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Obijetivos

Objetivo General

Proponer un proceso criogénico basado en técnicas de simulacion para el
Complejo Procesador de Gas Natural La Venta, Tabasco; analizando el proceso
actual, con el fin de plantear cambios en las operaciones del proceso que

promuevan mejorar la recuperacion de productos.

Objetivos Especificos

e Identificar las posibles mejoras que se pueden implementar en el proceso
criogénico, por medio de una evaluacion técnica.

e Establecer el arreglo de turbo-expansion que represente el proceso
criogénico del CPG de La Venta.

e Determinar las variables de entrada adecuadas para el comportamiento
actual del proceso, de acuerdo con el analisis de los datos histéricos
disponibles.

e Validar los datos obtenidos en la simulacién con los datos operativos reales.

e Proponer un nuevo arreglo que permita mejorar las condiciones operativas
actuales para facilitar la recuperacion de etano y composicién del gas

residual.



Introduccion
En los ultimos afios tanto en México como en el mundo, la produccién vy el
consumo de gas natural esté incrementando gradualmente debido a su participacion
en el consumo de energia. El gas antes de ser comercializado debe ser recolectado,
separado y acondicionado mediante diferentes procesos de separacion, para ello
se utiliza en conjunto una serie de equipos que permiten cumplir con las

especificaciones de calidad requeridas.

La separacion y acondicionamiento del gas se realiza mediante la aplicacion
subsecuente de procesos como: endulzamiento, recuperacion de azufre, absorcion,
fraccionamiento y criogénico, siendo el proceso criogénico la etapa finales y mas
importantes; de manera general este proceso consiste en enfriar el gas seco dulce,
después es expandido a través de una turbina. Posteriormente el gas es enviado a
una desmetanizadora, donde se separan los hidrocarburos ligeros de los pesados.
Los productos obtenidos de este proceso son gas nhatural e hidrocarburos
condensables como etano y propano.

El uso de simuladores comerciales permite realizar andlisis de propiedades
fisicas, predecir el comportamiento de un proceso donde los componentes pasan
por operaciones basicas (separacion, calentamiento, enfriamiento, mezclado, etc.),
realizandose estudios de optimizacion y sensibilidad. Este trabajo se ha orientado a
la posibilidad de determinar las condiciones de operacidn necesarias para obtener
un gas con las caracteristicas requeridas de acuerdo a las normas aplicables por

region.

Teniendo como objetivo desarrollar la simulacién del proceso criogénico
llevado a cabo en el Complejo Procesador de Gas La Venta, Tabasco, mediante el
uso del simulador comercial ASPEN HYSYS.

En el capitulo uno se presenta la historia del gas natural, su comienzo en
México, seguido del origen y composicion del hidrocarburo. Ademas, se abordan los
principales procesos de separacion utilizados durante el fraccionamiento del gas

proveniente del yacimiento.



El capitulo dos explica el uso de los simuladores en el desarrollo de plantas
qguimicas, asi como los métodos y modelos matematicos utilizados para resolver el
proceso de simulacion. Finalmente se incluye una descripcion del simulador

comercial Aspen Hysys.

Mientras que el capitulo tres describe el proceso que se lleva a cabo dentro
del Complejo Procesador de Gas La Venta, Tabasco, la composicion y condiciones
utilizadas en el desarrollo de la simulacién mostrando un escenario mas completo

de la planta criogénica.

El desarrollo de la simulaciébn se muestra en el capitulo cuatro, el cual
describe paso a paso el uso del simulador (ASPEN HYSYS), basado en la

metodologia y datos mostrados en los capitulos dos y tres respectivamente.

Finalmente, el andlisis de resultados y conclusiones se presentan en el
capitulo cinco, el cual compara los datos obtenidos del simulador para los

escenarios de estudio.



Capitulo 1
Gas Natural — Origen y Proceso
1.1 Historia del gas natural
La caida continua de los precios del petréleo y el aprovechamiento sustentable
y eficiente de los recursos naturales, permiten al gas natural convertirse en una

fuente energética cada vez mas importante.

En las civilizaciones antiguas, el gas metano se atribuia a una manifestacion
divina, ya que en los alrededores de estas comunidades se generaba fuego en el
suelo, las comunidades tenian incapacidad de explicar que el origen del fuego se
debia a la filtracion del gas metano a la superficie terrestre y los relampagos daban

lugar a estos incendios (Zamora, 2015).

Se tiene registro que hace aproximadamente 2,400 afios (entre 221 y 263
D.C.), China utilizaba el gas metano como fuente de energia, el gas era obtenido de
pozos pocos profundos y era transportado en tuberias hechas de bambu (Mokhatab
& Poe, 2006).

El uso de gas producido a base de carbon fue utilizado en Estados Unidos y el
Reino Unido a finales del siglo XVII y, a principios del siglo XVIII, era utilizado como
fuente de energia para el alumbrado publico y doméstica, pero este gas era poco

eficiente y contaminante.

Mas tarde en 1821, William Hart considerado como Padre del Gas Natural en
América, cavé en Fredonia, Nueva York el primer pozo de gas natural (nueve metros
de profundidad), siendo transportado en tuberias hechas de madera. Este momento
marco el inicio de la industria de gas; al afio 1900 Estados Unidos ya producia gas
en 17 estados (Mokhatab & Poe, 2006).

Durante el siglo XIX y parte del XX, la mayor parte del gas asociado de petréleo
se quemaba en los campos petroleros, ya que no tenia valor comercial.
Internacionalmente el gas natural inicio en 1959, gracias al descubrimiento del

campo Groningen, en Holanda. Sin embargo, la industria del gas natural debia de



esperar el desarrollo de infraestructura confiable antes de poder transportar

eficazmente el gas.

El primer gasoducto reportado fue elaborado en 1870, éste contaba con una
longitud de 40.23 km, conectaba Rochester y West Bloomfield, el ducto fue
elaborado a base de troncos ahuecados, sin embargo, hacia dificil el traslado de

grandes cantidades.

No obstante, el mayor desarrollo de redes de gasoductos y sistemas de

almacenamiento se dio después de la Segunda Guerra Mundial.

1.1.1 El gas natural en México

El inicio de la historia del gas natural en México se debe al descubrimiento
del yacimiento Mision en el norte del pais en 1945; a finales de los cuarenta no se
comercializaba gas natural debido a que la infraestructura existente Unicamente
abastecia de combustible las instalaciones de PEMEX. Sin embargo, existian
gasoductos privados que conectaban la frontera de Estados Unidos con Monterrey,

cuya extension era aproximadamente de 300 km (Mérquez, 1988).

Pocos afios después se comenzo a realizar la construccion de los gasoductos
gue permitian conectar a la Planta (CPG) de Poza Rica y la Ciudad de México, asi
como de Reynosa a Monterrey, permitiendo asi aumentar de forma considerable la
longitud y el diametro de las tuberias.

Desde mediados de los sesenta y principios de los setenta se emprendieron
exploraciones casi exclusivamente en la zona norte del pais, pero al mismo tiempo
se tenia planeado seguir desarrollando los campos de gas asociado en la zona sur

del pais enfocados principalmente a Ciudad Pemex.

A finales de 1971 ya se contaba con una red de gasoductos la cual
comprendia el sistema Ducto Norte, Ducto Sur- Centro y la Red de Gas del Valle de
México, dicha red contaba con una longitud cercana a 4,300 km (sin considerar las
redes de recoleccion y bombeo neumético). Para 1976 la longitud de la red de
distribucion pasaria a 5,874km. Uno de los mayores logros conseguidos con la
extension de la red de transporte fue en 1982 con la distribucion de gas natural en



poblaciones localizadas desde la peninsula de Yucatan hasta la frontera de Ciudad
Juarez (Marquez, 1988). Actualmente se cuenta con 15,755.9 km de gasoductos
(SENER, 20186).

El desarrollo y consolidaciéon de la industria se debio particularmente al
desarrollo y crecimiento de la industria petroquimica, convirtiendose en un

consumidor importante de gas natural.

Si bien es cierto que actualmente la demanda de gas natural ha superado
considerablemente la oferta en la Gltima década y dado que la inversion insuficiente
de parte de PEMEX, ha llevado a la disminucion continua de los niveles de
produccion y como resultado tenemos la importacion de gas desde Estados Unidos

y el gas natural licuado (GNL).

Actualmente el pais cuenta con tres terminales de regasificacion de GNL en

operacion (Flores Lopez, 2017):

1. Terminal de GNL Altamira, permite el almacenamiento de gas, regasificacion
y entrega de gas en las centrales de generacion eléctrica localizadas en la
zona de Altamira, Tamaulipas.

2. Terminal de GNL Energia Costa Azul, siendo esta la primera terminal de
recibo, almacenamiento y regasificacion de GNL en la Costa Oeste del
continente americano.

3. Terminal de GNL KMS de GNL, localizada frente a la Laguna de Cuyutlan,

Manzanillo, Colima.

1.2 Origen y composicion del gas natural

Los depdsitos de petrdleo y gas se encuentran en las profundidades de la tierra,
formados por roca porosa o0 depdsitos naturales (resultado de procesos
sedimentarios por la degradacion de materia organica acumulada). Con el paso del
tiempo y la acumulacion de sedimentos, se generan ciertas condiciones de presion
y temperatura que permite la descomposicién y transformacién de la materia

organica a hidrocarburos.



La evolucion de la materia organica se divide en tres etapas (Flores Lépez,
2017):

1. Inmadura: la materia organica se convierte en kerdgeno (gas metano) de
origen microbiano.
Madura: es la etapa en la cual el kerogeno forma aceite y gas.

3. Sobremadura: los hidrocarburos se destruyen y sélo queda algo de gas.

Los hidrocarburos migran a través de las diferentes formas geoldgicas, desde
la roca generadora hasta la roca de almacén y es en donde se puede obtener el gas
natural. Si estos yacimientos se encuentran en tierra firme se llaman “onshore” o
bien bajo del mar se denominan “offshore”. El gas natural se descubre como

consecuencia de la exploracion de yacimientos de hidrocarburos liquidos.

Por tanto, el contenido del gas variara segun su procedencia, el metano esta
acompafiado de propano, butano e hidrocarburos mas pesados en menor
proporcion; es un fluido de baja densidad y viscosidad, no tiene olor, sin embargo,

para su comercializacién se agregan aditivos que permiten identificar fugas de gas.

Cuando se extrae el gas de los pozos, generalmente contiene acido
sulfhidrico, mercaptanos, diéxido de carbono, vapor de agua y en ocasiones
contiene trazas de gases poco comun (Ar, He, Ne, Xe), estos componentes son
llamados impurezas. Las impurezas afectan la calidad del gas, la cual se mide de

acuerdo con el poder calorifico.

1.2.1 Clasificacion del gas natural
Dadas las diferentes caracteristicas geofisicas y geoldgicas de las reservas
de hidrocarburos, el gas se puede clasificar por su composicién y de acuerdo con

su origen. La figura 1 muestra las diferentes fuentes de produccion del gas natural.
Por origen.

e Gas asociado.
Se encuentra en contacto o disuelto con el petréleo crudo y contiene
cantidades de hidrocarburos como: etano, propano, butano y naftas. El
hidrocarburo extraido es enviado a centros de procesamiento para Su
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separacion. Cuando el gas no puede ser utilizado, se reinyecta en el pozo,
se quema en antorcha o se arroja a la atmosfera.

e Gas no asociado
Se encuentra en yacimientos que no contienen aceite crudo, a presion y

temperatura original.

Figura 1. Fuentes de produccién del gas natural.

Superficie terrestre

Gas convencional :

no asociado Gas de carbén (metano)

v

y - Gas convencional

asociado

S

Petréleo

Arenisca

Pizarra rica en gas

< U.S. Energy
ela Information
Administration

Fuente: (Mokhatab & Poe, 2006)

De acuerdo con su composicion.

e Gas amargo
Proviene directamente de los yacimientos de crudo o de los procesos de
refinacion, contiene derivados del azufre (acido sulfhidrico, disulfuros,
sulfuros y mercaptanos).

e Gas dulce
Esta libre de acido sulfhidrico (H2S), mercaptanos y otros derivados del
azufre. Siendo éste el resultado de someter el gas amargo al proceso de

endulzamiento.



e Gas humedo
Contiene menos de 95% de metano, por tanto, contiene compuestos en
mayor cantidad de hidrocarburos pesados.

e Gas seco
Contiene mas del 95% de metano y se obtiene del proceso mediante el cual

fueron eliminadas las impurezas.

La composicion tipica del gas natural una vez que éste ha sido procesado, varia
de acuerdo con las normas oficiales de cada regién. La tabla 1 muestra la

composicidén general para el gas natural seco.

Tabla 1. Composicion general del gas seco.

Componente Formula Volumen (%)
Metano CHa4 >85
Etano C2Hs 3a8
Propano CsHs la?2
Butano CaH1o <1
Pentano CsHiz <1
Diéxido de carbono CO2 laz
Acido sulfarico H2S <1
Nitrégeno N2 lab
Helio He <0.5

Fuente: (Mokhatab & Poe, 2006)

El gas en México es extraido por PEMEX Exploracion y Produccion (PEP),
en el suroeste del pais los yacimientos son de gas hiumedo integrado por los campos
Cinco Presidentes, Providencia Salina del Istmo, Cactus-Sitio Grande, Providencia
Chiapas-Tabasco y Camp Chance (Ortiz Camargo, 2014).

1.3 Principales caracteristicas del gas natural

El origen y composicion del gas natural permite su separacion para su
transporte y consumo. Es aprovechado en gran parte como energético por tener un
poder calorifico mayor en comparacién con otros combustibles, ademas su
combustion en comparacion con otros combustibles fésiles es mas limpia, ya que
no emite cenizas ni particulas sélidas a la atmosfera, se reducen las emisiones de
oxidos de nitrégeno, monoxido de carbono, dioxido de carbono e hidrocarburos

reactivos.



Si el gas natural es enfriado por debajo de los -161°C, se obtendra GNL, el cual
es mas facil y econdmico de transportar ya que su volumen se reduce en una
proporcién 1/600 respecto al estado gaseoso. Se estima que en el 2015 existian
cerca de 200 buques metaneros en el mundo y se espera que antes del 2030 esta
cifra cambie a 600 buques metaneros (SEDIGAS, 2015).

Al ser mas ligero que el aire, se evita su concentracion, con lo que se reduce

el riesgo de explosiones en caso de fugas.

Se reducen los costos de mantenimiento de equipos de combustién (hornos,
calderas etc.), no produce hollin ni mugre e incrementa la eficiencia de los procesos
de generacién y cogeneracion de energia. El precio actual en México lo hace muy

competitivo para la industria de generacion.

1.3.1 Calidad del gas natural

Como se ha mencionado anteriormente el gas al ser extraido generalmente
contiene componentes contaminantes que se pueden encontrar en los yacimientos
como: gases acidos, agua, nitrdgeno, hidrégeno, helio y ocasionalmente metales
como mercurio y arsénico. El efecto que causa cada uno de estos componentes se

ilustra en la tabla 2.

Tabla 2. Efecto de las impurezas encontradas en el gas natural.

Vapor de Agua Gases acidos Hidrocarburos liquidos

Acelera el proceso de . .
» ) Dentro de los gases acidos se Son indeseados en el gas
corrosién en presencia ) - .
encuentra el H2S que es téxico.  utilizado como combustible.

de H.S.

La formacion de hidratos La presencia de liquido
solidos formados por La presencia de CO2genera genera problema en los
agua e hidrocarburos disminucion en el poder equipos disefiados para
generataponamiento en  calorifico del gas. trabajar con gases, como el
los equipos. compresor y el quemador.

Todos los gases &cidos son )
) ) La presencia de dos fases a
corrosivos en presencia de i
lo largo de la tuberia presenta
agua. )
problemas en longitudes

considerables de tuberia.

Fuente: GPSA Engineering Data Book 11° Edicion.
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La calidad del gas natural varia de acuerdo a su composicion, ya que de ello
dependen las diferentes caracteristicas fisicoquimicas que posee como el poder

calorifico, indice Wobbe, densidad, compresibilidad, punto de rocio y densidad.

Esta calidad esta medida principalmente por el poder calorifico, como se
menciono anteriormente mientras mas alto sea este valor mayor sera el precio en
el mercado. El poder calorifico varia especialmente si contiene nitrdgeno, y se divide
en dos tipos:

e Poder Calorifico Superior
Es la cantidad de energia térmica producida al llevarse a cabo la combustion
completa a condiciones estandar y los productos de combustidn se llevan a
288.15 K, a estas condiciones se considera la condensacion del vapor del
agua dentro de los productos de combustion (SENER, 2016).

e Poder Calorifico Inferior
Es la cantidad de energia térmica producida al llevarse a cabo la combustion
completa a condiciones estdndar, en esta ocasiébn no se considera la
condensacion del vapor de agua dentro de los productos de la combustion
(SENER, 2016).

La Norma Oficial Mexicana NOM-001-SECRE-2010 tiene como finalidad
establecer las especificaciones que debe cumplir el gas natural que se maneje en
los sistemas de transporte, almacenamiento y distribucion de gas natural; esta
norma es importante para el presente trabajo debido a que es aplicable al gas
natural que se entrega en cada uno de los puntos de inyeccién dentro del Sistema
de Transporte y Almacenamiento Nacional Integrado de Gas Natural
(SISTRANGAS) y otros sistemas de transporte privados. De acuerdo con el
apartado cinco “Especificaciones del gas natural”, la zona sur del pais debe cumplir

con las especificaciones de la tabla 3.

Las inyecciones al SISTRANGAS estan conformadas por los Complejos
Procesadores de Gas (CPG) del pais, terminales de regasificacion de GNL y puntos

de importacion.

11



Tabla 3. Especificaciones del gas natural para la zona sur de México.

Propiedad Unidades Valor*
Metano — Min. % vol 83.00
Oxigeno — Max. % vol 0.20
Di6xido de carbono — Max. % vol 3.00
Nitrogeno — Max. % vol 6.00
Totales de inertes — Max. % vol 6.00
Etano % vol 11.00
Temperatura de rocio de hidrocarburos — Max. K (°C) 271.15 (-2)
Humedad — Max. Mg/m? 110.00
Poder calorifico superior — Min. MJ/m?3 36.80
Poder calorifico superior — Max. MJ/m?3 43.60
indice Wobbe — Min. MJ/m? 47.30
indice Wobbe — Max. MJ/m?3 53.20

*Valores vigentes a partir del 1 de enero de 2013, con base a los datos reportados en la NOM-001-
SECRE-2010 Fuente: elaboracion propia, con base en datos de la NOM-001-SECRE-2010.

1.3.2 Tipos de usuarios y demanda Nacional
En México diversos sectores como el eléctrico, industrial, petrolero y residencial

utilizan el gas natural como principal fuente de energia

La figura 2 muestra la demanda de gas natural por sector para el aifio 2015 de
acuerdo con el informe anual de la Secretaria de Energia “Prospectiva de Gas
Natural 2015-2030".

Como se puede ver la mayor demanda la tiene el sector eléctrico, lo que se
debe al cambio de tecnologia de las Centrales Generadoras de Electricidad (CGE),
el precio bajo del gas en los ultimos afios y las restricciones ambientales para
generar electricidad utilizando otros hidrocarburos (combustoleo, diésel, carbon o
coque), generalmente las CGE son de ciclo combinado, es decir, se transforma la

energia térmica del gas natural en electricidad mediante dos ciclos consecutivos:

1) El primero corresponde a una turbina de gas convencional.

2) El segundo corresponde a una turbina de vapor.
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Figura 2. Demanda de gas natural por sector, 2015 (millones de pies cubicos de gas natural).

Servicios

33.7
. ) Transporte
Residencial .
94 6 /_vel';c:Iar

Industrial
1,375.8

Petrolero
2,200.0

Fuente: Prospectiva de Gas Natural 2016-2030.

En cuanto al sector industrial se estima un incremento de la demanda, este
se debe a la incorporacion de nuevos gasoductos y a permisos de distribucién por
medio de ductos, que cubriran a usuarios industriales, asociado a la busqueda de
fuentes de energia méas baratas como el caso del gas natural (SENER, 2016).

En los Sectores integrados por Servicios y Residencial tiene como principal
fuente de energia el gas L.P. y la lefia, en estos sectores se pretende alcanzar una
mayor eficiencia en calentadores de agua, estufas, hornos de microondas, etc., para
ello es necesario hacer la transicion de estas fuentes principales a gas natural

mediante la generacion de energia eléctrica (SENER, 2016).

La figura 3 ilustra la demanda regional del gas natural en el pais para el afio
2015; el pais es dividido en cinco regiones que facilitan el analisis de la demanda,
éstas son: Noreste, Noroeste, Centro-Occidente, Centro y Sur-Sureste. En casi
todas las regiones aumento la demanda respecto al 2014, a excepcion de la region
Sur-Sureste, la cual tuvo una disminucion del 6.4%. (SENER, 2016). La tabla 4

muestra principales Estados con mayor demanda por region.

13



Tabla 4. Estados con mayor demanda de gas natural por region.

Regidn Estado (MMpcd)

Noreste Tamaulipas (956.1), Nuevo Ledn (724.4) y Chihuahua (347.6).
Noroeste Baja California (349.4) y Sonora (256.8)

Centro-Occidente Guanajuato (257.4) y Colima (248.8)

Centro Edo. de México (361.5) e Hidalgo (269.3)

Sur-Sureste Veracruz (862.7)

Fuente: elaboracion propia con base en datos de (SENER, 2016)
Figura 3. Demanda regional de gas natural, 2015 (millones de pies cubicos diarios).

Region Noreste:
2,464.2 mmpcd

Coahuila
Chihuahua
Region Noroeste: 33:1‘?&6'1
606.2 mmpcd Tamalipas
Baja California
Baja California Sur
Sonora Region Centro:
Sinaloa 919.4 mmpcd
Distrito Federal
Hidalgo
Region Centro.Occidente: Estado de México
1,134.6 mmpcd Morelos
Puebla
Aguascalientes o Tlaxcala
Colima 4
Guanajuato
Jalisco
Michoacan
Nayarit
Querétaro g
San Luis Potosi Region Sur-Sureste:
Zacatecas 2,379.7 mmpcd
Campeche
Chiapas
Guerrero
Oaxaca
Quintana Roo
Tabasco
Veracruz
Yucatan

Fuente: (SENER, 2016)

La infraestructura de transporte en México continta creciendo, permitiendo a

los usuarios elegir como fuente de energia al gas natural.

1.4 Procesamiento del gas natural

La extraccion de hidrocarburos mezclados con agua y otros contaminantes, ya
sea en estado gaseoso o liquido, al llegar a la superficie requieren ser separados y
estabilizados para su comercializacion. El tratamiento del gas tiene tres objetivos

principales:
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a) Purificar: elimina las impurezas que limitan el uso del gas como combustible.
b) Separar: los componentes condensados tienen valor comercial, por ejemplo
son las materias primas petroquimicas y gases industriales.

c) Licuar: permite el almacenamiento y transporte del gas.

Los Complejos Procesadores de Gas (CPG) son plantas que tienen como

objetivo separar el gas de acuerdo con su composicion y condicién, la fase gaseosa

obtenida est4 compuesta principalmente de metano y etano, mientras que en la fase

liquida se obtienen los hidrocarburos mas pesados.

Generalmente los sistemas de procesamiento de gas se pueden subdividir en

dos etapas:

1) Tratamiento de gas y acondicionamiento.

2) Procesamiento de gas.

En la figura 4 se muestra un diagrama generalizado con las etapas del

procesamiento de gas.

Figura 4. Diagrama generalizado del procesamiento de gas.

CO, H,0 H.S
Liquid Remocién d c
iquidos y gas emocion de . . ) c
provenientede —* gasesécidosy Re%"épg?flon g Frac;g)lg:azrilrlento C3
los yacimientos vapor de agua 4
—» Cs.
\ Y J Y )
TRATAMIENTO PROCESAMIENTO
DE GAS DE GAS

Fuente: elaboracion propia con base en informacion de PGPB.

A continuacion, se describen brevemente los procesos que integran el

procesamiento del gas:

A. Endulzamiento gas y liquido
El endulzamiento de gas tiene como finalidad remover los contaminantes de
acido sulfhidrico (H2S) y diéxido de carbono (CO2) que provienen de los

yacimientos, a estos contaminantes se les conoce como gases acidos.
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Consiste en la absorcidon de los contaminantes mediante el uso de soluciones
acuosas, a base de una formulacion de amina (monoetanolamina y
dietanolamina) produciendo gas humedo dulce como se muestra en el

diagrama de la figura 5.

Los problemas que se pueden tener por la presencia de gases acidos son:

e Disminucion del poder calorifico del gas.

e Formacion de hidratos

e EI COz2 al pasar por el proceso criogénico solidifica.

e La combustion del gas forma dioxido de azufre (SO2), el cual es
altamente toxico.

e Corrosion por la presencia de los gases acidos

El endulzamiento de liquidos es igual al utlizado con el
endulzamiento de gas, pero este es aplicado al condensado amargo
proveniente de yacimientos. El producto de condesado dulce es importante,

ya que sirve como carga en las fraccionadoras.

Como subproducto se obtiene una carga de gas acido (compuesta
de acido sulfhidrico y dioxido de carbono) y la cual sirve para el proceso de
recuperacion de azufre.

Figura 5. Diagrama general del Endulzamiento de Gas y Liquidos.

Torre Gas acido
Gas humedo dulce regeneradora

Intercambiador
amina pobre-rica

Torre
absorbedora

Gas humedo
amargo

Calentador
de amina

Tanque
flasheo

I

Tanque
de balance

Fuente:PGPB.
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B. Recuperacion de Azufre
Dentro de esta seccion es tratada la carga que proviene del proceso de
endulzamiento de gas y liquidos, consiste en pasar de gas acido a azufre
elemental. Para reducir el acido sulfhidrico se lleva a cabo el proceso Claus
y Super Claus, la carga pasa por una reactor térmico y dos reactores

cataliticos como se muestra en la figura 6.

Figura 6. Diagrama general de la Recuperacion de Azufre.

Reactores

cataliticos
Separador

Condensadores
de azufre

Gas acido [])
Camara de

combustion

3
Recuperador

de calor Incinerador de

gases de cola

almacenamiento —g_’ liquido

de azufre

Soplador
de aire

Fuente: PGPB.

C. Absorcion
Tiene como objetivo evitar la creacion de hidratos, que generan corrosion y
hace que la produccion sea mas lenta. El proceso de absorcion se observa
en la figura 7, este se realiza en trenes absorbedores utilizando como
absorbente el dietanolglicol (DEG), como productos se obtiene gas seco y

licuables del gas, similares a los obtenidos durante el proceso criogénico.
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Figura 7. Diagrama general del proceso de Absorcion.

Liquidos del gas,
etano mas pesados a
fraccionamiento

Gas natural seco
Gas combustible

| Reabsorbedor Vaporizador

Deshidratador

1 Torre de
+ destilacion
Torre ) Aceite
absorbedora [ Aceite absorbente
absorbente
Gas
himedo =
dulce Tanque 1 -
flasheo
Aceite rico

Fuente: PGPB.

D. Proceso Criogénico
Para este proceso es utilizado el gas de carga proveniente de los yacimientos
de gas dulce humedo o de las plantas endulzadoras de gas, la carga es
sometida a un enfriamiento para lograr una condensacién parcial del mismo
y mediante el fraccionamiento es separado: el gas residual y la mezcla de
etano y licuables como se muestra en la figura 8. Finalmente, el gas es

almacenado y distribuido.

Figura 8. Diagrama general del proceso Criogénico.

Expansion

Separador

Deshidratacién

Torre
desmetanizadora

Gas hiumedo
dulce

Enfriador
de gas

Refrigeracion

Liquidos

Liquidos del
gas natural
Compresion

=Gas residual

Fuente: PGPB.
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E. Fraccionamiento
Los liguidos obtenidos durante el proceso criogénico y la absorcion son
fraccionados en cada uno de los productos: etano gaseoso, propano, nafta
ligera, nafta pesada, butano y gas licuado, como se ilustra en la figura 9.

Figura 9. Diagrama general del Fraccionamiento de Liquidos.

Torre Torre Torre Torre
desetanizadora desbutanizadora despropanizadora repasadora
Propano

Etano ‘_l ,L_ | Nafta ligera
gaseoso

Liquidos del

gas naturalI

ol

Nafta pesada

Butano

Gas licuado

Fuente: PGPB.

El anexo D, “Diagrama de bloques de los diferentes procesos de separacion
dentro de un CPG” muestra la integracion de los procesos antes mencionados para

un complejo procesador de gas.

Siendo el proceso criogénico el principal dentro del CPG La Venta, el cual se

puntualiza a continuacion.

1.4.1 Historia del proceso criogénico

El proceso criogénico es una técnica utilizada para enfriar materiales a
temperaturas bajas, como el nitrégeno que tiene una temperatura de ebullicion de
-195.79°C. Este proceso tiene una gran variedad de aplicaciones, entre los que
destacan el procesamiento de metales e hidrocarburos, el almacenamiento o
preservacion de vacunas o alimentos. En cuanto al uso industrial en los altimos
tiempos con especial interés en el gas natural, el uso de este proceso ha permitido
que el gas natural sea licuado y, por ende, transportado mediante buques a
diferentes destinos (Loyo, 2008).
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La tecnologia para licuar gases comenzé a desarrollarse en la mitad del siglo
XIX. En 1877, Georges Caillet mientras realizaba pruebas preliminares con
acetileno se percaté de una fuga en uno de sus aparatos, observd que el gas
comprimido escapaba formando pequefas gotas de liquido, de ello dedujo que la
caida de presion provoco el enfriamiento del gas y su condensacion temporal
(Aburto, 2006).

En 1892, Dewar desarrollé los recipientes enchaquetados a vacio (doble
pared) para el almacenamiento de fluidos criogénicos y en 1895 obtuvo hidrogeno

liquido.

En 1902, George Claude desarroll6 un sistema practico para la licuefaccion
del aire, en el cual la mayor parte del efecto de enfriamiento se obtuvo usando una
maquina de expansion reciprocante. Finalmente, en 1934 Kapitza, desarrolla en la
desaparecida URSS un método para licuar helio usando una maquina de expansion

rotativa.

La mayoria de las plantas instaladas durante los dltimos 30 afios estan
basadas en procesos de turboexpansion, utilizan una configuracion llamada
Industry-Strandar Single-Stage (ISS), tiene como funcidén recuperar cantidades
moderadas de entre 70 y 80 % de etano (Santos, 2007).

En términos sencillos una planta criogénica, hace uso del enfriamiento a muy
bajas temperaturas permitiendo objetivos determinados, en el caso de los

hidrocarburos la planta se utiliza para:

a) Separar el gas de los liquidos condensables.

b) La licuefaccion del gas natural para su transporte y/o almacenamiento.

1.4.2 Fundamentos del proceso criogénico
La separacion de gases mediante los procesos criogénicos son esencialmente
fendmenos fisicos tales como: expansion, separacion simple de fases, intercambio

de calor, etc.

De los anteriores planteamientos, el proceso criogénico consiste en alcanzar

altos niveles de enfriamiento por medio de sistemas de refrigeracién auxiliar y

20



expansiones continuas para llevar el gas natural a la fase liquida-gas y separar los

componentes o0 grupos de componentes por destilacion

Mediante los siguientes fendmenos fisicos o una combinacion de ellos se puede

conseguir el enfriamiento:

e Enfriamiento a presion constante (enfriadores).
e Enfriamiento por expansion en una maquina en la cual se produce un trabajo
(expansores).

e Enfriamiento por valvulas de expansion o estrangulacion.

1.4.3 Procesos criogénicos industriales
Dentro de los procesos criogénicos relacionados con la industria petroguimica

para separar hidrocarburos se pueden mencionar los siguientes:

a) Turboexpansion.
Consiste en enfriar la corriente de gas seco dulce por medio de
intercambiadores de calor. Posteriormente esta corriente se expande a través
de una turbina y es enviada hacia una torre desmetanizadora donde se lleva
a cabo la separacion de hidrocarburos. El gas residual es obtenido por el
domo de la torre, y por el fondo de ella se obtienen los hidrocarburos

condensables. La figura 10 ilustra el proceso de turbo-expansion.
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b)

Figura 10. Proceso criogénico de Turbo-Expansion.

PROCESO DE TURBO-EXPANSION

GAS
RESIDUAL

RECOMPRESOR [
E 3
E EXPANSOR-COMPRESOR

GAS
COMBUSTIBLE

-

ALIMENTACION "

DE GAS |
DESHIDRATADOR ~

| DElecHO
SOLIDO

DESMETANIZADOR

j
A |

H | r—
R @
|

PRODUCTO PARA VENDER O FRACCIONAR

Fuente: (Ewan, 1975)
Efecto Joule-Thomson (J-T)

Es el método mas simple para licuar un gas y con el cual se describen las
isotermas de Andrews, es decir, el gas pasa de un sistema de alta presion a
un sistema de baja presibn como consecuencia de la disminucion de
temperatura. En un experimento de J-T el gas es comprimido con un
compresor mecanico inmediatamente se expande a través de un tubo que
termina en boquilla fina. Si este proceso se repite, la temperatura disminuye
cada vez hasta que se hace menor que la temperatura critica produciendo la
licuefaccion del gas (Odetti, 2006).

El efecto J-T generalmente es utilizado en los refrigeradores y
heladeras, un uso industrial es la obtencion de gases licuados, por ejemplo,
la licuefaccién del aire que permite separar los distintos gases que lo
componen.

Refrigeracion
Es el proceso para reducir y mantener la temperatura de un sistema por

debajo de la temperatura ambiente, para ello es retirado el calor de un
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sistema a otro. La figura 11 explica un sistema sencillo de refrigeracion por

compresion de vapor, a este sistema se le conoce como Ciclo de Carnot.

Figura 11. Esquema del Ciclo de Carnot.

CALOR TRANSMITIDO AL AIRE O AL AGUA DE ENFRIAMIENTO

I

CONDENSADOR VAPOR DE ALTA PRESION

LIQUIDO DE ALTA PRESION

EXPANSOR COMPRESOR

EVAPORADOR

¢ 5 VAPOR DE BAJA PRESION
LIQUIDO DE BAJA PRESION ° ) 510

CALOR TRANSMITIDO DESDE EL ESPACIO REFRIGERADO

Fuente: elaboracion propia con base en informacion de (Castellan, 1984).

Como se menciono anteriormente, las plantas instaladas durante los ultimos 30
afios estan basadas en el proceso de turbo-expansion, debido a los factores
economicos del proceso, incluyendo el costo del equipo y la flexibilidad de

operacion.

1.4.3 Tecnologias aplicables a plantas criogénicas

Se denomina tecnologia al arreglo o configuracion de un proceso. Estas
tecnologias buscan disminuir los costos de inversién y maximizar la recuperacion
de productos. Adicionalmente deben cumplir con una flexibilidad de operacion, es
decir, permiten cambiar rapidamente la recuperacion de algiun producto en

especifico.

Actualmente los disefios de estas plantas se pueden clasificar en dos

categorias:

a) Eliminacion de contaminantes

b) Recuperacion de licuables

Dependiendo de la composicion del gas de alimentacion y la eficiencia de los

equipos es posible conocer el porcentaje de recuperacion de los productos. Es por
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ello por lo que la seleccion de la tecnologia depende de las condiciones operativas
y econdmicas. A continuacién, se describen las tecnologias existentes, sus

ventajas, desventajas y configuraciones:

1) Proceso de Subenfriamiento de Gas (GSP)
La configuracion Subenfriamiento de Gas, mejor conocido como GSP (Gas
Subcooled Process), este proceso se ilustra en la figura 12 y consiste en
condensar y subenfriar la corriente de gas de alimentacion proveniente de un
tren de enfriamiento, posteriormente es flasheada a presion de operacion de
la torre, debido a que una parte del gas de alimentacion es expandido a una
presion mas baja, este proceso comunmente usa un turbo-expansor. La
alimentacion de la torre se da por una 0 mas corrientes de vapor provenientes

del turbo-expansor.

Ventajas
o Este proceso es recomendado cuando la alimentacion del gas
contiene cantidades significativas de COx.
o Las altas concentraciones de licuables frios ayudan a reducir la

concentracion de COo.
Desventajas

o Debido a la alta concentracion de propano (presente en la
alimentacion superior), se ve afectada la eficiencia de recuperacion de

propano.
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Figura 12. Diagrama del proceso GSP.
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Fuente: (Santos, 2007)

2) Proceso de Reflujo de Residuo Frio (CRR)
La configuracion Reflujo de Residuo Frio, también conocido como CRR (Cold
Residue Reflux), es una configuracion similar al GPS sdélo que este nuevo
arreglo tiene una corriente de flujo adicional en la parte superior de la torre,
permitiendo rectificar mas la eficiencia de los vapores de la torre pues
contiene metano casi puro, asi como la obtencién de una cantidad mayor en
la recuperacion de condensados.

Como se observa en la figura 13, la corriente de metano proveniente
del tanque flash tiene una temperatura menor a la necesaria, lo que impide
gue la corriente pueda estar a la presién de operacién de la torre, por ello es
gue se recurre al uso de un compresor el cual impulsa el flujo al cabezal de
la torre.

No puede licuar la corriente de metano a presion de operacion dado
gue no esté totalmente enfriada, por ello se recurre al uso de un compresor

el cual impulsa el flujo al cabezal de la torre (corriente adicional).
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Ventajas
o Este arreglo puede recuperar hasta 99% de etano, utilizando la misma

potencia de recompresion del disefio GSP.

Figura 13. Diagrama del proceso CRR.
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Fuente: (Joe T., 1996).

3) Proceso de Recirculacion del Separador de Vapor (RSV)
La configuracién Recirculacion del Separador de Vapor también llamada por
RSV (Recycle Split-Vapor). En términos de recuperacion esta configuracion
tiene una eficiencia similar a la configuracién CRR. La corriente de reflujo
retira una pequefia cantidad de gas residual comprimido, posteriormente es
condensada, subenfriada y flasheada a presién de operacion de la torre,
siendo alimentada en la parte superior de la misma. Debido a que la presién
de la corriente de metano es mas alta con respecto a la configuracion del
CRR, permite que éste sea alimentado directamente en la parte superior de

la torre. La figura 14 muestra la configuracion del proceso RSV.
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Figura 14. Diagrama del proceso RSV.
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Fuente: (Santos, 2007).
Ventajas

o Puede ser operado en modo GSP por discontinuidad de reflujo, esto
permitiria operar a altos volumenes de alimentacion y niveles
reducidos de recuperacion de etano.

o Tolera mas cantidades de CO2 en comparacion con el diseiio GSP

para el mismo nivel de recuperacion de etano.

4) Proceso Recycle Slit-Vapor with Enrichment (RSVE)
La configuracién Recirculacion del Separador de Vapor con enriquecimiento
también llamada RSVE (Recycle Split-Vapor with Enrichment), es una
variante del proceso RSV; en la figura 15 se puede observar que en la parte
superior de la columna es retirada una corriente de recirculacién del
recompresor del gas residual, la diferencia radica en el uso de un
intercambiador, y a causa del mezclado de la alimentacién, se lleva a cabo

antes de ser condensado y subenfriado.
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Figura 15. Diagrama de proceso RSVE.

PROCESO DE RECIRCULACION DEL SEPARADOR DE VAPOR CON ENRIQUECIMIENTO

SUBENFRIADOR

GAS RESIDUAL PARA T
RECOMPRIMIR COMPRESOR f
- — EXPANSOR-COMPRESOR
) [ I J- | A j; -
| [\ 7
ALIMENTACION L N/
DE GAS r H oS
—_ -
| p—
" DESMETANIZADCRA

__ PRODUGTODEFONDO
Fuente: (Santos, 2007).
Ventajas

o El proceso RSVE puede desechar etano manteniendo una alta
recuperacion de propano.

o Aligual que una configuracion RSV, esta puede ser operada en modo
GSP, siempre y cuando exista mas volumen de gas disponible,
permitiendo maximizar la producciéon de metano, y reduciendo en
pequefias cantidades el etano recuperado.

o En comparacion con los procesos CRR y RSV, puede ser mas

tolerante al CO2 operando a un mismo nivel de recuperacion de etano.

Si bien las tecnologias explicadas permiten la eficiente recuperacion del
etano, las configuraciones estan limitadas para recuperar otros componentes como
el propano, esto debido al equilibrio térmico de los hidrocarburos mas pesados que
alimentan el Separador de Vapor en la seccion superior de la torre.

Para llevar a cabo la separacion eficiente del propano existen las siguientes

configuraciones en la seccion de la torre:

o Proceso de Recirculacion en el Cabezal, también llamado Overhead
Recycle (OHR), normalmente es un arreglo con dos columnas, donde es
retirado parte del vapor generado desde un punto intermedio de la torre,
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para después ser condensado y utilizado como reflujo en la seccion alta de
la torre compuesta. De esta manera se recupera por absorcion el propano

en el fondo de la segunda columna.

Proceso de Reflujo del Separador de Vapor o bien Slit-Flow Reflux (SFR),
dada la baja efectividad que tiene esta configuracion, originada por la baja
temperatura de la alimentacién del separador de vapor a la torre. La
recuperacion del propano se debe a la alimentacién que se provee en el

separador de vapor.

Proceso de Recirculacion del Cabezal Mejorado también llamado Improved
Overhead Recycle (IOR), ésta es una configuracién mejorada del OHR, en
la cual los liquidos son alimentados directamente en la parte superior de la
torre desmetanizadora, previamente esta corriente es utilizada para enfriar
parte de la alimentacién del gas, lo cual permite reducir la carga del
rehervidor de la torre desmetanizadora.

Proceso Single Column Overhead Recycle (SCORE) o bien proceso de
Recirculacion del Cabezal de la Columna Sola; aunque la configuracion
SCORE es similar a la del proceso IOR, la diferencia esta en términos de
costos de inversion, es decir, se adquiere una columna larga y un tanque
de reflujo pequefio en lugar de las dos columnas usadas en el proceso IOR.
Ademas, este disefio de una sola columna se adapta facilmente a la
recuperacion de etano, siendo este proceso el mas recomendado para una

recuperacion alta de propano.
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Capitulo 2
Simulacién de Procesos

2.1 Introduccién

Los profesionales que tienen la responsabilidad de decidir qué hacer durante el
desarrollo diario de una planta quimica, deben hacer frente a las diferentes
situaciones de operacion, por ello es importante que sepan qué accion resulta ser

la mas adecuada para solucionar la problematica presente.

Lamentablemente las condiciones reales de trabajo dentro de una planta no
permiten realizar trabajos de prueba y error que pudieran responder a la pregunta
¢, Qué pasaria si? sin embargo, los simuladores se han convertido en una
herramienta indispensable que permite estudiar, analizar y evaluar diferentes
situaciones, permitiendo tomar decisiones en operacion y disefio de procesos. Esto

no es exclusivo de la industria quimica, sino de cualquier ingenieria.

Una simulacion permite evaluar y reproducir diferentes escenarios de acuerdo
con la descripcion y definiciébn de un conjunto de variables que cambian mediante
la interaccion en el tiempo mediante modelos mateméticos que permiten describir

de manera intuitiva el comportamiento real del sistema.

Introducirnos al area de la simulacion nos hace recurrir a la historia de la
simulacion en general. En 1950 comienzan las primeras aplicaciones de
programacion lineal a la industria quimica, creando modelos que simulan la mezcla
de gasolinas y de aceites (Creus Sol€, 1989). Posteriormente, a partir del uso de la
computadora se comienza a cubrir la necesidad entre los métodos pre-computadora
y los algoritmos numéricos aplicados a la ingenieria quimica. Surgiendo en 1974

Flowtran, el primer simulador de procesos quimicos (Ramirez Avelar, 2005).

Actualmente se cuenta con diferentes simuladores comerciales, por ejemplo:
Aspen Plus-Hysys (de AspenTech), Pro Il (de Simulation Sciences), Chemcad (de
Chemstation), etc (Martinez Sifuentes, 2000).
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El ingeniero quimico desarrolla estrategias de aprendizaje basadas en tres

principios:

e La creacion de un ambiente cautivador para que aprenda.

e La combinaciéon de experiencias de aprendizaje visuales e interactivas que
ayuden a los ingenieros a formar representaciones mentales.

e El desarrollo de la arquitectura cognitiva que integre las experiencias de

aprendizaje.

Estos principios ayudan a los ingenieros a crear descripciones sobre los

sucesos, a discutir y argumentar la validez de esas explicaciones.
2.2 Etapas en la simulacion de procesos

Para reconocer si una simulacion es el camino correcto al resolver problemas en
particular, deben evaluarse de manera general estos cuatro puntos antes de

comenzar a desarrollar una simulacion:

1. Tipo de problema
Si el problema puede resolverse analiticamente, el uso de la simulacién es
innecesario. Ademas, el uso de algoritmos y ecuaciones matematicas puede
ser mas rapido y menos costoso que la simulacién. Generalmente los
sistemas complejos son los que se simulan.

2. Disponibilidad de recursos
Siendo el tiempo y el capital humano los recursos determinantes para realizar
un estudio de simulacion. Es recomendable que la(s) persona(s)
involucrada(s) en el proyecto tenga(n) la capacidad y la experiencia para
desarrollar el proyecto, de lo contrario puede desarrollarse un modelo
incorrecto que produzca resultados poco fiables. El tiempo debe permitir la

implementacion de los cambios, verificar y validar los resultados.
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3. Costo
Este factor contempla el costo de los recursos tecnologicos, como por
ejemplo la adquisicién del software de simulacion.

4. Disponibilidad de datos
Los datos necesarios deben ser accesibles, si estos no existen, entonces
continuar con el estudio de simulacion con el tiempo dara resultados poco
fiables e indtiles, es decir, la salida de la simulaciéon no puede compararse
con el rendimiento del sistema real, que es vital para la verificacion y

validacion del modelo.

Una vez analizados los puntos anteriores, la simulacion de procesos se llevara

a cabo mediante una serie de pasos (etapas) los cuales se describen brevemente:

e Definicion del problema
Se establecen los objetivos de estudio, lo cual permite determinar si el uso
del simulador es la herramienta apropiada para resolver el problema
propuesto.

e Planeacion
Dentro de esta etapa es preciso verificar si se tiene el tiempo y los recursos
necesarios para la ejecucién de la simulacion.

e Definicion del sistema
Esta etapa implica identificar los componentes del sistema a simular. En
general suelen ser sistemas complejos, por lo que es necesario delimitar el
sistema para su adecuado detalle y flexibilidad

e Descripcion del modelo
Es describir y determinar las variables que estan involucradas durante el
proceso y como interactian entre ellas, por ejemplo, el desarrollo de un
diagrama de flujo.

e Recopilacion de datos
Una vez planteado el modelo de simulacion, se determina el tipo de datos de

entrada necesarios, estos datos deben de provenir de fuentes confiables.
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2.2

Simulacién

Este paso combina el modelo y los datos determinados, los cuales son
ingresados al programa (software) utilizado.

Verificacion y validacion:

Siendo la verificacidn el proceso mediante el cual se asegura que el modelo
se comporta como se pretende. Es necesaria la verificacion del modelo, pero
no es suficiente para la validacion, es decir, que un modelo puede ser
verificado, pero no vélido. Por tanto, al validar el modelo se asegura que no
exista una diferencia significativa entre el modelo y el sistema real.
Generalmente la validacion se lleva a cabo mediante un andlisis estadistico
0 bien sea revisado y apoyado por un experto.

Experimentacién y analisis

Esta etapa implica el desarrollo de modelos, la ejecucion de los ciclos de
simulacién y la comparacion estadistica del rendimiento del sistema simulado

con el del sistema real.

Documentacion e implementacion

Finalmente documentar los resultados consiste en la elaboracion de informes
0 presentaciones, donde se discuten los resultados, y se realizan
recomendaciones.

Métodos de simulacién

La simulacién puede ser clasificada de acuerdo con distintos criterios, por

ejemplo, por tipo de proceso, si involucra el tiempo o bien si maneja variables

cuantitativas o cualitativas. La tabla 5 muestra la clasificacion de las técnicas de

simulacién de proceso.
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Tabla 5. Clasificacion de las técnicas de simulacion de procesos.

Clasificacion Tipos Descripcion

o Estudia las relaciones causales y las tendencias temporales
Cualitativa o )
cualitativas de un sistema.

Describe numéricamente el comportamiento de un proceso,

i a través de un modelo mateméatico del mismo.
Tipo de

) Resuelve los balances de un
variable o ) ) ) )
Cuantitativa Estado estacionario sistema no involucrando la

variable temporal.

. Plantea los balances en su
Estado dinamico ] )
dependencia con el tiempo.

El sistema no contiene ningun elemento aleatorio, las
Deterministico ecuaciones dependen de parametros y variables conocidas

Tipo de con certeza.

fendmeno El sistema posee ciertas variables sujetas a incertidumbre,
Estocastico gue puede ser expresada por funciones de distribucion de
probabilidad.
Las relaciones funcionales del sistema s6lo permiten que el

Evento discreto estado varie en un conjunto finito (contable) de puntos

. temporales.
Tipo de evento

Las relaciones funcionales entre las variables del sistema
Eventos continuos  soélo permiten que el estado evolucione en el tiempo en

forma continua.

Fuente: (Aburto, 2006)

2.3 Metodologia de los modelos matematicos

Para simular un proceso es necesario crear un modelo que permita estudiar
el comportamiento de mi sistema. El desarrollo de un modelo matematico de un
sistema permite por ejemplo determinar los cambios que va a sufrir el sistema si se
modifican las condiciones de operacibn del proceso, o0 bien variar las

configuraciones del proceso.

El modelo puede ser obtenido empiricamente o utilizando los principios del
balance de materia y/o energia. Siendo el modelo empirico el de menor desarrollo,
ya que solo se trata de ajustar parametros para que las predicciones del modelo
coincidan con los datos experimentales. Mientras que por la otra parte el modelo
que implica los balances de materia y energia ofrece la ventaja de requerir menos

datos experimentales, produciendo modelos mas confiables.
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Los procesos quimicos deben de cumplir con las siguientes leyes

fundamentales:

a)

b)

2.4

Balance de materia

De acuerdo con el principio de conservacion de materia (masa), el flujo de
materia que ingresa en un sistema menos el flujo de materia que sale del
sistema es igual a la velocidad de cambio de la materia dentro del sistema.
El primer paso para definir el balance de materia incluye la identificacion de
todas las corrientes (flujos) de entrada y salida dentro del sistema, asi como
identificar las sustancias quimicas que contiene cada corriente.

Balance de energia

El balance de energia es importante cuando la temperatura afecta las
variables de interés. Es planteado por la primera ley de la termodinamica, la
cual relaciona el trabajo y el calor transferido intercambiado en un sistema a
través de la energia interna, dicha energia no se crea ni se destruye solo se
transforma. Por este motivo, el balance de materia siempre esta asociado al
balance de energia.

Transferencia de materia, energia y momentum

Se incluyen las ecuaciones de transporte, que permiten calcular la rapidez
con que una propiedad se transfiere de un punto del sistema a otro.

Algoritmo de solucion de los modelos matematicos

Los modelos matematicos son el elemento fundamental en un simulador de

procesos. Los modelos son todas las relaciones matematicas derivadas de las leyes

de conservacion, las leyes de la termodindmica y las restricciones de control y de

disefio. La descripcidén de cada equipo en el proceso es representada por sistemas

de ecuaciones algebraicas y diferenciales, en conjunto forman el modelo

matematico completo del proceso (Martinez Sifuentes, 2000).

Cuando se realiza una simulacidon en estado estacionario, el modelo mateméatico

esta constituido por un enorme sistema de ecuaciones no lineales, para su solucion

existen tres algoritmos que a continuacion se describen:
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1)

2)

Método modular secuencial

Implica la interpretacion de diagramas de flujo del proceso, las unidades de
proceso tendran su propia rutina de célculo o modulos, dentro de estos
maédulos individuales parten datos tales como los flujos de entrada de los
fluidos y los parametros de dimensionamiento del modulo, los cuales
proporcionan los flujos de salida y los resultados del modulo.

Las variables independientes consisten generalmente en caudales,
temperaturas y presiones. Mientras las variables dependientes son
generalmente los caudales totales, fraccion de vapor y temperatura. Cada
modulo representa una operacion unitaria y son modelados a través de
modelos especificos para cada equipo. Si en el diagrama de flujo se presenta
un reciclo, este sera resuelto mediante un procedimiento iterativo. Dicho
procedimiento se puede ilustrar en la figura 16, con base en el diagrama de
flujo de Lee y Rudd.

Figura 16. Diagrama de flujo de varios reciclos.

Fuente: (Martinez Sifuentes, 2000)
En la solucién del reciclo para este ejemplo nos dice: Si las variables de la

corriente 2 y 7 son conocidas, el reciclo quedaria definido con la secuencia
de célculo de unidades de proceso: 1,4,3,5 y 2, donde las variables 2 'y 7
serian recalculadas, partiendo de valores iniciales hasta que converja en los
valores de esas variables.

Método orientado a ecuaciones

Este método plantea el modelo matematico que representa al proceso

contribuyendo un gran sistema de ecuaciones algebraicas que representa a
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todo el sistema a simular. El problema se traduce en resolver un gran sistema
de ecuaciones algebraicas, por lo general son no lineales. Si bien dentro de
sus ventajas se encuentra la rapida convergencia en la solucion de unidades
individuales, tales como columnas de destilacion, esta metodologia presenta
complicacion en la convergencia del sistema y en consecuencia de las
soluciones del mismo.

Como ilustracion se presenta en la figura 17 que estd basado en un proceso
propuesto inicialmente por Crowe, para mostrar una corrida con el simulador

Pacer.

Figura 17. Ejemplo del método orientado a ecuaciones propuesto por Crowe.

7

Corriente | Corriente 3

Etanol: 50 Ibmol/h Etanol: 100 Ibmol/h
Agua: 150 « Agua: 50 “

75 °F 75 °F

14.7 psia 14.7 psia

A la corriente 4 se va el 30 % de la corriente 3
A la corriente 7 se va el 60 % de la corriente (2 +4)
Determinar los valores de las variables de las diversas corrientes.

Fuente: (Martinez Sifuentes, 2000)
Para la solucién del ejemplo se plantean las ecuaciones del proceso

completo formando un sistema de ecuaciones el cual debe ser resuelto
simultdneamente. El sistema de ecuaciones es lineal que podria ser resuelto

por el método de Gauss-Jordan.

El método mas utilizado en simuladores de procesos como Aspen Plus,
Pro/ll, Chemcad es el método modular secuencial. El método orientado a
ecuaciones es usado cuando en la simulacién sélo se involucran equipos de un

mismo tipo. Sin embargo, durante afios y con el avance tecnolégico y el
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mejoramiento de técnicas matematicas, el método orientado a las ecuaciones

esta siendo utilizado para la simulacion dinamica de procesos.

3) Método modular simultaneo
Esté método intenta aprovechar algunas ventajas de los dos métodos
descritos anteriormente. Para ello se selecciona un grupo de variables sobre
las cuales se resolveran ecuaciones simultdneamente, mientras que en el
resto se mantiene la metodologia modular. A esta filosofia también se le
conoce como two-tear (doble rompimiento), ya que se trabaja en uno con las
variables tratadas simultaneamente, y en el otro secuencialmente. Este
sistema forma modelos ingenieriles aproximados o representaciones lineales
de los modelos rigurosos (ecuaciones no lineales), el cual es representado
en la figura 18 por medio del diagrama de flujo adaptado por Montiel y Chavez

(1991), con base en la estrategia propuesta por Jirapongphan (1980).

Figura 18. Secuencia de célculo del algoritmo modular simultaneo.

Ciclo externo

Generar los
parametros del
sistema simplificado

Ciclo interno

A

Sistema
simplificado

si

si

Generar nuevos
valores de las
variables del
ciclo interno

Generar nuevos
valores de las
variables del
ciclo externo

Fuente: (Martinez Sifuentes, 2000)

El método modular secuencial aprovecha la ventaja del método secuencial,

tales como la facil incorporacién de maodulos unitarios al sistema, la facilidad de
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localizacion, diagndstico y solucion de falla. Mientras que del método orientado a
ecuaciones aprovecha la eficiencia de las ecuaciones durante procesos complejos,

con multiples recirculaciones y restricciones de disefio.
2.5 Aplicaciones de la Simulacion de Procesos en Ingenieria Quimica.

Una de las fortalezas de la simulacién es la capacidad de ensayar tantos
sistemas reales existan, como aquellos que aun estan en desarrollo. Actualmente
en la industria quimica, se desarrollan paquetes de simulaciones de procesos,

mediante los cuales:

e Se puede predecir los cambios en las condiciones de operacion.

e Se analiza la factibilidad y viabilidad de nuevos procesos.

e Se optimizan los procesos y analizan las alternativas de proceso para reducir
el consumo de energia.

e Se pueden detectar cuellos de botella en flujos de materiales o informacién y
probar nuevos procedimientos que mejoren tal situacion.

e Se utiliza para probar hipétesis sobre el comportamiento del sistema y ganar
asi conocimientos sobre el funcionamiento del mismo.

e Facilita el entrenamiento de operadores e ingenieros de proceso.

2.6  Simulador Aspen-Hysys

El objetivo de esta tesis es desarrollar la simulacion del principal proceso de
separacion de gas natural dentro del Complejo Procesador de Gas, con el uso del

simulador comercial Aspen Hysys.

Aspen Hysys es un programa enfocado a la ingenieria de procesos y la
simulaciéon, ofrece un amplio grado de flexibilidad que permite cumplir tareas

especificas con un enfoque logico (AspenTech, 2017).
La utilidad de Hysys se atribuye a sus siguientes caracteristicas generales:

e Entorno de simulacidon modular tanto para estado estacionario como
para estado dinamico.

e Interfaz grafica de facil acceso.
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e Interpreta interactivamente los comandos segun se introducen en el
programa. Por tanto, no es necesario un boton de ejecucién (run),
aunque permite plantear el problema completo sin hacer céalculos y
después ejecutarlos.

e Es un simulador bidireccional, es decir, el flujo de informacién va en
dos direcciones (hacia delante y hacia atras). Puede calcular las
condiciones de una corriente de entrada a una operacion a partir de
las correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de célculos
iterativos.

e Contiene modelos termodinamicos comunes, cuenta con una base de
datos de méas de 1500 componentes y mas de 16000 sistemas
binarios. Si no se encuentra algun componente dentro de la base de
datos de Hysys, se cuenta con un método de creacién de

componentes hipotéticos.

El anexo G, “Simuladores de procesos comerciales”, describe los tres

principales paquetes de software de simulacion utilizados en la ingenieria quimica.

Para los procesos de gas, petréleo y petroquimica, generalmente la ecuacion
de estado de Peng-Robinson es la méas recomendada en los paquetes de
propiedades. El anexo H, “Seleccién del modelo de calculo de propiedades
termodinamicas”, ilustra el analisis previo a la elecciéon de la(s) ecuacion(es) de

estado que describe(n) el comportamiento de los componentes en el sistema.

La simulacién gue se llevara a cabo para este trabajo sera de tipo continuo,
ocuparemos un método estatico, es decir, si llegara a cambiar alguna propiedad del
proceso como flujo o la temperatura de algin equipo, se tendra que repetir la

simulacién para conocer las nuevas condiciones operativas.
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Capitulo 3

Complejo Procesador de Gas La Venta, Tabasco

3.1 Complejos Procesadores de Gas Natural en México

Para llevar a cabo las actividades de tratamiento y refinacion de petroleo y el
procesamiento de gas natural, la Secretaria de Energia (SENER) otorga los
permisos para la operacion de las plantas. El 30 de junio de 2015 por conducto de
la Direccion General de Gas Natural y Petroquimicos, otorgd los permisos de
procesamiento de gas natural a Pemex para nueve Complejos Procesadores de
Gas: Arenque, Burgos, Cactus, Ciudad Pemex, Coatzacoalcos, La Venta,
Matapionche, Nuevo Pemex y Poza Rica (SENER, 2016).

Estos Complejos estan distribuidos en la region sur-sureste y norte del pais,
cuentan con un total de 71 plantas de distintos tipos. A continuacion, en la tabla 6
se muestra la capacidad disponible para cada planta de acuerdo con el proceso
(PEMEX, 2015).

Tabla 6. Capacidad instalada en los CPG’s de PEMEX.

Plantas Capacidad
Endulzamiento de gas 4,503 MMpcd
Recuperacién de liquidos 5,712 MMpcd
Recuperacion de azufre 219 MMpcd (3,256 td)
Endulzamiento de condensados 144 Mbd
Fraccionamiento de liquidos 569 Mbd
Eliminacién de nitr6geno 630 MMpcd

Fuente: PGPB.

Los complejos de Ciudad Pemex, Cactus y Nuevo Pemex realizan el mayor
endulzamiento de gas amargo, recuperacion de liquidos y recuperacion de azufre.
Con el fin de conocer la capacidad instalada en cada complejo procesador de gas,
el anexo F, “Capacidad instalada en los Complejos Procesadores de Gas”, muestra
la capacidad total de las plantas, correspondientes a los 11 complejos de gas

existentes, actualmente el CPG de Reynosa esta fuera de operacion.

La mayoria de los proyectos tienen como sustento documentos que
contienen lineamientos del disefio de ingenieria y son llamados “bases de disefio”,

en general el contenido de estos documentos es el siguiente:
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. Informacion General

Dentro de este apartado se debe incluir los componentes del proceso, es
decir, se describen las secciones y los procesos involucrados dentro de
la planta; la descripcion del proceso; ubicacién, donde se puede incluir un
mapa representativo de la ubicacion; capacidad de la planta y factor de
servicio, siendo el factor de servicio el tiempo que la planta operay tiene
un valor entre 0 y 1, donde 1 considera una operacion de 365 dias al afio;
finalmente se incluye las lineas de proceso y limites de bateria.

. Materias primas y productos del proceso

Se proporcionan las condiciones operativas de la materia prima y
productos, las cuales son: presion, temperatura, composicion y flujos.
Normalmente se presentan niveles maximos y minimos permitidos.

. Servicios Auxiliares

Dentro de este apartado se deben describir las condiciones de todos los
servicios auxiliares para el funcionamiento de la planta, por ejemplo: agua
de enfriamiento, vapor de alta y baja presion, gas combustible, aire,
energia eléctrica, refrigerantes, agua de enfriamiento, etc. También deben
especificarse las condiciones y otras caracteristicas posibles.

. Condiciones Climaticas

Las condiciones climatologicas del sitio como son: la temperatura,
presiébn, humedad, velocidad del viento, caracteristicas sismicas,
precipitacion deben ser reportadas de acuerdo con la ubicacion de la
planta.

. Nomenclatura

Describe las etiquetas de cada equipo del sistema, mediante un nimero
de serie, si se trata de un equipo general, de relevo o mantenimiento,
generalmente son presentados en listas.

Requisitos de Ingenieria

Al igual que la nomenclatura se presenta una lista con las unidades del
proceso describiendo el tipo de material, dimensiones y/o factores

relevantes del disefio de cada equipo.
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G. Cadigos y Estandares
Esta seccion incluye todas las normas, cédigos y estandares aplicables
durante el desarrollo del disefio de la planta, se enlistan los equipos,
seguridad, instrumentos, sistemas eléctricos y tuberias con las normas y

codigos aplicables a cada disciplina.

Es importante mencionar que el contenido de las bases de disefio parte de
acuerdo con cada proyecto y sus necesidades, normalmente se desarrollan

conforme a lo requerido por el cliente y los servicios de la constructora.

3.2 Informacion general del CPG La Venta.

El Complejo Procesador de Gas La Venta, Tabasco, inicié operacion en 1963
con una planta de absorcion, en el mismo afio también entré en operacion una
planta para deshidratar el crudo proveniente de los yacimientos Agua Dulce y El

Plan. Actualmente la planta de absorcion esta fuera de operacion (PEMEX, 2015).

Figura 19. Vista general del CPG La Venta.

Fuente: PGPB.
La construccién de la planta criogénica en este complejo fue necesaria

debido al descubrimiento de yacimientos en los estados de Campeche y Chiapas,

iniciando operacion en marzo de 1972.
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La planta Criogénica es alimentada por el gas humedo obtenido en exceso
de la endulzadora del CPG Cactus y/o Ciudad Pemex, asi como el gas humedo

dulce proveniente de los pozos del Activo Cinco Presidentes.
3.3 Localizacion de la planta.

El CPG La Venta se encuentra en la poblacion de La Venta, Municipio de

Huimanguillo, Estado de Tabasco, ocupa una superficie de 71 hectareas.

Figura 20. Ubicacion del CPG La Venta.
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Fuente: elaboracion propia.
3.4 Condiciones Climatolégicas

El municipio de Huimanguillo durante el afio presenta dos tipos de clima debido
a su orografia (GOB.MX, 2013-2018):

e Zonas bajas y planas del municipio: el clima dominante es el calido humedo
con abundantes lluvias en verano.
e Zonas montafosas (colindando con los estados de Veracruz y Chiapas): se

aprecia un clima calido humedo con lluvias todo el afio.
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34.1 Temperatura

Al igual que las condiciones climatoldgicas, la temperatura va de acuerdo con la

Zonau:

e Zona Bajay plana: la temperatura maxima media mensual de 30.6°C para el
mes de mayo siendo 45°C la temperatura maxima absoluta y la minima
absoluta alcanza los 14°C.

e Zona montafosa: la temperatura varia entre 25.4°C y 26.9°C.

3.4.2 Precipitacion pluvial

El municipio de Huimanguillo presenta precipitaciones a lo largo del afio,
principalmente en la parte sur y suroeste, estas lluvias decrecen en invierno siendo

éste el periodo donde se registra el 14.4% del total anual.

La media anual de estas precipitaciones es de 2,290.3mm presentadndose en el mes

de septiembre y nula en el mes de abril.
3.4.3 Velocidad del viento

La minima velocidad de los vientos se localiza en el mes de mayo del orden
de los 18km/h, siendo el periodo de noviembre y diciembre donde se presentan las
mayores velocidades de los vientos del orden de 30 km/h.

3.4.4 Humedad

La mayor humedad relativa (rango de 90 a 98 %) se lleva a cabo entre la
01:00 a 07:00 h. Los valores de humedad relativa disminuyen (rango 55 a 60 %)
durante las 15:00 h.

3.45 Presion atmosférica

La presion atmosférica en el municipio de Huimanguillo esta dentro del rango
de 101.100 a 101.400 KPa (0.99 — 1 atm).
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3.5 Planta Criogénica La Venta

La planta esta disefiada para recuperar licuables (C2+), a partir del gas
natural himedo proveniente del Activo Cinco Presidentes y el gas excedente

producido en las plantas endulzadoras de los Complejos Cd. Pemex y/o Cactus.

Como resultado del proceso al que es sometido el gas en este complejo, se
obtiene Gas Seco (gas residual) que es dividido en dos corrientes: una corriente se
envia al CENAGAS y a Bombeo Neumatico (BN) de los campos del Activo Cinco
Presidentes de Pemex Exploracién y Produccién (PEP), el resto proveera gas
combustible a las compresoras existentes de este Complejo.

De igual manera durante el proceso se obtienen condensados (C2+) los
cuales son bombeados a los Complejos de Coatzacoalcos (Cangrejera y Pajaritos)
para su fraccionamiento. La figura 21 muestra el diagrama de bloques del CPG La

Venta.

Figura 21. Diagrama de bloques del proceso dentro del CPG La Venta.
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Fuente: PGPB.
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3.5.1 Descripcion del proceso

Para obtener la recuperacion de licuables (C2+) y gas residual se emplean
tres operaciones basicas: deshidratacion, licuefaccidbn y desmetanizacion. El

proceso puede ser dividido en las siguientes etapas:
Recepcidn y separacion de carga.

El gas natural que se recibe en la planta a limites de bateria es enviado a

tanques separadores, permitiendo una condensacion parcial del mismo.
Compresion

La fase gaseosa obtenida durante la separacién de carga es comprimida
hasta 665 psig, posteriormente pasa a un enfriamiento de dos pasos. Debido a que
el gas de entrada esta saturado con agua a la temperatura de rocio de los
hidrocarburos al pasar por el enfriamiento de dos pasos, se condensa algo de
hidrocarburo y agua. La evaporacioén instantanea de las dos etapas permite reducir
hasta 6.8% de metano contenido en el liquido.

Deshidratacion

El vapor del gas obtenido en la compresion es deshidratado hasta una
temperatura de rocio del agua o menos, esto es para prevenir la formacion de

hidratos o cualquier congelamiento en los siguientes equipos.
Enfriamiento y Expansion

El gas deshidratado es enfriado a -63°F dentro de un tren de enfriamiento,
intercambiando calor con: el gas residual, la alimentacion de la desmetanizadora, el

propano de la desmetanizadora asi como propano refrigerante.
Desmetanizacion

La mezcla resultante del enfriamiento es separada; esta mezcla entra al
domo de la demetanizadora, donde el liquido sigue como reflujo y el vapor se

combina con el vapor proveniente del plato superior de la torre.
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Esta torre permite separar todo el metano de los licuables, permitiendo una
separacion de hasta el 76% del didéxido de carbono presente de la alimentacion, el

cual saldra con el destilado.
Compresion del gas seco a limites de bateria

El gas residual intercambia calor con el gas de alimentacion (tren de
enfriamiento) de tal modo que se calienta hasta 60°F antes de ser enviado a limites

de baterias a una presion de 500 psig y -100°F.
Bombeo de etano a Coatzacoalcos

Los fondos de la desmetanizadora se bombean al tanque de almacenamiento
de liquido, posteriormente son enviados al Complejo de Coatzacoalcos para su

fraccionamiento.

3.5.2 Capacidad

La planta esta disefiada para una carga de hasta 182 MMpcd de gas humedo.
3.5.3 Flexibilidad

La planta no seguira operando cuando se presente una falla de electricidad,
vapor, agua de enfriamiento o aire de instrumentos. A cualquier falla de éstas, la
carga se envia al sistema de desfogue del CPG La Venta. O bien por fallas en las
bombas de envio de liquidos, en los turbo-expansores, y compresoras la planta
puede seguir operando con sus respectivos relevos, so6lo que con menor

recuperacion de licuables.

48



3.5.4 Especificacidon de las cargas de alimentacion

Actualmente la composicion del gas humedo de alimentacion a la planta

Criogénica es la siguiente:

Tabla 7. Composicion del gas proveniente del CPG Cactus / Ciudad Pemex

Composicion (% Mol)
N2 C1 CO2 C2 Cs ICs NCs4 ICs NCs Cet
12.32 66.80 0.00 10.33 6.94 0.84 1.97 0.32 0.35 0.13

Tabla 8. Composicion del gas proveniente del Activo Cinco Presidentes

Composicién (% Mol)
N2 Ci1 CO2 Cz Cs IC4 NCa ICs NCs Cet
2.50 78.01 0.09 9.27 6.36 1.07 1.83 0.39 0.35 0.13

3.55 Especificaciones de los productos

Actualmente la composicion del gas residual y condesados de la planta

criogénica es la siguiente:
Gas Residual

Tabla 9. Composicién del gas residual obtenido del CPG

Composicién (% Mol)
N2 C1 CO2 Cz Cs IC4 NCa ICs NCs Cet+
6.30 90.16 0.05 3.29 0.18 0.01 0.01 0.00 0.00 0.00

Etano y Licuables

Tabla 10. Composicion de los condensados obtenidos del CPG

Composicién (% Mol)
N2 C1 CO2 C2 Cs ICa NCa ICs NCs Cet+
0.00 0.20 0.11 4262 2856 599 1126 3.96 3.78 3.52
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3.5.7 Condiciones de las cargas de alimentacion en Limites de Bateria.

Condiciones actuales en Limites de Bateria

Tabla 11. Condiciones de las cargas de alimentacion al CPG

Tem Flujo
Alimentacién Edo. Fisico Presion (kg/cm?) (QC;)' (MMpcd)
Gas humedo del
Activo Cinco Gas 40 29 135
Presidentes
Gas humedo Cactus 30
/ Cd. Pemex Gas 50 20
3.5.8 Condiciones de los productos en Limites de Bateria
Condiciones actuales de los productos en Limites de Bateria
Tabla 12. Condiciones de los productos a L.B.
Productos Estado Fisico  Presién (kg/cm?)  Temp. (°C)
Gas residual a SNG Gas 53.40 39.69
Gas BN Gas 60.93 34.51
Gas Combustible Gas 60.93 34.51
Licuables (C2+) Liquido 25.79 27.77
3.5.9 Servicios Auxiliares
3.59.1 Vapor

No se genera vapor en la planta Criogénica dentro de los limites de bateria
(L.B.). El area de servicios auxiliares proporciona el vapor necesario para la planta,
las condiciones de entrega del vapor se muestran en la tabla 13.

Tabla 13. Condiciones a la entrega del vapor en los limites de bateria.

Servicio de Presion Temperatura _
Calidad
vapor (kg/cm?) (°C)
Alta 102 440 Sobrecalentado
Media 45 346 Sobrecalentado
Baja 3.5 147 Saturado

Fuente: elaboracién propia, con base en datos de PEMEX.
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Cabe mencionar que el vapor utilizado para algunos equipos es obtenido a
partir de estaciones reductoras de presion, normalmente a partir de vapor de 45.0
kg/cm?.
3.5.9.2 Agua de Enfriamiento.

Para los sistemas de enfriamiento se dispone de agua proveniente de la torre

de enfriamiento CT-401. Las condiciones de disefio del agua en L.B. son las

siguientes:
Tabla 14. Condiciones de disefio del agua de enfriamiento.
Presion (kg/cm?) Temperatura (°C)
Entrada 4.2 32
Retorno 3.5 46
Fuente: elaboracion propia, con base en datos de PEMEX.
3.5.9.3 Aire de instrumentos

Las especificaciones del aire de instrumentos se muestran en la tabla 15:

Tabla 15. Especificaciones del aire de instrumentos.

Presion del sistema (kg/cm?) 4.5

Temperatura (°C) 38
Punto de rocio (°C) -40
Impurezas (fierro, aceite) ninguna

Fuente: elaboracion propia, con base en datos de PEMEX.

3594 Gas combustible

La demanda del gas combustible se cubre con el gas residual de baja presion

(aprox. 14.7 kg/cm?) de la misma planta. Aproximadamente es de 7.72 MMpcd.
3.5.95 Sistema de Refrigeraciéon

Se utiliza propano como refrigerante, el cual se recibe de la torre
desmetanizadora y dentro de los L.B. La composicion de disefio aproximadamente

es como sigue:

51



Tabla 16. Composicion del propano refrigerante.

Componente %mol

Etano 1.76
Propano 96.6
i-butano 0.86
n-butano 0.79

Fuente: elaboracion propia, con base en datos de PEMEX.

3.5.9.6 Desfogue

Los cabezales de desfogue dentro de L.B. se unen al cabezal de desfogue

hamedo y seco.
3.5.9.7 Sistema de Seguridad
El sistema de seguridad estd compuesto por:

e Sistema contra incendio: es la red contra incendio, se utilizan las
normas NFPA y PEMEX para su disefio, tanto el equipo movil y
portatil, como los rociadores y las camaras de espuma son
responsabilidad de la superintendencia de seguridad industrial y
proteccion ambiental (PEMEX, 2015).

e Proteccién personal: Se instala una regeneradora de emergencia con
lavaojos cercano al area de metanol. Se recomienda el uso de equipo
de seguridad industrial: ropa de algoddn, botas, guantes de cuero,

orejeras o tapones, gafas y casco.

3.5.9.8 Lista de Equipos
Separadores
Clave Descripcion
FA-101 Tanque separador llegada de gas de carga
FA-102 Tanque separador del gas de alimentacién a deshidratadores
FA-103 Tanque de flasheo para estabilizar condensados
FA-104 Tanque separador de succion al expansor GC-101
FA-105 Tanque separador condensables del FA-104
FA-106 Tanque de producto condensables (C2+)
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Compresores

Clave Descripcion
GC-101 Compresor de gas de alimentacién
GC-102 A/B Motocompresor de gas residual
Expansores
Clave Descripcion
GB-101 Expansor
Torres
Clave Descripcion
DA-101 Torre desmetanizadora
Rehervidores
Clave Descripcion
EA-102 Rehervidor torre desmetanizadora
Separadores
Clave Descripcion
EA-101 Enfriador de gas de carga — gas residual de alta presion
EA-103 Enfriador de gas de carga — gas residual de baja presién
EA-104 Enfriador de carga — gas refrigerante
EA-105 Enfriador de gas de carga — gas residual de baja presién
EA-106 Enfriador de carga — gas refrigerante
EA-107 Enfriador de gas de carga — gas residual baja presion
EA-108 Enfriador de gas de carga — licuables
EA-109 Enfriador de gas residual — licuables C2+
EA-110 Enfriador de gas residual
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Capitulo 4
Simulacion del Complejo Procesador de Gas La Venta, Tabasco

En esta seccion se desarrolla la simulacion del proceso criogénico de La

Venta de acuerdo con los siguientes escenarios:

Escenario 1. Composicién de gas de carga de acuerdo con la filosofia de
operacion.

Es la simulacién basada en configuracién de turbo-expansion, esta disefiada
para procesar 182 MMPCD de gas natural conteniendo 10.6% mol de etano,
0.25% mol de COz2, 5.51% mol de propano, 3.52% mol de mezcla de butano
e hidrocarburos pesados y 80.12% de metano. La alimentacion estara
saturada con agua a las condiciones de 37.9 kg/cm? y 37.77°C.

Escenario 2. Composicién del gas con base en las cargas provenientes de
los complejos procesadores de gas.

Es la simulacion basada en la configuracion de turbo expansion, esta
disefiada para procesar 165 MMpcd de gas natural provenientes de dos
corrientes:

1. Gas humedo del CPG Cactus/ Ciudad Pemex conteniendo 10.33%
mol de etano, 0.00% mol de COz2, 6.94% mol de propano, 3.61% mol
de mezcla de butano e hidrocarburos pesados, 66.80% de metano y
12.32 % de nitrégeno.

2. Gas humedo del Activo Cinco Presidentes conteniendo 9.27% mol de
etano, 0.09% mol de CO2, 6.36% mol de propano, 3.61% mol de
mezcla de butano e hidrocarburos pesados, 78.01% de metano y 2.50
% de nitrégeno.

La alimentacion estara saturada con agua y a las condiciones de la tabla 11.
Escenario 3. Reconfiguraciéon de la planta criogénica.

Es la simulacion que consiste en adicionar dos corrientes de alimentacion a
la torre desmetanizadora (DA-101). A continuacion, se describe la obtencién
de dichas corrientes:

1. Se divide en dos corrientes el flujo total a la entrada del tren de

enfriamiento a una proporcion 70-30%. La corriente de mayor flujo
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ingresa al tren de enfriamiento. La segunda corriente sigue como
alimentacion a la torre desmetanizadora (DA-101).

2. Se divide en dos corrientes el vapor resultante del tanque separador
(FA-105) a una proporcion 80-20%. La corriente de mayor flujo se
combina con el gas de residual obtenido de la torre desmetanizadora
(DA-101). La corriente de menor proporcion fluye a la demetanizadora.

Esté disefiada para procesar 165 MMpcd de gas natural provenientes de
dos corrientes:

1. Gas humedo del CPG Cactus/ Ciudad Pemex conteniendo 10.33%
mol de etano, 0.00% mol de COz2, 6.94% mol de propano, 3.61% mol
de mezcla de butano e hidrocarburos pesados, 66.80% de metano y
12.32 % de nitrégeno.

2. Gas humedo del Activo Cinco Presidentes conteniendo 9.27% mol de
etano, 0.09% mol de CO2, 6.36% mol de propano, 3.61% mol de
mezcla de butano e hidrocarburos pesados, 78.01% de metano y 2.50
% de nitrégeno.

La alimentacion estara saturada con agua y a las condiciones de la tabla 11.
4.1 Creacion del ambiente de simulacién.

Al abrir el programa ASPEN HYSYS, la ventana observada sera similar a la
mostrada en la figura 22. Dentro de esta ventana se pude seleccionar la opcion de
crear un nuevo ambiente (New Case) o bien cargar una simulacion previamente

disenada.

Antes de comenzar con la construccion de la simulacion se debe elegir el
conjunto de unidades; Hysys permite seleccionar tres conjuntos de unidades
basicos (SI, EuroSl y Field) que trae incorporado, pero es posible generar un nuevo
set de unidades que se ajuste a nuestras preferencias. La siguiente ventana
direcciona al usuario a la seccion de componentes y el método de célculo para las

propiedades termodinamicas.
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Figura 22. Ventana inicial del simulador ASPEN HYSYS.

<No Document - Aspen HYSVS V8.6 - aspenONE

@J!ﬂﬂlﬁmﬁi‘«m&

| s e
[

aspenONE Exchange

Cen

Cnat Suppar

q @3 9
i | comy | spn curec b s e
Content Uy

Search aspenONE Exchange a

@ Open Recent Models

New You have no recent models to view.

Si bien el simulador posee un banco de datos con las propiedades

especificas de diversos componentes, si

algun(os) componente(s) no se

encuentra(n) en el banco de datos, se debera especificar manualmente cada uno

de ellos. En la figura 23 se observa los componentes ya especificados en el

ambiente de simulacion, los cuales son: metano, etano, propano, n-butano, i-

butano, n-pentano, i-pentano, hexano, diéxido de carbono, nitrégeno y agua.

Figura 23. Especificacién de componentes.
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Una vez seleccionado los componentes, es

momento de seleccionar el

método de calculo de propiedades termodindmicas, para ello nos dirigimos a la
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carpeta “Fluid Packages”, la cual se encuentra del lado izquierdo dentro de la
columna Properties, como se muestra en la figura 24. El modelo PENG-ROBINSON
es recomendable para procesamientos de gas, procesos de refineria y
petroquimica. También es recomendado para procesos con altas temperaturas y

presiones.

Figura 24. Especificagi()n de las Ecuaciones de Estado.
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4.2  Simulacién del proceso criogénico

La simulaciéon tendrd tres escenarios diferentes a continuacion se describe la
simulacion del escenario uno y dos que esta basada en la configuracién de turbo-

expansion.

La primer etapa a simular corresponde a la recepcion y separacion de carga,
para ello se consideran dos cargas de entrada: Gas humedo proveniente del CPG
Cactus / Ciudad Pemex (CPG CNP) y el Gas del Activo Cinco Presidentes (GACP),
la composicién estd dada en la descripcién de los escenarios, mientras que las
condiciones de operacion de acuerdo a la tabla 11, debido a que el gas que alimenta
el proceso esta saturado con agua, se coloca un Saturate Unit Operation, el cual
permite saturar la carga de alimentacion con agua a las condiciones de entrada. El

gas se recibe en el tanque separador FA-101 como se muestra en la figura 25.
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Figura 25. Simulacién de la etapa de recepcion y separacion de carga.
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La fase gaseosa obtenida durante la separacion de carga se comprime por

medio del equipo GB-101, donde es comprimido hasta 46.75 kg/cm?. Dentro del

ambiente de simulacién se deben de especificar el tipo de compresor utilizado

(centrifugo o reciprocante), la eficiencia (Adiabatica o politropica) y la presion de

salida; la figura 26 muestra la ventana de las especificaciones del compresor.

Figura 26. Ventana para ingresar la configuracion de los componentes.
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A continuacioén, pasa por un enfriamiento de dos pasos; el primero por el EA-
101 (agua) y el segundo paso a través del rehervidor EA-102 de la torre
desmetanizadora. La figura 27 muestra la ventana para las especificaciones de los
intercambiadores de calor, donde se debe de especificar: el fluido que pasa por los

tubos y la coraza, su caida de presion, temperaturas de salida, etc.

Figura 27. Ventana para ingresar los datos correspondientes a un intercambiador de calor.
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Al enfriar la corriente, se condensa algo de hidrocarburos y agua. Esta mezcla
de hidrocarburos, agua y vapor son separados en el tanque FA-102, siendo este
tanque el separador previo a la etapa de deshidratacion, como se ilustra en la figura
28.

El gas proveniente del tanque FA-102 es deshidratado por la unidad FS-101
hasta una temperatura de rocio del agua (101°C) o menos. A partir del gas
deshidratado comienza la seccién criogénica, iniciando con el enfriamiento y la

expansion.

El gas deshidratado pasa por un tren de enfriamiento (EA-107 al EA-108),

donde intercambian calor el gas residual, la alimentacion de la desmetanizadora,
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los fondos de la desmetanizadora (propano) y propano refrigerante. La mezcla

liquido- vapor resultante del enfriamiento es separada en el tanque FA-103.

Figura 28. Simulacién del proceso en el CPG La Venta previo a la etapa de deshidratacion.
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El vapor entra al expansor GC-101 donde se expande hasta 15.5 kg/cm?,
produciendo una mezcla de dos fases, esta mezcla se separa en el domo de la
demetanizadora, el liquido sigue como reflujo de la desmetanizadora y el vapor se

combina con el proveniente del plato superior de la torre.

Mientras que el liquido del tanque FA-103 se expande hasta 17 kg/cm?, la
nueva mezcla resultante es enviada al tanque FA-104. El vapor de la separacién
instantanea se combina con el vapor de la desmetanizadora para formar el gas
residual de la planta criogénica. Para la fase liquida, intercambiara calor con la

corriente de gas de alimentacién (EA-107) a la desmetanizadora.

La torre desmetanizadora DA-101 consiste en 40 platos, donde el liquido de
salida del expansor es alimentado en el plato superior y el liquido del tanque (FA-

104) es alimentado en el séptimo plato.

Dentro de la torre desmetanizadora es separado todo el metano de los
licuables recuperados. Sirve para separar aproximadamente el 76% del CO:2

presente en la alimentacion combinada, el cual saldra con el destilado. Los fondos
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de la desmetanizadora se bombean al tanque de almacenamiento de producto
liquido FA-106, donde aproximadamente un 86% del etano de la alimentacion

combinada sale con los licuables.

Como se menciond anteriormente, el gas residual intercambia calor con el
gas de la alimentacion de tal modo que se aprovecha la energia Gtil; esta corriente
llega hasta una temperatura de 15°C, siendo esta temperatura la solicitada en los
limites de bateria del CPG.

El gas residual es dividido en diferentes corrientes: Gas combustible a
deshidratacion de crudo, autoconsumo, gas residual a bombeo neumatico y gas
residual al CENAGAS. El gas que sera enviado al CENAGAS fluye a las
compresoras GB-102 A/B las cuales descargan a los post-enfriadores de gas

residual (EA-110 A,B,C y D), que lo enfrian hasta 37°C y una presion de 35 kg/cm?.

Los fondos de la desmetanizadora, liquidos provenientes del tanque FA-103,
son juntados en el tanque de almacenamiento FA-104, los cuales seran bombeados
a Pajaritos. La figura 29 muestra la simulacién completa de la planta criogénica de
La Venta.

61



v o

GNNSNODOLNY
=

ONNSNOJ0LNY

TWNAISIH Sv

operando con 165 MMpcd.

3

del escenario 1
62

Figura 29. Simulacion




Capitulo 5
Andlisis de Resultados y Conclusiones
5.1 Andélisis de resultados

En este capitulo se presentan las tablas de resultados obtenidas a
consecuencia de la simulaciéon, y su correspondiente comparacién con la

composicidén y condiciones operativas propuestas en los escenarios.

Una vez terminada la simulacion de los tres escenarios, se prosiguié a revisar
los resultados obtenidos, para ello se verificé el balance de materia y energia. Cabe
mencionar que para realizar este andlisis se tomaron las principales corrientes de

proceso.

El escenario uno permite establecer las condiciones operativas del proceso,
de acuerdo con las siguientes consideraciones: operacion a su maxima capacidad
y la composicién de carga maxima tolerable. Los datos obtenidos conceden la
tolerancia operativa por unidad, las cuales seran de apoyo para los escenarios dos

y tres.

En dicho escenario se observé que al operar a la maxima capacidad la torre
desmetanizadora presenta problemas de convergencia cuando se extrae por el
domo cantidades mayores a 125 MMpc, esto se debe a que la composiciéon de

metano es del 99%, es decir, obtenemos una recuperacion de licuables al 100%.

Al ser un escenario ideal, podemos observar que los limites permisibles de
temperatura dentro de la desmetanizadora son: -115.2 °C para el domo, mientras
gue para los fondos es de -32.77°C. Para el tren de intercambio de calor el principal
problema presentado fue el cruzamiento de temperaturas en los intercambiadores
EA-101, EA-103 y EA-105.

Las temperaturas en el tren de enfriamiento estan relacionadas directamente
a la corriente de salida del domo de la torre desmetanizadora, siendo una variable

de control para la torre.
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Utilizando las mismas caracteristicas escenario uno, se realiza la simulacion
con una carga de 165MMpcd. Donde se obtiene una temperatura de -98.36°C para
el domo y 19°C para los fondos. Se extraen 122 MMpc de gas residual tiene una
composicion del 96.54% en metano, asi mismo, se tiene una recuperacion del 68%
del etano contenido del gas de la alimentacion. Asi mismo, ya no se presento

cruzamiento de temperaturas en el tren de enfriamiento.

La composicion del gas y la carga de alimentacion a la planta para los
escenarios dos y tres es la misma. Para el escenario dos tenemos un gas residual
con una composicion del 87.42% en metano y una recuperacion del 21% del etano.
Las temperaturas en la torre son de -87 °C y 27°C para el domo y los fondos

respectivamente.

Finalmente, para el escenario tres se realizaron dos simulaciones, en la
primera se extrae de la torre desmetanizadora 130 MMpc y en la segunda 132
MMpc. Este escenario tiene una division de dos corrientes existentes en el proceso,
y lo cual permite obtener una mejor recuperacion del etano contenido en el gas de

alimentacion y a su vez aumenta la composicion del metano en el gas residual.

La corriente a la entrada del tren de enfriamiento es dividida en dos a una
proporcion de 70-30%, la corriente con mayor flujo pasa por el tren de enfriamiento
y la parte restante pasa a un nuevo intercambiador, finalmente forma parte de la
alimentacion a la torre. Con esta primera division en la corriente de alimentacién

pasamos de una composicion del 87.42% al 89.94% en metano.

La tabla 17 muestra la variacion en composicion de metano para el gas
residual de acuerdo con la proporcién utilizada en la corriente a la entrada del tren

de enfriamiento, tomando como base la composicion obtenida del escenario dos.

Tabla 17. Composiciéon en metano para el gas residual de la torre desmetanizadora al dividir la
corriente de alimentacion al tren de enfriamiento

Proporcion (%) Composicién (%)
70-30 87.42
80-20 89.06
60-40 90.62
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La segunda corriente que es dividida es la proveniente del tanque separador
FA-105 a una proporcion 80-20%, donde la corriente de mayor flujo se combina con
el gas residual de la desmetanizadora y la parte restante sirve de alimentacion a la
torre, esta corriente se divide debido a que si se incorpora en su totalidad disminuye

la composicion en metano del gas residual total.

Con la divisién de las corrientes de proceso el beneficio se ve reflejado en la
recuperacion de etano ya que esta pasa del 21% al 62%. Utilizando la nueva
configuracion se corre una nueva simulacion la modificacion se presenta en la
cantidad de gas residual extraido en la torre de 130 MMpc pasa a 132 MMpcd.
Donde se observa una baja del 1.3% de composicién en metano. Las temperaturas
en la torre son de -93 °C y 29°C para el domo y los fondos respectivamente.

La tabla 18 muestra la composicién del gas residual obtenida para los tres
escenarios propuestos, el gas residual estd conformado por la combinacién de la
corriente proveniente del domo de la torre desmetanizadora y el tanque de
separacion FA-105. Para dichos escenarios se cumplen con los rangos establecidos
en la NOM-001-SECRE-2010 para cada componente.

Es importante mencionar que el N2 permanece en su totalidad en la corriente

del gas residual, siendo el nuevo componente a tratar.

Tabla 18. Composicion del gas residual obtenidos utilizando el simulador Aspen Hysys.

Composicién (%Mol)

Escenario
(MMpcd) Ci Cz Cs NCs 1ICs NCs ICs  Ce+ N2 CO2 H20

1: (182) 99.30 0.60 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.03 0.00
1: (165) 96.30 3.34 0.05 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.30 0.00
2: (165) 8742 750 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 4.93 0.08 0.00
3: (165) 91.16 357 0.04 000 0.00 0.00 0.00 0.00 5.14 0.09 0.00
3: (165 89.86 4.95 0.03 000 0.00 0.00 0.00 000 5.07 0.09 0.00

*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.

Mientras que, en la tabla 19, “Composicion de los liquidos condensables”,
vemos gue son cargas ricas en etano y propano, siendo el etano el principal
componente para el condensado podemos ver que el escenario uno con 165MMpcd,

cumple con esa caracteristica. En los otros escenarios el mayor porcentaje es
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ocupado por el propano, sin embargo, para la mayoria de los casos no se tiene
metano, CO2 y N2. Sin embargo, parte del CO: deberia de salir con los

condensables.

Tabla 19. Composicién de los condensados obtenidos utilizando el simulador Aspen Hysys.

Composicion (%Mol)

Escenario
(MMpcd) Ci1 C2 Cs NCa IC4 NGCs ICs  Ce+ N2 CO2 H20

1:(182) 2.03 27.72 3249 1922 731 419 364 155 000 031 153
1:(165) 0.00 37.82 3533 1427 593 254 229 086 0.00 000 qog
2:(165) 0.00 22.46 48.88 14.13 7.82 267 285 099 0.00 0.00 21
3:(165) 0.00 37.21 39.28 1158 6.39 220 2.35 082 000 0.00 o317

3:(165)* 0.00 34.10 4159 11.98 6.64 226 241 0.84 0.00 0.00 018
*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.

La tabla 20 muestra las condiciones de los productos en limites de bateria.
Analizando los datos podemos observar que no hay variacion para la temperatura 'y
presion, esto se debe al control de entrega. En cuanto al flujo se proporciond un
valor fijo al gas utilizado para bombeo neumético ya que la entrega es necesaria
para llevar a cabo las actividades exploracién y produccién por parte de las

Empresas Productoras del Estado (PEP).

Tabla 20. Condiciones de los productos en L.B. obtenidos utilizando el simulador Aspen Hysys.

Presion
Productos Estado fisico Escenario Temp. (°C) Flujo (MMpcd)
(kg/cm?)
1. (182) 34.75 34.51 1224
Gas residual a 1. (165) 34.75 34.51 1184
CENAGAS Gas 2. (165) 34.75 34.51 123.7
3. (165) 34.75 34.51 118.6
3: (165)* 34.75 34.51 120.3
1. (182) 34.75 34.51 10.73
1. (165) 34.75 34.51 10.73
Gas BN Gas 2: (165) 34.75 34.51 10.73
3. (165) 34.75 34.51 10.73
3: (165)* 34.75 34.51 10.73
1: (182) 34.75 34.51 1.37
Gas 1. (165) 34.75 3451 0.98
combustible Gas 2. (165) 34.75 34.51 1.50
3:(165) 34.75 34.51 1.00
3: (165)* 34.75 34.51 1.17
1: (182) 27.48 27.62 8,192
Licuables _ 1. (165) 27.60 27.62 14,090
(C2+4) Liquido 2:(165) 27.48 27.62 14,870
3:(165) 27.62 27.63 17,670
3: (165)* 27.60 27.62 17,340

*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.
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Ahora bien, la tabla 21 muestra la capacidad y el LMTD para cada intercambiador
de calor que conforma el tren de enfriamiento. Para poder llegar a estos valores, la
simulacion se realizé en dos etapas, en la primera se colocaron intercambiadores de calor
que permitian tener un pre-balance de energia permitiendo tener el proceso completo, es
decir, la torre DA-101 tenia que converger. La segunda etapa consistia en cambiar los
intercambiadores por aquellos que permitian utilizar las dos corrientes involucradas en la

transferencia de calor.

Tabla 21. Condiciones de operacion de los intercambiadores de calor del tren de enfriamiento.

) Capacidad
Intercambiador Escenario (BTUM) LMTD (F)
1: (182) 7.01E+06 64.99
1: (165) 6.35E+06 46.49
EA-103 2: (165) 7.03E+06 32.34
3: (165) 4.92E+06 90.27
3: (165)* 4.92E+06 90.27
1: (182) 1.26E+07 12.77
1: (165) 1.14E+06 12.77
EA-104 2: (165) 1.16E+07 12.77
3: (165) 8.15E+06 12.77
3: (165)* 8.15E+06 12.77
1: (182) 7.34E+06 63.43
1: (165) 6.65E+06 40.54
EA-105 2: (165) 6.65E+06 26.88
3: (165) 4.66E+06 71.58
3: (165)* 4.66E+06 71.58
1: (182) 1.08E+07 20.68
1: (165) 9.77E+06 20.68
EA-106 2: (165) 9.56E+06 20.68
3: (165) 6.69E+06 20.68
3: (165)* 6.69E+06 20.68
1: (182) 1.17E+07 78.69
1: (165) 1.06E+07 51.42
EA-107 2: (165) 1.01E+07 32.16
3: (165) 2.50E+06 63.59
3: (165)* 7.04E+06 63.59
1: (182) 4.31E+06 25.14
1: (165) 3.90E+06
EA-108 2: (165) 3.57E+06 20.10
3: (165) 2.50E+06 20.10
3: (165)* 2.50E+06 20.10

*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.

Durante el desarrollo de la etapa de enfriamiento, el mayor problema
presentado era el cruce de temperaturas en los intercambiadores: gas residual-gas

de carga.
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Para el caso del intercambiador EA-101, se utiliza como servicio auxiliar agua

de enfriamiento, se coloco un intercambiador tipo coraza y tubos, la tabla 22 muestra

los resultados obtenidos. Este intercambiador debia cumplir con las condiciones en

L.B. de la torre de enfriamiento CT-401.

Tabla 22. Condiciones de operacion del intercambiador EA-101.

E ) Capacidad LMTD (F)

; scenario

Intercambiador (BTU/)
1: (182) 1.15E+07 24.23
1: (165) 1.04E+07 24.23

EA-101 2:(165) 1.01E+07 12.55

3: (165) 3.19E+06 12.55
3: (165)* 3.19E+06 12.55

*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.

Mientras que para la unidad EA-102, el cual corresponde al rehervidor de la

torre DA-101, se tom0 la decision de colocar un intercambiador que permita llevar a

cabo el cambio de temperatura para la corriente de alimentacion del compresor GB-

101 y el cual cumpliera con las condiciones operativas del sistema.

Para la torre desmetanizadora (DA-101) se especificé el numero de platos, asi

como el plato donde se alimenta la carga, el reflujo para el condensador y el

rehervidor, la temperatura y presion de operacion. La tabla 23 muestra la

configuracion de la torre para los tres escenarios.

Tabla 23. Condiciones de operacion de la torre DA-101.

Escenarios

DA-101 1: (182) 1: (165) 2: (165) 3: (165) 3: (165)*
No. de platos 40 40 40 40 40
f—\hmentamon en 17 1,7 1,7 1,7, 21, 13 1,7,21, 13
os platos
Presiéon domo
(Kglcm?) 15 15 15 15 15
Pre3|on2 del fondo 18.2 18.2 18.2 18.2 18.2
(Kg/cm?)
Flujo ala salida
del domo (MMpcd) 125 130 130 130 132
Temperatura en el i ) _ . -
domo (°C) 78 98 87 87 87
Temperatura en el
fondo (°C) 10 19 27 27 27
Flujo a la salida 25,406 18,650 14,864 17,337 17,337

fondo (bbl/d)

*Nota: Se extrae de la torre 132 MMpc de gas residual por el domo.
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El perfil de temperatura para la torre DA-101 se muestra en la grafica 1; a pesar

de que se realizaron tres escenarios con diferentes cargas, su comportamiento es
similar.

Gréfica 1. Perfil de temperatura de la torre DA-101.
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Asi mismo, la grafica 2 muestra el perfil de presion, al igual que el perfil de

temperatura su comportamiento es similar para los escenarios simulados.

Graéfica 2. Perfil de presion de la torre DA-101.
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Ahora bien, en las tablas 24, 25 y 26 se observan las condiciones de los
compresores y el expansor, el compresor GB-101 y expansor GC-101 conforman el

turbo-expansor del proceso, debido a que el GB-101 utiliza la energia generada por
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el GC-101. Los cambios significativos se observan en la potencia utilizada potencia

utilizada para cada escenario.

Tabla 24. Condiciones operativas del compresor GB-101.

Escenarios
GB-101 1: (182) 1: (165) 2. (165) 3. (165) 3. (165)*
Tipo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo
Potencia (hp) 4,435 4,021 3,209 3,209 3,209
Eficiencia (%) 75 75 75 75 75
Presion de salida
(kglcm?) 47.78 47.78 47.78 47.78 47.78
Temperatura de 68.81 68.81 50.67 50.67 50.67
salida (°C)
Fraccion de vapor 1 1 1 1 1
Flujo (MMpcd) 182.35 165.32 165.14 165.14 165.14
Tabla 25. Condiciones operativas del compresor GB-102.
GB-102 Escenarios
1: (182) 1: (165) 2: (165) 3: (165) 3: (165)*
Tipo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo
Potencia (hp) 7,183 7,179 7,699 6,527 6,527
Eficiencia (%) 75 75 75 75 75
Presion de salida 35.1 35.1 35.1 35.1 35.1
(kg/cm?)
Temperatura de 74.22 83.57 91.14 52.86 52.86
salida (°C)
Fraccion de vapor 1 1 1 1 1
Flujo (MMpcd) 134.47 130.14 135.93 132.24 132.24
Tabla 26. Condiciones operativas del expansor GC-101.
GC-101 Escenarios
1: (182) 1: (165) 2: (165) 3: (165) 3: (165)*
Tipo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo Centrifugo
Potencia (hp) 2,044 1,748 1,959 1,440 1,440
Eficiencia (%) 75 75 75 75 75
PreS|or21 de salida 17 18 16.85 16 16
(kg/cm?)
Temperatura de -88.34 -86.63 -88.84 -90.39 -90.39
salida (°C)
Fraccion de vapor 0.93 0.94 0.94 0.94 0.94
Flujo (MMpcd) 127.11 115.23 117.76 82.43 82.43

Cabe mencionar que la potencia obtenida para los expansores y compresores

no corresponde a un solo equipo, normalmente esa potencia esta repartida entre
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dos o tres unidades. La eleccion de numeros de equipos depende de las

especificaciones de estos.

Finalmente, las tablas 27, 28, 29, 30 y 31 muestran las condiciones y

composiciones de las corrientes mas representativas del proceso para los tres

escenarios.

Tabla 27. Composicion y condiciones de las corrientes mas representativas del proceso criogénico
para el Escenario 1 con una carga de 182 MMpcd.

Corriente GHPSAT 21 23 25 GP L+ Gas Residual C2+
Componentes Carga de la | Alimentacion g;r:g;ozel Alimentacién | Gas Residual corl;c;(:iga?tjes Gas residual | Condensables

(mol) planta plato 7 DA-101 FA-105 domo DA-101 DA-101 DA-101 para L.B. para L.B

(o} 0.80 0.93 0.94 0.32 1.00 0.12 0.99 0.02

C; 0.11 0.06 0.05 0.29 0.00 0.46 0.01 0.28

Cs 0.05 0.01 0.00 0.23 0.00 0.25 0.00 0.32

NC. 0.02 0.00 0.00 0.09 0.00 0.09 0.00 0.19

IC, 0.01 0.00 0.00 0.04 0.00 0.04 0.00 0.07

NCs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.01 0.00 0.04

I1Cs 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.04

Ce+ 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.02

N, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00

H,O 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.02

Flujo (MMpcd) 182.37 127.11 16.85 38.04 125.00 141.85

bbl/d 22,407.16 25,406.65 8,192.09

Temp. (°C) 37.27 -52.78 -75.24 -57.42 -115.21 -32.77 -109.88 26.50

Presion (kglcm?) 37.00 44.76 17.83 17.48 15.00 18.20 15.00 18.20

Fraccion vapor 1.00 1.00 1.00 0.16 1.00 0.00 0.99 0.00

Tabla 28. Composicién y condiciones de las corrientes mas representativas del proceso criogénico
para el Escenario 1 con una carga de 165 MMpcd.

Corriente GHPSAT 21 23 25 GP L+ Gas Residual C2+
Componentes |Cargadela | Alimentacion Fraccion Elimentacion | Gas Residual Liquidos Gas residual | Condensables
gaseosa del condensables
(mol) planta  |plato 7 DA-101 domo DA-101 DA-101 para L.B. para L.B
FA-105 DA-101
C 0.80 0.93 0.94 0.32 0.97 0.00 0.96 0.00
C 0.11 0.06 0.05 0.29 0.03 0.47 0.03 0.38
Cs 0.05 0.01 0.00 0.23 0.00 0.33 0.00 0.35
NC, 0.02 0.00 0.00 0.09 0.00 0.12 0.00 0.14
IC, 0.01 0.00 0.00 0.04 0.00 0.05 0.00 0.06
NCs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.02 0.00 0.03
ICs 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.02 0.00 0.02
Ce: 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01
N, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01
Flujo (MMpcd) 165.33 115.24 15.28 34.48 122.00 137.28
bbl/d 20314.18769 18,650.04 14085.43344
Temp. (°C) 37.27 -52.78 -75.24 -57.42 -98.36 19.04 -95.77 26.50
Presion (kg/cm?) 37.00 44.76 17.83 17.48 15.00 18.20 15.00 18.20
Fraccién vapor 1.00 1.00 1.00 0.16 1.00 0.00 1.00 0.00
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Tabla 29. Composicién y condiciones de las corrientes mas representativas del proceso criogénico
para el Escenario 2 con una carga de 165 MMpcd.

Corriente GHPSAT 21 23 25 GP L+ Gas Residual C2+
Componentes |Cargadela | Alimentacion Fraccin Elimentacion | Gas Residual Liguidos Gas residual | Condensables
(mol) planta  |plato 7 DA-101 gaseosa del domo DA-101 DA-101 condensables para L.B. para L.B
FA-105 DA-101
(o 0.76 0.88 0.92 0.29 0.87 0.00 0.87 0.00
C, 0.09 0.05 0.05 0.26 0.08 0.23 0.07 0.22
Cs 0.06 0.01 0.01 0.27 0.00 0.49 0.00 0.49
NC, 0.02 0.00 0.00 0.09 0.00 0.14 0.00 0.14
IC, 0.01 0.00 0.00 0.05 0.00 0.08 0.00 0.08
NCs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.03 0.00 0.03
ICs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.03 0.00 0.03
Co: 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01
N, 0.04 0.06 0.03 0.00 0.05 0.00 0.05 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H,O 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Flujo (MMpcd) 165.16 117.76 13.40 33.83 130.00 143.39
bbl/d 20,268.76 14,864.30 14,870.53
Temp. (°C) 25.03 -52.78 -72.74 -55.13 -86.10 41.15 -84.99 26.50
Presion (kg/cmz) 38.93 44.76 17.83 17.48 15.00 18.20 15.00 18.20
Fraccién vapor 1.00 1.00 1.00 0.13 1.00 0.00 1.00 0.00

Tabla 30. Composicién y condiciones de las corrientes mas representativas del proceso criogénico
para el Escenario 3 con una carga de 165 MMpcd (130 MMpcd DA-101).

Corriente GHPSAT 21 23 25 GP L+ Gas Residual C2+
Componentes |Carga dela | Alimentacion Fraccion Elimentacion | Gas Residual Liquidos Gas residual | Condensables
gaseosa del condensables
(mol) planta  |plato 7 DA-101 domo DA-101 DA-101 para L.B. para L.B
FA-105 DA-101
Cy 0.76 0.88 0.92 0.29 0.90 0.00 0.90 0.00
C 0.09 0.05 0.05 0.26 0.05 0.34 0.05 0.34
C, 0.06 0.01 0.01 0.27 0.00 0.42 0.00 0.42
NC, 0.02 0.00 0.00 0.09 0.00 0.12 0.00 0.12
IC, 0.01 0.00 0.00 0.05 0.00 0.07 0.00 0.07
NCs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.02 0.00 0.02
ICs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.02 0.00 0.02
Ce+ 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01
N, 0.04 0.06 0.03 0.00 0.05 0.00 0.05 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H,O 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Flujo (MMpcd) 165.16 82.44 9.38 23.68 132.00 139.50
bbl/d 14,188.13 17,337.91 17,344.15
Temp. (°C) 25.03 -52.78 -72.74 -55.13 -93.15 29.34 -91.99 26.50
Presion (kg/cm?) 38.93 44.76 17.83 17.48 15.00 18.20 15.00 18.20
Fraccién vapor 1.00 1.00 1.00 0.13 1.00 0.00 1.00 0.00
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Tabla 31. Composicién y condiciones de las corrientes mas representativas del proceso criogénico
para el Escenario 3 con una carga de 165 MMpcd (132 MMpcd DA-101)

Corriente GHPSAT 21 23 25 GP L+ Gas Residual C2+
Componentes |Cargadela | Alimentacion Fraccin Elimentacion | Gas Residual Liguidos Gas residual | Condensables
(mol) planta  |plato 7 DA-101 gaseosa del domo DA-101 DA-101 condensables para L.B. para L.B
FA-105 DA-101
(o 0.76 0.88 0.92 0.29 0.90 0.00 0.90 0.00
C, 0.09 0.05 0.05 0.26 0.05 0.34 0.05 0.34
Cs 0.06 0.01 0.01 0.27 0.00 0.42 0.00 0.42
NC, 0.02 0.00 0.00 0.09 0.00 0.12 0.00 0.12
IC, 0.01 0.00 0.00 0.05 0.00 0.07 0.00 0.07
NCs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.02 0.00 0.02
ICs 0.00 0.00 0.00 0.02 0.00 0.02 0.00 0.02
Co: 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01
N, 0.04 0.06 0.03 0.00 0.05 0.00 0.05 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H,O 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Flujo (MMpcd) 165.16 82.44 9.38 23.68 132.00 139.50
bbl/d 14,188.13 17,337.91 17,344.15
Temp. (°C) 25.03 -52.78 -72.74 -55.13 -93.15 29.34 -91.99 26.50
Presion (kg/cmz) 38.93 44.76 17.83 17.48 15.00 18.20 15.00 18.20
Fraccién vapor 1.00 1.00 1.00 0.13 1.00 0.00 1.00 0.00
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5.2 Conclusiones

Las importaciones se han cuadriplicado en la Ultima década, mientras que la
produccién nacional de gas natural va en decaimiento, esto se debe al cambio de
composicidn del gas proveniente de los yacimientos. No es factible depender de las
importaciones de GN por ducto o como GNL, para reducir el riesgo de problemas

energeéticos.

Se verifico que al definir las entradas del modelo (variables), estas no fueran
aleatorias o bien que cuenten con un grado de incertidumbre con ello se evita
errores al correr el modelo. Las variables para manipular fueron: las fracciones de
recuperacion de los compuestos, cargas de los intercambiadores, temperatura y

presién tanto en corrientes como en equipos.

Los valores obtenidos durante el proceso de simulacion fueron validados de la

siguiente manera:

e Paralas unidades de proceso las condiciones de operacién fueron asignadas
con forme a la literatura, ademas del apoyo de las areas de planeaciéon y
operativa del CENAGAS se verifico que los valores de presion y temperatura

estuvieran en rango con base en los reportes operativos diarios.

e Se comparod la composicién de los productos obtenidos en la simulacién con
los reportados en las tablas 9 y 10 para el gas residual y etano-licuables
respectivamente. Adicionalmente se verific6 que la composicion del gas
residual se encuentre bajo los rangos de la NOM-001-SECRE-2010.

Durante las simulaciones, se logré demostrar que la planta es capaz de
recuperar el 68 % del etano contenido en el gas de alimentacion. Normalmente el
gas residual que sale de la torre tiene una temperatura que va de -94°C a -87°C.
Adicionalmente, se observa que con el gas residual sale la totalidad de N2 y COo..
La temperatura y presion de entrega a limites de bateria depende de las condiciones

operativas del gasoducto interconectado a la planta.
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La relacidbn de gas procesado con respecto al gas residual tipicamente se

encuentra del 75% al 80%.

La planta debe ser capaz de enfriar el gas de alimentacion, para lograr que el
etano pueda licuarse teniendo una mayor eficiencia en la recuperacion de
condensados. Para aumentar dicha eficiencia implica recircular parte del gas
residual de la planta y/o tener varias corrientes de alimentacién a la torre

demetanizadora.

Es importante ajustar correctamente el flujo de gas de reciclo y/o las corrientes
de alimentacion por ejemplo las utilizadas en el escenario tres, ya que, en caso de
exceder el recomendado, se provoca arrastre de hidrocarburos pesados, como

consecuencia tenemos la reduccion en la eficiencia de la planta.

El escenario tres constituye la principal técnica para la exploracion de futuros

posibles que permitira tomar decisiones estratégicas, con las premisas siguientes:

e Mantener la capacidad de procesamiento de gas
e Aumentar la recuperacion de etano

e Emplear la mayor cantidad de los equipos existentes

Recomendaciones:

1. El cambio en la composicion de gas proveniente de los yacimientos no
permite tener procesos eficientes dentro de los complejos procesadores de
gas en el sureste del pais. En términos generales el nitrégeno se ha
convertido en el contaminante a tratar, su remocion es independiente al
proceso criogénico, para ello es necesaria la unidad de recuperacién de

nitrdgeno NRU, por sus siglas en inglés Nitrogen Rejection Unit.
2. Una vez que son aprobadas las modificaciones a la planta, se debe de

realizar una serie de actividades adicionales relacionadas con el personal

responsable de la operacién como son:
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Modificacion de la filosofia de Control y Operacién de la planta
Actualizacion de Procedimientos de Operacion y Mantenimiento
Actualizacion de Diagramas de Tuberia e Instrumentacion
Actualizacién de Procedimientos de emergencia

Capacitacion al personal
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Anexos

BM
°C
CPG
CRR
CRE
GJ
GJ/Mmpcd
GN
GNL
GSP
H
Hs
IOR

MJ/m3
MMpcd
MBD
NOM
L.B.
OHR
PEP
PGPB
RSV

RSVE

A. Nomenclatura

Bombeo neumético

Grados Celsius

Complejo Procesador de Gas

Cold Residue Reflux — Proceso de Reflujo de Residuo Frio
Comision Reguladora de Energia

Gigajoule

Gigajoule por millones de pies cubicos diarios

Gas Natural

Gas Natural Licuado

Gas Subcooled Process — Proceso de Subenfriamiento de Gas
Poder calorifico inferior

Poder calorifico superior

Improved Overhead Recycle — Proceso de Recirculacion del
Cabezal Mejorado

Kelvin

Metro cubico

Megajoule por metro cubico

Millones de pies cubicos diarios

Miles de barriles diarios

Norma Oficial Mexicana

Limites de Bateria

OverHead Recycle — Proceso de Recirculaciéon en el Cabezal
Pemex Exploracion y Produccion

Pemex Gas y Petroquimica Béasica

Recycle Split Vapor — Proceso de Regulacion del Separador de
Vapor

Recycle Split Vapor with Enrichment — Proceso de Regulacion

del Separador de Vapor con Enriquecimiento
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SCORE

SENER

SFR

SISTRANGAS

SNG

Single Column Overhead Recycle — Proceso de recirculacion
del Cabezal de la Columna Sola

Secretaria de Energia

Split-Flow Reflux — Proceso del Reflujo del Separador del Vapor
Sistema de Transporte y Almacenamiento Nacional Integrado
de Gas Natural

Sistema Nacional de Gasoductos
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B. Glosario.

Bombeo Neumatico

Calidad del gas natural

Condiciones base

Condiciones estandar

Centro Procesador de
Gas

Criogénica

Distribucién

Ductos

indice Wobbe

Se refiere a la inyeccién de gas a presién que,
mezclado con el petrdleo permite la elevacion de
éste hacia la superficie.

Composicion 'y conjunto de caracteristicas
fisicoquimicas que posee el gas natural de acuerdo
con las propiedades siguientes: poder calorifico,
densidad, indice Wobbe, factor de comprensibilidad
y punto de rocio.

Condiciones correspondientes a la presion absoluta
de 98.07 kPa y temperatura de 293.15 K.
Condiciones correspondientes a la presion absoluta
de 101.325 kPa y temperatura de 288.15 K.
Instalacion en la que se lleva a cabo el
endulzamiento del gas amargo y el procesamiento
del gas dulce resultante, para la extraccion,
mediante el proceso criogénico y de
fraccionamiento, de los hidrocarburos liquidos
contenidos en el gas natural.

Proceso de bajas temperaturas, mediante el cual
separa y elimina cualquier componente del gas que
pudiera afectar los sistemas de transporte y
distribuciéon, como diéxido de carbono, vapor de
agua e hidrocarburos pesados.

Actividad de comercializar el gas natural mediante
gasoductos.

Instalacion para la conducciéon de gas natural
licuado (GNL) o gas natural

Es la relacion del poder calorifico superior (Hs) por
unidad de volumen con respecto a la raiz cuadrada

de la densidad relativa (pr).
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Gas Natural Comprimido

Gasoductos

Poder calorifico superior

Poder calorifico inferior

Punto de inyeccién

Transporte

Usuario

Gas seco almacenado a una presion de 200-250
atmosferas en estado gaseoso dentro de un
recipiente.

Sistema o conjunto de instalaciones que sirven para
el transportar el gas natural procedente de las
plantas de procesamiento.

Cantidad de energia térmica producida por la
combustion completa a presion constante de una
unidad de volumen medido en base seca de gas
natural con aire, a condiciones estandar, cuando se
mantiene a 288.15 K y la entalpia del agua formada
durante el proceso de combustion se determina en
fase liquida.

Cantidad de energia térmica producida por la
combustion completa a presion constante de una
unidad de volumen medido en base seca de gas
natural con aire, a condiciones estandar, cuando los
productos de la combustibn se mantienen a la
misma temperatura en estado gaseoso.

Punto fisico en un sistema de ductos en donde se
inyecta gas natural del productor y/o punto de
transferencia de custodia.

Recepcidn, conduccion y entrega del gas natural,
por medio de ductos.

Persona que adquiere gas.
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C. Cadena de suministro del gas natural.

Exploracion
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NS
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Fuente: Elaboracidn propia, con base en The Complete Handbook of Natural Gas

Transportation Contents Under Pressure.
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D. Diagramade Bloques de los diferentes procesos de separacion dentro
de un complejo procesador de gas.
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Fuente: Pemex PGPB.

La integraciéon de los diferentes procesos de separacion dependera de la composicion y

condicion de las cargas de entrada y salida del complejo.
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E. Complejos Procesadores de Gas Natural en México
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Fuente: Elaboracién propia, con base en datos de Pemex.
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F. Capacidad instalada en los Complejos Procesadores de Gas.

CPG Inicio de operacién Tipo de proceso Cantidad Capacidad total
Criogénico 2 222 MMpcd
Area Coatzacoalcos 1972 Fraccionamiento 2 217 Mbd
Recuperacion de azufre 1 10td
Endulzamento de gas 1 34 MMpcd
Arenque 2003 Recuperacion de azufre 1 13td
Criogénico 1 33 MMpcd
Endulzamiento de gas 10 1,960 MMpcd
Recuperacion de azufre 5 1,513td
Cactus 1974 Criogénico 4 1,275 MMpcd
Fraccionamiento 1 104 Mbd
Endulzamiento de liquidos 2 48 Mbd
Endulzamiento de gas 4 1,290 MMpcd
Recuperacion de azufre 2 816 td
Ciudad Pemex 1958 Criogénico 2 915 MMpcd
Eliminacién de nitrégeno 1 630 MMpcd
La Venta 1972 Criogénico 1 182 MMpcd
Endulzamiento de gas 2 109 MMpcd
Matapionche 1981 Recuperacion de azufre 2 40 td
Criogénico 1 125 MMpcd
Endulzamiento de gas 2 800 MMpcd
Recuperacion de azufre 2 800 td
Endulzamiento de condensados 2 96 Mbpd
Nuevo Pemex 1984
Criogénico 3 1,500 MMpcd
Fraccionamiento 2 208 Mbdp
Endulzamiento de gas 1 230 MMpcd
Recuperacioén de azufre 1 64 td
Poza Rica 1951
Criogénico 1 290 MMpcd
Fraccionamiento 1 22 Mbd
Absorcién 1 350 MMpcd
Reynosa* 1955
Fraccionamiento 1 17.6 Mbd

*Actualmente fuera de operacion

Fuente: Elaboracion propia, con base en datos de Pemex.
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G. Simuladores de proceso comerciales.

Como se menciond en el capitulo dos existen diversos paquetes de software de

simulacion utilizados en la ingenieria quimica; son los siguientes:

Aspen Plus: forma parte de la familia AspenTech, siendo una herramienta de
modelado de procesos en disefio conceptual, optimizacion y analisis. Fue
desarrollado en 1970. Este simulador posee bases de datos que incluyen
comportamientos de iones y de electrolitos, simulador estacionario y secuencial
modular, las ultimas versiones permiten la metodologia orientada a ecuaciones.
Posee herramientas que permiten el célculo de costos y optimizacion del proceso.
Posiblemente el mas utilizado dentro de la industria quimica, petroquimica,
procesamiento de gas y aceites, industria del papel, generacion de energia, metales

y minerales etc.

Aspen plus permite la regresion de datos experimentales, el disefio preliminar
de los diagramas de flujos, realizar balances de materia y energia rigurosos usando
los modelos de equipos y optimizar on-line las unidades de proceso (AspenTech,
2017).

(waspentech

Figura 30. Logo de AspenTech. Fuente: Aspen Technology, Inc.

CHEMCAD: creado en 1984 fue vendido por McGraw Hill, luego fue
desarrollado por Chemstations Inc. Este software es utilizado para el disefio,
operacion y mantenimiento de procesos quimicos. Contiene bases de datos de
componentes quimicos, métodos termodindmicos y paquetes de médulos que

permite realizar:

o Calculo y disefio de intercambiadores de calor (CC-THERM).
o Simulacién de destilaciones dinamicas (CC-DCOLUMN).

o Simulacioén de reactores por lotes (CC-ReACS).
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o Simulacion de destilacion por lotes (CC-BATCH)
o Simulacion de redes de tuberias (CC-SAFETY NET)

La simulacion se realiza en régimen dindmico y procesos discontinuos. Es
Gtil para las industrias de procesos farmacéuticos, biocombustible y exploracion de

petréleo y gas (Chemstations, 2017).

CHEMCAD

Figura 31. Logo de CHEMCAD. Fuente: Chemstations, Inc.

PRO IlI: Es un simulador en estado estacionario con posibilidad de realizar
simulaciones en régimen dindmico (paquete PROTISS), permite el disefio de
procesos y el andlisis operativo. Realiza balances de masa y calculos rigurosos del
balance energético. También se tiene la posibilidad de incluir cédigo de
programacion en VISUAL BASIC.

A partir de la version 6.0 se incluyen nuevas caracteristicas y unidades de
operacion: horno, separaciones por membrana, electrolitos para polimeros y
aplicaciones para simular columnas. Puede ser utilizado en petréleo, refineria,

petroquimica, polimeros, farmacéutica, etc (PRO/II, 2017).

SimSci

PROJII

Figura 32. Logo de PRO/II. Fuente: Schneider Electric Software, LLC.
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H. Seleccidon del modelo de célculo de propiedades termodinamicas.
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Diagrama de flujo para la seleccion del modelo de propiedades

termodinamicas en Aspen.
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Fuente: Rivera Toledo, Martin. Fundamentos de Simulaciéon de Procesos. UNAM, México,2015.
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|. Diagrama de Flujo de Proceso.
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Fuente: Elaboracién propia.
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J. Diagrama de Flujo de Proceso Escenario 3.
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Fuente: Elaboracién propia.
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