar (Kji/Kgmal-F} 4849 48.49
Capacidad de Calor Masico (kjkg-C) 2146 2146
Conductividad Térmica (Wirm-k) 0 03446 0.03446
Viscosidad (cP) 0.01265 0.01265
Tension Superficial (dyne/cm) — —
Peso Malecular 22.60 22.60
Factor Z 0.9292 0.9292
Notas:
Fecha. | Versidn HYSYS v1.5.2 ] Pagina No. 2 [De. 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tanque End I/IL.hsc

Tanque para Endulzadora de Gasl/ll (Desfogue Amargo}

Entrada Salida Energia
NOMBRE DE OPERAR NOMBRE A DPERAR NOMBRE A OPERAR
2 Tanque 4 Domo
5 Fandos

Parametros Fisicos

Volumen del Tanque: — m3 [Nivel SP: — % [ Volumen de Liquidc — m3 ] Alimentacién Inicia! de productos
Prasion del Tangue: 23.69 kg/cm2_g | Caida de Presidn 0.01 psi | Duty:0.0000 — | Modo de Transferencia de Calor
Propiedades del gas alimentacién al Tanque
Totat Fase vapor
Fraccion Fase Vapor 1.000 1000
Temparatura {C) 57.35 57 35
Prasion (kgicm2-g) 23 69 23.69
Fiujo Molar {kgmolh 2.094e+04 2.094e+04
Fiujo Masico (Lb/h 1,043.121 1,043,121
Flujo de Volumen Liquide {USGPM 5664 5664
Enpaipia Molar (kcal/kgmol} -2.113e+04 -2.113a8+04
Entalpia Masica {kcalkg) 934 9 -934.8
| Entropia Molar {ki'kgmol-C) 167.5 167.5
Entropia Masica {kj’kg-C) 7411 7411
Flujo de Calor {Btu/h) -1.851e+09 -1.851e+09
Densidad Masica {g/lcma) 0.02146 0 02146
Capacidad de Calor Molar {Btu-Ibmoi-F) 48.49 43.49
Capacidad de Calor Masico (kykg-C) 2.148 2.146
Conductividad Térmica (Wim-k) 0.03446 003446
Viscosidad {cF) 0.01265 0.01265
Tension Superficial (dyne/cm) - -~
Pasc Molecular 22 60 22 60
Factor Z 0.8292 09292
Propiedades del gas salida de vapor {Domo)
Total Fase vapor Fase liquida
Fraccidn Fase Vapor 1.000 1.000 00000
Temperatura (C) 57.35 57.35 57 33
Presion {kgicm2_g) 23.69 2369 23.69
FlujoMotas {kgmol/ht} 2.094e+04 2.094e+04 0.0000
Flujo Masico {Lb/h} 1.043.121 1,043,121 0.0000
Flujo de Volumen Liguido {USGFM) 5664 5664 0.0000
Enpalpia Molar (kcalkgmol) -2.113e+04 -2.113e+04 -5 746a+04
Entalpia Mésica (kealkg) -834 9 -934 .9 -3730
Entropia Motar {kjkgmol-C) 1687.5 167.5 62 14
[ Entropia Masica {kilkg-C) 7411 7411 3463
Flujo da Calor {Btu/h) -1.851e+08 -1.851&+03 00000
Densidad Masica {g/cm3 0.02146 002146 0.8319
Capacidad de Calor Molar (Btubmak-F 48.49 48 49 77.83
Capacidad de Calor Masico (kikg-C 2.146 2 146 4303
Viscosidad {cP) 0.01265 0.01265 0.4591
Tansién Superficial (dyne/cm) = — 66.20
Peso Molecutar 22.60 22 60 18.09
Factor Z 0.9292 0.9282 0.01919
Fecha [Versién HYSYS v152 [ Pagina No. 3 | De 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tanque

End I/IL.hsc

Acumulador (continuacion)

Propiedades del gas salida de liquidos (Fondo)

Total Fase vapor Fase liquido

Fraccidn Fase Vapor 0 006D 0.0000 1000
Temperatura {C) 57.35 57 35 57 35
Presidn {Kg/cm2-g) 23.69 23.69 23.689
Flujo Molar {kmolfh) 0 0000 0.0000 0.0000
Flujo Masico {Lb/h) 0.0000 0.0000 0.0000
Fluje de Volumen LIquido (USGFPM) 0.0000 0.0000 0.0000
Enpalpia Molar {kcavkgmol) -6.7460+04 -2.113e+04 -5 746e+04
Entalpia Masica (kealkg) -3730 -934.9 L3730
Entropia Molar (ki'kgmol-C 62.14 167.5 62 14
Entropia Masica (kj/kg-C 3.436 7411 3436
Fiujo ge Calor (Kj/h 0.0000 0.0000 0.0C00
Densidad Mésica (gfem3 0.8319 0.02146 0.8319
Capacidad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C 77.83 48.49 77.83
Capacidad de Calor Masico {kj’kg-C 4.303 2.146 4.303
Conductividad Térmica WW/m-k) 06473 0.03446 0.6473
Viscosidad {cP}) 0 4591 0.01265 0.4591
Tension Superficial (dyne/cm) 66.20 — 66.20
Peso Molecular 18.08 22.60 18.09
Factor 2 0.01919 009292 0.01919
CONCLUSIONES:

Para las Plantas Endulzadoras de Gasl/TI, desfogue amargo, de acuerdo a los datos reportados por el Simulador no hay ninguna

cantidad de condensados.

Fecha:

“Version; HYSYS vi5.2
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.
HYSYS Composicién End I/IL.hsc
Composicion de la corriente de desfogue Amargo {continuacion)
Alimentacién a: Producto de: Conexidn légica:
Seg de Tuberia: Endulzadora de gas VI
Propiedades de! gas
NOMERE 1 2 4 5
Fraccidn Vapor 1.0000 1.0000 1.0000 0.0000
Tamperatura () 70.60 57.35 §7.35 §7.35
Presion (kg/em2_g) 23.73 23.69 23 69 23.69
Flifjo Molar {kgmol/h) 2.084e+04 2.094e+04 2.094e+04 0.0000
Flujo Masico (Lbsh) 1,043,121 1,043,121 1043121 0 0000
Flujo de Valuman Liquido (USGPM) 5664 5664 5664 0.0000
Fluo de Calor (KJ/h) -1.837e+09 -1.851e+0% -1.851e+08 0000
Composicién
NOMBRE 1 2 4 5
LComp. Fraccién Mol (Matano) 0.6857 0.6857 0.6857 0 0000
Comp. Fraccidn Mol (Etano) 0.1409 0.1409 0.1409 0.0000
Comp. Fraccién Mol {Propano) 0.1140 0 1140 01140 0.0000
Comp. Fraccidn Mot {CO2) 0.0335 0.0335 0.0335 0.0011
Comp. Fraccién Mol (HZS) 00245 00245 00245 00027
Comp. Fraccion Mol {H20) 00014 0.0014 0.0014 09962
Total 1.0060 1 0000 1.0000 10000
Corrientes de Energia
NOMERE 3 ] |
Fhijo de Calor [C) 1.352e+07 | |
Unidades de Operacion
Qperacién Tipo de Operacidn Almentacion Productos
1 {alimentacién) 2 (salida)}
Tuberia de Segmento tuberia 3 (salida)
2 (alimentacion) 4 (domo)
Tanque Acumutador 5 (fondo)
Fecha. [Version: HYSYS v1.5.2 | Pégina No. "5 [De: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES.

HYSYS Tuberia

criol.hsc

Tuberia Criogénica | (Desfogue Himedo).

Salida

Energia

Entrada

[ BE OPERAR

NOMERE | A OPERAR

A OPERAR

NOMBRE
1 { Tuberia

2 I Tangue

3

NGMBRE |
i

Caida de Presidn/Parametros de la Tuberia

[

Caida de presién. 1.023 ps

Dimensiones Longitud-Elevacion

Numero de Segmento 1.00

Equipo/Tuberia Tuberia

Distancia (m) 1631

Didmetro Externo {in} 42 00

Didmatro Interno {in) 41.50

Material Acero al Carbdn

incrementos 2.00

Transferencia de Calor
Perdidas de Calor: 7.756e+05 Kjthe I Temp. Ambiente: 28°C I Coef Globak 6.033 Kjthr-m2-C

Estimacién del Coeficiente de Transferencia de Calor (interior)

Estimado Coef Transf. Intarno

[ Correlacitn,

Steder

Estimacion del Coeficiente de Transferencia de Calor (exterior)

Estimado Coef. Transf Ext Didmetro Externo Medio Ambiente Velocidad
— — Arre 8.941 m/s
Estimacion del Coeficiente de Transferencia de Calor por Conduccién
Conduccién Incluida: SiJ Tipo. ] Caond. Termica: 0.0180 Wim-k I Espesor: 0.01000 m
Datos Tuberia
Distancia Elevacisn Incrementos
{m) {m)
1631.00 0.0000
Perfil Tuberia
Longitud {m) 0.00 815.50 1631 .00
Presién {kgicm2_g) 10.86 10.83 10.79
Temperatura {C) 6217 51.51 50.88
Transferencia de Calor (kj/h-m}) — -482.0 4690
Tipo de Flujo vapor vapor Vapor
Gradiente de Friccién (kPa/m) 0.004320 0.004323 0.004327
Reynoids Vapor B.105e+06 8.120e+06 8 135e+06
Velocidad Vapor (m's) 9.180 9.188 9197
Fecha l Version HYSYS v1.82 | Pégina No. t J De 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tuberia

criol.hsc

Tuberia Criogénica I (continuacion)

Propiedades del gas a la entrada de la tuberia

Total Fase vapor
Fraccion Fase Vapor 1 000 1.000
Temperatura C) 52 17 52 17
Presidn (kgfem2_g) 10 85 10 86
Flujo Molar (kmol/h 1.283e+04 1.253e+04
Flujo Masico {Lb/h 638,120 638.120
Flujo de Volumen Liquide (USGPM 3604.00 3604 00
Enpalga Malar {kcalkgmol} -1.918e+04 -1.9186+04
Entalpia Masica {ktallkg) -857.30 -857.30
Entropta Moiar {kikgmol-C) 172.50 172 50
Entropia Masica {kj/kg-C) 7708 7.708
Flujo da Calor {Kj/h) -1.038e+09 -1 038e+08
Densidad Masica {g/em3) 0.01004 0.01004
Capacidad de Calor Molar {KiKgmol-C} 48 23 48.23
Capacidad de Calor Masico {hakg-C) 2155 2155
Conductividad Témica {(Wim-k} 0.03333 0.03333
Viscosidad (cP) 001198 001158
Tension Suparhicial {dyne/trm) = -
Peso Molecular 22.38 22.38
Factor Z 09617 09617

Propiedades del gas a la Salida de la tuberia

Total Fase vapor

Fraccion Fase Vapor 1.0000 1.000
Temperatura [{*] 50.88 50.88
Presién (kg/cm2_g) 10.79 10.7%
Fiujo Molar {kgmaol/h) 1.2938+04 1.293e+04
Flujo Masico (Lb/h) 638,120 638,120
Flujo de Volumen Liquido (USGPM) 3604 00 3604 00
Enpalpia Molar {kcalkgmol) -1.920e+04 -1 920e+04
Entaipia Masica {keal'kg) -858.0 -B58 1
Entropia Molar {kj'kgmohC) 1723 172.3
Entropia Masica {kjrkg-C) 7.701 7701
Fiujo de Calor {Kj/h) -1.039e+09 -1.039e+09
Densidad Masica {g/cm3 0.01002 ¢.01002
Capacidad de Calor Molar (Ki'Kgmol-C 48.13 4813
Capacidad de Cator Masico (ki’kg-C 2.151 2.151
Conductividad Térmica (Wim-k 3.03315 0.03115
Viscosidad (cF} 0.01194 001194
Tensidn Superficial (dyne/cm) — —
Peso Molecular 22.38 22.38
Factor Z 09614 0.9614
Nolas

Facha: " ] Versidn HYSYS v1.5.2 | Pégina No. 2 [De: §
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES

HYSYS Tanque criol.hsc

Tanque para Criogénica | (Desfogue Himedo)

Entrada Salida Energia
NOMBRE DE OPERAR NOMBRE A OPERAR NOMEBRE A OPERAR
2 Tanque 4 Domo
5 Fandos

Parametros Fisicos

Volumen del Tanque: — m3

[Fvel$F — %

[ Volumen de Liquido — m3 | Alméntacidn inictal de productos

Presidn del Tanque. 10.76 kg/em2_g | Caida de Presion:0.01 psi | Duly.0.0000

| Mado de Transferencia de Caior

Propiedades del gas alimentacién al Tanque

Total Fase vapor
Fraccion Fase Vaper 1.000 1000
Temperatura ({C) 50.88 50.88
Prasién {kgicm2-g) 10.79 10.79
_F_iu]o Molar (kgmol/h} 1.293e+04 1.293e+04
Flujo Masico {Lbsh) 638,120 638 120
Flujo de Voluman Liquido (USGPM) 3604 3604
Enpalpia Molar (kcalkgmol) -1.920e+04 -1.920e+04
Entalpia Masica (kcalkp) -858.0 -858.0
Eniropia Molar {kjkgmol-C) 1723 172.3
[ Entropia Masica (kjfkg-CY 7.701 7 701
Flujo de Calor (Kjrh) -1.03%e+09 +1.039e+09
Densidad Masica (gfem3) 0 4477 0 4477
Capacidad de Calor Molar (KjKgmol-C) 4813 4813
Capacidad de Calor Masico (ki’kg-C) 2.151 2151
Conductividad Térmica {Wim-k) 0.03315 0.03315
Viscosidad {cM) 0.01194 0.01194
Tensidn Superficiat {dynefcm) —— -
Peso Molecular 2238 22.38
Factor 2 09514 0.9514

Propiedades del gas salida de vapor (Domo)

Total Fase vapor Fase liquido

Fraccién Fase Vapor 1000 1.000 0 000
Temperatura (C) 50.87 50.87 50 87
Presion (kgfem2_g) 10.78 10.78 10.78
FlujoMolar {kgmiolh) 1,293a+04 1293e+04 0.0000
Flujo Masico {Lb/h) 638,120 638,120 0 000G
Flujo de Volumen Liguido (USGPM) 3604 3604 0.0000
Enpalpia Molar {kcalkgmol} -1.9200+04 -1.920e+04 -1.820e+04
Entatpia Masica {kcalkg) -858.0 -858.0 -B57 6
Entropla Motar {kjlkgmol-C) 1723 172 3 1723
Entropia Masica {kj’kg-C) 7 702 7.702 7.697
Fluo de Calor {Kdmh) -1 035e+09 -1.03%8+05 0.0000
Censidad Masica (g/em3) 00101 001001 0.01002
Capacicdad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C) 4813 4813 48.15
Capacidad de Calor Masico {kj’kg-C) 2.151 2151 2.151
\Viscosidad {cP) 0.01194 D.01194 0.003121
Tensién Supérficial {dyne/cm) — pa —
Peso Molecular 2238 2238 22.39
Factor Z 0.9614 0.9614 0.9614
Fecha. [Versién: HYSYS vi52 [Péagina No. 3 [oe 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tanque

criol.hsc

Tanque (continuacidn)

Propiedades del gas salida de liquidos (Fondo)

Total Fase vapor Fase hquide
Fraccion Fasae Vapor 0.000 0 000 1000
Ternperatura {C} 50.87 50 B7 5087
Presidn {(Kg/ern2-g) 10.76 10.78 1078
Flujo Molar {kenolVh) Q.0000 0 0000 0 0000
Flujo Masico {Lb/h) 0.0000 0.0000 00000
Flujo de Volumen Liquido (LUSGPM) 0.0000 0.0000 0000
Enpalpia Molar {kealkgrmol) «1.920e+04 -1.920e+04 -1 S20e+04
Entalpia Masica (kcalkg) -857.6 -858.0 -B57 6
Entropia Molar (kjikgmol-C) 1723 1723 172.3
Entropia Masica (kikg-C) 7.657 7.702 7 697
Flujo de Calor (Kjfh} 0.0000 0.0000 0 0000
Densidad Mésica {gfem3) 0.01002 0.01001 6.01002
Capacidad de Calor Molar ({Kj/Kgmol-C}) 48.15 4813 48.15
Capacidad de Calor Masico (kj/kg-C) 2.151 2.151 2151
Conductwidad Térmica {Wim-k} 0.070578 0.03315 0.07067
Viscosidad (cP) 0.003121 0.01194 0 002129
Tensién Superficial (dyne/cm) 0.6875 — 0 8975
Peso Molecutar 22.39 22.38 22,39
Factor 2 0.9614 09614 0 8614

CONCLUSIONES:

Para la Planta Criogénica I, desfogue himedo, de acuerde a los datos reportadas por el Simulador no hay ninguna cantidag de

condensadoes.

Fecha:

[Version: HYSYS v1.5.2
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VrvEaminn HacoRal COMPLEJO CIUDAD PEMEX
iy RECIPIENTES.
HYSYS Composicién criol.hsc

Composicion de la corriente de desfogue humedo (continuacion)

Alimentacién a:

Producto de:

Conexign logica:

Segmento de Tuberia: Tuberia Criogénica i

Propiedades del gas

NOMBRE 1 2 4 5
Fraccién Vapor 1.0000 10000 10000 0.0000
Temparatura (C) 5217 50 88 50 87 50.87
Presién (kgicm2_g) 10.86 1079 10.78 10 78
Flujo Molar (kgmol/n) 1.293e+04 1.2938+04 12936.45 0.0000
Flujo Masico (Lb/h) 638,120 638,120 638,120 0.0000
Flujo de Volumen Liguido {USGPM) 3604 3604 3604 0.0000
Flyjo de Calor {KJI/h) -1.038e+09 -1 039e+09 -1 039e+09 0.0000
Composicion
NOMBRE 1 Fl 4 5
Comp Fraccién Mol Nitrégeno Q 0000 0.0000 Q0000 0.0000
Comp. Fraccién Mol (C0O2) 0 0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp. Fraccion Mol {Metanc) 0.7189 0.7189 0.7189 07185
Comp. Fraccién Mol (Etano) 0.1616 0.1616 0.1616 0.1618
Comp. Fraccién Mel {Propana) 0.0803 0.0803 0.0803 0.0805
Comp Fracaitn Mal {i-Butano) 0.0080 G 0080 0 0080 0.0080
Comp. Fraccion Mol (n-Butano) 0.0211 0.0211 0.0211 0.0212
Comp Fraction Mol (i-Pentang) 0.0040 0 0040 0.0040 0.0040
Comp. Fraceien Mal (n-Pentano} 0.0040 0.0040 0.0040 00040
Comp. Fraccién Mol {n-Hexano) 0 0020 .0020 00020 00020
Tatal 1.0000 1 0000 1.0000 1.0000
Corrientes de Energia
NOMBRE 3 | |
Flujo de Calor {KJin) 7.756e+05 | 1
Unidades de Operacion

Operacion Tipo de Operacidn Alimentacién Productos

1 (ahmentacion) 2 (safida)
Tuberia de Segmento tuberia 3 (salida)

2 (alimentacién) 5 (domo)
Tuberia Acumulador 4 (fondo)
Fecha, | version HYSYS v1 52 [ Pagina No. § [De &
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES.

HYSYS Tuberia

crio2.hsc

Tuberia Criogénica Il (Desfogue Himedo)

Entrada Salida Energia
NOMBRE f DE OPERAR NOMBRE | A OPERAR NOMBRE ! A DPERAR
1 | Tuberla 2 | Tanque [

Caida de Presién/Paridmetros de la Tuberia

f

Caida de presién  1.863 psi

Dimensiones Longitud-Elevacién

Ndmero de Segmento 1.00
Equipo/Tuberia Tuberia
Distancia {m) 1279.00
Didmetro Externo (in) 36.00
Digmetro tntemo (in) 35.50

Material Acaro al Carbén
Incrementos 2.00
Transferencia de Calor
Perdidas de Calor: 5.980e+05 Kj/hr —] Temp. Ambiente: 28'C I Coef. Global 6.084 Kifhr-m2-C

Estimacién del Coeficiente de Transferencia de Calor (interior)

Estimado Coef. Transf, Interng

[ Correfacion:

Sieder

Estimacion del Coeficiente de Transferencia de Calor {aexterior)

Estimado Coef Transf, Ext Diametro Externo Medic Ambiente Velocidad
—- _— Aire B 941 mvs
Estimacién del Coeficiente de Transferencia de Calor por Conduccién
Conduccién Incluida: St | Tipo: ] Cond Termica: 0.0180 Wim-k E Espesor 0.01000 m
Datos Tuberia
Distancia Elevacién Incrementos
(m) (m)
1279.0000 0.0000
Perfil de Tuberia
Longitud imy 0.00 639.50 1279.00
Presién kg/icm2_g) 9 687 8.622 9 556
Temperatusa {C) 5541 54 84 54.29
Transferencia de Caior {kyfh-m) —_ 471 4 4627
Tipo de Fiujo vapor Vapor Vapor
Gradiante de Friccion {kPa/m} 0.009997 0.01004 0.01009
Reynolds Vapor B8.0140+06 8.027e+06 8.039e+06
Velocidad Liguido (m/s) — - -
Velocidad Vapor {rmvs) 14.95 1503 16.09
Fecha. Versidn HYSYS v1,5.2 Pagina No. 1 De: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tuberia

crio2.hsc

Tuberia Criogénica Il (continuacién)

Propledades del gas a la entrada de la tuberia

s Total Fase vapor
Fraccion Fase Vapor 1000 1.000
Temperatura iC) 55 41 55 41
Presion {kg/icm2_g} 9 687 9.687
Flujo Molar {malh} 1.354e+04 1.254e+04
Flujo Masico {Lh/h) 554 683.05 554 683.05
Flujo da Volurnen Liguide {LUSGPM) 3445.00 3449 00
Enpalpia Molar {kcalkgmol) -1.805e+04 -1.805e+04
Entalpia Masica (kealkg) 571 .50 97150
Entropia Molar {kjkgmol-C) 172.20 17220
Entropta Masica (kifkg-C 9.268 9.268
Fiujo da Calor (Kjrh) -1.023e+09 -1.023e+0%
Densidad Masica {g/cm3) 0.007314 0.007314
Capacidad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C}) 41.75 41.75
Capacidad de Calor Masico {kjfg-C}) 2247 2247
Conductividad Teémica (WIm-k) 0.03648 0.03648
Viscosidad) (cP) 0.01231 001231
Tension Superficial {dyne/om) - -

Peso Molecular 18.58 18.58
Factor 2 0.9777 0.9777

Propiedades del gas a la salida de la tuberfa

Total Fase vapor

Fraceion Fase Vaper 1.000 1000
Taemperatura ) 54.29 54.29
Presion tkgicm2_g) §.556 9.566
Flujo  Motar (kmolbh) 1.354e+04 1.354e+04
Fluro MAsico {Lb/h) 554,683.05 554 683 05
Flujo de Volum en Liquido (USGPM) 3449 00 3445 00
Enpalpia Molar (kcal/kgmol) -1.807e+04 -1.807e+04
Entalpia Masica {kcalkg) -972.1 -9721
Entropia Molar {kj’kgmol-C} 1722 72.2
Entropia Masica (kifkg-C) 9.266 9.266
Flujo de Calor (Kju/h) -1023e+09 -1.023e+09
Densidad Masica {g/lcm3) 0.007250 0.007250
Capacidad de Calor Molar (KJMKgmol-C) 4168 4168
Capacidad de Calor Masico {ki/kg-C) 2.243 2.243
Conductividad Témmica {WIm-k) 0.03631 0.03631
Viscosidad {cP) 0.01227 0.01227
Tensién Superficial {dyne/cm} — —_
Peso Molecular 18.58 18.58
Factor Z 0.9777 0.9777
Notas:
Fecha. [ Versién HYSYS v1.5.2 | Pagina No. 2 [De: &
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COMPLEJO CiUDAD PEMEX

RECIPIENTES.
HYSYS Tanque crio2.hsc
Tanque para Criogénica (il)
Entrada Salida Energia
NOMBRE DE OPERAR NOMBRE A OPERAR NOMBRE A OPERAR
3 Tanque 4 Dormo 3
5 Fondos

Parametros Fisicos

Volumen del Tangue: — m3 [Nivel SP—% [ Volumen de Uiauido:— m3 T Alimentacién Inicial de productos

Prasién del Tanque: 9.546 kg/em2_g | Caida de Presién 0.01 psi | Duty:0.0000 | Modo de Transferencia de Calor

Propiedades del gas alimentacién al Tanque

Total Fase vapor

Fraceién Fase Vapor 1.000 1.000

Temperatura {C) 54.29 54.29

Presidn (kgicm_2) 9 556 9.556

Flujo Molar (kmoih) 1.384a+04 1.354e+04

Flujo Masico (kg/h) 2.5160+05 2.515e+05

Flujo de Volumen Liquido (USGPM) 3449 3449

Enpalpia Molar (kcalkgmaol) -1.806e+04 -1.807a+04

Entalpia Masica {kcalkg) -972.1 -972.1

Entropia Molar TkikgmoFCY 172.2 172.2

Entropia Masica {kj/kg-C} 9266 9.266

Flujo de Calor {Kjh) -1 023e+08 -1 0230e+08

Densidad Masica (g/cm3) 0.007250 0.007250

Capacidad de Calor Molar (Kikgmol-C) 41.68 41.68

Capacidad de Calor Masico Tkjkg<) 2.243 2.243

Conductividad Térica (Wim-k) 0.03631 0.03631

Viscosidad {cP) 0.01227 0.01227

Peso Molecular 18.58 18.58

Factor Z 0.9777 0.9777

Propiedades del gas salida de vapor (Domo)
Total Fase vapor Fase liguido

Feaccidn Fase Vapor 1.000 1.000 0.600
Temperatura 54 28 54 28 54,28
Presidn {kg/em2_g) 9.546 8.546 9.546
Flujo Molar {kmol/h} 1.354e+04 1.354e+04 0 0000
Flujo Masico (Le/h) £54.683.05 554,683.05 0.0000
Flujo de Volumen Liguido (USGPM} 3448 3449 0.0000
Enpaipia Molar (kcalkgmol} -1.807e+04 -1.807e+04 -1,807e+04
Entalpia Masica (kealkg) -972.1 -972.1 -§72.1
Entropia Molar {kjfkgmol-C) 172.2 172.2 172.2
Entropia Masica (igkg-C) 9.266 9.266 9.266
Flujo de Calor (Kj/h -1.023e+09 -1,083e+09 0.0000
Densidad Masica {gfem3) 0.007243 0007243 0.007243
Capacidad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C 41.68 41.68 41,68
Capacidad de Calor Masico (kjkg-C 2.243 2.243 2.243
Conductividad Térmica (Wim-k) 0.03631 0.03631 0.07001
Viscosidad (cP) 0.01227 0.01227 0.002569
Tensién Superficial {dyne/cm) - — 0.1399
Peso Molacular 18.58 18.58 18.58
Factor Z 0.9777 0.9777 0.9777
Fecha: | [ Pagina No. "3 JDe: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES

HYSYS Tanque crio.hsc

Tanque (continuacion)

Propiedades del gas salida de liquidos (Fondo)

Total Fase vapor Fase liquido

Fraccién Fase Vapor 0.000 0 000 1.000
Temperatura (C) 54.28 54.28 54 28
presién 9 546 8546 9 546
Flujo Motar (kmol/h) 00000 00000 0.0000

: p s 2 {Lb/h 0.0000 0.0000 0.0000
Fivjo de Volumean Liguido {USGPM 0.0000 0.0000 0.0000
Enpalpia Molar (kcalkgmol} -1.807e+04 -1.807e+04 -1 807e+04
Entalpia Masica (kcalkg) 9721 -8721 -972 1
Entropia Molar {kjkgmol-C 172.2 1722 172.2
Entropia Masica (kj/kg-C) 9.266 9.266 §.266
Flujo da Calor (Kph) 0.0000 0.0000 0 0000
Dansgidad Masica {g/em3) 0.007243 0.007243 0.007243
Capatidad de Calor Molar {Kj/Kgmol-C}) 41.68 41.68 41 68
Capacidad de Calor Masico (kjkg-C) 2.243 2.243 2.243
Conductividad Témica W/m-k) 0.07001 0.03631 0.07001
Viscosidad {cP) 0.00258% 001227 0.00258%
Tensidn Superficial {dyneicm) 0.139% — D 1398
Peso Molecular 18.58 18.58 18.58
Factor 2 0.9777 0.9777 0.9777
CONCLUSIONES:
Para la Planta Criogénica I1, desfogue himedo, de acuerdo a los datos reportados por el Simulador no hay ninguna cantidad de
condensados.
Fecha: [ version: HYSYS v1.5.2 [ Pégina No. 4 JDe: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES.

HYSYS Composicidn

crio2.hsc

Composiciones de ia Corriente de Desfogue Himedo

Alimentacidn a: Producto de: Conesibn logica:
Segmento de Tuberia: Criogénica I
Propiedades del gas
NOMBRE 1 2 [ | 5
Fraceidn Vapor 1.0000 1.0000 10000 1 00C0
Temperatura {C) 58.41 54.29 £4.28 55 28
Presidn {kgfem2 g 9.687 9 556 8 546 9 546
Flujo Molar {kgmol/h 1.354e+04 1.3540+04 1.354e+04 00000
Flujo Masico {Lb/h 554,683.05 554,683 05 554 683.05 0 0000
Flujo de Volumen Liguido {USGPM 3449 3449 3448 00000
Flujo de Calor (KJih -1.023e+09 -1.023e+00 -1.023e+09 00000
Composicién
NOMBRE 1 2 4
Comp Fraccitn Mol Nitrégeno 0.0070 0 0070 0 0070 00070
Comp Fraccitn Mol (C0O2) 0.0002 0002 00002 0.0002
Comp. Fraccién Mol {(Metano} 0.8555 0.8555 0 855% 0 B555
Comp Fraccién Mol (Elang) 0.1057 0 1057 0 01057
Comp. Fraccién Mol {Propano) 0.0264 0.0264 Q0 00264
Comp. Fraccién Mol (i-Butano) 0.0018 0.0016 0.0016 0.0018
Comp. Fraccién Mol (n-Butano) 0.003¢ 0.0030 0.0030 0 0030
Comp. Fraccidn Mol (i-Pentano) 0.0003 0.0003 0.0003 00003
Comp. Fraccion Mol {n-Pentano) 0.0003 0.0003 0.0003 0.0003
Total 1.0000 1.0000 1.0000 1 Q000
Corrientes de Energia
NOMERE i 3 | ] |
Flujo de Calor (KJhy | 5.980e+05 | | |
Unidades de Operacién

Operacion Tipo de Operacion Alimentacién Productos

1 (alimentacion) 2 (saliday
Tuberia de Segmento tuberia 3 (salida)

2 (alimentacién) 4 (domo}
Tangue Acumulador 5 (fondo)
Fecha [ Versién: HYSYS vi52 [ Pagina No. & |De: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES

HYSYS Tuberia

EndConl/IL hsc

Tuberia Endulzadora de Condensados V|l {Desfogue Himedo).

Entrada Salida Energia
NOMBRE | DEOPERAR NOMBRE | A QPERAR NOMBRE | A OPERAR
1 | Tuberia 2 ] Tangue 3 |
Caida de Presién/Pardmetros de la Tuberia
[ Caida de presidn O 8719 ps)
Dimensiones Longitud-Elevacién
Ndmero de Segrnento 1.00
Equipo/Tuberia Tuberia
Distancia {m) 1276
Didmetro Extemo {in) 24
Deadmetro Interno {in) 235
Material Acerg al Carbon
incrementos 200
Transfarencia de Calor
Perdidas de Calor 6.353e+06 Kjhr _l Temp. Ambiente 28"C [ Coef Global: 85 14 Kyhr-m2-C

Estimacién del Coeficiente de Transferencia de Calor (interno)

Estimado Coef. Trans!. Internc

’ Correlacidn;

Sieder

Estimacién del Coeficiente de Transferencia de Calor {externo)

Estimado Coef. Transf. Ext Diametro Externo Medio Ambiente Velocidad
-— e Asre 8941 mis
Estimacion del Coeficiente de Transferencia de Calor per Conduccién
Conduccitn Incluida: No | Tipo l Cond. Térmica | Espesor 0.0t000 m
Datos Tuberia
Distancia Elevacion Incrementos
(m) {m)
1276 0.0000
Perfil de Tuberia
Longitud {my} Q.00 638.0 1276.0
Presién {kg/em2_g} 2906 29.05 2903
Temperatura (C) 61.88 58.16 54.67
Transferencia de Calor (kjfn-r) — 5277 4682
Gradienta de Friccion (kPa/m) 0.002447 0.002227 0.002036
Reynolds Liquide 9 173e+05 9 457e+05 9.797e+05
Reynalds Vapor 1.858e+06 1.548e+06 1.292e+06
Vealocidad Liquide {m/s) 0.2906 0.3026 0.3120
Velocidad Vapor (m/s) 0.770% 0.8553 05578
Fecha Versidn HYSYS v1.5.2 Pagina No. 1 De: 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES.

HYSYS Tuberia

EndConi/Il.hsc

Tuberia Endulzadora de condensados I/l (continuacion)

Propiedades del gas a la entrada de la tuberia

Total Fase vapor Fase Liquida
Fraccion Fase Vapor 0 2828 0.2828 07172
Temparatura {C) 61 88 6183 6188
Presitn {kg/em2_g) 2908 29.06 29.08
Flujo Molar {kgmal/h) 3857 1091 2766
Fiujo Masico {Lbfh} 384,500 84,000 300,500
Fiujo de Volumen Liquido {USGPM) 1522 3822 1140
Enpalpia Motar {kcalkgmol) -2 812e+04 -2.264e+04 -3 025e+04
Entalpia Masica (kcalkg} 6219 -648.3 -614.5
Entropia Molar {kj&kgmol-C) 1286 161.7 115.5
Entropia Mésica {kjkg-C} 2.843 4631 2.344
Flujc de Calar {Kith} -4 538e+08 -1.033e+08 -3 505e+08
Densidad Masica {g/cm3) 0.1631 0.04904 0.4656
Capacidad de Calor Motar {Kikgmel-C) 1327 8361 152 1
Capacidad de Calor Masico (kjkg-C) 2.935 2.354 3086
Conductividad Térmica {(Wim-k) — 0.02935 0.07600
Viscosidad (cP) o 001215 0.08802
[ Tensién Superficial (dyne/cm) = — 4944
Peso Moalecular 45,22 3492 49.28
Factor Z -— 07545 0.1121
Propiedades del gas a la salida de la tuberia

Total Fase vapor Fase Liquida
Fraccitn Fase Vapor Q.2054 0.2054 0.7946
Temperatura {C) 54 67 54 67 54 67
Presion (kg/cm2_g) 2903 29 03 29.03
Flujo Molar (kgmol'h} 3857 7924 3065
Flujo Mésico {Lb/h) 384,500 57,900 326,600
Flujo de Voiumen Liguido {USGPM} 1522 270.6 1252
Enpalpia Melar {k¢alkgmoh) -2.852e+04 -2.2226+04 -3 015e+04
Entalpia Masica (kcalkg) 5306 5710 £23.5
Entropia Molar {kjlkgmol-C) 123.6 161.6 113.8
Entropia Masica (kjkg-C) 2734 4 881 2 353
Fiujo de Calor {Kyh) -4 B02e+08 -7.366e+07 -3 B65e+08
Densidad Masica {glcm3) 01990 1410 9749
Capacidad ge Calor Molar {KKgmol-C) 132.0 0.04670 04714
Capacidad de Calor Masico (kjfkg-C) 2918 2.360 3.017
Conductividad Témmica {(Wimn-k) - 0.02927 0.07810
Viscosidad (cP) — 0.01204 0.08961
Tensién Supsrficial (dyne/cm) —_ — §314
Pesao Molecular 45.22 33.12 4835
Factor £ — 0.7672 01110
Notas.
Fecha [Versian HYSYS v1.5.2 | Pagina No 2 “]De: 5
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COMPLEJIQ CIUDAD PEMEX

RECIPIENTES

HYSYS Tanque

EndConl/IL.hsc

Tanque para Endulzadora de Condensados I/ll (continuacién)

Entrada Salida Energia
NOMERE DE OPERAR NOMBRE A QPERAR NOMBRE A OPERAR
2 Tangue 4 Domo 3
5 Fondos

Pardmaotros Fisicos

Volurnen del Tanque: — m3

[NwelSP — %

[ Volumen de Lequido.— m3 | Akmentacién Inicial: de productos

Presion del Tanque: 29.02 kg/cm2_g | Caida de Presion:0.01 ps!

] Duty:0.0000

| Modo de Transferencia de Calor

Propiedades del gas alimentacién al acumulador

Total Fase vapor Fase liquida
Fraccion Fase Vapor 0.2054 0 2054 0.7946
Temperatura {C) 54 67 54 67 54 67
Presion {kg/cm2-g 29.03 2903 2903
Flujo Molar (kgmolh 3857 792.4 3065
Flujo Masico (Lb/h 384,500 57.8C0 326,600
Fiujo de Volumen Liguido {USGFM) 1522 270.6 1252
Enpalpia Molar (kcal’kgmol} -2.852e+04 -2 222e+04 -3 015e+04
Entalpia Masica (keakg) -630.6 6710 623 5
Entropia Molar (kj/kgmol-C) 123.6 161.6 113.8
Entropia Misica {ki’kg-C) 2734 4 881 2353 |
Densidad Masica _{gicmd) 0.1980 0.04670 04714
Capacidad de Calor Melar (KjKgmol-C) 1320 78.15 145 2
Capacidad da Calor Masicc {kjkg-C) 2.858 2.360 3017
Conductividad Térmica (Wim-k) e 0.02927 007810
Viscosidad (cP} — 0.01204 0 08961
Feso Moilecular 45 22 3312 4835
Factor Z — 07672 01110
Propiedades del gas salida de vapor (Domo)
Total Fase vapor Fase liquido
Fraccidn Fage Vapor 1.000 1.000 0.000
Temperatura (C) 54.66 54 66 54 66
| Presidn {kgfom2_g) 29.02 29.02 2502
Flujo Molar {kgmalh) 792.80 792 80 0.0000 |
Flujo Masico {Lb/h} 57,900 57,900 0.0000
Flujo de Volumen Liquido {USGPM 270.80 270.80 0.0000
Entalpia Malar (keal’kgmol -2.222e+04 -2.222e+04 -3.015e+04
Entalpia Masica (kcal/kg -671 6710 -623 5
Entropia Molar {kikgmok-C} 161.6 181.6 113.8
Entropia Méasica (kjkg-C) 4.881 4.881 2,353
Fiujo de Calor (Kjrh} -7.371e+07 -7 371e+07 00000
Densidad Masica {g/iem3) {0.04668 0.04668 04714
Capacidad de Calor Molar (KyKgrmal-C) 7814 7814 1459
Capacidad de Calor Masico (kjxg-C 2.360 2360 3.017
Conductividad Térmica {Wirm-k 002927 002927 007810
Viscositad {cP 0.01203 0.01203 0.08562
[ Peso Moiecular 33.12 3342 4B 35
Factor Z 0.7672 0.7672 01108
Fecha Versidn: HYSYS v1.5.2 Pagina No. 3 De:
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

HYSYS Tanque

EndConl/ILhsc

Tanque (continuacion)

Propiedades del gas salida de liquido {Fondo)

Total Fase vapor Fase liquido
Fraccidn Fase Vapar 0 000 0.000 1000
Temparatura {) 54 66 54 66 54 66
Presisn (Kg/cm2-g) 29.02 2902 29 02
Flujo M (kmolh) 064 0.0000 3064
B - {Lb/h} 326,600 - 0.0000 326,600
Flujo de Volumen Liquido {USGPM) 1252 0 0000 1252
Enpalpia Molar (kcaltkgmol) -1.0156e+04 -2 220+04 -3.015e+04
Entalpia Masica {kcalkg) -623.5 671.0 -£23.5
Entropta Molar (kj’kgmol-C) 113.8 161 6 1138
Entropia Masica {kikg-C) 2 353 4 881 2.353
Flujo de Calor {Kj/h) -3.865e+08 0.0000 -3.665e+08
Dansidad Masica (_glcm?.) 0.4714 0.04668 04714
Capacidad de Calor Molar (KiKgmokC) 145.9 7814 145.9
Capacidad de Calor Masico {kikg-C) 3017 2.360 3.017
Conductividad Térmica (Wim-k) Q.07810 0.02927 0.07810
Viscosidad {cP) 0.05962 0.01203 0.08962
| Tensién Superficic {dyne/cm) 51315 — 5.315
Paso Molecular 48.35 3312 4835
Factor Z 01108 0.7672 0.1109
CONCLUSIONES:

Para las Plantas Endulzadoras de Condensados I/11, desfogue himedo de acuerdo a los datos repertados por el Simulador; se obtiene
un fujo de condensados de 326,600 Lb/hr a una temperatura de 54.66 °C y una presion de 29.02 Kgfom? -g.

Fecha. T Version: HYSYS vi.52 [ Pagina No. 4 ]De 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES

HYSYS Composicién

EndC

onl/II.hsc

Composiciones de la Corriente de Desfogue Himedo

Alimentacion a: Producto de: Conexion togica:
Segmento de Tuberia: Endulzadora Con. VNI
Propiedades del gas
NOMBRE 1 2 4 5
Fraccion Vapor 0.2828 0 2054 10000 0.0000
Temperatura {C) 61.68 54.67 54 66 54 B6
Presion {kgiem2_g) 29.05 25.03 29.02 29 02
Flujo Molar (kgmaol/h} 3857 3857 7928 30654
Flujo Masico {Lb/h 384,500 384,500 57,800 326,600
Fiyjo de Volumen Liguido (USGPM 1522 1522 2708 1252
Flujo de Calor {KJih -4.538e+08 -4.620e+08 ST 371e+07 | -3 B65e+08
Composicién
NOMBRE 1 Fi 4 5
Comp. Fraccién Mol (H20) 0.0010 Q0010 G.0020 00007
Comp. Fraccién Mol Nitrbgeno 0.0016 0.0016 0.0022 00002
Comp. Fraccidn Mol (CO2) 0.0004 0.0004 0.0008 0.0003
Comp. Fraccidn Mol (H2S) 0 0000 0 0000 0.0001 {0 0000
Comp. Fraccién Mol (Metano) 0.1080 0.1050 0.3074 0.0577
Comp. Fraccidn Mol (Etano) 0.1950 0 1950 0.2650 0.1691
Comp. Fraceidn Mol (Propano) 0.3520 0.3520 0.2812 0.3703
Comp. Fraccién Mot (i-Butano) 0.0509 0.0509 0 0241 0.0578
Comp Fraceion Mot (n-Butano) 0.1784 01784 0.0691 0.2066
Comp Fraccion Mol (i-Pentanc) 0.0320 0.0320 0.0070 40384
Comp. Fraccién Mol (n-Pentano) 0.0400 0 G400 0.0075 0.0484
Comp Fraccidn Mol {n-Hexano) 0.0408 0.0408 0.0037 0.0505
Total 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
Corrientes de Energia
NOMBRE 3 |
Flujo de Calor {KJ/h) 6353e+06 | |
Unidades de Operacion

Operacién Tipo de Operacitn Alimentacién Praductos

1 (elimentacidn) 2 (salida)
Tuberia de Segmento tuberia 3 (salida)

2 (alimentacidn) 4 {domo)
Tangque Acurnulador 5 {fondo)
Fecha: [Versién' HYSYS vi52 [ Pagina No. § ]De. 5
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

RECIPIENTES ACUMULADORES DE LIQUIDOS.

De acuerde al andlisis realizade en las corrientes de desfogue para determinar la cantidad de
hidrocarburos condensados se tiene:

o DESFOGUE ACIDO.

Actuatmente el sistema de desfogue no cuenta con tanque acumulador y la simulacion
realizada indica que existe un flujo de condensados de 100,700 Lb/hr y que representa un
30.8%, por lo que es indispensable contar con un recipiente recolector. En el inciso Vi.3.1 se
trata el disefic de este tanque.

a DESFOGUE AMARGO.

La simulacion realizada indica que no hay presencia de condensados, debido a esto los
tanques acumuladores existentes TH-3101 y TH-3103 pueden ser eliminados.

0 DESFOGUE HUMEDO.

De las corrientes de desfogue himedo de las Plantas Criogénicas Hll no se detecta presencia
de condensados por lo que no es necesario poner ningdn recipiente recolector.

0 DESFOGUE DE PLANTAS ENDULZADORAS DE CONDENSADOS.

Para las plantas Endutzadoras de condensados /11, el analisis realizado indica la presencia de
326,600 Lb/hr de condensados que representa el 84.94% de la corriente desfogada por o que
es indispensable contar con un Recipiente recolector. En el inciso V1.3.1 se trata el disefio de
este tanque.

Del andlisis efectuado hasta este capitulo, el balance de desfogues incluido en el inciso (V.6 plano
D-003, queda tal como se muestra en el plano D-004,
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES

VI.3.1 DISENOQ DE TANQUES ACUMULADORES.

DISENO DEL TANQUE ACUMULADOR DE PLANTAS ENDULZADORAS

DE GAS I/ll.
DATOS DE DISERNO.
Fiujo Masico Endulzadora de Gas I/l 100,700 Lbitr
Densidad. 60.51 Lbst’
Tiempo de Residencia: 5.00 Min.
Diametro del Cabezal de desfogue: 36.00 Plg.
Tipo de desfogue: Acido.

CALCULO DEL FLUJO VOLUMETRICO,

y
V=
F2)
_ 100,700
60.51* 60
> 3
V=2774 {0.79 m ]
min mirt

V = Flujo volumétrica, ft*fhr
W = Flujo masico, Ib/hr
p = Densidad, Ibt®

CALCULO DEL VOLUMEN TOTAL DE LIQUIDO EN EL TANQUE.

Vi=V*T,
Vy =27.74°5
v; =138.70 ° (3.93m*)

Vr= Volumen total de liquido, Ai*
V = Flujo volumétrico, ft'/nr
Tr = Tiempo de residencia, hr
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¥ considerando que el nivel maximo alcanzade por el liquido estd a una altura de 0.80 *(Dy) que
corresponde aproximadamente al 80% de! volumen total.

13870
T s
vy =173.38 #° (4.91m*)

CALCULO DEL DIAMETRO DEL TANQUE.

Para encontrar ! didmetro Aptimo del tanque se utiliza el nomograma proporcionada por el
método de Abakians, el cual se muestra en funcion del volumen total del liquido en el tangue,
considerando el nivel maxime alcanzado por ef liquido (Vr) ¥y F que es un factor gue esta en funcién
de:

* La presitn de disefio del tangue acumulador, Kglcm’.

» Se considera que el material de construccidn es acero al carbén SA-285 grado C, con un
esfuerzo permisible de 963.20 Kg/em?,

= Seconsidera una eficiencia por soldadura de! 80%, (0.80).

s Se considera una corrosion permisible de 1/16 de pulgada (0.15878 cm),

y se obfiene de la siguiente forma:

0.21
" 0.15878 *963.20 * 0.80
F = 0.00172 cm®

De la figura 9, se lee un didmetro de:

D,=58ft (1.77 m)

F =Factor

P = Presion de disefo, Kgiom?
C = Cormosion permisible, cm

S = Esfuerzo permisible, Kg/em®
E = Eficiencia por soldadura, %
Dt = Dismetro del tanque, fi
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CALCULD DE ALTURA DEL VAPOR.

La altura de vapor o espacio libre arriba de la superficie del liquido es 2/3 partes el didmetro del
tanque o cuando mucho 3 pies (lo que resulte mencr).

2
Hy= *Dr
3
2
My = 3‘5.8=3A87ft {1.18m)
Por lo tanto:
Hy=31ft (0.91 m)

Hv = Attura de vapor, ft
Dt = Didrmetre del tanque, #t

CALCULQ DE ALTURA DE LIQUIDO.

H =D, -Hy
H =-58-3
HL =2.801 {0.85m)

H_ = Altura de liguido. ft
D, = Diametro del tanque, ft
H, = Altura de vapor, t

CALCULO DE LA LONGITUD DEL TANQUE.

Con un /D = 3 se tiene:

L=1740# (5.30m)

L = Longitud del tanque, ft
D, = Didmetro del tanque, ft
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Con las dimensiones obtenidas se obtiene un volumen reaf de 13.04 m®, y se puede obtener un
tiernpo de captacion de 16.51 minutos.

ALIMENTACION DE SALIDA DE
DESFOGUE VAPOR
— [t
A »
NIVEL MAXIMO=1.42m
Hy=091m
1 D=17"m
i
v
f ‘ NIVEL MINIMO=0.152m
H =08m
| ' v
‘ [—
Entrada para mantenimients. SALIDA DE
(Man-hoie) LIQUIDO
I |
f ]
L=530m

DIMENSIONES PARA EL TANQUE ACUMULADOR TH-3108
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DISENO DEL TANQUE ACUMULADOR DE PLANTAS ENDULZADORAS

DE CCNDENSADOS IIl.

DATOS DE DISENO.

Flujo Masico Endulzadora de Condensados:
Densidad:

Tiempo de Residencia:

Diametro del Cabezal de desfogue:

Tipo de desfogue:

CALCULO DEL FLUJO VOLUMETRICO,

W
V=
F24
_ 328,600
29.43*60
ft> 2
V =184.96 {5.24 m. J
min min

V = Flujo volumétrica, #¥/hr
W = Flujo masico, Ib/hr
¢ = Densidad, IbAt®

CALCULO DEL VOLUMEN TOTAL DE LIQUIDO EN EL TANQUE.,

Vi=ViT,
V; =184.96*5
V; =924.80 #° (26.19m*)

326,600 Lb/hr

3943 Lbif
500  Min.
2400 Plg.
Hiamedo

Vr= Volumen total de liquido, #

V = Flujo volumétrico, ft'fhr
Tr = Tiempo de residencia, hr
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Y considerando que el nivel maximo alcanzado por el liquido estd a una altura de 0.80 *(D,) que
corresponde aproximadamente al 80% del volumen total.

_ 924.80
T 0480
vy =1,156 #° (3273m%)

CALCULO DEL DIAMETRO DEL TANQUE.

Para encontrar el diametro éptimo del tanque se utiliza el nomegrama proporcionada por el método
de Abakians, el cual se muestra en funcién del volumen total del liquido en el tanque, considerande
€l nivel maxirno alcanzado por el liquido (V) y F que es un factor que esta en funcion de:

s« |apresion de disefio del tanque acumulador, Kglcmz.

» Se considera que el material de construccidn es acero al carbon SA-285 grado C, con un
esfuerzo permisible de 963.20 Kgicm®.

» Se considera una eficiencia por soidadura del 80%, (0.80).

= Se considera una corrosidn permisible de 1716 de pulgada (0.15878 cm).

y se obtiene de la siguiente forma;

P
T ¢Us C
B 0.36
" 0.15878 * 963.20 * 0.80
F =0.00294 ¢m’

De la figura 9, se lee un diametro de:

Di=11# (3.35 m)

F =Factor

P = Presion de disefto, Kgicm®
C = Carrosién pemisible, cm

S = Esfuerzo permisisle, Kgfiem'
E = Eficiencia por soldadura, %
Dt = Diametra del tanque, ft
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CALCULO DE ALTURA DEL VAPOR.

La altura de vapor o espacic libre arriba de la superficie del liquido es 2/3 partes e diametro del
tangue © cuando mucho 3 pies (lo que resulte menor).

2
He= "D
3
2
Hv=3'11=7.33ft {2.24 m)
Por lo tanto:
Hy=3ft (0.91 m)

Hv = Altura de vapor. ft
Dt = Didmetro del tanque, ft

CALCULC DE ALTURA DE LIiQUIDO.

H =D -H,
H =11-23
HL=8ft {2.44m)

H, = Altura de liquido, ft
D, = Didmetro del tanque, ft
H, = Altura de vapor, fi

CALCULO DE LA LONGITUD DEL TANQUE,

Conun L/D = 3 se tiene:

L=33ft (10.06 m)

L = Longitud del tangue, ft
D, = Diametro del tangue, i

149




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.

Con las dimensiones obtenidas se obtiene un volumen real de 88.67 m®, y se puede obtener un
tiempo de captacion de 16.92 minutos.

ALIMENTACION DE SALIDA DE
DESFOGUE VAPOR
= ——
[ A A
i
)
! NIVEL MAXIMO=266m
| Hv=0381m
D=335m
! .
i ¥
' NIVEL MINIMO=0.152m
H =244 m
‘ v v
I [t
Entrada para mantenimiento. SALIDA DE
{Man-hole) LIQUIDO

L=10.06 m

DIMENSIONES PARA EL TANQUE ACUMULADOR TC-5000
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VOLUMEN DEL TANQUE, Ft*

COMPLEJC CIUDAD PEMEX
RECIPIENTES.
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VI.3.2.1 DISENQ DEL TANQUE DE SELLO DE AGUA HORIZONTAL (TH-3107)
PARA EL QUEMADOR ELEVADO QE-01.

DIAMETRO DEL CABEZAL PRINCIPAL, ALIMENTACION DE GAS ACIDO.

d=36 in.

ALTURA DEL SELLO DE AGUA.

h=3in

TAMANO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA..

Tec=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE Y EL FONDQ DEL TANQUE.

Esta distancia es para minimizar la erosién del fondo del tanque debido a la velocidad del gas.

D= d
4

D= 36 = 8in,
4

ALTURA DE VAPOR.

La altura del espacio de vapor arriba del liquido, se recomienda de 3 pies como minimo

H,= 36 in (0.91 m)

ALTURA DE LIQUIDO.

H =h+Tc+D
H, = 3+2+31=38in. (0.1 m)

Considerando gue por arreglo de equipo es conveniente dar la altura de vapor igual a la altura del
liquido, tenemos:
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IAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

D= H, + HL

D = 36 +36=72in. (1.83 m)

LONGITUD DEL TANQUE DE SELLO.

=3
D

L=3*(D)
L=3(72)
L=216in

A quemador
T Cabezal de Desfogue

Valvulas para pruebas de &
hidrocarburos.

(5.5m)

Venteo

%n__|Espacio de
vapor = 36 in.
Mampara

Nivel de agua

Suministro de
agua 0.5 gpm.

72in.

Al drenaje

Piermna de Sello

. Dren
216in. {(§5m) \

DIMENSIONES PARA EL TANQUE DE SELLO TH-3107
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VI1.3.2.2 DISENO DE TANQUES DE SELLO DE AGUA PARA EL QUEMADOR DE
FOSA QF-01.

El sistema de sellos para el quemador de fosa de emergencia esta integrado por sellos de agua
primarios y sellos de agua secundarios.

El sello primario tiene como finalidad principat e! separar los flujos de desfogue. Al empezar la
emisién def desfogue, el tanque de sello primario ejercera la contra presion suficiente para que el
flujo de desfogue sature la parrilla de guemado sin humo, hasta su capacidad nominal de 240,000
Ibs/hr a una presién de 2 psig.

Cuando la parrilla de quemado sin humo se encuentre operando a su maxima capacidad, se
ejercerd la contra presion suficiente para romper el sello de agua primario y entonces el flujo de
desfogue se dirigira a la fosa de emergencia.

Los sellos primarios del sistema de la fosa de quemado de emergencia, se pueden observar en el
diagrama de balance de desfogue; y som:

TV-4001 para el desfogue amargo de la Planta Endulzadora de Gas | y desfogue hamedo de la
Planta Criogénica Il.

TV4002 para el desfogue amargo de la Planta Endulzadora de Gas Il y desfogue humedo de la
Planta Criogenica Il.

TV-4003 para el desfogue humedo de la Planta Criogénica |,

La instalacidn de sellos de agua secundarios se justifica porque, ademas de prevenir el retroceso
de la flama del quemador, se tiene un sistema de control de flujo, es decir este tipo de sello permite
escalonar el flujo de quemado a diferentes presiones para generar un sistema de quemado por
etapas, asegurando de esta forma una mayor eficiencia en el quemado y una mejor distribucion de
fiujo a medida que se presenta un incremento en el flujo de desfogue.

De acuerdo al numero de boqguillas existentes en Ia fosa serd el nomero de sellos secundarios, el
escalonamiento de presiones esta en funcién del volumen de gas de desfogue a manejar.

La seleccidn de la posicion del tanque esta en funcion de la altura del sello, esta altura es
determinada a partir de las caidas de presién para cada seccién de desfogue en particular,

La secciéon de desfogues "Endulzadora”, esta integrada por cinco boquillas de quemado de 30
pulgadas de didmetro, por lo que deberan disefiarse cinco tanques de sello secundarios.

Mientras que la seccién de desfogues "Criogénica”, la conforman tres boquillas de quernado de 24
pulgadas de didmetro con tres tanques de sello secundarios.
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ESCALONAMIENTO SECCION DE DESFOGUE ENDULZADORA

TANQUE N° DESCRIPCION AP (psi) ALTURA DEL SELLO (in Hz0)
TV-5001 Tanque de Sello Secundario 1.50 42.00
TV-5002 Tangue de Sello Secundario 1.50 42,60
TV-5003 Tangue de Sello Secundario 2.00 55.56
TV-5004 Tangue de Sello Secundario 2.00 55.56
TV-5005 Tangue de Selio Secundario 2.00 55.56
TV-4001 Tanque de Sello Primario 55 152.76
TV-4002 Tanque de Sello Primario 55 152.76

ESCALONAMIENTO SECCION DE DESFOGUE CRIOGENICA

TANGQUE N* DESCRIPCION AP {psi} ALTURA DEL SELLO (in H:0)
TV-5006 Tanque de Sello Secundario 1.50 42.00
TV-5007 Tanque de Sello Secundario 2.00 55.56
TV-5008 Tangue de Sello Secundario 2.00 56.56
TV-4003 Tanque de Sello Primario 55 152.76

Para los valores de la calda de presion en el escalonamiento se toma de referencia la calda de
presion en la boquilla que es de 1.38 psi, por lo que para asegurar que seré vencida esta presion
debera tomarse un valor armiba del dato mencionado, mientras que para el sello primano sera
mayor & la maxima calfda de presion del arreglo de sellos secundarios.
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V|.3.2.2.1 DISENO DE TANQUES DE SELLO "SECCION ENDULZADORA".

DISENO DE TANQUE DE SELLO SECUNDARIOS VERTICALES (TV-5001 Y TV-5002).

DIAMETRO DE LA TUBERIA ¥ DE LA BOQUILLA DE QUEMADO.

d=30in.

DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

Dr=2"d
Dr=2*30=60in

ALTURA DEL SELLO.

(1.52 m)

(42in)

TAMANQ DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA.

Tc=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE ¥ EL FONDO DEL TANQUE.

d

D=
4

D'= 30 =7.5in.
4

ALTURA DE VAFPOR.

H,=1"Dy

H, = 1*60= 60 in.
ALTURA DE LIQUIDO.

Hi=h+Tc+D’

H =42+2+75=515 in

(1.52 m)

(1.31m)
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ALTURA DEL TANQUE DE SELLO.
Hr=H,+ H_
Hr=60+515=11150 in (2.83m)
Alimentacién del
cabezal de desfogue
T 7T
Gas al quamador |I
[— D, =60in—M
L
111.51in o
[ B
I Venteo
h-l
Nivel da
Suministro de Rcondll N T
agua (0.5 GPM) 1: )
1 o
4
75N
Dren v '
Agua a drenaje

DIMENSIONES PARA TANQUES DE SELLO SECUNDARIOS TV-5001 Y TV-5002
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DISENO DE TANQUES DE SELLO SECUNDARIOS VERTICALES (TV-5003,TV-5004,TV-5005).
DIAMETRO DE LA TUBERIA Y DE LA BOQUILLA DE QUEMADO.

d=30in.
DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

Dr=2%d
Br=2*30=60in (1.52 m)

ALTURA DEL SELLO.

4P
h= !
L
he 144 *2
62.22
h=4831 (55.56 in)

TAMANO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA.

Tc=2in.

DISTANCIA MIMIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE Y EL FONDO DEL
TANQUE.

d
D=
4
30
D= =7.5in
4
ALTURA DE VAPOR.
H,=1"Dy
Hy=1*60=60In. {1.52 m)

ALTURA DE LIQUIDO.

H =h+ Tc+ D

H =555+2+75=65 in (1.65m)
ALTURA DEL TANQUE DE SELLO.

Hr=H,+H,
Hy = 60 + 65 = 125 in (3.18 m)
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Alimentacién cel
cabezal de desfogue

Gas al quernador ”

{€— Dy =60m—W

—+
TN

!

|

Venteo

1251in

7y
d=30in

[ SRS, |

Nive! do
Suministro de o
agua (0.5 GPM) T

5558

3

A4

Dren
Agua a drenaje

DIMENSIONES PARA TANQUES DE SELLO SECUNDARIOS TV-5003,
TV-5004,TV-5005
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DISENQ DE TANQUES DE SELLO PRIMARIOS VERTICALES (TV-4001 Y TV-4002).
DIAMETRO DEL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE,
d=48in.
DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

Dr=2*d
Dr=2"48=96mn. (243 m)

ALTURA DEL SELLO,

144 P
h=
A
4445,
p_ 144755
62.22
h=1273# (152.76 in)

TAMARO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA.
Tc=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE Y EL FONDO DEL TANQUE.

4
D= 8 =12in.
4

ALTURA DE VAPOR.

He=1°Dy
H,=1*96 = 95 in. (2.43m)

ALTURA DE LIQUIDO.

H o =sh+Tc+ D’
H =152.76 + 2+ 12 = 166.76 in, (4.24 m)

ALTURA DEL TANQUE DE SELLO.

Hy= H,+ H
Hr =96 + 166.76 = 262.76 in. (6.67 m)
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Alimentacion dek
cabezal de desfogue

v

)

Gas al quemador ||

Venteo

262.76 in »

z
L

Suministro de
agua (0.5 GPM)

£

v
Dren Agua a drenaje

DIMENSIONES PARA TANQUES DE SELLO PRIMARIOS TV-4001 Y 4002
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VI.3.2.2.2 DISENO DE TANQUES DE SELLO "SECCION CRIOGENICA".

DISENO DEL TANQUE DE SELLO SECUNDARIO VERTICAL (TV-5006).
DIAMETRO DE LA TUBERIA Y DE LA BOQUILLA DE QUEMADO.
d=24in.
DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

Dr=2*d
Dy=2*24=48in. (1.22 m)

ALTURA DEL SELLO.

b 14 P
N
o 14415
T og2.22
h=347f {42in)

TAMARNO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA,
Te=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE Y EL FONDO DEL TANQUE.

d
D=
4
24
D'= =6in
ALTURA DE VAPOR.
H,=1*D;
H,=1"48=48in. {1.22 m}
ALTURA DE LIQUIDO.
H =h+Tc+ D
H =42+2+6=50 in. (1.27 m}
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RECIPIENTES.
ALTURA DEL TANQUE DE SELLO.
Hr=H,+H.
Hr=48+50=98 in. (2.5 m)
Alimentacién del
cabezal de desfogue
A
Gas al quemador ||
l— Dy = 48in——P
£
98in -
" Venteo
-l
Nivel a8
Suministro de b i
agua (0.5 GPM) - i
T
T o
6n
v
Dren Agua a drenaje

DIMENSIONES DEL TANQUE DE SELLO SECUNDARIO TV-5006
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DISENO DE TANQUES DE SELLO SECUNDARIOS VERTICALES (TV-5007 ¥ TV-5008).
DIAMETRO DE LA TUBERIA Y DE LA BOQUILLA DE QUEMADO,
d=24in.
DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

Dr=2"d
Dr=2"24=48in. {1.22m)

ALTURA DEL SELLO.

144 *P
h =
A P
144°2
T 6222
n=463f (55.56in)

TAMARO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA,
Tc=2in.
DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE ¥ EL FONDQ DEL TANQUE.

D'=
4

24
D= =gin.
4

ALTURA DE VAPOR.

Hu =1" D'r

H,=1*48=48in. (1.22 m)
ALTURA DE LIQUIDO.

H =h+Tc+D’

Hy = 5556 +2+6=64.56 in. {1.63 m}
ALTURA DEL TANQUE DE SELLO.

Hy=H, + HL
Hy =48 + 64,56 = 112.56 in (2.86 m)
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Alimentacion del
cabezal de desfogue

Gas al quemador || |

' i
[— D: = 48in——W

Venteo

[ Y
d=24in
) 4

112.56 in

Suministro de

agua (0.5 GPM) “EEE .
[
5

\ 4

Dren Agua a drenaje

DIMENSIONES DE TANQUES DE SELLO SECUNDARIOS TV-5007 Y TV-5008
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DISENO DEL TANQUE DE SELLO PRIMARIO VERTICAL (TV-4003), PARA CRIOGENICA I.

DIAMETRO DEL CABEZAL PRINCIPAL DE DESFOGUE.
d=42in.

DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.
Di=2"d
Dy=2"42=84in. (213 m)

ALTURA DEL SELLO.

144 *P
h=
P
144°55
62.22
h=1273 1 (152.76in)

TAMANO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA.
Tec=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE ¥ EL FONDO DEL TANQUE.

d
D=
4
42
D= " =105in.
4
ALTURA DE VAPOR.
Hy=1* Dy
H,=1°*84= 84 in. (2.13m)
ALTURA DE LIQUIDO.
Ho=h+ Tc+ D’

H, = 152.76 + 2 + 10.5 = 165.26in. (4.2m)

ALTURA DEL TANQUE DE SELLG.

HT = Hv + HL
Hy = 84 + 165.26 = 249.26 in (6.33 m)
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Alimentacién del
cabezal de desfogue

%

%

Gas al quemador ||

f

249.26 in

Venteo

d=42in

(U, Sp—

z
F
a
g

Suministro de
agua (0.5 GPM)

£ .8
e
T ————————
¥g

L e

g
g

=
I
3

v

Dren Agua a drenaje

DIMENSIONES DEL TANQUE DE SELLO PRIMARIO TV-4003
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DISENO DEL TANQUE DE SELLO PRIMARIO HORIZONTAL {TH-4004), PARA EL QUEMADOR
DE FOSA SIN HUMO.

DIAMETRO DE LA TUBERIA.
d=24in.

ALTURA DEL SELLO.
h=3in.

TAMANO DEL CORTE DE LA TUBERIA SUMERGIDA.
Tc=2in.

DISTANCIA MINIMA ENTRE EL FINAL DEL CORTE Y EL FONDOQ DEL TANQUE.

Esta distancia es para minimizar la erosién del tanque debido a la velocidad del gas.

d
D=
4
24
D'=" =12in.
ALTURA DE VAPOR.
H, = 36 in. (0.91 m}
ALTURA DE LIQUIDO.
Ho=h+Te+ D’
H =3+2+31=36in. (0.91 m}

DIAMETRO DEL TANQUE DE SELLO.

D1= HV+ HL
D,=36+36=72in (1.83 m)
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=216in (6.5m)

Cabezat de Desfogue

A quemador /

Vélvulas para pruebas de &
hidrocarburos. o
Pl Espacio de Venteo
vapor = 36 in,
- Mampara
E '
o Nivel de agua
2 | o sor
= Suministro de =30 _L -
£ agua 0.5 gpm. -1 P
o BN 3
Al drenaje

Pierna de Selio

Eren
216 in. (5.5m)

DIMENSIONES PARA EL TANQUE DE SELLO TH-4004
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Vi QUEMADOR ELEVADO.

VIil.1 TIPOS DE QUUEMADORES.

El uso de un quemador elevado se justifica cuande se tiene que manejar gases altamente
peligrosos por su toxicidad, olor, irtitabilidad o cualquier efecto dafino a la comunidad.

Un quemador elevado consiste en una tuberia elevada, el medio que lo soporta, 1a boquilla de
quemado, un sello para ayudar a estabilizar 1a flama, los pilotos de encendido y en algunos cascs
vapor o agua espreada para evitar la emision de humo. Ademas se debe contar con una unidad de
encendido remoto y un tablero de control con alarmas para falla de la flama de los pilotos.

Existen tres tipos de quemadores elevados, clasificados por el medio que los seporta. quemador
fipo torre, quemador cableado, quemador autosoportado.

a) Quemadaor Tipo Torre.

Sus caractersticas de sofidez y resistencia hacen que se le prefiera sobre otros tipos de soporte
para quemadores, pues puede soportar dos o tres boquillas de quemado.

Se construye en base a perfiltes estructurales armados hasta formar una torre, que puede ser
rectangular o triangular segun sea el numere de boquillas de soporte.

Tiene la desventaja de que el tamafioc del equipo de proteccién que se pueda emplear
{arrestadores de flama), esta limitada por el espacio interno de la base de la estructura. Figura 10.

b) Quemador Cableado.

La caracteristica principal de este tipo de quemador es que puede emplear un solo diametro de
tuberia hasta la boquilla de quemado, sin necesidad de estructura.

Se construye equilibrande la tuberia con cables o contravientos a fin de soportar los efectos
slsmicos, del viento o de su propio peso.

El quemador cableado liene la desventaja de que necesita mucho espacio, ya que las anclas de los
cables forman un circulo cuyo didmetro es muy similar a su altura. Ademas, cuando se tengan
expansiones térmicas severas, debe tenerse especial cuidado en la manera en que se aten los
cables, el angule que formen con fa tuberia elevada y el numero de cables que utilicen. Figura 11.

c) Quemador Autosoportado.

Se utiliza principalmente en sistemnas que demandan poca altura, debido a la relativa baja inversién
en material y mano de cbra.

Su construccion se hace uniendo tuberia de diferentes diametros, en orden progresivo.
Generalmente se usan tres didmetros, el tubo de diametro mayor se emplea para logalizar un
tanque de sello, un tangque separador de liquidos o un arrestador de flama
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Tiene la desventaja de que puede estar altamente influenciado por I2 oscilacién ritmica producida
por el viento, ademas, solo permite la instalacién de una boquilla de quemado. Figura 12.

VIl.2 COSTO DE LOS QUEMADORES ELEVADOS.

INVERSION HASTA 150" 150" = 200¢ MAS DE 200
Menos caro Tipo torre Tipo torre Cableado
Autosoportado Cableado Tipo torre
Mas caro Cableado Autosoportado Autosoportado
MANO DE OBRA HASTA 150 150" - 200 MAS DE 200°
Menos costo Autosoportado Tipo torre Cableado
Cableado Cableado Tipo torre
Mas costo Tipo torre Autosoportado Autosoportado

VIL3 DISENO DEL QUEMADOR.

El disefo de un quemador elevado implica como aspectos fundamentales la determinacién de fa
altura y del diametro requeride.

Didmetro De La Boquilla Del Queamador.

El diametro de un quemador elevado debe ser calculado, en base a la velocidad del gas y la caida
de presion a través de la boquilla.

Eil criterio para calcular el diametro del quemador se podra establecer de la relacion del maximo
flujo que pueda presentarse durante un corto periodo de tiempo en una situacidn de exirema
emergencia y del flujo de gas que pueda considerarse como normal a un tiempo de mayor

duracién,

171



COMPLEJO CIUDAD PEMEX
QUEMADOR ELEVADO.

FIGURA 10. QUEMADOR ELEVADC TIPO TORRE

1

2.-PILOTO

3.- SELLO DE GAS

§ 1.- BOQUILLA DE QUEMADO

4.- TUBERIA
5.- ESTRUCTURA

6.- BASE DEL QUEMADOR
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FIGURA 11. QUEMADOR ELEVADO TIPO CABLEADQ

7
1
1.- BASE DEL QUEMADOR 4.- SELLO DE GAS
2.- CONTRA VIENTOS 5.- PILOTO
3.- TUBERIA ELEVADA 6.- BOQUILLA DE QUEMADO

7.- ESCALERA
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FIGURA 12. QUEMADOR ELEVADO AUTOSOPORTADO

) 5
LT
3\
by
2

R

1.- BASE DEL QUEMADOR 4.- PILOTOS
2.- TUBERIA ELEVADA 5.- BOQUILLA DE QUEMADO
3.- SELLO INTEGRADCO 6.- ESCALERA

7.- PLATAFORMA
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Ef nimero de Mach es la relacién de la velocidad del gas en la linea a la velocidad sonica.

tIna relacion de velocidades mas bajas puede ocasionar daflos por corrosién, ademas de que la
flama es influenciada en gran medida por el efecto del viento.

Para velocidades extremadamente bajas debe utilizarse material resistente a la corrosién cuando
menos 7 pies debajo de la boguilla de quemado, pues en la zona de baja presion los gases
atacaran el metal a un ritmo acelerado.

Debe tenerse especial cuidado en mantener la calda de presion tan baja como sea posible. Un
valor alto de caida de presién ocasiona una flama extremadamente larga. Un rango aceptable es
de 0.5 a 1 psi.

La relacion de velocidades (nimerc de Mach) y el diametro del quemador, puede ser expresada
como sigue:

o)
= (1.702){10
Mach = (8.702) 1 )P'Dz o

Donde:
D = Diadmetro de la Boquilla, pies
W  =Flujo de gas, Lb/Hr
T = Temperatura del Gas, °R
M = Peso Molecular
p = Caida de Presion en la boquilla, psia
k =Cp/Cv

Diametro de la Boquilla:

1
T+ 460 |2

2.72.10_3.W.- "
D= 1

1 AP

Donde:
D = Diametro de 1a Boquilla, in
W = Flujo, Lb/Hr
T = Temperatura det Gas, °R
M = Peso Molecutar
AP = Calda de Presién en la boquilta, in. agua
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La velocidad sonica del gas:

k*T
Vs = 223"
.M

Donde:
Vs = Velocidad sdnica, fi/sec
k =Cp/Cv
T = Temperatura Gas, °R
M = Peso molecular

ALTURA DEL QUEMADOR.

La altura de un quemador elevado esta esencialmente basada en la intensidad del calor generado
por la flama y el valor de concentracion maxima de hidrocarburos, a nive! de piso, en caso de que
€| quemador se apague.

La intensidad del calor radiante involucra algunos factores.

Probabilidad de maximo relevo.
Duracién de relevo.

Actividad del personal en el area.
Calor liberado en el relevo.

Ao

De acuerdo a los especialistas en una publicacion de HYDROCARBON PROCESSING "FLARE
SYSTEM DESIGN SIMPLIFIED", 1os niveles de intensidad de radiacién permisibles son.

440 BTU / Hr - pie® Es el maximo valor de intensidad de radiacion para
exposicion prolongada del personal,

1500 BTW / Hr - pie El limite de intensidad para exposicién en un corto
intervalo de tiempo del personal que trabaje en el
area.

3000 BTU/ Hr - pie’ Limite de intensidad de radiacién para exposicion del
equipe (tanques, unidad de encendido remoto).

5000 BTU / Hr~ pie? Nivel al que deberd disefiase la estructura del
quemador.
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Para determinar la localizacion y altura del quemador se pueden considerar los efectos de la
intensidad de radiacién sobre el cuerpo humano.

INTENSIDAD UMBRAL DE DOLOR AMPOLLAMIENTO
2000 BTU/ Hr - pie’ 8 segundos 20 segundos
5300 BTU/ Hr - pie® 8 segundos 5 segundos

La intensidad de radiacion proveniente de |a flama de un quemador, viene dada por la ecuacion:

r*f*Q . e
q= 2 0 bien x2— f Q

a°n*Xx 4"r"g

donde la fraccion de caler absorbida por la atmésfera (r), de acuerdo al API-RP-521 puede ser
considerado de 1 para los casos en donde no se cumpla con los lineamientos enunciados en el
inciso VII.6.1.

el calor generado por la flama es:
379 )
Q=W‘hc[ ] o hien Q= W*NHV
M

he = 50M+100

Donde;

Intensidad de calor radiado, BTU/Mr-pie?
Distancia radial al centro de la flama, pies.
Flujo de gas, Lb/Hr.

Fraccitn de calor absorbido por la atmésfera.
Calor generado por la flama, BTU/HT.

Valor neto calorlfico, BTU/pie® std.

Paso molecular del gas.

Fraccidn de calor disipado por radiacion

~ZFO" 3gxo

nwuwunmp

177



COMPLEJO CIUDAD PEMEX
QUEMADOR ELEVADO.

Longitud de la flama:

AP
Ly=10"D.
. 55

y la longitud al centro de flama es calculada por la ecuacion:

Donde:
Lf = Longitud de la flama, pies
D = Diametro de la boquilla, pulgadas
AP = (Caida de presion en la boquillz, pulg. de agua
Lfe =  Longitud al centro de 1a flama, pies

Y la calda de presion en la boguilla puede determinarse por la ecuacion.

2
\4
AP = x 55
550

Shell oil Co. Calcula I3 longitud de la flama con:

L - 6.785 96

DISTORSION DE LA FLAMA CAUSADA POR LA VELOCIDAD DEL VIENTO.

Tomando como referencia la geometr(a del quemador de |3 figura, 13.

Vb
0 =Tan

Vw
Xe = Lfc cos0

Ye = Ly sen®
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VIENTO —

e = = e e L e e e e Y]

(1T

FIGURA 13. GEOMETRIA DE LA FLAMA
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Se puede considerar en |a base del quemador un valor de radiacién de 1500 BTU.IHr-pie2 para que
exista un tiempo de escape, ain en condiciones de maximo desfogue.

R'=R- X,
H? - x?.r?
H=H-Y,
Donde:
3] = Angulo de desviacién de flama, grados.
X = Distancia radial al centro de la flama, pies
Xc = Distancia horizontal al centro de la flama, pies
Yc = Distancia vertical al centrg de ftama, pies
R = Distancia a nivel de piso en el limite de radiacidn.
R' = Base del triangulo de radiacidn, pies
H = Altura del quemador mas la distancia vertical al centro de flama, pies
H = Altura del quemador, pies

E! criterio utilizado cominmente consiste en calcular la altura del quemador para una intensidad de
radiacién en la base de 1 500 BTUIHr-piez. es decir, para gue una persona estando en su base,
tenga tiempo de escapar cuando suceda una descarga maxima y repentina.

VII.3.1 TIEMPO DE ESCAPE.

Los efectos de la intensidad de radiacion en el equipe metélico depende det tempo de exposicion.
Mientras mas alta sea la intensidad mas alta resultara ia temperatura,

Las temperaturas resultaran menores en recipientes que contengan fluidos, debido a la influencia
de éste.

El limite de intensidad tolerado por el cuerpo humane para tiempo de exposicién constante es de
440 BTU/Mr-pie®, De esto resulta la necesidad de intervalo de tiernpo, para permitir escapar de la
radiacién en caso de que sea incrementada la fuente de calor.

Asumiendo que una persona pueda estar en la base del quemador cundo ocurra un desfogue
repentino, existe un intervalo corto de tiempo (tiempo de reaccion de 5 segundos} en el que Ia
intensidad del calor radiante estd siendo absorbida, luego sigue una rapida emisidén (20 pies por
segundo de velocidad de escape) durante la cual el calor radiante avanza y disminuye
continuamente hasta valores seguros de exposicion. Es por tanto necesario determinar el calor
ahsarbido en el tiempo total de exposicion mantenerlo dentro de las limitaciones,

La velocidad de escape de 20 pies/segundo fue comparada al valor de velocidad de carrera de
pista, el cual tiene un promedio de 28 pies/segundo.
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Mixrcp J—

La maxima intensidad de calor radiado que puede tolerarse en Ja base del quemador en relacion
con el limite de calor absorbido por la atmosfera puede ser determinadoc por las ecuaciones

siguientes.

Qn - On (1)

lala =t Gm +1e

n
tg =t +1a

Qs cormesponde al tiempo total t,. La ecuacién 1 que representa el tiempo de escape de la altura
del quemador.

Donde:
taqa = Tiempo promedio correspondiente a la intensidad promedio, seg.

tr = Tiempo de reaccion de la intensidad maxima, seg.

t, = Tiempo de ascape, seg.
Gm = Intensidad de radiacién maxima, BTU / Hr-pie?
an = Intensidad de radiacion minima, BTU / Hr-pie’

Recordando 12 suposicién de que el calor relevado por la flama es uniformente distribuido a través
de su longitud y suponiendo que la descarga es hecha en un aire quieto se puede escribir:

o)
f H+L de L JHL dx

q = =

™4 H | xm? 4 R xm?
De donde.

fQ

q v xgq =[R2

™ aH(H L) m =l !
por tanto:
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La distancia radia! lirmite de la flama:
1

f*Q 2
X i
4° 7" 440

Resolviendo el tridngulo para “y" teniendo un tiempo de escape de 20 pies/segundo, tenemos:

1
y =20ty =2 -H(H+ L)

La solucién de esta ecuacidn se basa en que el circulo limitante {Iimite seguro) es hecho para
descargas en “aire quieto”. Para condiciones sujetas a viento, el clrculo limitante tomara forma de
elipse, donde 1a forma dependera de la direccion del viento que prevalezca o bien de su intensidad.

La desviacion de la flama bajo el efecto del viento puede ser determinade por. {figura 14a/ 14b)

tang = ¥

u
Uy = (Xm - X)sen 1]
u = (Xm - X)cos ¢}

y = [2_(H+(xm—H)COS )2};+(xm—H)sen6

Donde:
f= Fraccion de calor radiado.
Q= Calor total relevado, BTU/Hr,
L= Altura de flama, pies.
X= Distancia radial al centro de flama, pies.
6= Angulo de desviacion de flama, grados.

En donde el circulo limitante de diametro "y” es establecido por los requerimientos de proteccion en
cada caso particular.

El tiempo de escape no es afectado por el efecto del viento, se espera que un individuo en 1a base
del quemador salga corriendo a través del viento, o sea viento arriba.
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VIENTO
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FIGURA 14 a. FLAMA BAJO INFLUENCIA DEL VIENTO
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N
>

FLAMA

xXm

CHIMENEA

fg

DISTANCIA AL CENTRO DE LA FLAMA

FIGURA 14 b. FLAMA EN AIRE QUIETO
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VI.3.2 CONCENTRACION MAXIMA,,

La contaminacion de! aire es un problema creciente que debe preocupar a los disefadores de
sistemas de desfogue, en algunos palses, los organismos gubernamentales y otros grupos
especializados en contaminacion ambiental han creado leyes y normas estrictas para reducir y
regular los niveles de contaminacion; como ejemplo de emisiones sujetas a reglamentacion en uno

de los estados de la unibn Americana tenemos:

COMPUESTO AREA AFECTADA
80, ABD
S0, C
H:50, ABCD
Hs8 A B
H.S c.D

La clasificacién por tipo de localidad es:

LIMITE DE EMISION

0.2 ppm promedio durante un periodo de 24
horas.

0.4 ppm promedio durante un periodo de 30
min. {un solo periodo de emisién en 12 horas).

0.5 ppm promedio durante un perlodo de 30
min. (un solo periodo de emision en 12 horas).

15g/im® en aire, promedio durante 24 horas.
50 g/m’ en aire, promedio durante 1 hora
{nc mas de una descarga en 24 horas).

100 g/m’® en aire, maximo en cualquier tiempo.

0.08 g/m* ppm promedic en 30 min. De
descarga.

0.12 ppm promedio en 30 min. De descarga

Tipo A— Zonas residenciales y de recreo.
Tipo B ~ Zonas de negocios o comerciales.

Tipo C - Zonas industriales.

Tipo D - Otras &reas, poco visitadas.
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EXCEPCION.

Las emisiones de los compuestos sulfurosos durante las maniobras de arranque de equipos v
periodos de limpieza, mantenimiento e inspeccicnes, pueden sobre pasar los limites mencionados
temporaimente, con las siguientes bases:

a) Las emisiones de SO, no deben exceder de 0.5 ppm promedio durante 2 horas en un
periodo de 24 horas. Estas emisiones no deben suceder en mas de 12 horas durante 30
dias.

b) Las emisiones de H;50, no deben exceder de 100 g/m® en aire en las descargas
prasentadas en el 3% del tiempo durante un periodo de 10 dias y no debe exceder de 125
g.rm:1 en aire en cualquier caso.

¢} Encualguier caso las emisiones de H,S no deben exceder de 0.3 ppm.

En ocasiones, los niveles de contaminacién especificados anteriormente solo pueden alcanzarse
con el empleo de quemadores elevados, sobre todo en localidades donde las condiciones
atmosféricas son adversas y las condiciones del terreno permiten el entramparmiento de gases
peligrosos.

Los vapores de hidrocarburos que van a ser descargados a la atmdsfera, a través de dispositives
de relevo, deben ser sujetos a un cuidadoso andlisis en el que se debe considerar:

Propiedades de! gas (peso molecular, temperatura), condensacion det gas
Velocidad del viento.

Formacién de mezclas explosivas a niveles de piso o estructuras elevadas.
Exposicitn del personal a vapores toxicos o quimicos corrosivos.

Ruido.

Condiciones meteoroldgicas.

DW=

Preferentemente, las valvulas de releve pueden descargar directamente a la atmdsfera cuando las
normas locales y las condiciones enlistadas anteriormente lo permitan. Es la manera mas usual
para manejar descargas de gas en forma econdmica.

El método para manejar liquidos varia también en relacion con la naturaleza del fluido descargado,
su presion de vapor y su temperatura. E! agua y los fluidos que no sean hidrocarburos  pueden
ser descargados al drenaje pluvial, quimico o aceitoso segln sea e caso.

Los hidrocarburos deberéan ser descargados en un sistema cerrade o a un tangue de desfogue en
el cual el liquido es vaporizado y enviado al quemador.

Los hidrocarburos liquidos pesados (C¢ y mayores) usualmente son bombeados de nuevo a
almacenamiento.
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Para efectos de trabajo con los gases y materias que pueden contaminar el medic ambiente, es
deseable y conveniente clasificar los gases de acuerdo a sus propiedades fisioidgicas y a los
demas materiales, de acuerdo a su tipo. Esto es:

a) Gases tdxicos y vapores tales como acido sulfhidrico, monoéxido de carbono, acido
cianhlidrico.

b} Gases irritantes: como dibxido de azufre, tridxido de azufre, acido fluarhidrico, acido
clorhidrico y cloro.

¢} Gases malolientes y vapores: tales como mercaptanos, compuestos fendlico y acidos
nafténicos, sulfuros organicos y bases de nitrégeno, aldehidos, amoniaco y compuestos
olorosos de muy diversas clases.

d) Asfixiantes, didxido de carbono: hidrogeno y gases de hidrocarburos descargados en
cantidad tal que produzcan una atmosfera asfixiante.

e) Aerosoles, como humos y nieblas: vapores condensados provenientes de lquides
vaporizados.

Especial consideracién debe tenerse con los siguientes compuestos que son ademas los de mas
uso en el Complejo Procesador de Gas CD. Pemex.

Acido sulfhidrica.

Aunque este compuesto es comunmente guemado en una estructura elevada, debe considerarse
la posibilidad de que ia llama pueda apagarse, provocando |a necesidad de afrontar a uno de los
compuestos de mayor peligrosidad en el Complejo Procesador de Gas CD. Pemex.

El 4cido sulfhidrico tiene serios efectos sobre fa salud de los seres vivientes, aunque la literal

interpretacion de los limites de peligrosidad en los individuos varia segun el grado de sensibilidad
y el tiempo de exposicitn a la substancia.

Didoxido De Azufre.

Como se ve en la tabla anterior, el SO irrita también los ojos, 1a nariz y la garganta.

Tante los humanos como los animales y las plantas son altamente sensibles a bajas
concentraciones del SO,.

Algunos estudios indican un incremento de mortalidad a medida que en la contaminacion del medio
ambiente se ha encontrado indicios de este gas.

La figura 15 es una forma Otil para la determinacién de la concentracién de dioxido de azufre a
nive! de piso.
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TABLA 3

EFECTOS DEL ACIDO SULFHIDRICQ Y DEL DIOXIDO DE AZUFRE.

CAUSA NIVELES DE CONCENTRACION
HzS (ppm) SOz (ppm)
Detectable por olor 0.1 0.3-1.0
leritante & los ojos, nariz y garganta. 25-90 10.0
Concentracion aceptable en lugares de trabajo. 20 5.0
{Inhibicién de los sentidos humanos. 100
Maxima concentracién para 60 min. 50-100
Peligroso a la vida. 300-1000 400-500
Dafios a las plantas. 20-40 0.3
Deslustrado de pintura. 0.1
TABLA 4
EFECTOS DEL DIOXIDO DE AZUFRE
CONCENTRACION (ppm)
Incremento de mortalidad promedio anual. 0.015-0.15
Detectable por olor 0.3 -1.0
Broncoconstriccion en 10 minutes. 1.6
Valor de exposicién industrial. 5.0
Irritante a los ojos. 20.0
Valor méaximo permisible 50 minutos. 50 -100
Peligroso a la vida. 400 - 500

188




NIVEL DE CONCENTRACION A NIVEL DE PISO, PARA SO; EN ppm.

COMPLEJO CIUDAD PEMEX
QUEMADOR ELEVADO

25

.20

A5

10

.05

ALTURA QUEMADOR

150 pies

200 pies

250 pigs

300 pies

] i ! ]

5 10 15 20

VELOCIDAD DEL VIENTQ, MPH.

FIGURA 15. ESTIMACION DE LA CONCENTRACION DE SO;
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Amoniaco.,
El amoniaco representa un problema grave al ser relevado a través de un sistema de desfogue.

a) Aproximadamente un 12% de volurnen total escapa sin quemarse, por lo que si se decide
emplear un quemador, debe agregarse vapor, agua o arre a fin de ayudar a la combustion

b) las descargas de este gas a la atmdsfera producen dafios a la salud por los efectos
irritantes.

Las descargas de amoniaco deben tratarse empleando un tanque con agua. El amoniaco debe
entonces ser tratade con &acide sulfurico. El sulfato cristaliza y puede ser empleado como
fertilizante,

Mercaptanos.

Los mercaptanos nunca deberdn ser descargados intencionalmente a la atmosfera porque su olor y
toxicidad los hacen indeseables. Los gases que contengan compuestos mercaptanicos y deban ser
dispuestos en un sistema de desfogue deben ser lavados con soluciones alcalinas.

VIL.3.2.1 ASPECTOS METEOROLOGICOS.

Antes de la instalacion de un sistema de descarga atmosférica deben ser considerados los
aspectos meteoroldgicos, con especial énfasis en gradientes de temperatura y velocidades de
viento. La disipacion de los gases depende en gran medida de |a relativa estabilidad atmosférica.

La topografia de la vecindad es importante en aquellos lugares donde ei terreno tiende a contener
los materiales contaminantes emitidos en ¢l venteo. Los efectos de contaminacién seran
particularmente malos cuando las inversiones de temperatura prevalezcan en el area.

TIPOS DE DESCARGAS.

El cono visible de humo de |a descarga de un ventec puede ser de 3 tipos dependiendo de las
condiciones meteorolégicas:

a) Looping. Ocurre cuando 1a atmosfera tiene un lapso mas grande que el valor adiabatico. El
cono asciende alternativamente después de dejar la chimenea; cuando lega al piso
permanece en contacto con el suelo por alguna distancia, luego sube y mas tarde repite
su sinuoso camine. El cono depende de la velocidad del viento.

b) Coning. Ocurre cuando el lapso es aproximadamente neutral. Se logra solamente cuando
la velocidad del viento es igual o excede a 20 millas por hora. El gas tendra forma de un
cono angosto. El dngulo  del cono variara de 30 a 40 grados y el eje del perfil del cono
apuntara viento abajo.

c} Fanning. Ocurre cuando el lapso es menar que el valor adiabatico. El cono sale en un
abanico de plano horizontal que gradualmente se ensancha viento abajo y tiende a
atenuarse mas abajo.
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VI.3.2.2 CALCULO DE LA ALTURA POR CONCENTRACION MAXIMA,

La méxima concentracién {en volumen % de aire), sucede a una distancia “X" viento abajo, y con
viento atravesado, a una distancia "Y” de una fuente de emision efectiva a una altura H, de donde
los gases son emitidos con una concentracion We.

Cmax. = 1 .55[

We Yp}

uH2 Mchq

o en otra forma, en ppm en aire, se tiene:

Wc
Cmax.=1.55x104[ 2 ][p]
uH" Mc /A Q

L a altura efectiva del venteo, H es la suma de tres términos: altura fisica de fa chimenea, altura del
cono de gas causada por la diferencia de densidades entre el gas desfogado y la atmosfera
circundante.

Qv
Hp = 477.
D15
T
T
1- "s| 530
T =Mex18.3

La distancia X" a 1a cual ocurre la maxima concentracion de gas a nivel de piso, es:
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Los coeficientes de turbulencia para la ecuacién Bosanquet-Pearson son:

P q p/a
Baja turbulencia 0.02 0.04 0.50
Media turbulencia 0.05 0.08 063
Turbulencia mayor 0.10 0.16 0.63

Los valores obtenidos por éste método, nunca deberan sobrepasar los permitidos. Estos valores
se dan en tablas de congentracion y limites de inflamabilidad.

ALTURA FISICA DE LA CHIMENEA.

Las ecuaciones basicas para calcular la  altura de un venteo atmosférico, de acuerdo a los
términos discutidos, anteriormente son.

5.5
(1.350m x10
s = 06 ~hv-hy
(quax)

Para calcular la maxima elevacién del cono de gas, b, debido a la velocidad del gas efluente,
puede emplearse la ecuacion siguiente:

5
2.380(ar Vs
v {max) = 0.43u
1+ u
VS

Y la maxima elevacién de los gases, h,, por la diferencia de densidades con el aire, es:

h

318pa Qpq t Z

h =
t (max) u3 T1
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Donde:
H = Altura efectiva del venteo, pies
Hp = Adura del cono de gas, pies
hv = Elevacion del cono por velocidad del gas, pies
hs = Altura fisica de la chimenea, pies
e = Elevacion del cono por velocidad del gas, pies
Mc = Pesomolecular del gas
p = Coeficiente de difusién vertical
q = Coeficiente de difusion horizontal
Qs = Volumen de gas efluente, pies’seg
Qm = Flujo de gas contaminante a temp ambiente y presién atmosférica, piesafseg
Qr = FljodegasaTs, pieslseg
Ty = Temperatura a la cual la densidad del gas efluente es igual a la densidad atm, "K
u = Velocidad media del viento, pies/seg
v = Velocidad minima para el gas venteado, pies/seg
a = Factor de velocidad y elevacion témica
At = T. -T
Vi = Velocidad de salida del gas, pies/seg
Zz = Parédmetro de correlacidn
g = Aceleracidn debida a la gravedad = 32.2 pies/seg’

VilL.4 NIVEL DE RUIDO.

El nivel de ruido a 100 pies del punto de descarga a la atmosfera podra ser determinado por la
ecuacion;

1,2
Ligo = L+Icagw[2 MC ]

Donde:
Lioo = Nivel de ruido, decibeles.
M = Masa venteada, Lb/Hr.
C = Velocidad sénica del gas, pies/seg.
L =De figura 16

El caiculo de la vetocidad sénica para este caso se hace con la ecuacion:

kT
C=223

Donde:
K = Relacion de cator especifico,
T = Temperatura del gas, °R.
Pr = Figura 16. Relfacién de presiones del punio de emisién al punto de descarga a la Atm.
M = Peso molecular
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PROCEDIMIENTO:

1. Caleular % MC? en watts. {potencia de sonido) En unidades inglesas, dividir el flujo en
peso (libras por segundo) por 32 para obtener la masa venteada, muttiplicar ¥ MC? {pies-
librafsegundo) por 1.36 para obtenerlo en wats

2. Calcular 10 logyp {172 MC?).

3. Entrar a la figura 16 con PR (relacion de presiones del punto de emisién al punto de
descarga a la atmaésfera, psia) y leer cominmente.

4. Afiadir los términos 2 y 3 al nivel promedio de sonido, Lygg, £n decibeles a 100 pies.

Usar la siguiente ecuacion para distancias diferentes a 100 pies.

r
Ly = Lygq - 2010g
p =boo 10(100J

Donde:
Lp = Nivel de sonido a una distancia r, decibeles.
L+oo = Nivel de sonido a 100 pies, decibeles.
R = Distancia de ia fuente de emisién, pies.

€l nivel de ruido para el que se debe disefiar un venteo puede ser decidido con auxilio de graficas,
que representa los limites de ruido a que se pueden someter los trabajadores.

Cuando un trabajador se encuentre sometido a diferentes niveles de ruido por periodos diversos
de tiempo, durante su jornada de trabajo, la exposicion se debe evaluar de la forma siguiente:

5!
T

Donde:
t. = Exposicidn total tolerable al nivel de sonido i
T, = Maxima duracitn tolerable a ese nivel.

Si la suma es igual a o menor que uno, la exposicion esta dentro de Ios limites descritos.

Las descargas de gases a la atmosfera a través de venteos elevados, debe cumplir con las normas
de organismos especializados como OSHA (Occypational Safety and Health Administration).
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Entre estas normas se pueda citar:

1. Elusc de tapones auditivas y orejas esta permitido como medida protectora temperal, solo
cuando se pruebe que otras soluciones correctivas no son posibles.

2. En areas de trabajo donde se requiere comunicacién personal o telefanica, el nivel de ruido
no deberé exceder a 70 dB.

3. Gula para niveles de ruido en areas pobladas.

AREA DIA NOCHE FESTIVOS Y FINES
DE SEMANA
Rural 50 40 45
Suburbana 55 45 50
Urbana 60 50 55
Comercial 63 55 60
Ligeramente Industrial 65 55 60
Predominantemente industrial 70 60 65
Industria concentrada 75 65 70

Esta gula presenta niveles razonables de ruido. Sin embargo, si el ruido es impulsivo (martillazos,
etc.), se puede reducir en 5 dB.
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LOG. (1/2 MC?

NIVEL DE RUIDO A 100 °F DEL VENTEO -10

(PR) RELACION DE PRESION

FIGURA 16. INTENSIDAD DE RUIDO A 100 ft DEL VENTEC
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VILS TEMPERATURA DE LA FLAMA,

La radiacion emanada por la flama se puede considerar como una esfera cuyc eje es la propia
flama. Para ayudar al andlisis de la flama se ha adeptado un valor de longitud de onda (1} que
para fines practicos es igual a Y. o sea la distancia vertical del centro de fiama a la boca de la
boquilla de quemado.

Tf=100
11.47 * v

Donde.
r = Longitud de onda, pie.
Q = Calor liberado por la flama, BTU/Hr,
Ty= Temperatura de la flama, grados Rankine.

VIIL6 RADRIACION DEL QUEMADOR SOBRE OBJETOS CERCANOS.

Los factores que influyen en la radiacién incidente sobre un objeto cercano son:

*  Absorcién atmasférica.
= Efecto del viento.

VILB.1 ABSORCION ATMOSFERICA.

El vapor de agua en la atmédsfera absorbe la radiacién térmica, de la misma manera que contribuye
a la radiacion de la flama en los productos de combustion. Para flamas luminosas, esta atenuacion
puede ser descrita por el grado de absorcién en el aire hiumedo para la radiacién de un cuerpo
negro a la temperatura de la flama, Para radiaciones de flamas no luminosas, el vapor de agua
tiene una gran significacion en la energla total emitida, por lo que su efecto atenuante es mucho
mayor.
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De la intensidad de radiacion proveniente de la flama de un quemador, para el caso de
quemadores elevados, la absorcidn atmosférica atenla q dei 10 al 20% en distancias hasta de 500
pies. La ecuacion para el calculo del grado de absorcidn es encontrada empiricamente, y es
recomendable aplicarla en las siguientes condiciones.

= Flama luminosa de hidrocarburos radiando a 2240 °F.
» Temperatura ambiente con bulbo seco de 80°F.
* Humedad relativa de mas del 10%.
» Distancia de la flama entre 100 y 500 pies.
1 1
100 |16 (100 }16
=079

Hr D

Donde:

r = Fraccion de g transmitida a través de la atmésfera.
Hr = Humedad relativa, %.
D = Distancia de la flama al area iluminada, pies.

La ecuacién anterior es aplicable a la mayoria de los compuestos, excepto hidrégeno y acido
sulfhidrico, los cuales se queman con muy poca o sin radiacién luminosa.

Si las condiciones de quemado son muy diferentes a las descritas para la ecuacién anterior, se
pueden utilizar directamente las graficas dadas en el texto de H. C. Hottel y establecer |a ecuacion
para otras necesidades especlficas.

Para flamas de hidrégeno puede tomarse como vélida la siguiente ecuacion.

_ 8-0.001 Hr PWD

La ecuacion anterior permite calcular una atenuacion extremadamente rapida de radiacién para
una flama de hidrégeno.

VI1.6.2 EFECTO DEL VIENTO.

Cuando un desfogue llega a ocurrir en presencia de viento la flama se inciina, y por consecuencia,
el centro de la flama se acerca al objeto viento abajo del quemador. De esta manera, el flujo de
calor radiante, *q” , incidente sobre el objeto viento abajo, es mas grande que el producido en aire
quieto. Por otra parte, el viento que corre alrededor del objete sobre el que incide el calor de la
llama tiende a disipar ef efecto de radiacion.
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VIL.7 FACTORES PARA INSTALACION.

Debera calcularse la temperatura de la flama. Su valor podrd tener efecto para e disefio de la
estructura.

Se instalard un medio de proteccion al sistema para retrocese de la flama (tanque de sello con
agua). La localizacion del sello debera estar fuera del valor de radiacién permitida para equipo.

Debera utilizarse un minimizador de gas de purga a fin de mantener siempre un flujo positivo en Ia
boquilla.

Para las corrientes de gas en las que no se disponga de la velocidad y presién necesarias para
garantizar el buen funcionamiento del quemador, deberd utilizarse un arrestador de flama con las
facilidades necesarias para su mantenimiento.

En cada boquilla de quemado figura 17, se instalaran 3 pilotos dependientes de la misma unidad
de encendido.

Debera utilizarse un tablero de control con atarmas luminosas a falla de flama por cada piloto.

Se dara a la linea de desfogue una pendiente de 1:1000 hacia el tanque separador de liquidos, o
bien tratandose de gases muy ligeros la pendiente se dard hacia el tangue de sello.

La localizacién del quemador se hara a favor de los vientos dominantes del lugar.

Las boquillas de! quemador tendra como minimo los siguientes accesorios.

Brida en un extremo.

Minimizador de gas de purga o en su caso, arrestador de flama.
Refractario intemo.

Anillo retenedor de flama.

Proteccién externa con refractario.

Vil.8 MATERIALES.

Boquilla, cuerpo superior: Acero inoxidable tipo 310.
Boquilla, cuerpo inferior: Acero al carbén A 285 C.

Minimizador gas de purga:

Cuerpo: Localizado en la seccién de acero inox de la boquilla.
Mamparas: Acero inoxidable tipo 316 |
Anilto Retenedor flama: incoloy 800 H
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FIGURA 17. BOQUILLA DE QUEMADO CON PILOTO

SUNREBREANENN

I 1.- ANILLO RETENEDOR DE FLAMA
2.- CUERPO DE LA BOQUILLA

3.- BRIDA DE CONEXION

4.- CONEXION DEL PILOTO

5.- CUERPO DEL PILOTO

LI
(N sy \_ﬂ_/
I

6.- IGNITOR
] - 7.- SOPORTE DEL PILOTO

8.- VENTURI

R PR N 9.- CONEXION CON UNIDAD DE
ENCENDIDO

J 10.- BOQUILLA DEL PILOTO

11.- IGNITOR
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Proteccion externa: 1 % pulgadas de espesor refractario ex steel.
RESCO RS5-7 AP GREEN KAST-D-LITE GENERAL
REFRACTARIES HL-47 O SIMILAR.

Proteccion interna, 1 % pulgadas de espesor refractario.
AP. GREEN KAST-O-LITE GUN-MIX O SIMILAR,
en longitud suficiente para cubrir (a2 unién del cuerpo
inferior y evitar asl la formacidn de un par gaivanico.

ViL9 QUEMADC SIN HUMO.

Los métodos desarrollados para minimizar la emisién de humo en un quemador son muy variables
y entre ellos puede citarse:

a) Atomizacién de vapor en ¢l gas.

b} Inyeccion de agua espreada.

¢} Soplado con aire.

d) Distribucion del fluje en multiples quemadores de disefio especial.

La condicién mas simple para la combustién sin humo es considerar el principio fundamental de la
reaccion quimica entre los hidrocarburos y €l aire.

En el aire, el oxigenc se combina principalmente con los atomos de hidrégeno atados a los
carbones en la cadena hidrocarbonada, permitiendo la combustion como un tipo de reaccion
secundaria, de fa misma forma en que las ramas de un arbol se prenden antes de que sea
consumido el tronco.

La figura 18 demuestra la tendencia a producir humo negro para compuestos Organicos en
particular.

Una cadena grande de hidrocarburos que contengan varias ramas puede ser atacada en varios
puntos y romperse en pequefias cadenas antes de consumirse totalmente,

Si la cadena de carbén se divide por la alta temperatura en {a reaccién de la combustidn, la
probabilidad de producir carbén libre se aumenta considerablemente, y amenos que ese carbon
tenga combustion por oxigeno, serd emitido como humo.
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PORCENTAJE DE CARBON DE ESCAPE COMO HUMO NEGRO

50

40

30

20

10

FIGURA 18, TENDENCIA A PRODUCIR HUMO NEGRO

PARAFINAS
ETAND - WC = 0250
PROPANO - HC = 0222
BUTANG - M/C = 0.208

PENTAND - WC = 0200
HEXANO - HC = 0194
HEPTAND - H/C = 0180
OCTANG - HC = 0187

OLEFINAS

ETILENG - WC = 0166
PROPILENO - WC = 01E6
BUTILEND - HWC = Q156

DIOLEFINAS

CyH, - HIC = 3117
CiHy - HEC = 0125
CyHy - HC = 0133
CyHig - HC = D138

ACETILENOS
CaHy - HC = 0111
CyMy + HIC ¢ 0125
Cuby - HC = 0133
CyHy - HC = 0138

AROMATICOS

BENCENO - HC = 0.082
XLENO  -HIC = 0104

0.4

0.3 0.2

RELACTON H / C POR PESO

0.1
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VAPOR PARA QUEMADO SIN HUMO

CARGA DE GAS

— 100,000

15

RELACION EN
PESO VAPOR/HIDR
11}

05
D4

03

02

PESO
MOLECULAR

BO

30

VAPOR

400000 —

15 _|

100,000

15,000 =

FIGURA 19a. SERVICIOS AUXILIARES PARA QUEMADOR ELEVADOQ
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GAS DE PURGA PARA QUEMADO SIN HUMO

DIAMETRO QUEMADOR FLUJO GAS DE PURGA
in PIEYH:
]

15000
- 18 10,000 —
|
T
1 18 6 —
5 4
- ® PESO MOLECULAR 4
GAS DE PURGA a |
| 24 2 7
5
¢
20 1000 _|
l— 30 8 [ —
7
8 —
5
| E - 44
|- -
L a2 % _|
L. 48
100 -

FIGURA 19b. SERVICIOS AUXILIARES PARA QUEMADOR ELEVADQ
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VIL10 APLICACION AL C.P.G. CD. PEMEX PARA EL DISENO DE
UN QUEMADOR ELEVADO.

DATOS DEL DISENO.

Considerando los resultados obtenidos en & capitulo V1.3, se tiene la siguiente composicidn
resultante de la condensacion de 100,700 Ib/hr de liquidos.

COMPOSICION DEL GAS DESFOGADO:

Componente. % maol.
CH, 117
Cco, 40.79
H,5 29.93
H,0 28.11

CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE:

Gasto Maximo: 234 077.20 Lb/Hr
Presién en la boquilla: 14.7 PSI
Contrapresion. 7.8 PSIG
Temperatura: 165.22 °F (624.88°R)
Peso Molecular: 33.40

DISENO DEL QUEMADOR POR RADIACION.

DIAMETRO DE LA BOQUILLA,

1

T+ 4 2
272*10" 3w+ +Mao
D= '
~ AP
]
2
2.72 10~ 3 = 234,077.20 ». 52489
o . 33.40
.28
D =2281in = 24 in

D = Diametro de la Boguilla, in

W = Flujo, Lb/Hr

T = Temperatura del Gas, °R

M = Peso Molecular

AP = Cajda de Presion en la boquilla, in. Agua
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VELOCIDAD SONICA.

K*T
Vs = 223"
122624,
Vs =223"* 8
. 33.40
Vs = 1,065.40
sec
Vs = Velocidad sénica, ft/sec
K =Cp/Cv
T = Temperatura Gas, °R
M = Peso molecular
FLUJO VOLUMETRICO.
n*R*T
V=

P

_234,077.20 *10.73 * 624.89
3340 *3,600*147

V = B87.97
sec

V = Flujo volumétrico, ft? /sec

n = Nimere de moles

R = Constante del gas, fin?/mol'R
T = Temperatura del Gas, *R

P = Presion atmosférica, Lbfin®

CALCULC DEL DIAMETRO DE BOQUILLA.

. _DIAMETRO. |, AREATRANSVERSAL | VELOCIDAD | MACH

! BOQUILLA (in) DE BOQUILLA( ) ( tsec )

r- “__ 0.9597_ _ _ __ 925.00 | __oee_

- LI T 12684° _ " T 70007 _ _ . _065
_ a8 L __ ae230_ _ _ "7 s47a1_ _ T " 681"

[~ 20 T 20142 T T T 44085 _ 041

i 2a_ 777 T26483 _ T 30118 T o028

b3 . 46664 __190.28 . 0.18

| 36 T T eaTn 13100 T o1z

SE RECOMIENDA 1 BOQUILLA DE 24" ¢
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LONGITUD DE LA FLAMA,

L - 6785 v061

L= 6.785*(301.18 )¢’

L =22061ft

L= Longitud de flama, ft
V= Velocidad del gas, ftfsec

AJUSTANDO LA CAIDA DE PRESION EN LA BOQUILLA.

2
s [ v ) 55
550
2
b (301.18) “55
550
AP = 16.48 inH,0

AP= Calda de presion en ta boquilla, in. agua
V = Velocidad del gas, Risec

RECALCULANDO EL DIAMETRO DE LA BOQUILLA.

1
2
( -3
27244073 rw+
D= '
A AP
]
2
27271073 * 23407720+ 52489
o | 33.40
116.49
D =26.04 in
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La altura del quemador debera disedarse para gue la intensidad de radiacion no exceda de:

O Para Equipo. 3,000.00 BTU/Hr-ft2
) Para Personal Corta Exposicién. 1,500.00 BTW/Hr-ft2
QO Para Personal Exposicidon Cte. 440.00 BTU/MIr-ft°

Siguiendo la geometria del quemador elevado tenemos:

VIENTO —

A

[}

[}

i

! P— d —=
i

i

: e
H P
5

[

1

1

1

1

1

i

Y I

TTTT

H = Altura del quemador, ft

H™ = Altura efectiva del venteo, ft

LI = Longitud de la flama, ft

Lfc = Longitud al centro de 1a flama, ft

Yc = Distancia vertical al centro de la flama, ft
Xc = Distancia horizonta! al centro de la flama, ft
0 = Angulo de desviacién de flama, grados.
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CALCULO DE LA DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA.

2 frr @
4*n*gm
X = Distancia radial al centro de la flama. ft
f = Fraccion de calor radiante
Q = Calor total relevade por la flama. Btu/Hr

r = Fraccién de calor absorbido por la atmésfera
qm= tntensidad de radiacidn maxima (Btu/Hr-#?)

VALOR NETO CALORIFICO.

he = (50 * M) + 100
he = (50 * 33.40) + 100

Btu

ft>std

he =1,770

he= Valor neto calorifico, Btufft
M = Peso molecular del gas

FRACCION DE CALOR RADIANTE,

;
he \2
fa02+ ©
900
1
7702
fao2e[ 770
500

f=028

t = Fraccion de calor rachante
he= Valor neto calenfico, Btut
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CALOR TOTAL RELEVADO POR LA FLAMA.

379
a-wener()
M

Q=234077.20*1,770 ‘( 379 J
3340

Q =4,701,373,470.36 Bu
Hr

Q = Calor total relevado por flama, Btu/Hr
he = Valor nete calorifico, Btu/ft
M = Peso molecular dal gas

FRACCION DE CALOR ABSORBIDO POR LA ATMOSFERA.

r=1

DISTANCIAS RADIALES AL CENTRO DE LA FLAMA.,

fer*Q
x? =
4*n*qgm

X = Distancia radisl al centro de la flama, ft

f = Fraccion de calor radiante

Q = Calor total relevado por la flama, Btu/Hr

r = Fraccidn de calor absorbido por 1a atmosfera
gm= Intensidad de radiacién maxima (BtuHr-ft)

De |lo anterior, fas distancias radiales al centro de ta flama son:
O PARA 3 000 BU/Hr-f2.
X2 _ 0.28*1*4,701,73,470.36
4*n* 3000

X = 186.86 ft (56.96 m)
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O PARA 1 500 BTU/Hr-ft%.

x2 02871 4701,373,470.36
4 1*1500
X =264.26 ft (80.56 m)

O PARA 440 BTWHr-ftZ,

2 028%1°4,701,373.470.36
4*n*440

X

X = 487.93 ft (148.75m)
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DESVIACION DE LA FLAMA.

A bajo viento (20 mph)

VIENTO —

R SRR

THTT

ANGULO DE LA FLAMA.

9= TAN_1(

velocidad del viento
velocidad del gas

g = AN~ 14720
301.18

g = 5.58°

8= Angulo de desviacién de flama
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QUEMADOR ELEVADO.

LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA,

L
Lfc =
3
220.61
Lic =
Lfc =73.53 f

Lfe= Langitud al centro de la flama, ft
L = Longitud de la flama, ft

GEOMETRIA DE LA FLAMA.

Xc =Lfc sen6 Yc=LfcCos®
Xc =73.53 sen (5.58) Yc =73.53 Cos (5.58)
Xc=7151 Yo =73.18

Xc= Distancia horizontal 21 centro de la Rama, ft
Yc= Distancia vertical al centro de (3 flama, ft
0 = Angule de desviacidn de flama, grados

CALCULO DE LA ALTURA DEL QUEMADOR POR RADIACION.

La altura del quemador puede calcularse para que en la base del mismo axista un
valor maximo 1 500 BTU/Hr-ft%; es decir que X = X' cuando R'=0,

X=X
X'=264261ft (80.56m)
H= X—yc

H =264.26 -73.18

H-191.08/  (58.25m)
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QUEMADOR ELEVADO.

Cuando el quemador se encuentre cercano a comunidades, con transito de personal ajeno al centro
de trabajo, se tendra que tomar en cuenta la radiacién solar, estimada en 330 BTU/Hr-2.

Considerando 330 BTUMHr-f de radiacion solar,

f. -
X reQ
471170
X < 0.28*1*4,701,373,470.36

, 4x 1,170

X=29922ft (91.22m)

Cuando X=X'

H=299.22-73.18

H=226.04 ft (68.90 m)

VIENTO —

S P S —
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QUEMADOR ELEVADO.

CALCULO DE LA ALTURA DEL QUEMADOR CONSIDERANDOC LA DISTANCIA “R"
ANIVEL DE PISO IGUAL A CERO.

VIENTO —_—

264 26 "

N
N
i ———mmrrrmmm ) mm e ———————— ]
2
=]
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CALCULO DE LA CONCENTRACION MAXIMA DE GAS A NIVEL DE PISO.

2 q

W
Cm=1.55'104'{ © J-p
U H? *M

Cuax= Maxima concentracidn de contaminanles en
una mezcla de gas en, PPM

Wc = Flujo de gas contaminante, Lb/Hr

U =Valocidad del viento, MPH

H = Altura efectiva del venteo, ft

M = Peso molecular del gas efluente

P = Coefictente de difusién vertical, dimensional

g = Coeficiente de difusidn hornzontal, dimensional

CALCULO DE T4

Ty=M"183
T,=3340"183

T, =611.22

M= Peso molecular

FLUJO VOLUMETRICO.

- R - T
Qs = n
P
Qs - 234.077.20 *10.73 * 624.89
T 3340*3,600*14.7

f3
Qs = B87.97

sec

Qs= Flujo volumétrico, ft'sec

n = Numero de moles

R = Constants del gas, ft¥in¥mol’R
T = Temparatura del Gas, *R

P = Presién atmosfénca, Lbfin?
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VOLUMEN DEL GAS EFLUENTE.

Qs‘T.l
01 =
530
_ 887.97°611.22

01 530

ft3
Q, =1,024.05
1 sec

Q, = Volumen del gas eftuente, fi¥/sec
Qs= Flujo volumétrico, ft*/sec

ALTURA DEL CONO DE GAS.

Q,*
Hp=477*.
15

1,024.06 *301.18
Hp=477" s

Hp =2,162.95 ft

Hp= Altura del cono de gas, ft
.= Volumen del gas efluente, ft¥/sec
V = Velocidad dei gas, f/sec

ALTURA EFECTIVA DEL VENTEQO.

H=H +H
-]

H'=191.08 +2,162.95

H' = 2,354.03 ft (717.51 m)

H' = Altura efectiva del venteo, ft
H = Altura fisica de la chimenea, ft
Hp = Altura del cono de gas, ft
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CONCENTRACION MAXIMA,

Cm=1.55'104‘[ we }-p
v HZ M/ 9

Cuax® Maxima concentracién de contaminantes en
una mezcla de gas en, PPM

We¢ = Flujo de gas contaminante, LbHr

U = Velocidad del viento, MPH

H = Altura efectiva del venteo, ft

M = Peso molecular del gas efluente

p = Coeficente de difusidn vertical, dimens:wonal

g = Coeficiente de difusion horizontail, dimensional

O Baja Turbulencia.

234,077.20
*0.50

cm=1.55'1o4*( )
20+2,354.032 * 33.40

Cuax = 0.49 PPM

O Media Turbulencia.

234,077.20
*0.63

cm=1.5s*104-[ 5
20+2,354.032 * 33.40

Cinax = 0.62 PPM

Q Mayor Turbulencia,

234,077.20
*0.63

Cm=1.55'104‘[ ;
20+2,354.03% * 33.40

Coax = 0.62 PPM

COMO EL LIMITE DE TOXICIDAD EN B HORAS DE TRABAJQ ES DE 10 PPM. EL LIMITE OBTENIDO ES
CORRECTO
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EL PUNTO DONDE EL CONQ DE GAS TOQUE EL SUELO SERA.

Q A baja turbulencia.

H
X=
2*p
X< 2,354.03
27002
X . 58,850.75 ft

X= Altura a la cual el cono de gas togue el suelo, ft
H= Altura efectva del venteo, ft
P= Coeficiente de difusion vertical, dimensional

TEMPERATURA DE LA FLAMA.

1
4

Tf =400*-
v1.47r

1
4 470.36 )2
T = 100 (4.701,373,470.36)
. 1477318

Tf = 2,524.65 °R

Tf = Temperatura de la flama, "R

Q = Calor relevade, Btu/Hr

r = Longitvd media de onda

Y¢= Distancia vertical al centro de la flama, ft
r =¥Yc
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CALCULO DEL GAS DE PURGA.

Gas de purga:

Gas: Gas natural
Peso Molecutar 19

FLUJO DEL GAS DE PURGA.

Para el calculo del gas de purga ir al nomograma (figura 25), y leer con el didmetro de la boquilla y
el peso molecular, e fluio de gas de purga .

M=19
D=24in.

CFH = 630 f'/hr

CFH = Flujo de gas de purga, A¥nr
M = Peso molecular de gas de purga
D = Diametro de boquilla, in

VELOCIDAD DEL GAS DE PURGA.

064, \n
V. ( 0.022 )[ e} (za) (eo.1so _0.9630.16(D—M))

(H-n) A x M

064, 082
02 28 _
vof 0022 }{ 6 ) [ J (30.16(24)_0_9630.16(24 19))

191.08 - 25 A 0.06 19

V =0.15 fi/sec

V  =Velocidad del gas de purga, fi'sec

H = Altura del quemador, ft

h = Altura donde se mide la concantracion *X" de

Oxigeno, ft

X =% de oxIgena libre, 3% <X < 6%

PM = Peso molecular del gas de purga

D = Diametro det quemnador, in

n = D), factor ae la fig (38a)

{H-h), Debe considerarsa hasta 25 ft con una
concentracién limite de 6% de oxigeno libre.
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= e e e e e = - - - - —e — e — - - -

: RESUMEN SECCION DESFOGUES ACIDOS

- T T 7T T coMPuEsTeT T T T T %Wmel T
A 1 L AU
co, =~ T —— "40.79 o
COMPOSICION DEL GAS S S
"o T TN o
[ iGastoMaxima: T T 7 7234077.20LbHr |~
i  Presion. 11470 P8I
DATOS DE LA CORRIENTE  'Temperatura: ~ — ~ 16620°% _ =~
I l—P'eis;o Molecular: 33.40
o |Causadelrelevor " " ““Blogueo " __
Numerodeboquilas _ _ . 1~ _~ " — -

T T e — — — &

. Diametro de boquilla T g S
DATOS DEL DISENO [Velocidad deboquila_ . 301.18fuseg. _ _ .
DEL QUEMADOR I'aP Boquilla 16.49in H2Q

[ Altura del quemador ___ 229868 _

- —— Ll Ll

DISTANCIAS RADIALES DE LA FLAMA
(PARAJOOOBTUMrHZ — 7 T isee6h_ - " BBeEm
 PARA 1500 BTUMI-RZ o _ v~ _"opa2ef  _ _ ~ ~ 8056 m
PARA” 400BTUMr#Z _ ~ ~ T T 4RTe3n T " 14876m _
: CONCENTRACION MAXIMA RESULTANTE ‘
'BAJATURBULENCIA ~ ~— — — 7 T 049 T " T T TTTTTeRM .
_MEDIATURBULENCIA = ! 062 i PPM_ 2
{MAYOR TURBULENCIA _ 1 0.62 ’ PPM -
CONCLUSION.

LA CONCENTRACION MAXIMA PERMISIBLE ES DE 10 PPM EN 8 HORAS DE TRABAJO POR LO TANTO
LA ALTURA DEL QUEMADOR ES CORRECTA DE ACUERDO A LOS VALORES CALCULADOS DE
CONCENTRACION MAXIMA.
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QUEMADOR ELEVADO.

WVil.10.1 ANALISIS DEL. COMPORTAMIENTO DE FLUJO MEDIO PARA
LA DETERMINACION DEL QUEMADOR ELEVADO.

La finalidad de realizar un nuevo calculo con un flujo medio es analizar el comportamiento del
quemador cuando no se tengan condiciones de maximo disefio, es decir para la mayoria de los
£as0s.

DATOS DE DISENO.

COMPOSICION DEL GAS:

Componente. % mol.
CH, 1.17
co, 40.79
H,S 2993
H,O 28.11

CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE:

Gasto Maximo: 117,038.60 Lb/Hr
Presidn; 14,70 PSI
Temperatura: 165.22 °F

Peso Molecular: 33.40

DISERNC DEL QUEMADOR POR RADIACION.

VELOCIDAD SONICA.

K*T
Vs =223".

1.22+624.89
Vs =223*%.
v 3340

Vs = 1,065.40 f
sec
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FLUJO VOLUMETRICO.

V=nRT
P

Ve 117,038.60 *10.73 * 624.89
33.40" 3600147

3

ft
V =443.98
sec

COMPORTAMIENTO DEL FLUJO A TRAVES DE UNA BOQUILLA DE 30" ¢

Jr DIAM BOQUILLA AREA TRANSVERSAL DE BOQ., | VELOCIDAD , MACH i
| {in) {f) et (msec)d,,Aﬁﬁv__ o
14 T 0.9597 o 46262 T 043
! 16 ! ~ 12684 i 350,03 _ 033 )
[ 18 | 16230 [ emese_ T 026
! .20 ! 2.0142 ' _ 22042 021 _
T 24 ; 29483 ] 15088 7 034
30 i 4.6664 ' 9514 009
I‘ ® 87771 - 65.51 o008 T

S S,

LONGITUD DE LA FLAMA,

L = 6.785 * v0-61

L = 6.785 * (150.59)" %1

L =14455 ft
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Vmtreean Nagcral COMPLEJO CIUDAD PEMEX
= QUEMADOR ELEVADO

La altura del quemador deberd disefarse para que la intensidad de radiacién no
excaeda de:

93 Para Equipo. 3,000.00 BTU/Hr-ft°
1 Para Personal Corta Exposicion. 1,500.00 BTU/Hr-ft?
O Para Personal Exposicion Cte, 440.00 BT U/Hr-ft°

Siguiendeo la geometria del quemador elevado tenemos:

VIENTO —

T I ———

FTET
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CALCULO DE LA DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA.

f*r*Q
2. '
4"n*gm

VALOR NETO CALORIFICO.

hc = 50 * M + 100
he = 50 * (33.40) + 100

t
he = 1,770.00 g Y
ft-std

FRACCION DE CALOR RADIANTE.

1

he )2
f=0.2‘[ ¢

900

;

1.770.00 )2
f=02*| "

[ 900 J
f=028

CALOR TOTAL RELEVADO POR LA FLAMA.

Q=W‘hc'[379)
M

7
Q = 117,038.60 *1,770.00 '( 379 J
33.40

i
Q = 2,350,688,743.65 iu
r
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FRACCION DE CALOR ABSORBIDO POR LA ATMOSFERA.
r=1

DISTANCIAS RADIALES AL CENTRQ DE LA FLAMA.

fl -
X2= r*Q
4*n*gm

1 PARA 3,000 BTU/Mr-ft2.

X2 _0.2871*2,350,688,743.65
4* 7 * 3,000

X=13213 ft (40.27 m)
O PARA 1,500 BTU/Hr-ft2.
X2 _ 0.28 *1*2,350,688,743.65
4*n*1,500
X =186.861t (56.96 m)
0O PARA 440 BTU/Hr-f12.
X2 _ 0.28 *1*2,350,688,743.65
4*n* 440

X =345.02 f (105.16 m)
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DESVIACICN DE LA FLAMA.

A bajo viento (20 mph)

VIENTO -

e TR SRR SR "

TET | i
R

ANGULQ DE LA FLAMA.

_ i Ivi
6 = TAN 1(velocrdad del vuento]

velocidad delgas

6~ TAN_1[20 1_47)

150.59

0 =11.05°
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX

QUEMADOR ELEVADO.
LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA.
L
Lfc =
3
44,
Lfc = 144 55
Lfc =48.18 ft
GEOMETRIA DE LA FLAMA.
Xc =Lfc senf Yc =Lfc Cos 8
Xc =48.18 sen(11.05) Yc =48.18 Cos (11.05)
Xe=9231t Yc=47291

CONCENTRACION MAXIMA DE GAS A NIVEL DE PISO.

Cm=1.55'1o4-[ W;: ]p
U*H M/ 9

CALCULO DE T,

T,=M*183
T, = 33.40*18.3

T, =611.22
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FLUJO VOLUMETRICO.

.n *R*T
s p

_ 117,038.60 *10.73 * 624.89
s 33.40*3600*14.7

o]

Q

ftJ
Q =443.98
5 sec

VOLUMEN DEL GAS EFLUENTE.

Qs*T,
Q=
530
q . 44398761122
1 530
3
Q =51202 ™
1 sec

ALTURA DEL CONO DE GAS.

Q1'V
Hp=477*.
. 15

512.02 * 150.59
Hp=477".
\ 1.5

Hp =1,081.47 ft
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QUEMADOR ELEVADO.

ALTURA EFECTIVA DEL VENTEO.

H'=H+Hp
H'=191.08 +1,081.49

H'=1272.57 #

CALCULO DE CONCENTRACION MAXIMA.

We
cw=1.55'1o4'( ]p

U*H? *m/

O Baja Turbulencia.

117,038.60
cm=1.55*104-[ ]*0.50

20°1.272.57% * 33.40

Chax = 0.84 PPM

O Media Turbulencia.

117,038.60
Couax = 1.55 =104 ( ) J-o.sa
201,272,572 * 33.40

Cyax = 1.06 PPM
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O Turbulencia Mayor.

7,038.
Coax = 1.55 *10% '{ 117.038.60 J'o.es

201272572 * 33.40

Chax = 1.06 PPM

EL PUNTO DONDE EL CONO DE GAS TOQUE EL SUELO SERA.

X < 1,272.57
20.02

X =31814.25 ft

TEMPERATURA DE LA FLAMA.

1

2
Tf =100 *- Q
V147 °r

1
(2,350.688,743.65 )2
. 1.47+47.29

Tf =100"

Tf = 2,640.82 °R
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CALCULO DEL GAS DE PURGA.

Gas de purga:

Gas: Gas Matural
Peso Molecular; 19

FLUJO DEL GAS DE PURGA.

Para el calculo del gas de purga ir al nomograma (figura 25), y leer con el diametro de la boquilla y
el peso molecular, el flujo de gas.

M=19

D=24in.

CFH = 630 f%hr

VELOCIDAD DEL GAS DE PURGA.

064, \n
v =( 0.022 ][6) (ZBJ (eo_1eD -0_9590'15(0'"‘))

(H-n) A x M

064, 082
. 28 -
v { 0.022 J[ 6 J ( J (90.16(24) _ 0.9e0-16(24 19))

191.08 - 25 /| 0.06 19

Vv =0.15 fi’sec
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RESUMEN SECCION DESFOGUES ACIDOS

PARA FLUJO MEDIO
T T T T T T T COMPUESTO T T T Y% mal
' CH, T I R | o
1CO, ~ Tap7e
| COMPOSICION DEL GAS S T - 329_93
L ___  HO ) .28.11 ~
|— \GastoMaximo: _~_ "117,038.60 Lb/Hr _
i Presion enta boquila, — — 14.7PSIG _
I DATOS DE LA CORRIENTE FTemperatura - %532 k.
] Eso_Mpl_ecul_ar o ;§§.40 o
H Causa delrelevo: _ _~  Blogueo_ B
r— - - " Numero de boquilas~  ~ . 1 :
! Didmetro de boqullla o _i a 2476 .
DATOS DEL DISERO. Velocidad de boguilla " | [150.59fuseg. | -
| APBoguila _  ~ T T "7 "1649inHz0 _
_ Altura del quemador ~ 22966 # _
DISTANCIAS RADIALES DE LA FLAMA )
PARAO00BTUMA#Z — — T T T T T q3l3m L 4027m .
[PARA™ 500 BTUHRZ - 186.86 ft ‘ 56.98 m i
\PARA_400BTUMMHRZ ~  © 1 aaso2k. [ 10516m !
CONCENTRACION MAXIMA !
LBAJA TURBULENCIA ~~ ~~ 7 77 "os4 _ " T T pem T T T
[MEDIATURBULENCIA 7| K I Y - - ¥ I
MAYORTURBULENCIA L T res T T TRem T T T
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COMPLEJC CIUDAD PEMEX
QUEMADQOR DE FOSA.

Vil QUEMADOR DE FOSA.

Un quemador de fosa se justifica cuando se manejan grandes cantidades de desecho provenientes
de plantas petroquimicas o refinerfas de gran capacidad. Los problemas inherentes a este tipo de
instalacion, tales como luminosidad excesiva, radiacion térmica y produccién de humo, pueden ser
reducidos a niveles aceptables.

El tipo de quemador de fosa que se instale dependera en gran medida de la situacién que
prevalezca en la operacion de las plantas.

Un guemador de fosa para quemar sin humo, del tipo llamade "multijet under ground”, puede
manejar un gran volumen del gas considerado como rango normal de releve. Figura 20.

Un quemador de fosa para gquemar con humo, puede absorber la totalidad de los gases de
desecho de una planta en operacion de emergencia. Figura 21.

La combinacion de ambos disefios ofrece una gran versatilidad en el uso del equipo, completa
seguridad en las necesidades de una refinerla o planta petroquimica.

La seleccion de entre una u otra de estas unidades debe tomar en cuenta:

a) El humo producido durante una emergencia no vicle las normas Iocales ordinarias.
b} Laoperacion sin humo no cause un nivel de ruido que moleste a la comunidad cercana.

c) La luminosidad no es un verdadero problema en los quemadores sin humo, por lo que
pueden ocupar un lugar prominente dentro del area de la refineria y recibir el
mantenimiento adecuado.

VIliL1 QUEMADCORES DE FOSA PARA QUEMADQO SIN HUMO.

Una operacion libre de humo asl como una combustién completa, puede lograrse con los
quemadores tipo jet de alta velocidad. (Multijet Under Ground). Su operacién se basa en la division
del flujo total en pequefos flujos de gas distribuidos a través de numerosas boquillas de quemado.
La velocidad lograda en los conductores espirales de la boquilla de quemado crea la turbulencia
necesaria en la mezcla gas-aire para lograr una alta eficiencia de combustién,

El disefo de un quemador de este tipe s entera responsabilidad del fabricante ya que es una
patente y se proporciona como un “paquete”, aungue se puede seguir los lineamientos gue se
analizan en el apartado VI1.1.1 a fin de obtener datos cercanos al disefio comprado.

Los factores para un disefio preliminar son:

Cantidad de gas a quemar.
Composicién del gas.
Temperatura del gas.
Presion del gas.
Turbulencia creada.

e
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
QUEMADOR DE FOSA.

VvilL1.1 METODO GENERAL DE DISENO.

10.

1.

12.

13.

14,

15.

Dependiendo de la composicion dei gas y la presion del mismo, el fabricante selecciona el
tipo de boguilla y el tamafio del orificio a fin de asegurar un quemado sin humo.

Es necesario realizar pruebas de laboratorio con una mezcla de gases similar a la dada por
el cliente.

Usande una ecuacion de orificio para flujo de gases compresibles determinar el area total
requerida para el quemado sin humo.

Con los datos obtenidos en el punto 1 (en la cual se dio el drea de flujo por orificio) y el 2
{en la que se obtiene el &rea total) dividir este ultimo entre el primero y determinar el
namero requerido de orificio.

Dependiendo de la configuracién del quemador (numero de orificios per boquilla),
determinar el nimero de boquillas.

Verificar el numero de quemadores para el drea de la fosa en particular.
La relacién de longitud de fosa al ancho de la fosa debera ser 3 a 2 como minimo.

Determinar el nimero de quemadores por cabezal. Los quemadores son espaciados 1 pie
uno de otro.

Los cabezales son separados 10 pies uno de otro para asegurar la mezcla adecuada
gas/aire.

Los cabezales son separados 10 pies de las paredes de la fosa a fin de asegurar buena
mezela para la combustion.

Las paredes del quemador deben tener un talud adecuado a fin de prevenir los deslaves
ocasionados por el viento, ademas de facilitar la entrada de aire a la fosa,

Determinar el escalonamiento de presion en las valvulas, adecuade al nimero de
quemadores.

Las etapas de gquemado son escalonadas en progresion geomélrica para asegurar una
operacion suave en rangos enteros de operacidn segura,

Determinar la pendiente en los cabezales vy el arreglo de drenajes para ilguidos
entrampados.

Verificar la altura de 1a fosa contra 1a longitud de flama en cada boquilla. La flama debera
ser contenida en la fosa.

Verificar la radiacién para la operacién total de la fosa.

Verificar los materiales para boquillas, risers y cabezales de quemado.
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ViHL1.2 EQUIPO DE QUEMADO,

Deben utilizarse véalvulas mariposa con disparador neumatico, tipc ON-OFF a fin de sacar
rapidamente de servicio etapas completas de quemado de acuerdo a las vanaciones del flujo de
gas.

Los cabezales de desfogue, dentro de la fosa, deben ser montados sobre mochetas con *patines
deslizables” para efectos de expansiones por temperatura.

Se debe dar una pendiente adecuada a los cabezales dentro de |a fosa y debe hacerse un arreglo
para drenaje de liquidos entrampados.

Vvill.2 QUEMADORES DE FOSA PARA QUEMADO CON HUMO.

Un equipo para quemado con humo deberd ser disefiado para soportar las dos condiciones
siguientes:

1. Flujo maximo por situaciones maximas de emergencia.

2. Flujo minimo de quemado, al sacar de operacién el equipo de quemado sin humo. En esta

situacién es conveniente el uso de tanques pequefios de agua, a fin de utilizar
escalonadamente al equipo de quemado.

Vill.2.1 DISENO.

Una fosa para el quemado de gases de desecho por alguna situacion de emergencia puede ser
diseflada de acuerdo a los dos procedimientos siguientes:

A} POR LONGITUD DE FLAMA.
1. Considerar las condiciones de viento: para baje viento {menor de 20 mph).
AP T,

p
Ly =10D.

55
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Para alto viento (mayor de 20 mph)

AP T,
Ly = 2D P
. 55

Donde:
L1 = Longitud de la flama, pies.
AP Ty = Caida de presién en la boquilla de quemado, en pulgadas de agua
D = Diametro de la boquilla, pulgadas.

2. Elcentro de la flama se encontrara a un tercio de su longitud para bajo viento y a un medio de
su lengitud para alto viento.

L Lt

Lfc = 5 obien L!c =

3. Lavelocidad de salida en la boquilla sera:

AP T,
Ve = 550 ®

-

4. La velocidad de! viento podra opanerse para un caso critico, a la velocidad de salida de los
gases.

pies

=1.47 x Vviento{mph)
seg.

V viento [

5, El angulo de levantamiento que tenga la flama sera originada por el viento, mas el angulo
propic ocasionado por la densidad del gas caliente.

Angulo total = Angulo viento + Angulo levantamiento.
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Referido a ta figura 22, el &nguto debido a! viento:

Vi viento
8,y = arc.tan
Ve salidagas
El dangulo levantamiento sera:
525

O = arc.tan.
V, salidagas

BT= Bw+ BB

Xe =Ly cosb

Yo =Ly send

6. Ademas la distancia R a la que un observador podra situarse en un valor seguro es: {Distancia
radial al centro de flama).

R=-(X+X)2 + (H+Y)?

7. Intensidad de radiacién a la distancia R:

_frrrQ
4 nR?

7
‘D:W"hc‘[3 QJ
M

Donde:

Flujo de gas, Lb/Hr.

Intensidad de radiacién, BTUIHr—piez.
Valor neto calorffico, BTULD.

Calor total relevado por la flama, Btu/Hr
Fraccién de calor radiante

Distancia radial al centro de la flama, ft
Peso molecular

zZD-p7o s
L LI | I [ T 1}
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FIGURA 22 INFLUENCIA DEL VIENTO SOBRE LA FLAMA.

VIENTO

-~
[ LEVANTAMIENTO BE LA

FLAMA
1.- EFECTO DEL VIENTO SOBRE LA FLAMA ( bajo viento).
\ VIENTO
L / -
[ LEVANTAMIENTO GE LA
FLAMA

2.- EFECTO DEL VIENTO SOBRE LA FLAMA (alto viento).

N
1

f
OBSERVADOR

3.- GEOMETRIA DEL QUEMADOR.
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8. Dimensiones de la fosa.

La longitud de la flama debera ser absorbida por la longitud de |a fosa y el ancho de la fosa
debera soportar las maximas desviaciones de la flama para viento alto.

B) POR AREA DE QUEMADOQ.

Los valores recomendables son:

VillL.2.2 EQUIPO DE QUEMADO.

b)

c)

d)

Criteric Mc Kee:
Criteric LUMMUS:

Brida en un extremo.
Minimizador de gas de purga.
Refractario interno,

Anillo retenedor de flama.
Recubrimiento externo.

275, 000 SCFD/m?
500, 000 SCFD/m’

a) Para quemado de emergencia deberan utilizarse boquillas con los accesorios siguientes:

Se inyectara una corriente de gas de ayuda a cada una de las boquillas a fin de mantener un
flujo positivo de quemado.

La velocidad minima a mantener a la salida de cada boguilla serd mayor que la velocidad de

propagacion de flama para el gas a quemar.

La relacién de velocidad del gas a la salida de la boquilla y la velocidad sénica (nimero de
mach), debe mantenerse entre los valores siguientes a fin de lograr la estabilidad de la flama:

OPERACION MACH
A % partes de su capacidad 0.20a0.30
A capacidad nominal 0302040
Quemado carga adicional 0402045

por mantenimiento de otra fosa
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e} Cuande sea necesario emplear varias boquillas para un gran volumen de gas, su diametro
cubrira las siguientes condiciones:

1. Adecuarse a la velocidad de salida del gas.
2. Sera tan pequefio como sea posible.
3. Sera tan econdmico como sea posible.

f) Debe utilizarse un minimizador de gas de purga, integrado en cada boquilla.

g) La calda de presién a través de la boquilla debe mantenerse en un valor tal, que la velocidad
de gas a la salida de la boquilta nunca pase de la permitida en el inciso d.

La longitud de flama se vera también enormemente influenciada por la caida de presion en la

boquilla.

VIIL2.3 LOCALIZACION DEL EQUIPO.

a) Debera realizarse un estudio de la radiacion emitida para maxima carga de desfogue. En base
a esto el equipo podra localizarse en los siguientes valores de intensidad de radiacion.

Para equipo en la zona de quemadores: 3 000 BTU/Hr—pie2
Para personal, cora exposicion: 1 500 BTU/Hr-pie’
Para personal, exposicion praolongada: 440 BTU/Hr-pie’

b) La orientacion del equipo deberd estar de acuerdo a los vientos dominantes del lugar.

¢) De acuerdo al estudio de radiacién, podra darse la distancia entre fosa y fosa, o entre fosa y
equipo auxiliar.

d) El area de radiaci¢n debera estar cercada para proteccién del personal.

VillL.2.4 MATERIALES.

Boquilla cuerpo superior: Acero ingxidable tipo 316 L
Boquilla cuerpo inferior: Acerc carbén
Anillo retenedor de flama: INCOLOY 800 H

Minimizador de gas de puiga:

Envolvente: Localizada en la seccion de acero inoxidable de
la boquilia.
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Mamparas: Acero inoxidable tipo 316 L

Refractario AP. GREEN KAST-O-LITE GUMIX, O SIMILAR,
en longitud suficiente para cubrnr la union del
cuerpo inferior y evitar asi la formacion de un par
galvanico.

VIILL3 CONSTRUCCION DE LAS FOSAS DE QUEMADO,

En general, la construccién de una fosa para enclaustrar la radiacion de la flama debe hacerse
considerando los aspectos siguientes:

a)

b)

¢)

d)

€)

La geometria de la fosa debe ser rectangular. Esta caracteristica se debe al arreglo del
equipo de un quemador sin humo, asi como a la longitud de la lama y distribucién de las
boquillas en un quemador con humo,

Cuando menos dos lados de Ja fosa deben estar formados por un talud a 45 grados para
facilitar la entrada del aire.

Todos los lados de la fosa (talud y paredes) deben ser cubiertas con material refractario
para protegerlos de la radiacién. En los taludes pueden utilizarse piedra de rio pegada con
cemento refractario; también es posible usar tabique refractario, aunque es mas costoso.

El muro frontal de la fosa debe ser doble, uno de tabique refractario y el otro de tabique
rojo, dejando un espacio entre los dos para la circulacion del aire.

En la parte superior del muro frontal, se colocard una lamina de asbesto de 4 metros de
longitud y del mismo ancho de la fosa. Esta techumbre proporciona las siguientes ventajas:

= Proteccidon contra la radiacion para el personal que se situa debajo,
independientemente del volumen de gas desfogados.

* En el caso de los quemadores sin humo, permite inspeccionar confiablemente las
valvulas de control de las etapas de quemado.

« En el caso de los quemadores de emergencia, se pueden instalar peguefios tanques
de sello, para escalonar a diferentes rangos de presién, las boquillas de quemado.

El piso de la fosa debe ser cubierto con grava para conservar la pendiente de drenado. En
el caso de los quemadores sin humo, la grava debe tener 4 pulgadas arriba de los
cabezales de quernado para protegerlos de la radiacion,

242



2z COMPLEJO CIUDAD PEMEX
s ot QUEMADOR DE FOSA.

VIN3.1 CARACTERISTICAS INDIVIDUALES DE CONSTRUCCION.
FOSA DE QUEMADO SIN HUMO.

a) Las valvulas de control deben ser instaladas en trinchera fuera de la fosa de quemado.

b) Las paredes de la fosa deben ser cubiertas con refractaric en su totalidad, pues la carga
térmica de la fosa esta distribuida en toda area

FOSA DE QUEMADQO CON HUMO.

a) Las paredes laterales de la fosa deben ser cubiertas con material refractario, cuando
menos hasta una longitud igual al centro de flama para carga maxima en viento bajo de 20
mph.

b} Se pueden instalar conductores horizontales o tubos transversales a través del talud de la
fosa, con el objeto de que el are inducido ayude a realizar una combustidon mas eficiente,

c) El muro frontal de la fosa puede suprimirse cuando la naturaleza del terreno provoque el
efecto deseado.

d} Las lineas de desfogue que llegan al quemador deben estar protegidas de la radiacion, ya
sea en una trinchera tapada, o bien enterrandolas.
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VIll.4 APLICACION AL C.P.G. CD. PEMEX PARA EL DISENOG DE UN
QUEMADOR DE EMERGENCIA.

El sistema de desfogues de gas himedo, amargo y seco de! Complejo Procesador de Gas CD
Pemex, lo integran las descargas de las plantas endulzadora de gas | y |I, endulzadora de
condensados | y li y las de las plantas criogénicas | y ). Estos desfogues se presentan cuando
existe falla por bloqueo y por su naturaleza deben ser manejados en un quemador de fosa.

Debido a la diversidad del desfogue se agrupan de acuerdo a su composicion, volumen y
temperatura en desfogue himedo, amargo ¢ seco. Con la finalidad de contar ¢on una instalacion
para manejar en forma segura y confiable se debe contar con una fosa que incluya un arreglo de
boquillas a través del cual se regule el querado del flujo minimo y maximo para cada planta o
bien para todo el complejo.

CRITERIOS DE DISENO.

Se disefiard un quemador de fosa para tratar grandes volomenes de gas a nivel de piso cuando se
presente una situacion de emergencia y una parrilla de quemade sin humo para flujos minimos por
ser el mejor medio para la regulacion de flujo de quemado ademas de ser un sistema ecoldgice. El
10% de la cantidad total det gas sera separado por medio de tanques de agua para quemarse sin
humo. E! resto del gas se considera como una mera situacién de emergencia de corta duracion y
puede ser quemada en fosa con boquillas abiertas cuya flama, confinada en una fosa, emite humo.
La radiacion producida &s considerable por lo que dehe disponerse de espacio suficiente.

Las secciones o areas de quemado, bajo condiciones de disefio son:;

» Seccion Endulzadoras.
s Seccidn Criogénicas.

Esta clasificacion corresponde a la planta que aporta el mayor flujo de quemado y no
necesanamente por que sea la unica planta que este relevando.

Vill.4.1 SECCION ENDULZADORAS.

Los requerimientos particulares que deben cumplirse en esta seccion son para manejar flujos
normales y de disefio, el cual se presenta bajo una condicién de emergencia. El flujo normal de
desfogue representa el 10% del flujo de disefio, el objetivo es conformar un arreglo de boquillas
que operen eficientemente bajo cualquier condicion de operacion.

Las plantas que integran esta seccién son:
* Planta Endulzadora de Gas I.

» Planta Endulzadora de Gas Il
* Planta Criogénica Il.

El flujo mayor considerado, es la desviacion de |a carga total de la alimentacién a las plantas
endulzadoras de gas | y Il ocasionadas por un bloqueo.
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DATOS DE DISENO.

COMPOSICION DEL GAS.

% mol
Cy Hq 68.57
CyHs 14 09
C, 11.40
CO, 3.35
H.S 245
H,O 014

CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE:

Gasto Maximo 90%: 1.877,617.80 Lb/Hr
Presion: 14.7 PSI
Temperatura: 156.64 °F
Peso Molecular: 23.55
Causa del relevo: Bloqueo

CONDICIONES DE VIENTO

A BAJO VIENTO 0-20 MPH

Lfe /
; Ye e
—_——— LEVANTAMIENTO DE LA
Xe FLAMA

A ALTO VIENTO MAS DE 20 MPH

/

LEVANTAMIENTO DE LA

FLAMA /

¥e
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FLUJO DE QUEMADO (FLUJO MAXIMO).

n*R*T
V=
P
_ 1.877,617.80*10.73*619.31
23.556°3,600*14.7
ft3
V =10,011.62
sec
V = Flujo volumétrico de quemado, ft'sec.
n = Nemero de moles, molisec.
R= Constante de los gases
T = Temperatura del gas, "R.
P= Presion, Psia.
VWELOCIDAD SONICA,
K*T
Vs =223".
1.2*619.31
Vs =223".
. 23556
Vs =1,252.72
sec

V= Velocidad sdnica, fi/sec.
K = Relacién Cp/Cv.
T = Temperatura del gas, °R
M = Peso molecular.

NUMERO DE MACH.,

MACH = VB
Vs

MACH= Numero de MACH
VB = Velocdad en la boquilta, ft/sac
Vs = Velocidad sonica, ft/sec
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[

—

N°

. BOQUILLAS

CALCULO DEL NUMERO DE BOQUILLAS.

TFELUJMQ Cc/BOQUILLA

U

L2
,4,3, -
R
A
7
—__ s
-
_ 10 _

(ft/soc.)

>-

(fUsec. )

1,697.86_
1, 131.90°
848 93_
_679.14_
565 95
T 4aB5.10
_ 424,46
Tarr30l
_339. 57

T VELOCIDAD

UTILIZANDO BOQUILLAS DE 24" 4 (2.9483 1t° AREA TRANSVERSAL INTERNA)

"MACH
N _ _ 1.38
. _ _ 0.90
s -~ 0.67
" _0.54
. _ 0.45
e 0.38
- . 0.233
e _0.30
- _ _09Zz27

—y —

[ FLUJO CIBOQUILLA [ T VELGCIDAD MACH
EOQUILLAS {ftteoc. ___A{tusec.) oo L
I _5,00581 1 _ 107273 3 0.85
3,337.217 _ _ 715 15 o057
_ 2,502,990 _ 1 " 7s3B36 _ __ _ _0a42
. 2,002.32 ] _a29.09_ . | __ _ 034
\ 1,668.60 " 357.57__ T o0.28.

SE RECOMIENDA UTILIZAR 5§ BOQUILLAS DE 30" 4

0 UTILIZANDO BOQUILLAS DE 267 ¢

T — [ FLuJo C/BOGUILLA ™ VELOCIDAD MAGH
. BoquLAs_,__ T (tPmec.) . {(tusee)_ L ___
—— — 2z T "5,005.81 N 73863 0.58"
. 3 ; 3,337.21 T anz.az "0.39_
- 4 } 2,502.90 ! 369,31 — 0.29_
; 5 I~ 200232 29852 _ | " 023

: 6 1,66B.60 — 2486.21 019
CONCLUSION.

(4.6654 i AREA TRANSVERSAL INTERNA).

—_——

De acuerdo a la relacisn de velocidades es necesario utilizar 5 boguillas de 30 * de didmetro para
el caso de flujo maximo,
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DISENO DE LA FOSA DE QUEMADO

CAIDA DE PRESION EN LA BOQUILLA,

CON 5§ BOQUILLAS DE 30" ¢ ¥ UNA VELOCIDAD DE 429.09 f/seg.

()
AP = *55
550

2
AP (429.09} -
550

AP =33.48 in HZO (1.21P81)
AP= Caida de presion en la boquilla, in H;O
WV = Velocidad del gas en la boquilla, f/sec.

LONGITUD DE LA FLAMA A 20 MPH. (VER FIGURA No. 24 a)

P
Lf=10*D*. °
, 55
L=10+30- 8
. 55
Lf = 234.06 ft (71.34m)

Lf = Longitud de la flama. ft.
D = Diametro de la boquilla, in.
AP = Caida de presién en la boquilla, in H;O.

POR LO QUE LO LARGO DE LA FOSA ES DE 80 METROS.

LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA,

f
Lfc =(L ]
3

234.06
Lfc=( 3 )

Lfc =78.02 ft {23.78 m)
Lfc= Longitud al ¢centre de {a flama, &,
Lf = Longitud de 13 flama, ft.
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LEVANTAMIENTO DE LA FLAMA.

VELOCIDAD DEL

< VIENTO
BOQUILLA DE /
|| lr e

VELOCIDAD DEL
GAS

ANGULO DEL VIENTO.

VELOCIDAD DEL VIENTO )

8y = TAN™!
VELOCIDAD SALIDA DEL GAS

114720
By = TAN™'
429.09

8, = 3.92°

i}w= Angulo viento.

ANGULC LEVANTAMIENTO DEL GAS.

-1 5.25
By = TAN
VELOQCIDAD SALIDA GAS

B, =TAN"1( 525 ]
429.09

8y = 0.70°
6s= Angulo levantamiento gas

ANGULO TOTAL.
6= By+ 0,

0= 3.92°+ 0.70°

8=4.62°
8= Angulo total
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GEOMETRIA DE LA FLAMA.

Lfe
BOQUILLA DE /
[ —Quemano L e
I r - .

Xc =Lfccos o Yc =Lfcsen®
Xc = 78.02 cos (4.62) Yc = 78.02 sen (4.62)
Xc=77.771t Yc =6.281t

Lfc= Longitud al centro de la flama, ft.

¢ = Angulo total

X¢ = Distancia horizontal al centro de Ja flama, &,
¥¢ = Distancia vestical al centro de I3 flama. ft

DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA.

lf'r'Q

R= N "
, 4 ntgm

W = Flujo de gas, Lb/Hr
Q = Calor total relevado por la flama, Btu/Hr
1 = Fraccion de calor adscribo por la  atmdsfera,
gm= Intensidad de calor de radiacién, BtuHr-ft.
R = Distancia radial al centro de la flama, ft
f = Fraccidn de calor radiante

CALOR TOTAL RELEVADO POR LA FLAMA

7
a-wenee(7°)
M

Q=1877,617.80 *1,277.50 '( 379
23.55

Q=3860*10'0

W = Flujo de gas, Lb/Mr
M = Peso Molacular,
he = Valor neto calorifico
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Vimimbab NaQomal
AVPErs, B
Moy

VALOR NETO CALORIFICO.

he =50 *M +100
hc =50"23.55 + 100

he = 1.277.50 oY
Lb

FRACCION DE CALOR ABSORBIDA POR LA ATMOSFERA.

r=1

DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA (VER FIGURA No, 24 ¢).

O PARA 3 000 Blu/Hr-ft?

3860+10" *1+0.23

R =
v 4*m*3,000
R = 48528 ft {147.91m)
O PARA 1 500 Btu/Hr-ft2
g 3860°10° 1023
., 4*m*1500
R = 686.29 ft {209.18 m)
O PARA 440 Btu/Mr-ft?
R - 3.860*10"° "1+ 0.23
) 4% 5 * 440
R =1267.14 f {386.23 m)
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CALCULOS PARA ALTO VIENTO (VER FIGURA No. 24 b).

LONGITUD DE LA FLAMA,

Lf=2"D". AP

33.48

Lf=2%30".
. 55

Lf = 46.811t (14.27 m)

Lf = Longitud de la flama, fi.
AP= Caida de presién en 1a boquilla, in H;O.
D = Diametro de la boquilla, in.

LONGITUD AL CENTRQ DE LA FLAMA.
Lf
Lfc =
2
46.81
Lfc = [
2

Lfc = 23.41# (7.13 m)

Lfc= Longitud al centro de ia flama, #t.
Lf = Longitud de ia flama, f.

ANGULO LEVANTAMIENTO A 150 Km./Hr (92.2 MPH).

ANGULO DEL VIENTO.

6. _ 1an-"[ VELOCIDADDEL VIENTO
w VELOCIDAD SALIDA DEL GAS
o pan-1[ 14779220
W 429.09
0, = 17.53°

&= Angulo viento.
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ANGULO LEVANTAMIENTO DEL GAS.

_ 5.
8, = TAN™ 25
VELQCIDAD SALIDA GAS

8, = TAN_1[ 325 )
429.09

B = 0.70°

Bp= Angulo levantamiento gas.

ANGULO TOTAL.

0= 0,+ 6

0= 1753+ 0.70°

§=18.23°
8= Angulo total.
GEOMETRIA DE LA FLAMA,,
Xc = Lfc * cost Yc =Lfc "send
Xc =23.41"cos{18.23) Yc =23.41"sen(18.23)
Xec=2223# Yc=7321

Xc = Digtancia horizontal al centro de |a flama. .
Ye = Distancia vertical al centro de |a flama, ft
Lte= Longitud al centro de |a flama, ft.

8 = Anguio total
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GECMETRIA DE LA FLAMA,,

CENTRG DE LA FLAMA

Lfe
BOQUILLA DE /
[L—QuEmano e
B

I_'__.__r Xe

CENTRO DE LA FLAMA

23.41
BOQUILLA DE /T .,
| ] ——

I—l 22.23

DISTANCIA A NIVEL DE PISO PARA 1 500 BTU/Hr-ft2, A PARTIR DEL MURO
DEL QUEMADOR.

(X +Xe) = (R —(H+ye)?
X+Xc) = 686.29% — (4.92+7.32)

(X +X¢) = 686.18

X =686.18 -22.23

OBSERVADOR
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DEL VALOR DE "Yc" OBTENEMOS QUE LA FLAMA PODRA INCLINARSE HASTA 18.23° PARA
ALTO VIENTO Y 4.62° PARA BAJO VIENTO.

ANCHO DE LA FOSA:

A BA.JO VIENTO A ALTO VIENTO

>
X=Lfsend X=Lfsen®
X=234.06 sen (4.62) X=46.81sen(18.23)
X=18.85 ft X=1464 1
X=575m X=446m
0m ' &m i &ém | &m ﬁ tm em
(TN (Y = Ny w0
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RESUMEN SECCION DESFOGUES ENDULZADORAS

| - TCOMPUESTO T T T T T %mol -
' W T T T T est T
"CzHs T 1408
| COMPOSICION DELGAS "¢, - T T tiao] i
r L9°S2 e — e — i 3B -
2 -
e s om T
- GastoMaximo; 187781780 LbIHr
Presu‘m”‘_k - 7447PSI ] )
DATOS DE LA CORRIENTE | Temperatura:._ T 159.64 °F P
[Peso Molecular, [ 2385
[Causa delreleva: __ _  Bloqueo
' Numerodeboquilas __ _ _ ["— 5~ _ ]
| Diametro de boquilla ) 3074 )
| DATOS DEL DISERO. "Velocidad de boguila__ _ | 429.09 fiseg. _
1 AP Boquilla T T334BinH0 _
© GEOMETRIA DE LA FLAMA i BAJO VIENTO : ALTO VIENTO
[LONGITUD DE LA FLAMA T 23406R 468 !
i’CENTRo ) DE LA FLAMA T Teo2zw T z23ate_ T
FANGULOLEVANTAMIENTO 4620~ — .~ ~18323° o
DISTANCIAS RADIALES DE LA FLAMA |
“ngg_ 30006TUMIRY 485728 , T 14791 m
[PARA 1500 BTUIRr-_ ) 88629 ft 205.18'm -
"PARA 400 BTUMMrRE . 1.267.14% " 3®E23Mm
! DIMENSIONES DE LA FOSA ]
ARG~~~ 7~ — T T TedTH_ T T Bogom
ANCHO™ — """ THatmaT T T Ta000m
[PROFUNDIDAD ] s.00tt : 300m

NOTA.
LOS CIRCULOS DE RADIACION (DISTANCIA RADIAL DE LA FLAMA), PARA LA CARGA TOTAL DE LA SECCION
ENDULZADORA Y CRIDGENICA SE MUESTRA EN EL PLANG E-001
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VIIL.4.2 SECCION CRIOGENICAS,

CRITERIOS DE DISERO.

El 10% del flujo total del gas desfogade serd separado por medio de tangues de agua para
quemarse sin humo en una parrilia dispuesta para ello El resto del gas se considera como una
mera situacion de emergencia de corta duracién y puede ser quemada en fosa con boquillas
abiertas cuya flama, confinada en una fosa, emite humo. La radiacién producida es considerable

por Io que debe disponerse de espacio suficiente.

Las dimensiones resultantes de este disefo seran aditivas con las dmensiones correspondientes a

la seccidn de endulzadoras para obtener el disefo final de fosa de quemado.

Las plantas que integran esta seccion son:

s Planta Endulzadora de Condensados |
» Planta Endulzadora de Condensados Il
»  Planta Criogénica |

DATOS DE DISERNO

COMPOSICION DEL GAS:

% mol
Cy Hy 71.88
gz Hg 16.16
3 8.03
i=Caq 0.80
n-Cq 2.1
i-Csg 0.40
n-Cs 0.40
Ce 0.20
CO; 0.001
N, 0.0002

CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE:

Gasto Maximo 90%:

574,308.00 Lb/Hr

Presidn: 14,7 PSI
Temperatura: 125.90 °F
Peso Molecular: 17.30
Causa del relevo: Bloqueo
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FLUJO DE QUEMADO.

Vo n*rR*T
p
_ 574,308 *10.73 “ 585.57
17.30* 3,600 “14.7
3
V = 394146
sec
VELOCIDAD SONICA.
Vs =223*. KT
1.2*585.57
Vs =223",
v 17.30
ft
Vs =1,421.22
sec

NUMERO DE MACH.

MACH = vB
Vs
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CALCULO DEL NUMERO DE BOQUILLAS.

O UTILIZANDO BOQUILLAS DE 18" ¢ (1.8230 ft* AREA TRANSVERSAL INTERNA)

- N° FLUJO C CIBOQU!LLA T VELQCIDAD ~ T TMACH
| BoaunLas_ | (Msec.) . (fusee.) _ _ . ___ _ _ _ _
'_ 2 _ | 197073 __ . " T1,21425 ", o085 _ _
3 ; 1,313.82 ., _ __ 806950 : _ _os7  _ .
4 935 37 607.13 I .. _ _043
§ | 78829 48570 _ i - ..0.34 ,
656.91 - 404.75 1 0.28

SE RECOMIENDA UTILIZAR § BOQUILLAS DE 18" ¢

O UTILIZANDO BOGUILLAS DE 24" & (2.9483 ft* AREA TRANSVERSAL INTERNA}.

TN T FLUJO C/BOQUILLA | — “VELOCIDAD T T 7T TmMACH
BOQUILLAS (ft'isec. )} _ . __(tysec.) . . . __
2 1,970.73 - 668,43 o047 —
3 1,313.82 445.62 031 _ _ |
4 985.37  33a.22 — oza’ T
) _788.29 1 267.37 ___019_ _ .

SE RECOMIENDA UTILIZAR 3 BOQUILLAS DE 24"

O UTILIZANDO BOQUILLAS DE 30" ¢ (4.8684 17 AREA TRANSVERSAL INTERNA).

f N* FLUJO C/BOQUILLA | VELOCIDAD T MACH i
L __BOQUILLAS { tt’nac. ) J (f'sec. ) ] _ ]
2 —1,570,73 ! 42232 0.29 _ -
j 3 ~1,313.82 | 281.55 0.20___ 73
4 . “'585.37 : 211.16 015
__5 788.29 I ._168.93 — 91_2__ o
CONCLUSION,

De acuerdo a la relacion de velocidades es necesario utilizar 3 boduilras de 24" de diametro
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DISENO DE LA FOSA DE QUEMADO.

CAIDA DE PRESION EN LA BOQUILLA.

CON 3 BOQUILLAS DE 24“ ¢ ¥ UNA VELOCIDAD DE 445.62 ft/seg.

AP = 38.10 inH,0 (1.30PS))

LONGITUD DE LA FLAMA A 20 MPH. (VER FIGURA No. 24 a)

A
Lf=10"D". P

1

A0
Lf=10"24". %

Lf = 194.44 ft (59.27 m)

PCR LO QUE LO LARGO DE LA FOSA ES 85 METROS.

LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA.

Lf
o= [ ]
3
194.44
Lic = [ ]
3

Lfc = 64.81 &t (19.76m)
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QUEMADOR DE FOSA

LEVANTAMIENTO DE LA FLAMA,

VELOCIDAD DEL

« - VIENTO

BOQUILLA bE

| — > VELOCIDAD DEL

GAS

ANGULO DEL VIENTO.

6. _7an-1[ VELOCIDADDEL VIENTO J
w VELOCIDAD SALIDA DEL GAS
{14720
0, = TAN 1[ J
44562
By = 3.77°

ANGULO LEVANTAMIENTO DEL GAS.

-1 5.25
8 = TAN
VELOCIDAD SALIDA GAS

-1 525
8y = TAN
44562

8g = 0.67°

ANGULO TOTAL.
8= 9, + 0

8=3.77° + 0.67°

6=4.45°
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GEOMETRIA DE LA FLAMA,

Xc =Lfccosé
Xc = 64.81 cos (4.45)

Yc =Lfc send
Yc =64.81sen{4.45)

Xc =6461ft Yc =503 ft

DISTANCIA RADIAL AlL. CENTRO DE LA FLAMA.

CfreQ
4*n*gm

R=

W = Flujo de gas, Lb/Hr.

Q = Calor total relevado por la flama, Btu/Hr

t = Fraccién de calor adscnbo porla  atmasfera,
gm= Intensidad de calor de radiacion, Btu/Hr-i%.

R = Distancia radial al centro de la flama, ft

f = Fractién de calor radiante.

CALOR TOTAL RELEVADO POR LA FLAMA

7
Q=W'hc'(3 QJ
M

79
Q =574,308 “965* 3 )
17.30

Q=12141+1p" BY

W = Flujo de gas, Lb/Hr
M = Peso Maolecular.
he = Valer neto calorifico
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VALOR NETOQ CALORIFICO,

hc =50 *M+100
hc = 50*17.30 + 100

Bt
he = 965.00
Lb

FRACCION DE CALOR ABSORBIDA POR LA ATMOSFERA.

=1

DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA (VER FIGURA No. 24 ¢).

0O PARA 3 000 Btu/Hr-ft*

1.2144°10" *1*0.21
. 4*z*3000

R =
R = 260.06 ft (79.27 m)

O PARA 1 500 Btu/Hr-ft?

1.2141%10" *1* 0.21
| 4*z71,500

R =367.78f (112.10 m)

@ PARA 440 Btu/Hr-ft*

1.2141*10" * 1+ 0.21
. 47 m* 440

R =679.06 ft (206.98 m)
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CALCULOS PARA ALTO VIENTO (VER FIGURA No. 24 b).

LONGITUD DE LA FLAMA,

Lf=2*D"*
55

Lf=2"24" %.10

Lf = 38.89 ft {11.85 m}
LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA.
Lfe = (ij
2
38.89
Lfc =[ J
2

Lfc = 19.44 ft (5.93 m)

ANGULO LEVANTAMIENTO A 150 Km./Hr (92.2 MPH).

ANGULO DEL VIENTO.

o _tan-1[ VELOCIDADDELVIENTO
w VELOCIDAD SALIDA DEL GAS
o AN 147" 92.20]
w 445 62
0, = 16.92°
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ANGULO LEVANTAMIENTO DEL GAS.

- 5.
85 = TAN 1( 28
VELOCIDAD SALIDA GAS

-1{ 5256
8y = TAN
445,62

B = 0.67°

ANGULO TOTAL.
0=8y+ 6
6= 16. 92° + 0.67°

6=17.59°

GEOMETRIA DE LA FLAMA,

Xc=Lfkc*cosH Yc =Lfc*send
Xc =19.44 * cos (17.59) Y¢ = 19.44 * sen{17.59)
Xc=18563ft Yc =587t
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GECOMETRIA DE LA FLAMA.

CENTRO DE LA FLAMA

CENTRO DE LA FLAMA
19.44

L_QUERARO ! 5.87
Ll—r 13.53—).

, DISTANCIA A NIVEL DE PISO PARA 1 500 BTU/Hr-ft2, A PARTIR DEL MURO
DEL QUEMADOR.

X+ Xe) = RZ—(H+ye)?
(X + Xg) = 367.782 - (4,92 + 5.87F
(X + Xg) = 367.62

X =367.62 -18.53

Xys00 = 349.08 ft

Ye

OBSERVADOR
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DEL VALOR DE "Yc" OBTENEMOS QUE LA FLAMA PODRA INCLINARSE HASTA 17.50° PARA
ALTO VIENTO Y 4,45° PARA BAJO VIENTO.

ANCHO DE LA FOSA:

A BAJO VIENTO A ALTO VIENTO

I !

b [

X=Lfseno Y =Lfsend
X=194.44 sen (4.45) ¥ =38.39 sen (17.59)
X=15.09 ft Y=11751
X=460m Y =358m

ém 5m 5m ! 10 m
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- ———— . - - - R— — _— -
T T T "COMPUESTO ~ ~ 77 77 % mal
CH_ T T T T T 7188
CyHs D [ X - o
3 8.03
., - - = - - —_ - — +
COMPOSICION DEL GAS ~ -"C¢_ _ _ _ .-, DB
}p-cc4___ T 3.13
1=t _ _ e —— 4 . \
n-Cs °:4Q - 4
L . _0.20 _ -
, co, T~ 0.001 o
i L _ Nz - 00002 _
o T GastoMaximo90%:  _ _ _T_ "574308.00 LbiHr
: Presion: 14.7 PSt
|  DATOS DE LA CORRIENTE Temperatura: | _ T 12580%_ T
Peso Molecular: el e NS0
L_ ; . Causa delrelevo: _ .77 Blogueo _ _ "
i T T Numemodeboguilas  ~ 7 T 3T T 7 7 77
\ Didmetro de boquilla _ | 24" ¢ !
| DATOS DEL DISENO. | Velocidad deboquila™ — ~ — _ _ ~ 44562fiseg. |
| | AP Boquilla _ 4. _ _%BwWinHO |
| GEOMETRIA DE LA FLAMA ! BAJO V[ENTO ALTO VIENTO \
LONGITU_D_DE_DS FLAMA I ;T X - X T
CENTRO "DELAFLAMA _ T T GaBft T T TTTTTT TTigaan 0 T T
TANGULD L LEVANTAMIENTG' — | —~ — _~445° "~~~ "7 1 " T T75R® o
e ————— il
DISTANCIAS RADIALES DE LA FLAMA [
PARA 37000 BTUMHr T 260.06 ft T 7927 m 1
FARA 1500 BTUHM-* ‘ 36778 ft T 12.10m o
PARA 400 BTU/H-* L 67906 ft_ I TTTmeeEm T
: DIMENSIONES DE LA FOSA i
ARGO ™ T T oiiast L. Bs0m T "7
' ANCHO T 8530 R _2600m !
{PROFUNDIDAD ___ 984 ‘ 3.00m _:__T
NOTA.

LOS CIRCULOS DE RADIACION {DISTANCIA RADIAL DE LA FLAMA), PARA LA CARGA TOTAL DE LA SECCION
ENDULZADORA Y CRIOGENICA SE MUESTRA EN EL PLANO E-001
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VilL.4,.3 ANALISIS DEL COMPORTAMIENTO DE UN DESFOGUE DE FLUJO
MEDIO EN LAS DIMENSIONES DEL QUEMADOR DE FOSA

DATOS DE DISENO

COMPOSICION DEL GAS:

% mol

CiH, 68.57

C; Hg 14.09

Cs 11.40

co, 335

H;S 2.45

H;0 0.14
CARACTERISTICAS DE LA CORRIENTE:

Seccidn Endulzadoras

Gasto Medio 50%: 938,808.90 Lb/Hr

Presién: 14.7 PSI

Temperatura: 159.64 °F

Peso Moilecular: 23.55

Causa del releva: Bloqueo

CONDICIONES DE VIENTO

A BAJO VIENTO 0-20 MPH

Lfe, /
I ¥Ye
- - LEVANTAMIENTO DE LA
Xe FLAMA

A ALTO VIENTO MAS DE 20 MPH

Lf }
¥ LEVANTAMIENTO DE LA
=T FLAMA
Xe
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FLUJO DE QUEMADO.

n*R*T
Vo=
P
Ve 938,808.90 *10.73 *619.31
23.55*3,600*14.7
f't3
V =5,005.81
sec
V= Flujo volumétrico de quemado, ft'/sec.
n = Numere de moles, mol/sec.
R= Constante de los gases
T= Temperatura det gas, °R.
P= Presidn, Psia.
VELOCIDAD SONICA.
K*T
Vs =223".
1.2*619.35
Vs =223"*.
v 2355
Vs =1,262.72
sec
Vs= Velocidad sonica, lUsec.
K = Relacién Cp/Cv
T = Temperatura del gas, °R.
M = Peso melecular.
NUMERO DE MACH.
v
MACH = VB
S

MACH= Numero de MACH
Ve  =Velocidad en la boquilla, f'sec
Vs = Velocidad sonica, f/sec,
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COMPORTAMIENTO CON BOQUILLAS DE 30" ]

QO UTILIZANDOQ BOQUILLAS DE 30" DIAMETRO (4 6664 #1* AREA TRANSVERSAL INTERNA

T NG T T TFLOJOC/BOQUILLA T VELOSIDAD T T T macH
. _BOQUILLAS |, == (ft'iseg.) _ .- { ft/sag. ) - = - -

L _ 2 T T Tz2s02.81 _ —e. _ B3§237 _ . T C ‘a3z _
L 8_ . _1eeseo _ " ° 35788 _ 0.29

t 4 _ Tl TTi=2s1as T 26Bs T 0.2
e _.B8_ 7 I~ _1poo11s _ " ! T 21455 " 0.17

DISENO DE LA FOSA DE QUEMADO

CAIDA DE PRESION EN LA BOQUILLA.

CON 5 BOQUILLAS DE 30" ¢ Y UNA VELQCIDAD DE 214.55 ft/seg.

v 2
AP = *55
(550]
2
apo[21458Y g
550
AP =8370 inH,0  (0.30 PSI)

AP= Caida de presién en la boquilta, in H;Q
V = Velocidad del gas en la boquilla, /sec.

LONGITUD DE LA FLAMA A 20 MPH. (VER FIGURA No. 24 a)

Lt=10"D". AP
' 65
LF=10*30" 8.37
, 55
Lf =117.03 ft (35.67 m)

Lf = Longitud de la flama, ft,
D = Didmetro de la boguilla. in.
AP = Caida de presién en la boguilla, in H;O.

POR LO QUE LO LARGO DE LA FOSA ES COMO MINIMO DE 40 METROS.
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LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA.

Lf
Lfc =( J
3
117.03
Lfc ﬁ[ ]
3

Lfe = 39.01 f (11.88 m)
Lic= Longitud at centro de la flama, ft.
Lf = Longitud de la flama, ft.

LEVANTAMIENTO DE LA FLAMA,

VELOCIDAD DEL

/T o
BOQUILLA DE

™ VELOCIDAD DEL
GAS

ANGULO DEL VIENTO.

VELOCIDAD DEL VIENTO J

B, = TANTS
VELOCIDAD SALIDA DEL GAS

_y(1.47*20
By = TAN™
21455

B,y = 7.80°

8= Angulo viento.
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ANGULO LEVANTAMIENTO DEL GAS,

-1 8.25
85 = TAN
VELOCIDAD SALIDA GAS

f 525
85 = TAN 1[ 5 )
214,55

8g = 1.40°
6= Anguio levantamiento gas

ANGULO TOTAL.
0= 8, + 0
0=7.80° + 1.40°
6=9.20°

9= Angulo total

GEOMETRIA DE LA FLAMA,

Lfc
BOQUILLA DE /'T
,—! QUEMADD Ye

L————— Xe

Xc =Lfecosd Yc =Lfcseng
Xc = 39.01cos (9.20} Yc =39.01sen (9.20)
Xc = 3851 ft Yc=624 ft

Lfc= Longitud al centro de la flama, ft.

8 = Anguio total.

Xc= Distancia horizontal al centra de la flama, ft.
Yc= Distancia vertical al centro de la flama, fi.
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DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA,.

f*reQ
R= r
47" gm

VALOR NETQ CALORIFICO.

h¢ = 50 *M+100
he = 50*23.55 +100

he = 1.277.50 o
Lb

CALOR TOTAL RELEVADO POR LA FLAMA

a- w-hc-(“gj
M
7
Q = $38,808.80 *1,277.50 '( 379 )
23.85

@ =1.9301+ 1010 B

FRACCION DE CALOR RADIANTE.

1
2
f=0.2'[ he
900
1

1,277.50 12
w0z 147
200

f=024

FRACCION DE CALOR ABSORBIDA POR LA ATMOSFERA.

=1
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DISTANCIA RADIAL AL CENTRO DE LA FLAMA (VER FIGURA No, 24 ¢).

0O PARA 3 000 Btu/Hr-ft?

1930110 *1°0.24
. 473,000

R =
R = 350.54 ft (106.84 m)

0O PARA 1 500 Btu/Hr-ft*

1.9301*10" <1+ 0.24
. 4*m*1,500

R=

R -49573ft {151.10 m)

O PARA 440 Btu/Hr-fi?

1.9301+10"" *1*0.24
. 475" 440

R=
R = 918.57 ft (279.98 m)

CALCULOS PARA ALTO VIENTOC (VER FIGURA No. 24 b).

LONGITUD DE LA FLAMA.

Lf=2-p+. 2P
, 55

Lt=2°30", 8.37
v 95

Lf=2341 ft (7.13 m)
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LONGITUD AL CENTRO DE LA FLAMA.

L
Lfc =( f)
2
.41
o ,3[23 ]
2

Lfc = 11.71 ft (3.57 m)

Lfc= Longitud al centro de 1a flama, ft
Lf = Longitud de la flama., ft

ANGULO LEVANTAMIENTO A 150 Km./Hr (92.2 MPH).

ANGULC DEL VIENTO,

1 VELOCIDAD DEL VIENTO
8, = TAN
VELOCIDAD SALIDA DEL GAS
4 1.47+92.20
8, = TAN™!
214,55
8, = 32.28°

Ow= Angulo viento.

ANGULO LEVANTAMIENTO DEL GAS.

1 5.25
8 = TAN
VELOCIDAD SALIDA GAS

1 525
op = Tan{ °
214.55

0g = 1.40°
By= Angulo levantamiento gas.

276



COMPLEJO CIUDAD PEMEX
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ANGULDO TOTAL.

6 = 9W +BB
6= 32.28° + 1 40°

6=33.66°

GEOMETRIA DE LA FLAMA,

0= Angulo total

CENTRO DE LA FLAMA

BOQUILLA DE

[ L_QUEMARO _

1.7

L——

GEOMETRIA DE LA FLAMA.

Xc=Lfc*cosB

Xc =11.71" cos (33.68)

Xc=874 ft

Lfc
Yec
X
CENTRO DE LA FLAMA
6.49
9.74

Yc = Lfc *send

Y = 11,71 sen(33.68)

Yc =649 ft

Xt = Distancia horizontal al centro de la flama, f.
Yt = Distancia vertical al centro de la flama, ft.
Lfc = Longitud al centro de ta flama, ft.

0 = Angulo total.
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DISTANCIA A NIVEL DE PISO PARA 1 500 BTU/Hr-f12, A PARTIR DEL MURO
DEL QUEMADOR.

X+ Xc)= - RZ —(H+yc)

2 (4924640

(X+Xg) = 495.73
(X +X¢) = 495.59

X =49559-0.74

Xispo = 485851

OBSERVADOR
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AVIIMA D
M

DEL VALOR DE “Y¢" OBTENEMOS QUE LA FLAMA PODRA INCLINARSE HASTA 33.68° PARA
ALTO VIENTQO Y 8.20° PARA BAJO VIENTO

ANCHO DE LA FOSA:

A BAJO VIENTO A ALTO VIENTO

X =Lfsenod X =Lfsend
X=117.03 sen (9.20) X=23.41sen(33.68)
X=18.71ft X=1298 ft
X=570m X=306m
10m I 6m &m | 6m . 6m 10m
OO OO
- . ! ;
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QUEMADOR DE FOSA

RESUMEN PARA UN FLUJO MEDIO
SECCION ENDULZADORA

A — - — = - - -

T T o T T COMPUESTO T T T % mal
| CRTIT T TITTTT et
H 74.09
| COMPOSICIONDELGAS ‘g ——— -~~~ - s ateo -
o - < )
Fi‘izs L o _72_45 B _ ~

' o TH0 oo 0.14 oo
| "GastoMedio; ~ 93880880LLMr
| Presién: T 147 PSi .
|  DATOSDE LACORRIENTE |[Temperatura: ~— — ~ ~~ 189&a%
| | Peso Molecular, 23.55 .
| JCausa_dglhrgle\io’ _ ____Blogueo
T T T T 7 77 "1Numerodeboquilas _ | 5 . _ '_ .
i DATOS DEL DISENO Diametro de boquilla__ 3079 .

DEL QUEMADOR Velocidad de boguilla 21455 fiseg. .
' AP Boquilla B37inHO :

- — U
GEOMETRIA DE LA FLAMA E BAJO VIENTO ‘ ALTO VIENTO

TONGITUDDELAFLAMA _ — T " " fiosh_ —— """ """ Bak T
"CENTRO _ DE LA FLAMA L Tmoam T TThne T T
TANGULC LEVANTAMIENTG — ~ | 920 _ I T 33p8"
’ DISTANCIAS RADIALES DE LA FLAMA
PARA 3000 BTU/ArC_ T 35054 A —T igsEam T T T
PARA 1500 BTU/HI 1 BETIN B1i0m ~
PARA ~ 300 BTUArR_ — 915301t ! 2r988m T
! DIMENSIONES DE LA FOSA [
tLEEG':: T 12500% ' 4000m_ "
ANCHO [ 164.04 f ! ~ 50.00m B
[PROFUNDIDAD_ —  — 9.00 f ' 300m
NOTA.

LOS CIRCULOS DE RADIACION (DISTANCIA RADIAL DE LA FLAMA), PARA LA CARGA TOTAL DE LA SECCION
ENDULZADORA Y CRIOGENICA SE MUESTRA EN EL PLANO E-001
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VIENTO
-—
l: LEVANTAMIENTO DE L4
FLamMA
24a.- EFECTOC DEL VIENTO SOBRE LA FLAMA ( bajo viento).
\ VIENTO
Lf j e ———
LEVANTAMIENTO DE LA
FLAMA

24b.- EFECTO DEL VIENTO SOBRE LA FLAMA (alto viento).

b
OBSERVADOR

24c.- GEOMETRIA DEL QUEMADOR.
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COMPLEJO CIUDAD PEMEX
QUEMADOR SIN HUMO

VIIi.8 APLICACION AL C.P.G. CD. PEMEX PARA EL DISENO DE
UN QUEMADCR DE FOSA SIN HUMO.

Este tipo de quemador de gran efectividad para eliminar por combustién sin humo, sera utilizado
para eliminar los gases de desecho en volumen relativamente bajo.

En este quemador la corriente de gas es dividida en etapas escalonadas en diferentes rangos de
presién, cada valvula esta instalada a la entrada del cabezal de quemado y protegida de la
radiacion producida por el quemador.

Numerosos tubos verticales llamados riser, emergen del cabezal de quemado (dividiendo aun mas
la corriente de gas). En la punta del “riser” es quemada una pequefia cantidad de gas, en una
tuberfa especialmente disefiada para crear turbulencia y velocidad en la salida, y
consecuentemente quemarse sin humo.

La combustion se lleva a cabo en nurnerosas boquillas de quemado, debidamente espaciadas a
modo que se permita la adecuada distribucidn de aire comprimido a todos los quemadores,

Las etapas de quemado, se determinan de acuerdo al flujo total de quemado, a partir del cual el
fabricante se encarga determinar el nimero de etapas. Para el quemado del 10% del flujo total de
gas que representa 240 000 Lb/Hr se requieren de seis etapas con valvulas del tipo mariposa,
abriendo y cerrando con sefiales de un contrelador de flujo.

El numero de quemadores se reparte por etapa y deberd de ir en aumento desde la primera etapa
que quemard una pequefia cantidad de gas, hasta la dltima etapa que tendrd un cabezal
conteniendo la mayor parte de los quemadores. Esta etapa sera la que queme la mitad de
capacidad de gas a tratar, en tanto, que las otras etapas juntas quemaran en conjunto ia otra mitad
de gas. La cantidad de calor liberado en la (ltima etapa sera en consecuencia igual al calor liberado
en todas las demas etapas juntas, por lo que, a esta etapa se le deberd localizar en el centro de la
fosa con e! fin de distribuir en toda la fosa la radiacidn de toda la parrilla en conjunto.

El numero de pilotos necesarios serd de cuatro, para las cuatro primeras etapas; dos para la quinta
etapa y tres para la sexta etapa con sus secciones.

Como los quemadores estan suficientemente juntos permiten el encendido en cadena; por lo que se
{e ha conocido con el nombre de “velitas”.

El disefic de un quemador de fosa tipo parrilla es de responsabilidad entera de! fabricante por ser
una tecnologia de patente, sin embargo, se puede seguir giertos lineamientos a fin de obtener datos
cercanos al disefio def fabricante.

FACTORES DE DISENO PRELIMINARES.

a.- Cantidad de gas a quemar.

b.- Composicion del gas a quemar.
¢.- Temperatura del gas a quemar.
d.- Presion del gas a quemar.

e.- Turbulencia creada.
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En la fosa existird un muro de ladrillo refractario en cuya parte superior seran c¢olocadas laminas de
asbesto. Este muro sera localizade al principio de la fosa para la debida proteccion del personal que
pueda inspeccionar las valvulas de control.

Para la fosa, es conveniente cubrir el talud con material refractario, y los cabezales de quemado
deberan ser cubiertos con grava, con el objeto de disminuir la influencia de la radiacién,

DATOS DE DISENO.

Flujo (Lb/Hr); 240000.00
Presion (psig) 2.00
Temperatura (°F): 200.00

Peso Molecular: 2355

Causa de relevo: Salida blogueada

DISENC FOSA SIN HUMO.

Etapas de quemado: 6

N° de quemadores: 240

Tipo de valvulas: Mariposa
Numero de valvulas: 5

FLUJO DE QUEMADO POR ETAPAS:

ETAPA PRESION DE APERTURA FLUJO MASICO

N° (in H;0) {Lb/Hr)

1° 3.00 10 000.00
2° 13.80 15 000.00
3 15.20 40 000.00
4 . 16.60 75 000.00
5° 18.00 140 000.00
6° 18.80 240 000.00

Los flujos mostrados para cada etapa es el flujo de operacién de la parrilla, cuando abre |a etapa
respectiva,

Para el disefio de este quemader se tomo como referencia un quemador adquiride para las plantas
del C.P.G. nuevo Pemex, Tab., en condicicnes semejantes de fiujo a las del C.P.G. Ciudad Pemex,

Tab.

283




-

=

MRy T T T = - ———-ﬁ— """" "_"—j

1 fasares 71

L Tt ] A £l

| E T S
—=D—tH ,

eI

@
JTTTTTH’TTTTTT]’TTTTTTTTT ]
&

TILTHIH_T_'ULII_LLT_LL ‘
} SFAETARL ‘;

TTITITTY TTITI[TITTTTTTTTTT 19_ I_ILH_II_T_MJ’_‘LIH_‘[_L

W CEHAERY

T EARADNLS

IREMA T EN -
PO BE RODO \

DETALLE "4~
QUEMALDR TR0 RESER

1
t
@
v 1 —TTIIT TTTTTTT st

Q 0 GRmalct g
O e TS ILITLL,

—

@\ HOLEMCTS

by sPITTITIOTIIITIIIIILIL, e

Q T gy

SOTTLITITITTITIIIITIII IITTTTI””T

Q LLRLE b )
=

N WINIRECA CEL ML TED O3 FOVA LKL

TTTITTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTI,L[II_[III_T_, eyt

BETAILE "4,

(TIITI IH:HIJ*HT*IIIITIU::NT** )

T

“
— —I 9[( ﬂl’hD"au‘- Tudn rsu 1

t i £ ACRAMA M h. la-u TR M
+ -

T .

e, 12tsur8

1,

[ mrn -




COMPLEJO CIUDAD PEMEX
RETROCESO DE FLAMA.

IX DISPOSITIVOS PARA PREVENIR EL RETROCESO DE FLAMA,.

1X.1 RETROCESO DE LA FLAMA.

E! efecto del viento puede producir una condicién muy peligrosa en un quemador. Si se produce
una mezcla explosiva dentro de la boquilla de guemado, puede suceder que la flama se propague
hacia adentro del quemador,

En principio, una explosidon de gas puede ser evitada removiendo las mezclas inflamables dentro
del sistera. Sin embargo, esta no siempre es posible por que en algin punto de operacion del
quemador, la flama estara bajo la franca infiuencia del viento, especialmente en sistemas de muy
baja presion.

Los métodos para disminuir este problema son:

a) Inyeccion de gas de purga.
b} Creacion de atmdsferas inertes.
¢) Uso de arrestadores de flama.

IX.1.1 INYECCION DE GAS DE PURGA,

El propdsito de gas de purga es barrer el aire que pueda entrar al sistema por efecto del viento, El
gas de purga crea una condicién en la cual el volumen de oxigeno libre no excede de! 6% cuando
menos en 25 pies del lado intemno de la boquilla, dando como resultado mezclas no explosivas. La
descripcidn de este efecto es la siguiente:

Una mezcla combustible gas-aire puede ser quemada bajo un amplio rango de concentracion
cuando cualquiera de los dos componentes estd sujeto a temperaturas elevados o expuesto ¢ i¢na
superficie catalltica a temperatura ordinaria. Sin embargo, una mezcla homogéenea y combustible
gas-aire es inflamable, esto es la flama puede ser propagada libremente dentro de un limitado
rango de composiciones. Por ejemplo, una pequefia cantidad de metano en el aire puede ser
rapidamente oxidada en una superficie caliente, pero la flama se propagara méas alla de la fuente
de ignicién selamente si la mezcla circundante contiene entre 5 y 15% de metano. La mezcla mas
diluida es conocida como iimite inferior de flamabilidad; la mezcia mas concentrada es conocida
coma limite superior de inflamabilidad. En la practica, los limites de inflamabilidad de un sistema
particular de gases son afectados por la temperatura, presion, direccién de la propagacion de fa
flama y por las caracteristicas de la mezcla circundante. Los limites son obtenidos
experimentalmente determinando las composiciones limite entre las mezclas inflamables y no
inflamables.

Esto es:

LT1P = {Cgn + C4N

1
2
1

{Cgf + C1n)
2

U =
TP
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Donde:
LripyY Ure

Limite inferior y superior de inflamabilidad, respectivamente a una
presion ¥ temperaiura especifica.

Cen ¥ Cin = Concentraciones mayor y menoer del combustible en un oxidante que
no es inflamable.
Concentracién mayor y mencr del combustible en un oxidante que

es inflamable.

Cir y Cyr

La velocidad a la cual se propaga la flama a través de una mezcla inflamable depende de un gran
namerc de factores que incluyen fa temperatura, la presidn y fa composicidn de la mezcla

l.os limites de inflamabilida¢ que han sido obtenidos a una temperatura y presion especificas con
un sistema particular combustible-oxidante inerte, pueden ser presentados en un diagrama
triangular. En la figura 23 la concentracidn de oxigeno puede ser obtenida en cualquier punto,
restando las concentraciones metano y nitrégeno en el punto de interés de 100 como sigue:

%0 = 100% - %CHs - % N;

Los vértices del triangulo representan el 100% de gas, oxigeno y nitrégeno. M, representa una
composicion especifica del gas. La adicién de metano origina una nueva composicion M, que
puede variar hasta 100% de metane (punto C). Similarmente, si se aflade oxigeno en el sistema
puede obtenerse una composicién M, de caracteristicas inflamables. Por otro lado, la mezcla
inflamable es inhibida afadiendo nitrégeno al sistema. La linea tangente C-A proporciona la
cantidad minima de oxidante (aire, oxigeno, clorg, etc.), necesaria para soportar la combustiér de
una mezcla combustible a una presién y temperatura especlfica. Particularmente, la linea tangente
indica el valor minimo de oxigeno (12% en volumen), requeride para la propagacion de fa flama a
través de una mezcia metano-oxigeno-notrogeno a 26 °C y una atmosfera.

Otra linea de interés es la que indica la maxima relacién de mezcla de combustible no inflamable a

un gas inerte (C/N). Las mezclas debajo de esta linea forman composiciones no inflamables por la
adicion de oxidante,

CONDICIONES PARA USAR GAS DE PURGA.

Las siguientes medidas preventivas han de ser tomadas en cuenta cuando se utilice gas de purga
o de barrido.
a) Seleccion Del Gas De Purga.

Cualquier gas o mezcla de gases que no alcance el punto de roclo bajo cualquier condicion de
operacion, puede ser utilizade como gas de purga.

Usualmente se utiliza gas natural, gases inertes o nitrdgeno. E| vapor de agua no es totalmenie
satisfactorio como gas de purga.
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OXIGENO, porciento - volumen

FIGURA 23 DIAGRAMA DE INFLAMABILIDAD PARA EL SISTEMA
CH-02-N> A PRESION ATMOSFERICA Y 25°C.
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by Verificacion Del Tiro Del Quemador,

Cuando se tengan sistemas de desfogue estaticos, a muy baja presién, o con muy poco flujo hacia
el quemador, debe inyectarse un gas de purga con peso molecular menor a 29.

El tiro de Ia chimenea del quemador debe ser menos de 2 pulgadas de columna de agua.

M
(Hx0.0763 x 28)- (Hx0.0763x  x 281
29

Tiro en pulg. agua =
144

En un sistema estatico, la presién en la base del quemador es:

M 520
0.0763 x X
P 29 T+a60
0.0763
Donde:
H = Altura del quemador, pies.

M = Peso molecular del gas a qguemar.

T = Temperatura del gas a quemar, “F.

P = Presion, pulg. agua.

Si= P»1, entonces es mayor que la atmosférica.
Si= P<1, entonces es menor que la atmosférica.

¢) Tiempo De Purgado.

Los sistemas de desfogue deben ser purgados completamente antes de ser operados con el objeto
de barrer el aire contenido en &1, El tiempo de barrido debe ser como minime V/CFH horas.

Tiempo de purgado =
CFH

Donde:
V  =Volumen total del sistema en pies cibicos, incluyendo el cabezal de
desfogue, los tanques separadores y de sello y el quemador.

CFH = Flujo de gas de purga, pi953 fHr.
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d) Velocidad De Gas De Purga.

Existen diversas opiniones en cuanto a la velocidad del gas de purga que ha de mantenerse en el
sistema para dar como resulitado un volumen minimo de gas a utilizar,

De cualquier forma, la velocidad del gas de purga debe ser superior a la velocidad de propagacién
de !a flama dada en la figura 24. Debe tenerse en cuenta que el volumen de gas de purga varia
con la temperatura, al contacto de los gases calientes o al contacto con la pared de la boquilla
calentada por radiacion. Adicionalmente, al seleccionar la velocidad de! gas de purga puede
tenerse en cuenta un valor de seguridad de 3 a 4 veces la velocidad de propagacién de ia flama.
Un valor recomendado utilizando gas natural a 100 °F como gas de purga es de 4.5 pies/segunde
en la boquilla de quemado.

La figura 25 representa un nomograma para el cdlculo del flujo de gas de purga. Nominaimente, el
flujo de gas de purga depende del peso molecular y el didmetro del quemador.

CFH= bM—c"565 d3
Donde:
CFH = Flujo de gas de purga, pies*/Hr.
b = Conslante.
M = Peso molecular.
d = Diametro de la boquilla, pulgadas.

Otra forma para calcular Ia velocidad de! gas de purga es de acuerdo a la ecuacion siguiente:

002|[6 T 28
V=|: : ][ ] [ ] [e0.16D_0_98eD.16(D-M)

H-h J[ X M

Donde:

Velocidad del gas de purga, pies/sec.

Altura del quemador, pies.

Altura donde se mide la concentracion X de oxigeno.
% de oxigeno tibre, 3% s X < 6%.

Pese molecular del gas de purga.

Diametro del quemador, pulgadas.

F (D), factor, figura 26.

S0ZTXTI<
nmmnnunnmmn

A medida que aumenta el peso molecular del gas de purga (con limite de 29), pueden obtenerse
mejores resultados en el barrido del aire entrante al quemador de igual manera para obtener una
condicion segura, se requiere menor cantidad de gas de purga.
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VELOCIDAD DE QUEMADO, cm/sec

50 . —_
‘ T T
ETANO
|
40, 4
|
AN Y
o HEPTANO \\ \e—\ PROPAND
30— / ALY _
/
/ ‘\ METANO
7 \
} \
201 —
10
|r-— _
!
0 | | ; | !
08 08 1.0 1.2 1.4 16

COMBUSTIBLE, FRACCION ESTEQUIOMETRICA.

FIGURA 24 VELOCIDADES DE QUEMADO EN
MEZCLAS HIDROCARBURO-AIRE, A PRESION
ATMOSFERICA Y TEMPERATURA AMBIENTE.
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DIAMETRO DEL FLUJO DE GAS DE
QUEMADOR PURGA, CFH
(PULG)
- 44
15,000
- 16 10,000
8
- 18 E
5
- 20 PESO MELOCULAR DE
GAS DE PURGA 3
24 .2 2
. 8
-~ 10
- 20 1,000 —
- 30 - 28 8
7
6
5
- 3 4
3 -
42 2

48
100

FIGURA 25 FLUJO DE GAS DE PURGA PARA BOQUILLAS DE
QUEMADO.
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¢ 10 20 30
DIAMETRO, PULGADAS.

FIGURA 26 VALORES DEL EXPONENTE “n”.
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IX.1.2 CREACION DE ATMOSFERAS INERTES.

Una atmosfera inerte debe ser creada cuando no se pueda tolerar en el sistema la mas pequefia
reaccion explosiva. Generalmente, los gases inertes usados son el nitrégeno y el CO,, La figura 27
es un diagrama de inflamabilidad para un sistema metano-inerte, a presién atmosférica y a 25 °C.

La onda explosiva en una detonacién puede dafar senamente la tuberla ¢ los tanques de sello, por
lo gque es importante estimar la sobrepresién causada por dicha onda explosiva durante un
retroceso de flama.

El disefiador de un sistema de desfogue debe tomar en cuenta esta presion cuando especifique ef
equipo para detencidn de la fiama.

Donde:
P-Py = Sobrepresion por anda explosiva, psi.
Po = Presidn inicial, psig.
r = Relacién de calores especificos.
W = Velocidad de choque, pie/seq.

Velocidad del sonido en medio a través del cual pasa la onda, pie/seg.

Para velocidades de detonacion, consultar la figura 28

1X.1.3 ARRESTADORES DE FLAMA.

Este tipo de proteccidn para el retroceso de flama consiste en una serie de rejillas sobrepuestas a
fin de extinguir cualquier fuego que tienda a pasar por ellas.

En un sistema de desfogue, a presion muy baja (pulgadas de agua) no serd posible utitizar ningin
otro artificio para lograr la extincion de la flama, pues en la mayoria de los casos se ocasionara
como consecuencia el represionamiento de! sistema mismo. E! uso de arrestadores para flama
esta justificado también al manejar gases extremadamente frios, con los gue el emplec de tanques
con agua es sumamente peligroso, pues el agua se congela al entrar en contacto con el gas,
bloqueando el sistema entero. Por otra parte, los arrestadores de disefio tipico no seran capaces
de tener una flama de mezcla de aire con hidrogeno ¢ bien con acetileno o con disulfure de
carbono, pues la probabilidad de retroceso de flama (flash back) es infinito,

Los arrestadores de flama no pueden usarse en aquellos sistemas de desfogue de gases que
polimericen rapidamente o que tengan tendencia a obstruir los pasajes del arrestador.
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16

14

12

10

-]
o

METANG, PORCIENTO-VOLUMEN
+

% AIRE = 100% METANO-%INERTE

20 30 40

INERTE AGREGADQ, PORCIENTO DE VOLUMEN

50

FIGURA 27. UIMITES DE INFLAMABILIDADCON VARIOS INERTES EN EL AIRE
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3500 T t | I T I 50
- 45

v

3000 | 4
— 35
-1 30
2,500 |- 25
- 20
— 1
2,000 5
- 10
-8
1.500 1 | [ | | | 0

20 30 40 50 60 70 80 90

Hz, % en volumen

Velocidad de detonacion V, desarrollada por una onda que se prolonga a
través de una mezcla Hidrégeno — Oxigeno en un tubo cilindrico a presion

atmosféricay 18° C.

FIGURA 28. VELOCIDAD DE DETONACICN
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IX.2 SELLOS PARA FLLAMA CON GASES DE PURGA.

IX.2.1 VALVULAS Y BLOQUEOS.

Con el fin de sacar de operacion madulos enteros de quemado, para efectuar el mantenimiento en
un grupo de desfogue, podran utilizarse valvulas tipo mariposa y a continuacion una junta ciega
deslizable en cada una de las lineas de desfogue inmediatamente antes de la zona de tanques
separadores y de sellos.

No debera utilizarse ninguna forma de blogueo cen funcionamiento automatico en las lineas de
desfogue.

IX.2.2 SELLOS PARA FLAMA CON GAS DE PURGA.

Se conocen principalmente dos tipos:

1.- Sello fiuldico o minimizador de gas de purga
2.- Sello molecular

Ambos tienden a minimizar el flujo de gas de purga y ayudan a administrar el efecto del viento
sobre la flama.

1X,2.2.1 SELLO FLUIDICO,

Consiste en una serie de bafles, o0 mamparas orientadas de tal forma que la corriente de aire que
pueda entrar en la boquilla, regrese por las paredes de la misma figura 29. E! bafle origina que el
gas a ser quemado, salga por el centro de la boquilla creando un flujo positivo hacia la salida. Este
efecto puede ser reforzado con el empleo de un gas de purga que ayude a estabilizar las
variaciones del desfogue de gas.

IX.2.2.2 SELLO MOLECULAR.

Este tipo de sello ha sido empleado con anterioridad al sello fluldico. Su disefio consiste en una
doble curvatura tipo "U" invertida una hacia la otra, gue origina cambios de presion al pasar el gas
por el sello {fig. 30, 31y 32). Este tipo de sello es altamente eficiente en oscilaciones de fiujo de
gas y en contracciones térmicas.

Una oscilacién es causada por el cese repentino de la corriente de gas, ya sea parcial o totalmente,

La columna de gas continuara su viaje a través de! sistema. Cuando la columna de gas salga del
quemador, se creara una zona de baja presién, ocasionando que el aire entre al sistema, Esta
entrada de aire es controlada por el sello molecular porque la caida de presion a través del sello es
igual en ambas direcciones.

Una contraccion térmica también arrastra aire a! quemador. Cuando la flama se apaga, el gas se
enfria répidamente. La contraccién en el gas crea una baja de presidon en una zona vulnerable al
influjo de! gas circundante. El problema se agrava con la Huvia pues se acelera el proceso de
enfriamiento.
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A pesar de su gran efectividad, el sello molecular tiene las siguientes desventajas:

Es muy grande y pesado debido a la complejidad de sus pasajes.
Requiere de una estructura mas fuerte y costosa.

Su eficiencia se ve reducida si sus pasajes se llenan de agua y aunque se puede drenar
completamente, remover el refractario requiere de un alto costo de mantenimiento.

Se requiere de mayor volumen de gas de purga. Este requerimiento aumenta con un aito
viento, oscilacidn de gas y Concentracidn térmica.

Durante una operacién normal, la lluvia no interfiere con la operacion del sello. Sin
embargo si el drea del sello se encuentra tapada, podrian ocurrir explosiones en la zona de
baja presién.

Un Dren abierto inadvertidamente podra dar como resultado una pérdida de gas a la
atmésfera.
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X UNIDAD DE ENCENDIDO REMOTO.

En cualquier sistema de quemado, independientemente de flujo manejado, la composicion de gas y
las condiciones atmosféricas, es necesario contar con un dispositivo que pueda encender una y
otra vez la masa de gas efluente. Tal dispositivo es una unidad de encendido remoto y se
compone de dos sistemas: e! sisterna de ignicion y el sistema de control.

SISTEMA DE IGNICION.
La seguridad que prevalezca en el quemador debe ser garantizada por su operacion.
E! sistema de ignicion figura 33, consiste de las partes siguientes:

a) Una corriente de gas combustible de 900 BTU/SCF {poder calorifico bajo) y una corriente
de aire comprimido, circulando cada una por una tuberia de *: * de diametro y operadas
con valvulas de blogueo tipo macho y con manémetros de Bourdon.

b) La camara de ignicién, en cuyo interior se lleva a efecto la combustion de {a mezcla gas-
aire. La chispa necesaria para encender la mezcla es producida por una bujfa localizada en
el interior de la cAmara. Ei cuerpo de la camara lleva ademas una varilla de vidrio tipo
pyrex de Y “ de espesor para verificar el funcionamiento.

c) Eltransformador eléctrico para excitar la bujia de la camara de combustion.

d) Las valvulas para seleccionar él o los pilotos a encender. Pueden ser de tres vias ¢ tipo
macho.

e) Eltablero del sistema para soportar los componentes descritos.

f) Piloto e ingniteres, que aunque estan localizados fuera del tablero de inanicion son la parte
principal de! sistema de ignicion,

Se compone de las partes siguientes:

Boquilla de quemado con guardaviento. Debe ser de alta aleacidn para soportar el efecto directo de
la flama.

Cuerpo de! piloto, en cuyo interior se localiza un termocople para transmitir fa temperatura de la
flama.

Ignitor, que alimenta la mezcla encendida del tablero de ignicion.

Inspirador y venturi. El inspirador es la parte del piloto en cuyo interior se lleva a cabo la mezcla de
gas-aire necesaria para la combustion. El venturi sirve para dar velocidad a la mezcela gas-aire y
ayuda a evitar el retroceso de la flama.
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Es necesario transmilir la temperatura de la flama del piloto por medio de un termocople hasta un
tablero de control, en donde luces indicadoras dan testimonio de Ia presencia o ausencia de la
flama (verde para operacién normal y rojo para falla de flamay).

En el tabiere de control se instalan también los circuitos para légica de operacion de un quemador
tipe parrilla.

El sistema de contral se puede sofisticar tanto como se quiera, por ejemplo puaden colocarse
sensores para indicar la velocidad o cantidad del gas a quemar, la intensidad de radiacion
producida, etc,

X.1 CONSIDERACIONES DE DISENO.

A fin de establecer la méxima confiabilidad en estas unidades se deben seguir las
recomendaciones siguientes:

a) Deben disefiarse a prueba de explosion y para uso a la intemperie (clase I, grupo C 6 D,
Division 2),

b) Un pilote debe ser capaz de dar flama constante al quemador a pesar de las condiciones
atmosféricas mas adversas. Debe por tanto tenerse la seguridad de suministrarle el gas
necesario para la flama.

¢} La localizacion mas alejada de la unidad debe ser de acuerdo al modelo utilizado. Por Io
que es suministrada por el fabricante.

d) Es recomendable usar una unidad de encendido para cada quemador con ¢l fin de obtener
la maxima versatilidad en el equipo. Sin embargo, puede utilizarse el mismo tablero de
control para dos fosas sin humo. Esto debe hacerse de manera que cada modulo de
control sea perfectamente identificado.

e} Es recomendable que el funcionamiento de la unidad de encendido sea totalmente
automatico, pues el area de quemadores es generalmente poco transitada.

X.2 MATERIALES.

UNIDAD DE ENCENDIDO:

Tableros: ASTM A 283 grado C.

Vdlvulas de Bloqueo: 150# ANSI, roscadas.
ASTM A-216 grado WCB.

Tuberla de interconexién: ASTM A-53 grado B.

Vaivulas selectoras: ASTM 216 WCB.

Camara combustion: AlSI, 316
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Marilla de la camara: Vidrio pyrex %" espesor.

PILOTOS E IGNITORES:

Boquilla de! piloto: Incoloy 800 H.
Guarda viento de la boquilla: Inconel 600
Boquilla ignitor: Incoloy 800 H.
Tubo del piloto: AlSI 309.

Tubo del ignitor: AIS| 316

Soporte para montaje: ASTM A-285GrC
Venturt: ASTM A-53 Gr B
Forro del termocople: inconel 601

Los materiales de acero al carbén de la unidad de encendide puede requerir del siguiente
tratamiento.

Limpieza a base de pulido con lija fina o sopleteado con arena.
Desgrasado con solvente.

Aplicacion de “primer” contra oxidacion.

Pintura de acabado con laca automotiva color mate.

BWN

X.3 SERVICIOS PARA LA UNIDAD DE ENCENDIDO.

SERVICIO TIPO CANTIDAD PRESION
Gas para ignicion 800-1 200 BTW/pie® 200 SCFH 15 PSIG
Aire para ignicion Aire de instrumentos 30 SCFH 30PSIG
Gas a pilotos 900-1 200 BTU/pie’ 100 SCFH 15 PSIG
Electricidad 120V/80C /11
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El tipo de piloto a utilizar es el EEP-210 Fijo, y un sistema de ignicion SM/FF, para el caso en
particular del Complejo Petroguimico Ciudad Pemex.
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XI INSPECCION ¥ MANTENIMIENTO.

La razén para efectuar una inspeccién en un sistema de desfogues es determinar los efectos que
han causado en &l los factores siguientes:

a} Asentamiento de ias cimentaciones.
b} Condiciones climatolégicas.

¢} Temperatura de operacién.

d) Productos de combustion,

e) Erosién.

f) Corrosion.

La inspeccion del sistema permitira establecer los lineamientos a seguir un mantenimiento
preventivo antes de que ocurra dafios serios © para el remplazo de materiales y equipo.

Las inspecciones periddicas permiten obtener proteccién, operacién eficiente, programar un
mantenimiento adecuado y estudiar la substitucién de diferentes materiales. Esta practica permite
incrementar la longitud de los ciclos de operacion y eliminar los paros de planta por alguna
situacion catastrofica.

La inspeccién de un sistema de desfogue requiere de la informacién siguiente:

a} Planos de Proyecto.
b} Dibujos de fabricante.
¢) Lista de materiales.
d) Especificaciones.

Los periodos de inspeccidén deben ser establecidos en base a la seguridad y proteccidn requerida
tanto para el equipo como para el personal. Cuando suceda alguna situacién de emergencia
debido a una falla mecanica ¢ mal funcionamiento del equipo, debe investigarse la causa a fin de
que no se repita una condicion igual en la unidad. Los periodos de inspeccion podran ser anvales o
semestrales, pueden aprovecharse los paros de planta por mantenimiento ¢ situaciones de
ermergencia en la misma.

Las inspecciones deben ser catalogadas y el catdlogo debidamente ordenado y disponible en
cualquier momento. Los paros casuales para inspeccion pueden resultar en un alte costo de
mantenimiento y operacion. Los altos costos son el resultado de tiempo perdido de operacién, alto
costo de mano de obra y tiempo extra y la inexperiencia de ayuda externa.

X1.1 PRECAUCIONES ¥ TRABAJO PREPARATORIO A LA INSPECCION.

Las medidas de seguridad que deben tomarse antes de efectuar una inspeccién a un sistema de
desfogue son:

a) Ventilacidn adecuada y remecion de gases peligrosos.

h) Purga de liquidos entrampados.

¢} Reduccion del nivel de temperatura hasta niveles seguros para el personal,
d) Bloguec del sistema a inspeccionar respecto de los sistemas vecinos.

e) Proteccidn adecuada contra la radiacion de quemadores vecinos.
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Las herramientas y equipo de seguridad necesarios para la inspeccion deben ser revisados antes
de ir al area de trabajo, incluyendo andamios, tablones, columpics y escaleras portatiles.

Antes de empezar fa inspeccion deben colocarse sefiales de que se esta aislando una zona de
trabajo. e informar al personal de instalaciones vecinas a fin de no crear alarmas innecesarias.

Xi1.2 METODO PARA INSPECCION.

X1.2.1 METODOS USUALES.

tos procedimientos y métodos comunmente utilizados para inspeccion en el sistema de desfogue
son:

1. Limpieza.
En el drea de tanques y ain en el de quemadores, se cuenta con estaciones de servicio
con agua, aire ¥ vapor. Para una buena inspeccidn es necesaria la remocion de depositos
de carbon de los quemadores, deposito de sdlidos en los tanques y Ia limpieza del equipo
en general empleando diversos métodos.

2. Inspeccién visual.
Una vez realizada la limpieza del equipo puede determinarse en forma visual e! grado de
deterioro y defectos actuales y potenciales en tubos, conexiones, bridas y demas
accesorios.

3. Prueba del martillo,
La prueba del martillo es reconocida y aceptada como un método de exploracién de
superficies para objetos metélicos de poco espesor de pared. Cuando se realiza la prueba,
las variaciones en el espesor de la pared metalica son indicadas por las vibraciones, rebote
y sonido producido en ef martillo. E| mérito y valor de la prueba depende de la experiencia
del analizador.

4. Determinaciéon del espesor de pared.
Es necesario determinar {a medida del espesor de pared en un equipo gque maneje
substancias corrosivas con el fin de obtener los datos siguientes:

a) Cantidad de pared requerida.

b) Promedic de pérdida.

¢} Tolerancia por corrosion remante.

d) Establecer si el espesor restante es suficiente atn para establecer condiciones
seguras de operacidn.

Los métodos basicos se clasifican en destructivos y no destructivos.

Un método destructivo para obtener el espesor de pared es taladrar un orificio en ta pared del
equipo y calibrar el espesor a través del hoyo. El diametro del orificio taladrado es usualmente
5/16" para 34" de espesor y menores, y 7/16" para una pulgada y mas grandes. El orificio debera
ser taladrado perpendicularmente a la superficie y antes de taladrar hay que asegurarse de que
cualquier resto de carbon depositado han sido removidos.
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Despues de taladrado, el orificio debe ser taponado haciendo rosca a través de &l y colocando un
tapon roscado del mismo material que el equipo. Todos los tapones deben ser sellados con una
simple gota de soldadura en el exterior, utilizando un electrodo del mismo material que el equipo y
el tapon.

Es poco prudente utilizar este método en dreas expuestas al calor radiante o en éreas con vapores
explosivos.

El nimero de mediciones que pueden hacerse en un area dada es limitado, como una
recomendacion general, se debe hacer una sola medida en cualquier linea longitudinal sobre el
equipo y nunca acercar los orificios mas de una mitad del diametro del tubo.

Los métodos no destructivos son:

a) La medida del diametro interior y extenor,
b) Medida per instrumentos sonicos.
¢) Medida por instrumentos tipo radiacién.

5. Prueba metalirgica.
Es un hecho probado que en un quemador suceden cambios en |a estructura del metal.
Los tipos mas comunes de deterioracion de esta naturaleza son: decarburacién, fatiga y
algunas formas de hidrogeno.

Es imposible detectar este tipo de deterioro en una inspeccién visual, antes de que el equipo sea
desechado.

De hecho estos deterioros solo pueden ser determinados a través de pruebas fisicas o quimicas en
un taboratorio bien equipado y por personal calificado.

X1.2.2 INSPECCION APLICADA.

Cimentaciénes,

En cualquier cimentacion se presentan asentamientos. El asentamiento debe estar uniférmente
distribuide y suceder en pequefia escala,

Si el asentamiento es desigual, pueden presentarse graves consecuencias. Por esto resulta
necesario programar periodos de inspeccion para vigilar ia falla y determinar sus consecuencias.

Una de las principales fallas de las cimentaciones es la temperatura, que aplicada en perlodos de
tiempo prolongados, se traduce en calcinacion del matenal. Su presencia es faciimente detectable
con un martillo.

Otra forma de deterioracion del concreto es el desconchado. Sucede por accién de calor o donde el
concreto ha sido mal elaborado. Una inspeccién visual es suficiente para detectarla,
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Soportes estructurales,

La inspeccion visual debe abarcar todos los componentes estructurales del sistema, incluyendo:
columnas, soportes estructurales, plataformas, escaleras, ete.

La inspeccién debe detectar vencimiento de la estructura debido a sobrecargas,
sobrecalentamientos o fuerzas laterales, Todas las causas deben ser investigadas para aplicar las
medidas correctivas pertinentes, como refuerzos soldados en las estructuras o bien aislarmientos
protectores para la radiacion.

La corrosién en una estructura de acero debilitan cualquiera de sus miembros por la pérdida de
espesor. E| drea seccional en ellos debe ser cuidadosamente limpiada y medida. Una vez hacha la
medicion de la pieza afectada, debe calcularse el esfuerzo en esa seccién respecto al area

remanente. Si el esfuerzo calculado es mas alto que el esfuerzo permisible, la parte afectada debe
ser inmediatamente cambiada.

Refractario y Aislamiento.

La inspeccidn visual debe buscar grietas, escorias, juntas abiertas, desprendimientos del refractario
y material perdido.

Cuaiquier pieza de refractario debe ser inmediatamente remptazada, pues de ellto depende la
duracién del equipo protegido.

Unidad de encendido remoto.

La camara de combustion y las entradas de gas y aire deben ser limpiadas cada 3 meses
removiendo cualquier particula extrafia que pueda taponar esos orificios.

Et transformador de ignicién no requiere mas mantenimiento que la revision de su funcionamiento.
En cualquier caso es deseable tener un transformador de repuesto para reparar el averiado.

Deben revisarse el funcionamiento de fas valvulas de 3 vias. Las valvulas requieren lubricacidn
anualmente, y se debe reparar donde sea necesario.

Revisar la operacién de la bujla y del sistema eiectrico.

Nunca de debera operar la unidad con la marilia rota en la camara de combustidn.

Pilotos.

La inspeccién de los pilotos comprende, aparato de los lineamientos generales ya mencionados, ia
recalibracion de la garganta para la entrada del aire al piloto. Su apertura debe ser de 1/16”". En
caso de deterioro habra que cambiarla.

Un piloto que funciones adecuadamente debe tener una flama estable con punta amarilla. Una
garganta estrangulada causara una flama débil y totalmente amarilla; una apertura muy grande
acortara |a flama y la hard invisible durante el dla.
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Depues de |a calibracion, se debe apretar la contratuerca. Periddicamente hay que verificar el filtro
de la Hnea de suministro de gas a pilotos.

Los termocoples deben ser revisados en cuantoc a su localizacién, debiendo estar colocados a %"
arriba de la boquilla del piloto. La alarma para la temperatura por falla de flama debe ser a 600 °F,
para prevenir falsa alarmas cuando liueve o sopla viento fric. Si llega a ocurrir una falsa alarma,
debe verificarse |a extensién del termocople, cortos o excesiva suciedad en los conductos.

Quemadores.
Los quemadores deben ser disefados para requerir un minimo de mantenimiento.
* Los quemadores elevados pueden ser inspeccionados por medio de un telescopio durante

su operacién. Sin embargo, durante algun paro de planta debe realizarse una inspeccion
completa de todas sus partes.

* Los quemadores de fosa tipo parrilla requieren de limpieza en los orificios de ia roseta de
quemado.

* Los quemadores de fosa para quemado de emergencia requieren el mismo mantenimiento
que los quemadores elevados en cuanto a corrosion, erosion, pilotos y refractario.

Las fosas deben inspeccionarse en cuanto a pendiente del piso, perdida de refractario en talud y
calcinacién del muro protector.
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a)

b)

€)

Xl CONCLUSIONES

Para !a integracion de 1a nueva Planta Recuperadora de Etano y Licuables Il (Criogénica Il) del
Complejo Procesador de Gas Ciudad Pemex, se procedié primero a hacer una revision y
evaluacion al sistema de desfogues y quemadores existente el cual es factible de ser mejorado
en los siguientes puntos:

En el sistema de desfogues de gas acido se debera de instalar un tanque acumulador de
liquidos, antes del tanque de sello, debido a la gran cantidad de agua gue contiene esta
corriente y evitar que las particulas grandes de liguido arrastradas en la corriente de gas entren
al quemador y sean arrojadas por éste como gotas encendidas que puedan causar incendios
en los alrededores, por otra parte la entrada de particulas de Iiguido ocasionaria la pérdida de
eficiencia en la operacion del quemador.

De los calculos realizados para el manejo de gas acido a través del quemador elevado, indican
que el diametro de la boquilla de quemado deberd ser de 24" sustituyendo la existente de 36"
Esto es considerando la reduccién de la masa de gas desfogada que pasa al quemador, una
vez recolectado el flujo de condensados. De mantener el diametro de boquilla existente se
tendra una relacién de velocidades mas bajas que puede ocasionar dafios por corrosion, por
baja velocidad del gas en la boquilla, ocasiona la continua calcinacion de la misma por estar en
contacto directo a medida que la flama es influenciada en gran medida por el efecto del viento.

En el sistema de desfogue amarge de las Plantas Endulzadoras de Gas, se deberan de
eliminar los tanques acumuladores de liquidos, existentes antes del tanque de sellos, ya que
se determind que no existe condensacion alguna en los componentes de la corriente de
desfogues por {0 que no se justifica la existencia de los tanques

Actualmente el cabezal de desfogue amargo es de 42" de didmetro. De los célculos realizados
conciuimos que para un flujo de 1,043,121 Ib/hr se tiene un MACH de 0.46 y un a velocidad en
la linea de 578.18 fUseg, estd condicién estd considerada como excesiva para lineas de
desfogue, para este cabezal las condiciones optimas se reflejan para un didmetro de 48" con
un MACH de 0.35 y una velocidad de 442.68 ft/seg, por lo que se recomienda sustituirlo. Ya
que se tiene una situacién potencial de falla por la vibracion de la linea que ocasiona excesivo
trabajo en los soportes de la misma, asi como et golpeteo del equipo al que se encuentra
conectado.

De una inspeccitn flsica al quemador de fosa existenta se encontrd que esta sumamente
deteriorado por el desgaste de las boquillas originado por la calcinacion continua en
situaciones de desfogues minimos, debido a que el disefio del quemador es de un solo paso,
por 1o que anicamente puede quemnar desde un flujo minimo hasta el 100% del flujo total de
gas relevado, ocupando todo el arregio de boquillas correspondientes, por lo tanto el efecto de
combustion se ve disminuido, en consecuencia es necesario rehabilitar el quemador.

Debido a que este quemador no puede salir de operacién para rehabilitarse ya que [as plantas
del complejo pararian por un largo tiempo y como consecuencia el desabasto de gas al
antiplano, se considera que debe disefiarse un quemador de fosa de emergencia nuevo para
tratar grandes volimenes de gas a nivel de piso cuande se presenie una situacion de
emergencia.
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Los requerimientos particulares que deben cumplirse para manejar los flujps normales y
méaximos de disefio, que se presenta bajo cualquier condicion de emergencia, por o que s
necesario conformar un sistema que permita disponer en una forma inmediata y segura del
exceso de hidrocarburos, que garantice el tener instalaciones seguras se propone:

a) Se requiere realizar las mejoras descritas en punto 1, con la finalidad de contar con
instalaciones que operen dentro de limites permisibles de operacidn para tener un mejor
funcionamiento.

b)

Construir un nuevo quemador de fosa de emergencia para manejar ¢l $0% del flujo total de
desfogue a nivel de piso, ya que se considera como una mera situacién de emergencia de
corta duracién por lo que puede ser quemada en fosa con boquillas abiertas cuya flama,
confinada en una fosa, emite humo. Ei disefio del quemador de fosa de emergencia debera
cumplir con fas caracterlsticas siguientes:

b-1) El sistema de desfogues de gas humede, amargo y seco del Complejo

b-2)

b-3)

Procesador de Gas Cd. Pemex, lo integran las descargas de las plantas
endulzadoras de gas | y 11, endulzadora de condensados | y il y las descargas de las
plantas criogénicas | y Il. Estos desfogues se presentan cuando existe falla por
bloqueo y por su naturaleza deben ser manejados en un quemador de fosa.

Debido a la diversidad del desfogue se agrupan de acuerdo a su composicion,
volumen y temperatura en dos secciones independientes de quemado: Seccién de
Endulzadoras y Seccion Criogénica. Las secciones o areas de quemado, bajo
condiciones de disefio corresponden a la planta que aporta el mayor flujo de
quemado y no necesariamente por que sea |a inica planta que este relevando.

La derivacion del flujo de desfogue hacia el quemador de emergencia sera mediante
tanques de sello de agua primarios. El sello primaric tiene coma finalidad
principal el separar los flujos de desfogue, al empezar la emision del desfogue, el
tanque de sello primario ejercera la contrapresidn suficiente para que el flujo de
desfogue sature la parrilla de quernado sin humo, hasta su capacidad nominal a una
presion de 2 psig. Cuando la parrilla de quemado sin humo se encuentre operando a
su maxima capacidad, se ejercera la contrapresion suficiente para romper el sello de
agua primario y entonces el flujo de desfogue se dirigira a la fosa de emergencia.

La modulacion de! flujo de desfogue det quemador de emergencia se hara mediante
la instalacién de tanques de sello de agua secundarios, la instalacion de sellos de
agua secundarios se justifica por que, ademas de prevenir el retroceso de la flama
del quemador, se tiene un sistema de control de flujo, es decir este tipo de sello
permite escalonar el flujo de quemado a diferentes presiones para generar un
sisterna de quemado por etapas, asegurando de esta forma una mayor eficiencia en
el quemado y una mejor distribucion de flujo a medida que se presenta un
incremento en el flujo de desfogue.
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b-4) Lafosa de guemado serd de: 80 mx 60 mx 3 m, compuesta por la Seccién
Endulzadora con 5 boquillas de 30" de diametro y Seccién Cricgénica con 3
bequillas de 24" de didmetro.

¢) Construir un quemador de fosa sin humo para eliminar los gases de baja presion que
representan el 10% del flujo total descargado por ser el mejor medio para la regulacion de flujo
de quemado ademas de ser un sistema ecolégico, este tipo de quemador esta formado por
seis etapas de quemado; que opera desde un flujo minimo hasta el maximo de 240, 000
Lb/Hr.

&) Del analisis efectuado a los balances de desfogue de cada una de las plantas y de las
composiciones de las corrientes de desfogue se encontrd que la aportacion de gases
desfogados para la integracion de la Planta Criogénica Il son de dos tipos, conducidos a
través de dos cabezales independientes; cabezal de desfogue himedo y cabezal de desfogue
SECo.

d-1) Cabezal de Desfogues Humedo.

Debido a la proximidad de la Planta Criogénica i con las Plantas Endulzadoras de
Gas, se tiene la facilidad de integrar el desfogue humedo a los cabezales de gas
amargo de las Endulzadoras de Gas. El flujo total de desfogue humedo de la Planta
Criogénica |l dividido en dos cabezales y se integra cada uno a los cabezales de gas
amargo.

d-2) Cabezal de Desfogue Seco.

El cabezal de desfogue seco de la Planta Criogénica Il se integrara al cabezal de
desfogue seco proveniente de la Planta Criogénica I. Este cabezal actual de 8” ¢
sera sustituide por un cabezal 12 ¢ debido a que la cantidad de gas relevado por la
planta Criogénica |l es mayor.

Una vez construidos los quemadores de fosa sin humo y de emergencia y realizando las
modificaciones descritas en este trabajo se tendra un sistema de seguridad confiable,
eficiente y ecolégico para el Complejo Procesador de Gas Ciudad Pemex, Tab., por lo que
el objetivo de la tesis queda cubierto.
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