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OBJETIVO GENERAL

Desarrollar una propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora
de hidrocarburos condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de
México.

OBJETIVOS PARTICULARES

1. Dar un panorama actual de los hidrocarburos en México y los procesos tipicos que
se desarrollan dentro de un centro procesador de gas natural.

2. Justificar el planteamiento del disefio de la planta fraccionadora de hidrocarburos
condensados estabilizados.

3. Plantear, evaluar y seleccionar las mejores condiciones de disefio de la planta
fraccionadora de hidrocarburos condensados estabilizados para una capacidad de
disefio de 18000 BPD.

4. Desarrollar la ingenieria conceptual de la planta mediante la realizacién de los
documentos claves de la Ingenieria de Proceso, los cuales se mencionan a
continuacion:

e Bases conceptuales de disefio de proceso

e Diagrama de Flujo de Proceso

e Balance de Materia y Energia

e Lista de Equipo

¢ Hojas de datos de equipos

¢ Requerimientos de Servicios Auxiliares
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INTRODUCCION

El presente trabajo de tesis contiene cuatro capitulos. El primero relata el panorama actual
de los hidrocarburos en México, el potencial de reservas y produccion de hidrocarburos y
gas natural en el pais, por ultimo menciona las caracteristicas de los centros procesadores
de gas natural en México, la infraestructura de procesamiento con la que cuenta el pais y
los productos que se obtienen.

El capitulo dos menciona la necesidad de ampliar la infraestructura debido a que, en la
region noreste de México, los centros de procesamiento de gas natural no aprovechan sus
subproductos, como es el caso de los hidrocarburos condensados estabilizados, por lo que
se plantea el disefio conceptual de la planta fraccionadora de hidrocarburos condensados
y menciona los petroliferos posibles a obtener como productos de mayor valor agregado.

El capitulo tres justifica las etapas de proceso, desde la seleccion y caracterizacion de la
alimentacion, la propuesta de disefio de la torre por el método corto, asi como la propuesta
de disefio de método riguroso y la respectiva seleccion de cada método, asi como el disefio
de la red de intercambio térmico, el planteamiento de equipo de bombeo en la planta y
definir los servicios auxiliares de la planta

Finalmente, el capitulo cuatro presenta el paquete de ingenieria conceptual donde se
presentan los siguientes documentos de ingenieria:

e Bases conceptuales de Disefio de Proceso
e Diagrama de Flujo de Proceso

e Balance de Materia y Energia

e Lista de Equipo

¢ Hojas de datos de equipos

¢ Requerimientos de Servicios Auxiliares

Vi



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Cavevury ]
: g?,:;c;.w

)

ANTECEDENTES

Con el descubrimiento en 1945 del yacimiento Mision en el norte del pais se da en cierta
forma inicio a la historia del gas natural y condensados asociados en México.

Tabla 1 . Orden cronolégico de los antecedentes de produccion y procesamiento de gas natural y
condensados (Marquéz, 1990) (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

Periodo Suceso en México

1950 Se inicia la construccidn de diferentes plantas en los Complejos de Poza
Rica y Reynosa

1952 A fines de este afo las reservas totales de hidrocarburos alcanzaban la
cifra de 2 240 millones de barriles (MMB), 40 por ciento de las cuales
correspondian al gas natural.

1958 Iniciaron las exportaciones a Estados Unidos / Se construye la primera
planta de absorcién en el Complejo
Ciudad Pemex en Tabasco.

1963 Se inicia la construccién y operacion de otra planta de absorcién en el
Complejo la Venta.

1964 A fines de dicho afio, estas se elevaron a 5227 MMB Y la participacién
en ellas de las reservas de gas natural se estimaban en 44 por ciento.

1968 Las exportaciones llegaron a 118 MMPCD para ese entonces.

1970 La participacidn relativa del gas natural en energéticos era de 32.6%,
participacion que superaba con mucho lo acontecido en otros paises de
América Latina e incluso EU. La produccion de gas natural se elevaba a
1822 MMPCD vy las reservas probadas de gas natural eran estimadas en
2 280 MMB, que representaban el 41% de las reservas probadas de
hidrocarburos totales.

1972 inician su operacién las plantas criogénicas en el Complejo la Ventay en
Pajaritos, Ver.

1975 Las reservas de gas natural a fines de 1975 solo aumentaron un poco
mas de 4%, por lo que la relacidn reservas-produccion descendié a 15
afios, mientras en 1970 era de 17 afios.

1976 En lo que a la distribucidon territorial de las reservas de gas
respecta, segun las estimaciones de fines de 1976, la mayor parte se
encontraba localizada en la Zona Norte (40.8 por ciento) y en la Zona
Sur (40.5 por ciento).

1977 En julio de dicho afio se anuncia la intencion de exportar 2 000 MMPCD
de gas a Estados Unidos/ Inicia su operacion la planta criogénica en el
Complejo Poza Rica.

1979 Se ponen en operacion las tres plantas criogénicas modulares en el
Complejo Cactus en Chiapas.

1980 Las exportaciones de gas natural a Estados Unidos solo se iniciaron en
1980, con el envio de casi 300 MMPCD,

1981 Inician  operacion las plantas endulzadoras de gas 'y

recuperadoras de azufre 1y 2 en Ciudad Pemex, Tabasco.

Vi
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1982 Las directrices de la politica econdmica y social adoptada y los
lineamientos estratégicos del Plan Nacional de Desarrollo, para el sector
energético, determinaron tres grandes ejes de la politica energética
para el sexenio 1982-1988: aumento de la productividad, ahorro
energético y diversificacion de las fuentes.

1985 Inician su operacion la planta criogénica y la fraccionadora de
hidrocarburos en la Cangrejera, en Coatzacoalcos, Veracruz.

1987 En términos absolutos este descenso significo que la produccion de gas
natural pasara de 4 236.3 MMPCD obtenidos en 1982 a 3 498.4 MMPCD
en 1987.

1988 Entran en operacion las plantas criogénicas 1y 2 en el Complejo Nuevo

Pemex, en Estancia Vieja, Tabasco.

1990 inicia la operacion de la planta fraccionadora de hidrocarburos en
Morelos, perteneciente al Complejo Area Coatzacoalcos.

1992 inicia su operacion la planta criogénica modular en el Complejo
Matapionche en Cotaxtla, Veracruz.

1997 El proyecto Burgos, inici6 como un proyecto de desarrollo de campos,
con el fin de contribuir a satisfacer la creciente demanda nacional de
gas natural. / Se construye la planta criogénica 1 en el Complejo Cactus

1998 Inicia su operacion la planta criogénica 3 en el Complejo Nuevo
Pemex, Tabasco

1999 inicia su operacién la planta criogénica 2, la mas moderna en el
Complejo Ciudad Pemex, Tabasco.

2004 En el CPG Burgos en Reynosa, Tamaulipas, se puso en operacién las
plantas criogénicas 1y 2, con capacidad de 200 MMPCD de gas humedo
dulce cada una

2006 En el CPG Burgos se puso en operacion las plantas criogénicas 3y 4 con
capacidad de 200 MMPCD de gas humedo dulce cada una.

2008 En el CPG Burgos se puso en operacion las plantas criogénicas 5y 6 con
capacidad de 200 MMPCD de gas himedo dulce cada una/ En el CPG de
Cd. Pemex inicié operaciones la planta de Eliminacidon de Nitrégeno
(NRU)

2011 En 2011, se procesaron en promedio 4,527 MMPCD de gas humedo,
cantidad 1.2% mayor que la del afio anterior. Del total procesado, 76.1%
correspondié a gas humedo amargo (3,445 MMPCD) y 23.9% a gas
hdmedo dulce (1,082 MMPCD).

2012 En cuanto a los proyectos de ampliacion y confiabilidad operativa de los
CPG, en Poza Rica se contempla modernizar las instalaciones actuales,
incorporando nuevas tecnologias a las plantas existentes: endulzadora
de gas, recuperadora de licuables, servicios auxiliares, infraestructura
complementaria y fraccionamiento. Al cierre del primer trimestre de
2012, el avance de la modernizacion fue de 83.6%

2016 En el CPG Burgos en Reynosa, se aprueba la ampliaciéon de la
infraestructura, con una nueva planta fraccionadora hidrocarburos
condensados que tendra una capacidad de procesamiento 18000 BPD

VIl
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

1.1. PANORAMA ACTUAL DE LOS HIDROCARBUROS EN MEXICO

En México, Petréleos Mexicanos (PEMEX) hasta antes de la reforma energética en 2013
se encargaba de desarrollar nuevos campos para la explotacion de petroleo y gas para
incorporar reservas de hidrocarburos principalmente de crudo y gas, las cuales permitian
cubrir las necesidades de consumo del mercado nacional y las exportaciones en el mercado
internacional.

Dadas las nuevas condiciones del mercado, PEMEX esta replanteando su estrategia
utilizando todas las figuras previstas por la Reforma Energética para concretar alianzas que
le permitiran diversificar sus riesgos y apoyar sus programas de inversién, con objeto de
aumentar la produccion y la productividad de sus operaciones, incorporar nuevas reservas,
implementar tecnologias para campos complejos, diversificar sus fuentes de financiamiento
y mejorar los términos fiscales de la empresa (Petréleos Mexicanos, 2017).

1.1.1. RESERVAS DE HIDROCARBUROS Y GAS

Acorde a las actividades de 2017, segun las cifras reportadas por PEMEX al 01 de enero
de 2018 las reservas ascendieron:

e 6427 millones de barriles de petréleo crudo, condensados y liquidos de plantas
(MMB).

e 6593 mil millones de pies cubicos (MMMPC)

e 9330 mil millones de pies cubicos (MMMPC)

Tabla 1. 1. Reservas probadas de PEMEX, al 01 de enero de 2018 (Petr6leos Mexicanos, 2018)

. Reservas Remanentes de
Reservas Remanentes de Hidrocarburos

Gas
Liquidos de
Total Crudo MMB Condensados plantas Gas Seco 3/ | Gas Natural Gas Seco
MMBPCE MMB MMBPC MMMPC MMMPC
2/MMB
Probadas 7695 5807 67 554 1268 9330 6593
Aguas Profundas 64 0 1 0 62 362 323
Aguas Someras 5282 4452 43 301 485 4145 2547
Campos terrestres 2349 1354 22 253 720 4823 3746

1/Informacion preliminar sujeta a la dictaminacién de la CNH.

2/Liquidos del gas obtenidos en plantas de proceso.

3/El liquido obtenido supone un poder calorifico equivalente al crudo maya y una mezcla promedio de gas

seco obtenida de Cactus, Ciudad Pemex y Nuevo Pemex.

Nota: Todas las unidades de volumen se expresan a condiciones estandar, 15.6°Cy 14.7 Ib/in? abs.




Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

1.1.2. PRODUCCION DE HIDROCARBUROS Y GAS

En 2017, la produccién de petréleo crudo fue de 1948 miles de barriles diarios (MBD). Por
tipo de crudo se produjeron:

e 1049 MBD de crudo pesado
e 689 MBD de crudo ligero
e 210 MBD de crudo superligero

Asi mismo la produccion de gas natural 5,068 millones de pies cubicos diarios (MMPCD)
de los cuales se obtuvieron:

e 4196 MMPCD fueron de gas hidrocarburo (metano + trazas de otros hidrocarburos)
e 863 MMPCD de nitrégeno
e 9 MMPCD de CO;

De los 4196 MMPCD de gas hidrocarburo el 24% provienen de gas no asociado (se
encuentra de forma libre en el yacimiento) y el 76% restante provienen de gas asociado (se
encuentra disuelto en hidrocarburos).

Cabe mencionar que la produccion total de hidrocarburos condensados en los que se
encuentra disuelto el gas asociado ronda los 28 MBD (Petroleos Mexicanos, 2018).

1.2. CENTRO PROCESADOR DE GAS NATURAL (CPG) Y CONDENSADOS
ASOCIADOS

El procesamiento del gas natural implica una serie de procesos industriales en los que el
hidrocarburo extraido del subsuelo es sometido a cambios de presion y temperatura
mediante diferentes plantas.

El papel principal de un centro procesador de gas natural es procesar gas asociado y sus
condensados, asi como gas no asociado para producir gas natural comprimido y/o licuado
e hidrocarburos liquidos de alta calidad.

Se presenta un esquema tipico de procesamiento de gas natural en la figura 1.1, que
contiene las unidades de proceso més comunes a nivel internacional. Cabe mencionar que
no se conoce ninguna planta que tenga todos los pasos de proceso que se presentan en
dicho esquema. Algunos de los procesos menos comunes se deben a la composicion y las
condiciones del gas de alimentacion, asi como las especificaciones requeridas en los
productos.
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Figura 1. 1. Esquema tipico de un centro procesador de gas natural y condensados asociados (Kidnay &
Parrish, 2007)
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1.2.1. ESQUEMA DE PROCESAMIENTO DE GAS NATURAL Y CONDENSADOS
ASOCIADOS EN MEXICO

Algunos de los procesos mas comunes que integran los centros procesadores de gas
natural en México se muestran en la figura 1.2.

Dioxido de Carbono

Gas Acido

Endulzamiento| Recuperacion
| . | de Gas _. de Azufre ’ Azufre

_b Gas Natural Seco

Gas Amargo y Separacion
Condensados —b de Entrada Proceso
de PEP _’ Criogénico | m—
(Recuperacion
de Licuables)
Gas Dulce
Proceso de |
Absorcion
P | (Recuperacion
de Licuables)
Liquidos
Asociad
Gas Dulce y L. S;céaasos
Cond d _’ Separacion qul:lldl)s
de PEP de Entrada Asociados
al Gas Fraccionamiento _b Etano
(Proc iento de  GasLP.
Liquidos)
_. Hidrocarburos
Condensados (C5+)
Condensados Dulces

. Endulzamient
de Liquidos

Figura 1. 2. Esquema tipico de procesamiento de gas natural y condensados asociados en México (PEMEX
GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2006)

Actualmente, PEMEX es la Gnica empresa que cuenta con centros procesadores de gas
natural en el pais.

Sus principales centros de procesamiento de gas y condensados se especializan en tratar
los hidrocarburos mencionados, los cuales son recuperados de pozos por PEMEX
Exploracion y Produccion y se dividen en dos tipos:

e Gasy Condensados Amargos
e Gasy Condensados Dulces

A continuacion, se presenta una breve explicacion de los procesos que se presentan en la
figura 1.2.
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Figura 1. 3. Proceso de Endulzamiento de Gas Amargo (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2006)

El gas humedo amargo es enviado por PEMEX Exploracién y Produccion de los pozos
productores como en la Figura 1.2. Generalmente al primer proceso al que se envia el gas,
es a endulzamiento, como el que se muestra en la Figura 1.3.

El proceso consiste en remover los contaminantes, H,S (Sulfuro de Hidrogeno), CO
(dibxido de carbono) entre otros compuestos azufrados. Este lleva acabo la absorcién
selectiva de los contaminantes, a base de un solvente pobre o puro (Amina + Agua),
posteriormente, dicho solvente rico en contaminantes es regenerado en una torre
regeneradora, para regresar a la torre absorbedora y cumplir un circuito cerrado.
Adicionalmente se obtiene una corriente compuesta por los contaminantes ya
mencionados, la cual se llama gas acido, producto secundario que sirve para la carga en el
proceso para la recuperacion de azufre.

Endulzamiento de Condensado Amargo

Los condensados amargos son enviados de los pozos productores. Los cuales también se
envian a endulzamiento.

El proceso de endulzamiento de condensado amargo consiste en remover los
contaminantes ya mencionados, de una corriente liquida de condensado amargo. El
condensado sin contaminantes se denomina condensado dulce, el cual es el producto
principal que sirve para la carga a las fraccionadoras. Aqui también se obtiene como
subproducto el gas acido, el cual también sirve para la carga en el proceso para la
recuperacion de azufre.
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Figura 1. 4. Proceso de recuperacion de azufre elemental (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2006)

El gas &cido (H.S sulfuro de hidrogeno + CO. dioxido de carbono), proveniente de los
procesos de endulzamiento como se muestra en la figura 1.2, entra a un reactor térmico
(camara de combustién) donde se hace reaccionar con aire para generar los 6xidos de
azufre y agua (figura 1.4) para posteriormente pasar a dos reactores cataliticos, donde
finalmente se logra la conversion en azufre elemental. El azufre elemental se almacena,
transporta y entrega en estado liquido.

Proceso Criogénico (Recuperacion de Licuables y Obtencién de Gas Natural)

El proceso criogénico que se muestra en la figura 1.5, recibe gas dulce humedo de las
plantas endulzadoras de gas y en algunos casos directamente de los campos productores
suministrado por PEP como se muestra en la figura 1.2.

El cual entra a una seccién de deshidratado, donde se remueve el agua casi en su totalidad,
para evitar la formacién de sélidos conocidos como hidratos.

Posteriormente es enfriado por corrientes frias del proceso y por ciclos de refrigeracion
externos. Mediante el enfriamiento y la alta presién del gas es posible la condensacion de
los hidrocarburos licuables (etano, propano, butano, etc.), los cuales son separados y
enviados a rectificacion en la torre desmetanizadora. El gas obtenido en la separacion pasa
a un turboexpansor, donde se provoca una diferencial de presion (expansion) subita,
enfriando aln mas esta corriente, la cual se alimenta en la parte superior de la torre
desmetanizadora.

El producto principal de esta planta es el gas residual (gas natural, basicamente metano,
listo para su comercializacion), el cual es inyectado al Sistema Nacional de Ductos para su
distribucion.
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No menos importante es el producto denominado liquidos del gas natural, los cuales
forman una corriente en estado liquido constituida por hidrocarburos licuables, esta
corriente constituye una parte de la carga de las plantas fraccionadoras, junto con los
condensados dulces.

REFRIGERACION TORRE

DESMETANIZADORA
; %é EXPANSION
Gas Hamedo Dulce‘ﬁN\

'\\J DESHIDRATACION i—)
K

COMPRESION

Liquidos del Gas

Gas Natural Seco

»
»

Figura 1. 5. Proceso Criogénico (recuperacion de licuables y obtencion de gas natural) (PEMEX GAS Y
PETROQUIMICA BASICA, 2006)

Proceso de Absorcion (Recuperacion de Licuables y Obtencion de Gas
Natural

La absorcién de licuables se realiza en un tren de absorbedores como se muestra en la
figura 1.6, utilizando un aceite absorbente de elevado peso molecular, el cual después de
la seccion de absorcion donde se obtiene el gas natural, pasa a un reabsorbedor donde se
produce gas combustible por la parte superior y el aceite con los liquidos absorbidos por la
parte inferior.

Posteriormente pasan a una seccién de vaporizacion y finalmente a la seccién de
destilacién donde se separan los hidrocarburos ligeros obteniéndose al final una corriente
liquida de etano mas pesados, similar a las de las plantas criogénicas, la cual pasa a la
seccion de fraccionamiento.

Por el fondo de la torre de destilacién se obtiene el aceite absorbente pobre, que pasa a
un proceso de deshidratacion para retornar nuevamente a las torres absorbedora vy
reabsorbedor para continuar con el proceso de absorcion.

Uno de los productos principales de esta planta es el Gas natural seco (Gas natural,
basicamente metano, listo para su comercializacion) el cual es inyectado al Sistema
Nacional de Ductos para su distribucion.




v . ~ .

| W Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
L) . . L.
,*‘?n condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Del mismo modo que se recuperan los licuables (etano, propano, butano mas Cs+) del gas
natural en el proceso criogénico en el proceso de absorcion ocurre algo similar, dicha
corriente constituye parte de la carga a las plantas fraccionadoras.

Gas Natural Seco Gas Combustible Liquidos del Gas a Fraccionamiento

Aceite absorbente

TORRE

TORRE DE DESTILACION

ABSORBEDORA

Gas Humedo Dulce

Aceite Rico

Aceite absorbente

Figura 1. 6. Proceso de Absorcién (Recuperacion de licuables y obtencion de gas natural) (PEMEX GAS Y
PETROQUIMICA BASICA, 2006)

Fraccionamiento de Licuables Asociados al Gas Natural

El proceso de fraccionamiento recibe liquidos del gas del proceso criogénico, del proceso
de absorcién y condensados dulces, que pueden provenir de las plantas endulzadoras de
liguidos o directamente de los campos productores como se muestra en la figura 1.2.

Consiste en varias etapas de separacion que se logran a través de la destilacién Con lo
anterior se logra la separacion de cada uno de los productos, como se muestra en la figura
1.7.

En la primera columna se separa el etano, en la segunda el gas licuado (propano y butano),

de los hidrocarburos condensados y en caso necesario, en la columna despropanizadora
se puede separar también el propano y butano. El etano se comercializa con Pemex
Petroquimica como carga de las plantas de etileno, el gas licuado se almacena y distribuye
para su consumo nacional y los hidrocarburos condensados estabilizados se comercializa
con Pemex Refinacion, ademas de su exportacion.
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Figura 1. 7. Proceso de Fraccionamiento de los quuigjos retirados del gas natural (PEMEX GAS Y
PETROQUIMICA BASICA, 2006)

1.2.2. CENTROS PROCESADORES DE GAS NATURAL EN MEXICO,
CAPACIDAD INSTALADA Y PRODUCTOS

A la fecha PEMEX tiene en operacion 9 Centros Procesadores de Gas Natural (CPG),
situados siete de ellos en la region Sur-Sureste y dos de ellos en la regidon Noreste. como
se muestra en la figura 1.8 y se enlistan a continuacion:

A) Burgos

B) Arenque

C) Poza Rica

D) Matapionche

E) Area Coatzacoalcos
F) LaVenta

G) Nuevo Pemex

H) Cactus

[) Ciudad Pemex

La infraestructura con la que se cuenta es la siguiente:

11
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Figura 1. 8. Infraestructura del Gas Natural en México (Secretaria de Energia de México, 2017)
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A) Burgos en Reynosa, Tamaulipas

Tabla 1. 2 Capacidad Instalada, plantas de proceso CPG Burgos (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA,

2015)
Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Criogénico 6 1200 MMPCD
Fraccionamiento 3 18000 BPD

Productos obtenidos: gas natural seco, gas licuado e hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+).

Figura 1. 9. CPG Burgos (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

B) Arengue en region Tampico-Cd. Madero, Tamaulipas

Tabla 1. 3. Capacidad instada, plantas de proceso CPG Arenque (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA,

2015)
Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 1 34 MMPCD
Recuperacién de azufre 1 13TD
Criogénico 4 33 MMPCD

Productos obtenidos: gas natural seco, gas licuado, azufre liquido e hidrocarburos
condensados estabilizados (Cs+).

13
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Figura 1. 10. CPG Arenque (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

C) Poza Rica en Poza Rica, Veracruz

Tabla 1. 4. Capacidad Instalada, plantas de proceso CPG Poza Rica (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA
BASICA, 2015)

Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 1 230 MMPCD
Recuperacién de azufre 1 64 TD
Criogénico 1 290 MMPCD
Fraccionamiento 1 22MBD

Productos obtenidos: gas natural seco, gas licuado, hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+), azufre liquido y agua tratada.

Figura 1. 11 CPG Poza Rica (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)
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D) Matapionche en Cotaxtla, Veracruz

Tabla 1. 5. Capacidad Instalada, plantas de proceso CPG Matapionche (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA
BASICA, 2015)

Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 1 109 MMPCD
Recuperacién de azufre 1 40TD
Criogénico 1 125 MMPCD

Productos obtenidos: gas licuado, gas natural seco, hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+) y azufre liquido.

Figura 1. 12. CPG Matapionche (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

E) Area__ Coatzacoalcos _ (Morelos, Pajaritos vy Cangrejera) _en
Coatzacoalcos, Veracruz

Tabla 1. 6. Capacidad instalada, plantas de proceso CPG Area Coatzacoalcos (PEMEX GAS Y
PETROQUIMICA BASICA, 2015)

Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Criogénico 1 222 MMPCD
Recuperacién de azufre 1 10TD
Fraccionamiento 1 217 MMPCD

Productos obtenidos: gas natural seco, propano, mezcla de butanos, gas licuado,
hidrocarburos condensados estabilizados (Cs+) y azufre liquido.
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Figura 1. 13. CPG Area Coatzacoalcos (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

F) Laventa en Huimanquillo, Tabasco

Tabla 1. 7. Capacidad Instalada, plantas de proceso CPG La Venta (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA
BASICA, 2015)

Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Criogénico 1 182 MMPCD

Productos obtenidos: gas natural seco, licuables del gas natural (etano, propano y
butano) y crudo deshidratado.
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G) Nuevo Pemex en Villahermosa, Tabasco

Tabla 1. 8. Capacidad instalada, plantas de proceso CPG Nuevo Pemex (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA
BASICA, 2015)

Planta de Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 2 800 MMPCD
Recuperacién de azufre 2 800 TD
Endulzamien
Scl:ndaensz(::;)sde 2 96 MBD
Criogénico 3 1500 MMPCD
Fraccionamiento 2 208 MBD

Productos obtenidos: gas natural seco, gas licuado, hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+) y azufre.

Figura 1. 15. CPG Nuevo Pemex (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

H) Cactus, en Region Tabasco-Chiapas, Chiapas

Tabla 1. 9. Capacidad instalada, plantas de proceso CPG Cactus (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA,
2015)

Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 10 1960 MMPCD
Recuperacién de azufre 5 1513 TD
Criogénico 4 1275 MBD
Fraccionamiento 1 104 MMPCD
E zami
e |2 | awe
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Productos obtenidos: gas licuado, gas natural seco, etano, hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+) y azufre liquido.

Figura 1. 16 CPG Cactus (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)

I) Ciudad Pemex, en Ciudad Pemex, Tabasco

Tabla 1. 10. Capacidad instalada, plantas de proceso CPG Ciudad Pemex (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA
BASICA, 2015)

Proceso Cantidad Capacidad ‘
Endulzamiento de gas 4 1290 MMPCD
Recuperacién de azufre 2 816 TD
Criogénico 2 915 MBD
Eliminacién de Nitrégeno 1 630 MMPCD

Productos obtenidos: gas licuado, gas natural seco, etano, hidrocarburos condensados
estabilizados (Cs+) y azufre liquido
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Figura 1. 17. CPG Ciudad Pemex (PEMEX GAS Y PETROQUIMICA BASICA, 2015)
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

2.1. NUEVA PLANTA FRACCIONADORA DE CONDENSADOS

En los ultimos afios, en la regién noreste de México en particular el drea de Reynosa,
Tamaulipas (figura 2.1), se ha consolidado como clave en el desarrollo del mercado del gas
natural.

En la cuenca de Burgos ubicada en esta region, se encuentra la reserva de gas no asociado
mas importante del pais.
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Figura 2. 1. Region Norte de México, zona estratégica para el mercado de gas natural (Secretaria de Energia
de México, 2017).

Actualmente en esta zona se encuentran el centro procesador Burgos, perteneciente a
PEMEX, el cual procesa gas natural e hidrocarburos condensados.

El centro procesador Burgos, cuenta con dos procesos principales, el proceso criogénico
(figura 1.5) y el proceso de fraccionamiento de condensados dulces (figura 1.7).

El centro de procesamiento de gas natural y condensados, cuenta con 3 plantas
fraccionadoras de condensados dulces No.1,3 y 4 una capacidad total de disefio de 18000
BPD, como se muestra en el esquema de procesamiento de la figura 2.2.

Ademas, el complejo cuenta con 6 plantas criogénicas con capacidad de procesar 1200
MMPCD para la recuperacion de los liquidos que acompafian al gas humedo dulce
(considerado asi por la minima cantidad de azufre total que contiene), el cual ademas es
libre de nitrégeno y dioxido de carbono.
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Los productos gue se obtienen en este centro procesador de gas se observan en la figura
2.2.

Gas Natural Seco a ducto

Gas Himedo Dulce b
868 MMPCD 810 MMPCD
Hidrocarburos
Condensados
Estabilizados
v 17000 BFD
Plant
crio;gn?;as Nafta 6419 BPD
No.1ab
Plantas b b
Fracionadoras o 1200 GAS LP 18007 BPD
Liquidos C3+
de Condensados MMPCD
Dulces 1142 BPD
No.1,3y4
Capacidad
18000 BPD
* Gas L.P. j
Transporte por Transporte por
Ducto GLP Autotanque GLP
Condensados 15542 BPD 2442 BPD
Dulces
18000 BPD

Figura 2. 2. Esquema de Procesamiento CPG Burgos (Secretaria de Energia de México, 2015)

En la figura 2.2 se observa que se producen los hidrocarburos condensados estabilizados
y se venden como producto final, que se comercializa con un precio mas bajo.

Como parte de la optimizacién de la capacidad productiva de procesamiento de gas natural,
en el segundo semestre de 2016, la SENER otorgé a Pemex Transformacién Industrial, la
modificacion del Titulo de Permiso SENER-CPG-002-2015, otorgado para el Centro
Procesador de Gas (CPG) Burgos.

Esta modificacion consistio para el desarrollo de nueva infraestructura para procesamiento
de hidrocarburos condensados estabilizados, consiste en el disefio y construccion de una
planta fraccionadora dentro del perimetro del CPG Burgos para obtener productos de mayor
valor agregado, especificamente al transformar los hidrocarburos condensados
estabilizados. Esta nueva planta tendr4 una capacidad de 18,000 BPD, asi como una
inversion estimada de 120 millones de délares. (Programa Sectorial de Energia 2013-2018,
2017).
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Es necesario resaltar que la venta de los hidrocarburos recuperados proporciona una
porcion significativa de los ingresos de estas plantas (Kidnay & Parrish, 2007), y es por ello
gque se deben procesar para obtener productos de mayor valor agregado, el nuevo esquema
de procesamiento del CPG Burgos se observa en la figura 2.3.

El proyecto que plantea PEMEX Transformacion industrial es el desarrollo de todas las
etapas de ingenieria, ingenieria conceptual, ingenieria de detalle, ingenieria de procura y
construccién, arranque y entrega de la planta.

Dado que este es un trabajo de tesis, este debe tener limites, por lo que este trabajo solo
contempla la etapa del desarrollo de la ingenieria conceptual y la justificacion de esta.

Por lo anterior se planteé el objetivo principal de esta tesis, el “propuesta de disefio
conceptual para una planta fraccionadora de condensados asociados al gas natural que se
obtiene en el norte de México”. Con la idea de incrementar la lista de productos de mayor
valor agregado y de interés en el mercado.

El trabajo se limita a ser una propuesta técnica de ingenieria conceptual y no contempla
analisis econémico.

Gas Natural Seco a ducto l
Gas Himedo Dulce — Nafta”
868 MMPCD 810 MMPCD
’ Nueva Planta
] Fraccionadora de
Hidrocarburos Hidrocarburos Destilados
Condensados Condensados Intermedios *
Estabilizados Estabilizados
17000 BPD C5+
Capacidad
Plantas ! o0
Criogénicas Nafta 6419 BPD
No.1ab
Plantas _’ b Gasoleo Pesado *
i GAS LP 18007 BPD asoleo Mesado
Fracionadoras Liquidos C3+ 1200 _b i+

de Condensados MMPCD
Dulces 1142 BPD
No.1,3y4
Capacidad
18000 BPD

Transporte por Transporte por
Ducto GLP Autotanque GLP
Condensados 15542 BPD 2442 BPD
Dulces (*) Los rendimientos de prod
18000 BPD dependen de la compasicion de la

materia prima

Figura 2. 3. Esquema de Procesamiento CPG Burgos con nueva planta fraccionadora de condensados
estabilizados
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2.2. CONFIGURACION DE UNA PLANTA FRACCIONADORA DE
HIDROCARBUROS CONDENSADOS ESTABILIZADOS

Un crudo convencional es fraccionado en unidades de destilacion combinada (atmosférica
y vacio), como primer proceso en cualquier refineria del mundo. Los productos tipicos que
se obtienen son (figura 2.4):

Turbosina
DESTILACION
ATMOSFERICA
Quercsina
Crudo Gasoleo Ligero Atmosférico

Gasoleo Pesado Atmosférico

Incondensables/’HC
medios

Residuo ATM

v

Gaséleo Ligero de Vacio

DESTILACION

AL VACIO Gasodleo Pesado de Vacio

Procesos de
Conversion

Residuo de Vacio | Combustsleo

Asfaltos

Figura 2. 4. Esquema tipico de destilacion combinada en una refineria

El disefio de la planta fraccionadora que procesara la mezcla hidrocarburos condensados
estabilizados, es una variante de una unidad de destilaciébn combinada.

Los condensados estabilizados tienen una calidad equiparable a un crudo superligero
segun la clasificacion que se presenta en la tabla 2.1, por los 52.9 y 52.4 °API que reportan
las muestras analizadas, en las tablas 3.2 y 3.3 respectivamente, de la seccién 3.2.2.
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Tabla 2. 1.Clasificacion de los crudos con base en el API (Facultad de Ingenieria UNAM)

Crudo ‘ Gravedad Especifica °API
Extrapesado >1.0 10
Pesado 0.92-1.0 10-22.3
Mediano 0.92-0.87 22.3-31.1
Ligero 0.83-0.87 31.1-39
Superligero <0.83 >39

Los condensados estabilizados se caracterizan por ser hidrocarburos bastante ligeros, lo
cual implica que la carga a la nueva planta no contiene una cantidad considerable de
fracciones pesadas (gasoéleos o residuales), por lo que el disefio no requerira una planta de
destilacion al vacio. Pero si tendra una planta con configuracién similar a la de una planta
de destilacion atmosférica.

2.2.1. UNIDAD DE DESTILACION ATMOSFERICA

En una planta de destilacion atmosférica se destila el petrdleo crudo proveniente de campos
productores, para obtener diferentes fracciones, entre las cuales destacan:

e Destilados ligeros (gas amargo y nafta)
e Destilados intermedios (turbosina, querosina y gasoleo ligero atmosférico)
e Destilados pesados (gas6leo pesado atmosférico y residuo atmosférico)

Las corrientes salientes de los destilados ligeros e intermedios estan sujetas a uno o varios
tratamientos posteriores, para eliminar contaminantes y poder cumplir las especificaciones
de producto final. En contraste, los destilados pesados se canalizan como alimentacion a
otras unidades de proceso para su conversion en fracciones mas ligeras que aumenten los
rendimientos y calidad de los productos finales deseados.

En la figura 2.5. Se presenta un diagrama de flujo esquematico de la unidad de destilacion
atmosférica, el cual se describe a continuacién (Jones & Pujadd, 2006):

¢ En la unidad el crudo se bombea desde el almacenamiento y se precalienta entre
95-120°C aproximadamente.

e Luego se inyecta agua en el crudo para disolver la sal que generalmente esta
presente, la mezcla se introduce en una desalinizadora que generalmente contiene
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un precipitador electrostatico, el agua salada se separa y se envia a una planta de
aguas amargas para tratarla.

e Elcrudo sale desalado y continta hacia el tren de precalentamiento, posteriormente
la corriente se hace pasar a través del calentador a fuego directo, donde esta se
vaporiza para alimentar a la zona flash de la torre.

e La porcién no evaporada del crudo cae al fondo de la torre donde se inyecta vapor
para recuperar vapores de los componentes mas ligeros, finalmente lo que no se
puede recuperar se le conoce como residuo atmosférico.

e Los vapores ascienden hacia el domo de la torre donde se condensan de forma
total, ya sea como liquido saturado o liquido subenfriado, o de forma parcial en el
caso de gue se tenga presencia de incondensables (esto depende de la naturaleza
del crudo que se alimente), del liquido condensado, una parte se refluja a la torre y
la otra parte constituida por la nafta se envia como producto a L.B. Asi mismo se
produce agua amarga.

e La torre fraccionadora atmosférica cuenta con extracciones laterales para los
destilados intermedios, cada una de estas extracciones se envia hacia el agotador
para recuperar los componentes ligeros mediante agotamiento con vapor que se
alimenta en el fondo de la columna. Finalmente, a partir de los fondos del agotador
lateral se obtiene el destilado intermedio (turbosina, querosina o gasoleo ligero
primario antes de enviarse a almacenamiento o a limite de bateria.

e La torre también cuenta con flujos recirculantes intermedios mejor conocidos como
“Pumparounds” o “Pumpdowns”, que no son otra cosa mas que extracciones de
calor, los cuales tienen la funcion de disminuir la carga térmica del condensador y
facilitar la separacion de fracciones.

Las caracteristicas que distinguen estas plantas de destilacién atmosférica de otras son:
(Acedo Sanchez, 1989):

e Todo el calor necesario para llevar acabo la destilacion se suministra mayormente
a partir del calentamiento del crudo hasta muy altas temperaturas (300 a 370°C).

e Paralo cual se utiliza el calentador de crudo (calentador a fuego directo).
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2.3. CARACTERIZACION DE LA CARGA

La carga (alimentacién) a la unidad de destilacién atmosférica, debe estar correctamente
definida. Generalmente las caracterizaciones de crudos se expresan en términos de
fracciones Cs+, Ce+ 0 C7+.L0 anterior dependera si la carga es un crudo ligero, un crudo
pesado o si son condensados, como es el caso de la planta fraccionadora.

El procedimiento de caracterizacién implica como presentar la carga en un numero arbitrario
de subfracciones (pseudocomponentes). Para poder realizar una caracterizacion es
necesario determinar mediante pruebas de laboratorio diferentes propiedades del crudo.

A este conjunto de andlisis se les denomina ensayo (assay) y contiene informacion sobre:

Tabla 2. 2.Pruebas més representativas en ensayos para crudos

Prueba Método de Prueba

I ASTM D2892 (TBP) o
Curva de destilacién del crudo ASTM D2887
Gravedad especifica y API ASTM D1298
. ASTM D494 o
Contenido total de azufre ASTM D5453
Contenido total de nitrégeno ASTM D4629
Viscosidad cinematica ASTM D4445

2.4. ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS PETROLIFEROS

Debido a que el crudo tiene infinidad de componentes y para su composicion se estiman
componentes ficticios (pseudocomponentes), es practicamente imposible separar cada uno
de ellos. Por lo que es necesario fraccionarlo en cortes, donde cada corte constituye un
producto. Para determinar las especificaciones de corte existen dos métodos:

Tabla 2. 3. Métodos para determinar las curvas de destilacion en las fracciones

Prueba Método de Prueba

Curva de destilacion para

fracciones ligeras ASTM D86
Curva de destilacién para

fracciones pesadas ASTM D1160

e Fracciones ligeras (nafta, turbosina, querosina, gasoleo ligero primario)
e Fracciones pesadas (gasoéleo pesado)

El punto de corte es la temperatura que corresponde a la separacion en porciento volumen
entre dos fracciones consecutivas. (Acedo Sanchez, 1989). Dada su complejidad, se

29



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

prefiere utilizar el analisis ASTM D86, el cual es méas simple, en lugar del analisis TBP o
ASTM D2892 que se prefiere utilizar para la caracterizacion de los crudos.

La equivalencia entre ambas destilaciones es la siguiente (Riazi, 2005):

La temperatura TBP es aproximadamente igual al 95% ASTM D86 de la fraccién ligera o al
5% ASTM D86 de la fraccion pesada.

o Latemperatura TBP es aproximadamente a la semisuma de la temperatura final de
ebullicion (TFE) de la fraccion ligera y de la temperatura inicial de ebullicion (TIE) de
la fraccion pesada.

Las especificaciones de las fracciones se fijan de acuerdo a los lineamientos establecidos
por cada pais. En el caso de México quien se encarga de esto es la Secretaria de Energia,
especificamente la comision reguladora de energia.

A continuacién, se mencionan las especificaciones de corte de los principales petroliferos
gue se obtienen en el pais y posibles nuevos productos de la nueva planta fraccionadora
de condensados.

2.4.1. NAFTA (AMARGA)

La nafta es una fraccion del petréleo considerada ligera, quimicamente formada por la
mezcla de hidrocarburos liquidos volatiles, principalmente parafinas ramificadas,
aromaticos, naftenos y olefinas, cuyas especificaciones se describen a continuacion:

Tabla 2. 4. Especificaciones de temperaturas de destilacion para el corte de nafta método ASTM D86
(Comisién Reguladora de Energia, 2016)

% Volumen destilado T °C maxima de destilacion

10 70

50 77 a121

90 185
TFE 225

Es un producto que cumple con la curva de destilacion de la gasolina comercial tipo
Premium y Regular, pero para cumplir las caracteristicas de dicho producto, debe cumplir
con todas las especificaciones que menciona la NOM-CRE-016, las cuales son:
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Tabla 2. 5. Especificaciones generales de la gasolina (Comisién Reguladora de Energia, 2016)

Valor Limite
Prueba Unidad Método de Prueba Gasolina Gasolina
Premium Regular
- R . . ASTM D1298
Gravedad Especifica a 20/4°C Adimensional ASTM D4052 Informar Informar
Azufre (Mercaptano) mg/kg ASTM D3227 20 maximo 20 maximo
Corrosion al Cu, 3h a 50 °C Adimensional ASTM D130 Estandar #1 | Estandar 41
maximo maximo
Corrosidn a la Ag Adimensional ASTM D7671 Estafmd'ar #l Esta[1d'ar #l
maximo maximo
0.050 -
Goma lavada kg/m3 ASTM D381 méximo (5 | 0-0°0 maximo
(mg/100mL) . (5 maximo)
maximo)
kg/m3 0.7 maximo 0.7 maximo
| ASTM D381
Gomas no lavadas (mg/100mL) S 38 (70 maximo) | (70 maximo)
Periodo de Induccién Minutos ASTM D525 240 minimo | 240 minimo
Numero de octano (RON) Adimensional ASTM D2699 94 minimo Informar
Numero de octano (MON) Adimensional ASTM D2700 Informar 82 minimo
Lo . . ASTM D2699 - .
Indice de octano (RON+MON)/2 | Adimensional ASTM D2700 91 minimo 87 minimo
En concentracién que cumple
ASTM D
Aditivo detergente dispersante | mg/kg S 5598 con la especificacion EPA en
ASTM D5500
el apartado 80.165
ASTM D5453
ASTM D2622 . -
Azufre total mg/kg ASTM D7039 30 Promedio 80 maximo
ASTM D7220

Su principal uso, cumpliendo las especificaciones de la tabla 2.5, es como combustible

automotor, para automoviles y motocicletas principalmente.

2.4.2 TURBOSINA (AMARGA)

Petrolifero proveniente de destilado intermedio y es una mezcla de hidrocarburos de base
naftenos y aromaticos que se utiliza como combustible para la aviacion comercial y militar
(Gary & Handwerk, 2001). Sus especificaciones de corte se mencionan a continuacion:

31



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Tabla 2. 6. Especificaciones de temperatura de destilacion para el corte de turbosina método ASTM D86
(Comisién Reguladora de Energia, 2016)

% Volumen destilado

T °C maxima de destilacion

10 205

50 Informar

90 Informar
TFE 255

La produccion de la turbosina depende principalmente de su demanda, si existe un mercado
para la turbosina, como aeropuertos comerciales o bases areas militares es conveniente
producirla, pero si no hay mercado para comercializarla, es conveniente extraerla junto con
el gaséleo ligero, en un solo corte.

Es un producto que cumple con la curva de destilacién de la turbosina comercial tipo Jet Al
y Jet A, pero para cumplir las caracteristicas de dicho producto, debe cumplir con todas las
especificaciones que menciona la NOM-CRE-016, las cuales son:

Tabla 2. 7. Especificaciones generales de la turbosina (Comisién Reguladora de Energia, 2016)

i Valor Limite
Prueba Unidad Método de Prueba
Jet Al JetA
. o . . ASTM D1298
Gravedad Especifica a 20 °C Adimensional ASTM D4052 0.7720 a2 0.8370
. ASTM D287
Gravedad API ASTM D4052 Informar
Apariencia Adimensional Visual Brillante y Clara
Temperatura de Inflamacidn °C ASTM D56 38 Minimo
ASTM D2386
. o ASTM D5972 (. s
Temperatura de congelacion C ASTM D7153 47 maximo 40 maximo
ASTM D7154
ASTM D4529
Poder Calorifico MJ/Kg ASTM D3308 42.8 Minimo
ASTM D4809
Acidez total mg KOH/g ASTM D3242 0.10 maximo
ASTM D5453
Azufre total mg/kg ASTM D2622 3000 maximo
ASTM D7039
ASTM D7220
Azufre Mercaptéanico mg/kg ASTM D3227 30 maximo
. . . - ASTM D445 (.
Viscosidad Cinematica cSt ASTM D7042 8.0 maximo
Corrosion al Cu, 2h a 100°C Adimensional ASTM D130 Estandar 1, maximo
Contenido de goma mg/100mL ASTM D381 7.0 maximo
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2.4.3 QUEROSINA (AMARGA)

Petrolifero también proveniente de destilado intermedio, es una mezcla de hidrocarburos
un poco mas pesada, como se observa en la siguiente tabla, no es Gtil como combustible
de motor, pero anteriormente era utiliza como combustible de lamparas, (Gary & Handwerk,
2001). Sus especificaciones de destilacién se describen a continuacion:

Tabla 2. 8. Especificaciones de temperaturas de destilacion para el corte de querosina método ASTM D86
(Comision Reguladora de Energia, 2016).

% Volumen destilado T °C maxima de destilacion
10 205
50 Informar
90 Informar
TFE 300

La produccién de la querosina es muy limitada, al ser un producto que carece de mercado
y al tener una curva de destilacibn muy parecida a la de turbosina, se prefiere la extraccion
del combustible de las aeronaves, o0 en su defecto es conveniente no extraerla y dejarla
caer a la fraccion de gasoleo ligero.

2.4.4 GASOLEO LIGERO PRIMARIO O ATMOSFERICO (GOLP)

El gasodleo ligero es una fraccion del petréleo considerada intermedia, quimicamente
compuesta por una mezcla compleja de hidrocarburos, principalmente parafinas no
ramificadas, cuyas especificaciones de corte se reportan en la tabla 2.9.

Tabla 2. 9. Especificaciones de temperatura de destilacion para el corte de gasoleo ligero método ASTM D86
(Comisién Reguladora de Energia, 2016)

% Volumen destilado T °C maxima de destilacion

TIE Informar
10 275
50 Informar
90 345
TFE Informar

Es un producto que cumple con la curva de destilacion del diésel comercial, pero para
cumplir las caracteristicas de dicho producto, debe cumplir con todas las especificaciones
que menciona la NOM-CRE-016, las cuales son:
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Tabla 2. 10. Especificaciones generales del diésel (Comision Reguladora de Energia, 2016)

Valor Limite
Unidad Método de Prueba Diésel D',esel
. Agricola/
Automotriz .
Marino
. o . . ASTM D1298
Gravedad Especifica a 20/4°C Adimensional ASTM D4052 Informar Informar
Temperatura de Inflamacion °C ASTM D93 45 minimo 60 minimo
. R Marzo a Octubre: 0 °C;
Temperatura de escurrimiento C ASTM D97 Noviembre a Febrero: -5 °C
Temperatura de Niebla °C ASTM D2500 Informar Informar
indice de Cetano Adimensional ASTM D4737 45 minimo 45 minimo
ASTM D5453
ASTM D2622 (. -
Azufre total mg/kg ASTM D7039 15 maximo | 500 maximo
ASTM D7220
1) Corrosidén al Cu, 3h a 50 °C Adimensional ASTM D130 Estarmc%ar #1 Esta[u:?ar #1
maximo maximo
- , o
Residuos de Carbon (en 10% de |, . ASTM D524 0.35 méximo | 0.35 maximo
residuo)
Agua y Sedimento % vol. ASTM D2709 0.05 maximo | 0.05 maximo
Viscosidad Cinematica a 40 °C mm?/s ASTM D445 19a4.1 19a4.1
Cenizas % masa ASTM D482 0.01 maximo | 0.01 maximo

su principal uso, cumpliendo las especificaciones de la tabla 2.10, es como combustible de
autobuses, tracto camiones, maquinaria agricola, maquinaria de construccién, asi como
embarcaciones y barcos.

2.4.5 GASOLEO PESADO (CRUDO REDUCIDO)

Producto residual de la destilacién cuyo intervalo de ebullicion se encuentra entre 300 y
600°C. Se utiliza como materia prima en refineria para la unidad de desintegracion catalitica
y en mezclas con otros productos para obtener combustéleo. (Gary & Handwerk, 2001).

La generacion de esta fraccion se convirti6 en un problema ambiental, debido a que sus
gases de combustibn son muy contaminantes, pero, aunque se desea minimizar su
produccion, el combustéleo, en el principal combustible en el que se convierte, es muy
econdmico y se utiliza como combustible para las calderas en la generacion de vapor entre
otros medios de calentamiento
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2.5. VARIABLES DE ANALISIS DE PROCESO

Existen dos factores principales en el disefio de torres fraccionadoras:

e Lacalidad y numero de productos que se desean obtener.
e En el disefio de la planta se deben consideran las fluctuaciones de operacién sin
que se afecten las especificaciones de los productos.

En general para el disefio de la torre fraccionadora se necesita analizar las siguientes
variables de proceso:

e Presion a la que opera la torre fraccionadora

o Gap/Overlap entre las fracciones

e Temperatura de alimentacion a la zona flash de la torre fraccionadora

e Overflash

e Sistema de condensacion

e Extraccion de calor (pumparounds o pumpdowns)

e Vapor o medio de agotamiento para el fondo de la torre atmosférica / agotadores
laterales

A continuacion, se describen cada una de las variables mencionadas.

2.5.1. PRESION DE OPERACION EN LA TORRE FRACCIONADORA

La presién juega un papel fundamental en la operacion de una torre fraccionadora
atmosférica. Esta variable se debe fijar al menor valor posible, dado que de esta manera el
fraccionamiento se favorece, por ende, se obtienen mejores rendimientos de los productos
extraidos.

Al disminuir la presién aumenta la vaporizacion en la zona flash. Por lo tanto, la temperatura
a la salida del horno sera mas baja y el perfil de temperatura a lo largo de la torre también
serd menor, lo cual implica menor consumo de energia.

También disminuir la presion tiene como efecto el aumento en la volatilidad relativa de las
fracciones del petroleo, favoreciendo la separacion entre ellas.

Por el contrario, el aumentar la presién de operacion de la torre tiene como efecto aumentar
el perfil de temperatura a lo largo de esta, lo anterior es critico para fracciones pesadas de
petroleo debido a que estas pueden llegar a su descomposicién térmica, formando coque y
poniendo en peligro la operacién de la columna.

El efecto que tiene aumentar la presion tiene como consecuencia mas etapas tedricas de
separacion en el disefio y el aumento en el perfil de temperatura a lo largo de la torre, esto
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implica que los crudos al tener componentes pesados son susceptibles a la formacién de
coque, el cual es un producto no deseado y que pone en riesgo la operacion de la planta.

A pesar de las ventajas que se mencionan al disminuir la presion, existen ciertas
limitaciones, las que se mencionan a continuacion se consideran las méas importantes
(Acedo Sanchez, 1989):

¢ Inundacién en los platos de la torre

¢ Gas a desfogue

e Minima presion de aspiracién del compresor
e Posicién o apertura de la valvula de control

Tabla 2. 11. Presiones tipicas de operacion de una torre

Seccion Presién (kg/cm? man)

Acumulador 0.15

Domo de la torre 0.75
Zona Flash 1
Fondo 1.1

2.5.2. GAP/OVERLAP

El Gap/Overlap es una medicion a la separacion entre dos productos adyacentes en una
torre atmosférica, el corte pesado es el producto inferior y tiene el mayor peso molecular.
Asi mismo el corte ligero es el producto superior y tiene el menor peso molecular (CH2M
HILL, 2014).

Matematicamente gap/overlap son definidos por la siguiente ecuacion:

gap/overlap =T del corte pesadosy, — T del corte ligerogsy,  Ecuacion 1.

*Nota: ambas temperaturas son tomadas de las curvas ASTM D86 de cada fraccion

Un ndmero positivo indica un gap es decir hay una brecha entre cortes, un nimero negativo
indica un overlap, es decir ocurre traslape entre ellos, cuanto mas grande y positivo sea el
valor, se tendra como resultado una buena separacién como el grafico que se representa
en la parte izquierda de la figura 2. 6.

En contraste, si el valor es pequefio y/o negativo el traslape serd mas evidente y el
fraccionamiento serd pobre, como el gréfico que se representa en la parte derecha de la
figura 2.6.
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Figura 2. 6. Conceptualizacion del gap/overlap

En la separacion, no se puede controlar ambos extremos de la curva ASTM D86, debido a
que, si en dos fracciones que se encuentran cercanas, se controla la temperatura al 5% de
volumen destilado de la fraccién pesada, no se podria especificar el 95% de la fraccion
ligera, se estaria sobre especificando la separacion y no tendria solucién el problema.

Debido a esto, habitualmente se suele especificar la temperatura al 95% de volumen
destilado y el grado de separacion (gap/overlap). A continuacion, se presentan en la tabla

2.12, los rangos tipicos de separacion entre fraccion pesada/ fraccion ligera para curvas
ASTM D86:

Tabla 2. 12.Rangos tipicos de separacion entre fracciones de petréleo (CH2M HILL, 2014)

L, (T WAOIET)
Seccion
OF Oc
Nafta/ Turbosina 0a50 0a28
Turbosina/GOLP -20a 50 -11a28
GOLP/GOP -50a0 -28a0
GOP/ Res Atm -200a 100 -111 a-56

Una desventaja de la medicion de la separacion con gap/overlap es la sensibilidad que tiene
la temperatura de destilacién al 5% de la curva ASTM D86 con el medio de agotamiento
(vapor de agua o rehervidor), por lo que se debe tener precaucion en el ajuste de esta
variable.

A pesar de lo anterior, tradicionalmente la medicion del gap/overlap se considera la medida
béasica de la separacion de la torre atmosférica.
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2.5.3. TEMPERATURA DE ALIMENTACION A LA ZONA FLASH DE LA TORRE

Para definir la temperatura de alimentacién, primero se debe definir la temperatura en la
zona critica de descomposicion o cracking, la cual es la temperatura a la cual no se desea
llegar. Debido a que al llegar a esta zona se presenta la formacién de coque y ruptura de
hidrocarburos de cadena larga para convertirse en olefinas principalmente.

Para determinar la temperatura limite a la cual no se debe llegar, se utiliza el factor de
caracterizacion UOP o constante de Watson de la alimentacion (Kw). Dicha constante es
una medida indirecta del tipo de componentes que caracterizan la carga, a continuacion, se
presenta una clasificacion de la base quimica de los componentes de los crudos:

Tabla 2. 13. Clasificacion de los crudos con base en su constante de Watson (Kw)

Kw Base
<10 Aromatico
10.5a12.9 Nafténico
>12.9 Parafinico

Con el grafico de la figura 2.7. se puede establecer la temperatura de descomposicion
aproximada, una Kw menor indica una temperatura de descomposicion mayor, mientras
que, si la Kw aumenta de valor, la temperatura para la descomposicion térmica disminuye.

Una vez establecida la temperatura de descomposicién a la que no se debe llegar, se debe
realizar un andlisis de sensibilidad de la temperatura de alimentacién proponiendo varias
temperaturas y elegir la que presente los mejores resultados sobre las demas variables de
estudio.

Tipicamente la temperatura a la que se alimenta la carga a la torre ronda entre los 300-
370°C, aunque puede estar por arriba o por abajo del rango, esto depende de la
composicion de la alimentacion y del overflash, otra variable importante de la cual se habla
a continuacion.
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Figura 2. 7.Zona critica de descomposicion (Jones & Pujado, 2006)

2.5.4. OVERFLASH

La linea de alimentacion a la zona flash generalmente se encuentra con una temperatura
elevada, por lo anterior es muy probable encontrar flujo a dos fases en dicha corriente. Al
vaporizarse, una parte de la corriente se convierte en vapor, mientras que la otra parte se
mantiene en fase liquida.

Al entrar a la zona flash en la torre atmosférica, esta se deriva en dos corrientes, una de
vapor y otra de liquido. La primera asciende hacia el domo de la columna, si la condicién
anterior se cumpliera, los platos que se encuentran a lo largo de la columna no tendrian
trafico de liquido y vapor.

Por lo tanto, debe existir un ligero exceso en la vaporizacion, debido a que, al condensarse,
una parte del flujo regresa a la torre, para tener trafico de liquido en los platos superiores a
la zona flash, mientras que la otra parte se envia a L.B.

Al flujo interno se le denomina overflash. Como se menciond este pardmetro es un exceso
de vaporizacién que no se recupera como extraccion de la torre y se desea que este sea lo
minimo posible.

Algunos autores refieren el % de overflash con respecto a la alimentacion como se muestra
en la siguiente ecuacion:

lujo vol.std liquido en el plato superior a la zona flash .4
v 1 P P Jlash +100  Ecuacion 2.

%O0verflash =

flujo vol.std corriente de alimentaciéon

Estos autores mencionan que es importante mantener el porcentaje de overflash dentro de
sus limites recomendados, algunos de ellos se presentan a continuacion:

o 2-3% overflash (Acedo Sanchez, 1989)
e 2-5% overflash (Jones & Pujadd, 2006)
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Mientras que otros autores (Chang, Liu, & Pashinkati, 2012) lo refieren con respecto a los
productos (excepto el residuo).

lujo vol.std liquido en el plato superior a la zona flash .,
%O0verflash = fiuj 1 P P flash 100 Ecuacién 3.

> flujos vol.std corrientes de producto

Ellos también mencionan que es importante mantener este parametro dentro de un limite
recomendado, que para ellos es:

e 2-10% de overflash

Es importante remarcar que no puede existir una precision aceptable en el célculo del
overflash, para utilizarla como elemento de control en la torre atmosférica.

Para ambos casos se debe tomar en cuenta que, a porcentajes de overflash menores al 2
%, el plato superior al plato de la zona flash corre el riesgo de secarse, por ende, se afectaria
gravemente la operacion hidraulica de la torre.

Por el contrario, si existe un exceso del limite superior de reflujo interno en cada caso, se
corre el riesgo de que no se recuperen los ligeros del fondo de la torre, pues estos seran
condensados por el flujo en exceso del plato superior a la zona flash, por lo tanto, ocurriria
una mala transferencia de masa.

2.5.5. SISTEMA DE CONDENSACION

El disefio de un sistema de condensacién debe cumplir los objetivos especificos de
procesamiento.

Cuando se alimentan crudos ligeros de facil desalado en la torre atmosférica, se
recomienda utilizar un sistema de condensacién como el que se muestra en la figura 2.8,
con solo un tanque acumulador (una etapa), que separe la nafta, el reflujo, el agua amarga
y el gas (depende de la composicién de la alimentacién) que salen del condensador. Un
sistema de condensacién con un solo acumulador tiene costos de fabricacion mas bajos.
(Barletta & White, 2007).
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Figura 2. 8. Esquema de condensacién en una etapa

Maximizar la recuperacion de energia requiere un sistema de condensacion con dos
tanques acumuladores (dos etapas), como el que se muestra en la figura 2.9. En un sistema
con dos acumuladores, determinar si se debe condensar agua en el primer acumulador
(caliente) debe o0 no depender si es probable el ensuciamiento en el interior de la torre
atmosférica.

Vapores
del domo 4 ‘ﬁbi—b L?ae?o
de la torre g

Reflujo Nafta Amarga

alatorre * 'j iz v v 55 Z ’

Agua Amarga
a tratamiento

Figura 2. 9. Esquema de condensacion en dos etapas

Cuando se procesan crudos dificiles de desalar, es probable la formacion de sales adentro
de la torre, por lo que es necesario utilizar un sistema con dos tanques acumuladores,
operando el acumulador caliente y seco, es decir sin condensacion de agua. Por lo tanto,
al operar en seco, se minimiza la corrosion en el intercambiador de vapores de domo-crudo,
antes de ingresar al primer acumulador y el sistema debe ser disefiado para evitar que el
lado por donde circulan los vapores de domo (tipicamente circula por tubos) se encuentran
a una temperatura por debajo del punto de rocio del agua. Este disefio evita que el reflujo
ingresa a la torre atmosférica a temperaturas por debajo del punto de rocio del agua, lo que
disminuye el ensuciamiento y corrosion en el interior de la torre atmosférica.
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Para un disefio optimo del sistema de condensacién, se debe elegir el condensador mas
adecuado de acuerdo a las necesidades de la planta. Existen dos tipos de condensadores
principales, el condensador total y el parcial, los cuales se describen a continuacion:

El condensador total (figura 2.10), tiene un mejor funcionamiento cuando se tiene una
pequefia cantidad de gases los cuales también se condensan y se asegura que se
mantengan en fase liquida a la temperatura mencionada con anterioridad. (KLM Technology

Group, 2011).
Vapores e
del domo 9
de la torre

Agua Amarga
g a tratamiento
a

Reflujo ‘ N y » Nafta Amarga
7. 2 v 4 f
a la torre L &)
4 é\; A

Figura 2. 10. Condensador total

Por otra parte, el condensador parcial (figura 2.11), funciona mejor cuando hay una gran
cantidad de gases incondensables o que no condensan a la condicién establecida, un
ejemplo de uso seria que la alimentacion tuviera metano y N, el equipo condensaria los
hidrocarburos de composicion quimica Cs+, pero el metano y N, se mantendrian como
gases.

Vapores -
del domo > LGaS
de la torre igero
» Agua Amarga
X kz a tratamiento
Reflujo
a la torre ‘—HT’ Nafta Amarga

Figura 2. 11. Condensador parcial
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2.5.6. EXTRACCIONES DE CALOR CON BASE EN LA CONFIGURACION DE
LA TORRE FRACCIONADORA

En esta seccidn se mencionan las configuraciones basicas de una torre fraccionadora. Se
han reconocido tres tipos de configuraciones:

I.  RO-Torres (Torres con reflujo en la parte superior)

En este tipo de torre, el liquido retorna al domo de la torre proveniente del sistema de
condensacion como se muestra en la figura 2.12.

Solo Condensador

f T

Gas Amargo

}

Multiple i Muttiple Multiple

Crudo Reducido Gasdleo Pesado Gasdleo Ligero Turbosina Nafta

Figura 2. 12. Conceptualizacion de una torre con solo reflujo en la parte superior

Dada la configuracion, el sistema de condensacion tiene que remover toda la carga térmica,
sin embargo, la recuperacion de calor es pobre y el didmetro de la torre aumenta
considerablemente en relacién con su capacidad de procesamiento (Watkins, 1979).

II.  PA-Torres (Torres con eliminacion de calor o torres con pumparounds)

En este tipo de torre, el liquido se extrae de la torre principal, se enfria y se devuelve a esta,
una etapa o dos etapas arriba segun sea conveniente como se muestra en la figura 2.13.

Gas
Amargo

} l

Multiple Multiple Multiple

Crudo Reducido Gaséleo Pesado Gaséleo Ligero Turbosina Nafta

Figura 2. 13. Conceptualizacion de una torre con reflujo superior mas pumparound

Dada la configuracion, las extracciones de calor son tantas como las extracciones laterales
de producto mas el condensador superior. Esta configuracion tiene una efectiva
recuperacion de calor, control simple, ademas de tener un costo de construccién muy bajo,
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ya gue los pumparounds regulan el trafico interno de liquido, lo que disminuye el didmetro
de disefio de la torre (Watkins, 1979).

PD-Torres (Torres de eliminacion de calor o torres de pumpdowns)

En este tipo de torre, el liquido se extrae de torre principal, se enfria y se devuelve a esta,
una etapa o dos etapas abajo segun sea conveniente como se muestra en la figura 2.14.

Crudo Reducido

}

Gas
Amargo

Multiple Multiple Multiple

Gasoleo Pesado Gasbleo Ligero Turbosina

Nafta

Figura 2. 14. Conceptualizacion de una torre con reflujo superior mas pumpdown

Con base en su configuracién, las extracciones de calor son tantas como las extracciones
laterales de producto mas el condensador superior, como en la estructura de una torre con
pumparounds. Esta configuracion también tiene una efectiva recuperacion de calor, aunque
el costo de construccién es muy superior al de una columna PA, ademas de que el control
de los pumpdowns es muy complicado (Watkins, 1979).

La clasificacion anterior permite saber que para mejorar el disefio de la torre se debe tener
configuracion tipo PA (Pumparound) o configuracion tipo PD (Pumpdown).

Configuracion Configuracién
Tipo PA Tipo PD
Pumparound Pumpdown

Figura 2. 15. Configuracion de las extracciones de calor

El disefio de la torre atmosférica se optimiza si cuenta con extracciones de liquido para
remover calor y devolverlo a la torre, esto se debe a diferentes factores como:
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¢ Disminucién del perfil de flujo de vapor en la torre

Esto se debe a que se extrae liquido saturado y regresa a la torre como liquido subenfriado,
el liguido condensa el vapor al entrar en contacto. Dado que los flujos volumétricos de vapor
son mayores que los flujos volumétricos en la torre, al disminuir el flujo de vapor, hace
posible disminuir el diametro de la torre.

e Disminucion de la carga térmica del condensador

La cantidad total de calor eliminado en la columna es el mismo, independientemente de
cuantos circuitos de remocion de calor existan. En otras palabras, si no se extrae el calor
en estos circuitos, el condensador asumiria la tarea de remover todo el calor en la torre. Lo
anterior incrementaria el tamafio del condensador como el del diametro de la torre
considerablemente

e Recuperacion del calor removido por los circuitos internos

Una caracteristica de los circuitos de extraccién de calor, es el aprovechamiento del calor
que retiran de la torre para integrarlo térmicamente en la planta, principalmente se utilizan
para el precalentamiento del crudo. El nimero de circuitos de remociéon de calor
generalmente es igual al nUmero de extracciones laterales de la torre.

2.5.7. VAPOR DE AGOTAMIENTO O MEDIO DE AGOTAMIENTO

Como se mencion6 en la seccidn 2.4. en las fracciones solo se puede definir un extremo de
la curva de destilacion de cada fraccion. Generalmente es la temperatura ASTM D86 al 95%
de volumen destilado cada fraccién es la que se especifica. Por ende, la temperatura ASTM
D86 al 5% de volumen destilado, debe ser ajustada, para ello se utiliza vapor de agua como
medio de agotamiento.

Las fracciones intermedias se corrigen con vapor de agotamiento. Dicho vapor cumple con
tres funciones primordiales, separar los componentes ligeros del corte, retornarlos a la
columna fraccionadora principal, asi como disminuir la presion parcial de la fraccion.

Las fracciones intermedias también se pueden agotar con un rehervidor, debido a que las
fracciones no tienen componentes tan pesados que permiten su uso sin llegar a la
descomposicion térmica.

Las fracciones pesadas solo pueden ser agotadas con vapor de agotamiento con el fin de
disminuir su presion parcial y vaporizar los componentes ligeros que se encuentren
disueltos en las fracciones pesadas, asi como también ajustar la temperatura inicial
destilacién del gaséleo pesado por el método ASTM D1160.

La cantidad de vapor necesaria para el agotamiento es funcion de la cantidad de
hidrocarburos ligeros que contenga la fraccion que se desea agotar, asi como el flujo
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volumétrico de la corriente a condiciones estandar (15.6°C y 14.7 psia). De tal modo existen
criterios iniciales de vapor de agotamiento, como los que se presentan a continuacion:

Tabla 2. 14. Criterios de vapor de agotamiento para fracciones de petroleo

Ib vapor/bbl Ib vapor/bbl

jassion agotado [1] agotado [2]
Turbosina 8.4-21 10
Querosina 8.4-21 10
Gasoleo Ligero 4.2-21 10
Gasdleo Pesado 16.8 -37.8 10
Crudo Reducido 16.8 -50.4 10

Nota: [1] (Van Winkle, 1967), [2] (Watkins, 1979).
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3.1. METODOLOGIA PARA LA SINTESIS Y DISENO DE PROCESO

La transformacion de materias primas en otros productos deseados, generalmente requiere
una variedad de etapas de transformacion, cada una de las cuales se lleva a cabo en un
equipo de transformacién parcial intermedia, que integrada con el resto de las etapas en
forma ordenada resulta en el proceso de transformacion. Las etapas de un proceso
consisten en los siguientes procesos:

e Reaccion

e Separacion

e Calentamiento y Enfriamiento

e Cambios de presion

e Incorporacion de un nuevo material

Definir cada una de las etapas, asi como la forma en que estaran interconectadas por
corrientes de proceso, para llevar acabo todo el proceso, a esto se le denomina sintesis de
proceso (Aguilar Rodriguez, 2007).

Sintetizar o construir un esquema de proceso, a partir de la cantidad y especificacion de las
materias primas y de los productos deseados, es una tarea fundamental en el disefio de
procesos.

El modelo de proceso debe estructurase en un solo paso, con una secuencia jerarquica
para definir las etapas del mismo por medio de lo que se conoce como Modelo de cebolla
(Smith, 2005).Donde se desarrollan los siguientes pasos:

1. Definir el esquema de reaccion y tratar de optimizarlo

2. Seleccionar y definir el sistema de separacion y las corrientes de circulacién

asociadas

Definir la red de intercambio de calor

Definir el equipo de bombeo y compresién pertinente en el proceso

5. Finalmente, la red de servicios auxiliares necesarios para proporcionar la energia
adicional que se requiere en el proceso

»w

La figura 3.1 representa el diagrama de cebollas del modelo para la sintesis de proceso.
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Figura 3. 1. Diagrama de cebolla para el disefio en ingenieria de proceso

Para realizar el disefio de la planta fraccionadora de hidrocarburos condensados, se
comenzé por definir la parte mas critica del proceso.

De acuerdo con el diagrama de cebolla que se muestra en la figura 3.1, la parte mas critica
en el disefio de procesos, es el reactor. Sin embargo, en esta planta no se lleva a cabo
ninguln sistema de reaccion.

Por la tanto, la parte mas critica del disefio, es el proceso de separacion. Especificamente
se llevar4d a cabo una destilacibn compleja, la cual, implica el disefio de una torre
fraccionadora de condensados.

Torre Fraccionadora de Condensados

Para el disefio de la torre se considerd lo siguiente:

e Definir un modelo termodinamico para realizar la caracterizacion de los
hidrocarburos condensados de carga.

Para tener una simulacién 6ptima del fenémeno de estudio, se considera necesario definir
un modelo termodinamico, acorde con la composicién quimica de la carga a planta. Para
poder caracterizar la carga de hidrocarburos condensados estabilizados lo més real posible.

¢ Realizar una estimacion de productos, rendimientos de productos y etapas teéricas
por medio del método corto de destilacion.

Para definir los productos para el mejor disefio de la torre, se propusieron 2 arreglos de
fraccionamiento para la torre, dichos arreglos se basan en los posibles productos que se
pueden obtener, los cuales se mencionan en la seccién 2.2 y en el mercado que tiene cada
uno de los petroliferos mencionados.
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En cada una de las propuestas se compararon los rendimientos, facilidad de la separacién
y etapas tedricas sin dejar de lado las especificaciones que le dan la calidad a los productos.

¢ Definir presion de trabajo a lo largo de toda la torre, el tipo del condensador y etapas
de condensacion (asi como su carga térmica), el overflash en funciéon de la
temperatura de alimentacién a la torre (zona flash), platos Optimos de las
extracciones requeridas de la torre hacia el agotador, asi como los platos 6ptimos
de retorno del agotador a la columna, arreglos de las extracciones de calor (ademas
de carga térmica y temperatura de retorno), todo esto por medio del método
riguroso.

Para definir las variables mencionadas, se realizé un analisis de sensibilidad el cual permitié
definir los valores mas adecuados, para cada una de las variables en las dos propuestas
(con vapor de agotamiento y sin vapor de agotamiento). Dado que el uso del vapor o no,
puede representar disminucion en los costos de operacion de la planta. Asi como definir
cual es la mejor.

e Mejora del método riguroso que presentd los mejores resultados, con una nueva
configuracioén en el disefio de la planta.

Red de Intercambio de Calor

Con base en la figura 3.1, la siguiente parte por definir fue la red de intercambio térmico.
Para el disefio de la red de intercambio térmico se considero lo siguiente:

e Realizar el andlisis PINCH, por medio de la tabla problema y la gran curva
compuesta, para posteriormente definir la red de intercambio térmico por medio del
método de malla.

En esta propuesta se compararon los resultados obtenidos del andlisis PINCH y se realiz6
la integracion térmica, solo de las corrientes que permanecen en una sola fase.

¢ Realizar la integracion térmica de la planta por medio de reglas heuristicas.

En esta propuesta se realiz6 la integracion térmica con todas las corrientes, incluyendo las
que tienen cambio de fase.

Finalmente se compararon ambas propuestas y se seleccioné la red que tiene el mejor
aprovechamiento de energia, lo que representa menor consumo de servicios auxiliares y
menores costos de operacion.

Bombeo y Compresién

La siguiente parte de la sintesis del proceso (figura 3.1), fue definir donde se requeria en la
planta, el equipo de bombeo, el calculo de cada una de las bombas en encuentra en el
Anexo 2.
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Servicios Auxiliares

Definidos los equipos de intercambio térmico y bombeo se procedié al célculo de los
servicios auxiliares (agua de enfriamiento, vapor de agotamiento, energia eléctrica, gas
combustible) como ultima etapa del diagrama de cebolla. La memoria de célculo de los
servicios auxiliares se encuentra en el Anexo 2.

Resultados

Los resultados formales de la propuesta de disefio se presentan en el capitulo 4.

3.2. ALIMENTACION DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS ESTABILIZADOS

3.2.1. MODELO TERMODINAMICO DEL PROCESO UTILZADO PARA EL
DISENO

La seleccion del modelo termodinamico para el desarrollo de la simulacibn como
herramienta principal en el disefio de la planta fraccionadora, tiene un impacto significativo
en los resultados.

Su importancia radica en lo siguiente:

e Correcta prediccion de las propiedades fisicas de la alimentacién y productos cémo
funcion de temperatura y presion.

e (Cada método es adecuado solo para tipos particulares de componentes quimicos
y limitado a ciertas condiciones.

e Elegir un método equivocado podria traer resultados incorrectos a la simulacion.

e Particularmente importante para resultados confiables asociados a operaciones de
separacion. (Carlson, 1996).

Eric Carlson, Ingeniero Quimico de Aspen Technology, Inc. Desarrollo un algoritmo para la
eleccion de paquete termodinamico con base en la naturaleza quimica de los componentes
a procesar como se muestra en la figura 3.2.

e Los hidrocarburos son no polares
¢ No se conoce su composicion exacta (Pseudocomponentes)
e Presion manométrica de trabajo cercana a la atmosférica
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El algoritmo nos permite elegir entre 3 opciones de modelos termodindmicos

e Chao Seader
o Grayson-Streed
e Braun K-10

Se tienen 3 opciones, pero la que tiene un uso mas comun, es el modelo de Grayson-
Streed, debido a su uso en la industria de la refinacion debido a que ofrece mejores
aproximaciones en las propiedades de los pseudocomponentes pesados en comparacion
con otros modelos. (Chang, Liu, & Pashinkati, 2012).

Con base en lo anterior, el modelo termodinamico a ser utilizado para la estimacion del
balance de materia y energia fue Grayson-Streed.

No Electrolito
p Otros

Electrolito » Eletrolito NRTL

o Pitzer

Componentes Reales .
» Peng Robinson

Redlich-Kwong-Soave
o Lee-Kesler-Plocker

Chao-Seader
Grayson-Streed
o Braun K-10

Pseudocomponentes y
Componentes Reales

Polaridad Fseudocamponentss ¢ Braun K-10
Compcrentes Reales
@ E cctrolitos ’ .

Presién

-

Figura 3. 2.Algoritmo de seleccién de paquete termodinamico (Carlson, 1996)
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3.2.2. MUESTRAS REALES

Figura 3. 3. Hidrocarburos condensados estabilizados que se generan en las fraccionadoras 1,3 y 4 del
CPG Burgos

Para el disefio de la planta fraccionadora de hidrocarburos condensados, se reportan dos
andlisis experimentales (la primera con fecha 13 de abril de 2016 y la segunda con fecha
del 22 de abril de 2016), que incluyen la curva de destilacion simulada ASTM D2887, la cual
se utilizé para el desarrollo del proceso.

Los resultados de dichos andlisis se muestran en las tablas 3.1, ademas en el anexo se
encuentra el ensayo original.
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Tabla 3. 1. Curvas de destilacién simuladas por el método ASTM D2887

a) Analisis del dia b) Analisis del dia
13-04-2016 22-04-2016
% Peso T°C % Peso LI(®
TIE 35.54 TIE 59.93
5 62.01 5 71.17
10 67.93 10 78.76
15 76.28 15 87.47
20 85.5 20 98.76
25 98.37 25 99.64
30 99.63 30 108.69
35 107.45 35 113.51
40 114.79 40 122.33
45 125.89 45 129.69
50 134.91 50 137.5
55 142.06 55 147.76
60 153.96 60 157.55
65 166.42 65 170.77
70 182.15 70 185.92
75 202.91 75 205.68
80 229.27 80 229.96
85 255.49 85 254.58
90 299.55 90 295.58
95 362.7 95 355.49
TFE 540.28 TFE 480.29

Las curvas ASTM D2887 de las muestras de hidrocarburos condensados presentadas en
el grafico 3.1, muestran una tendencia similar. La curva con fecha 13-04-2016 abarca un
rango mas amplio de temperatura en la cantidad de materia destilada, tanto al inicio como
al final con respecto a la curva con fecha 22-04.2016.

Por lo tanto, se selecciond la curva con fecha 13-04-2016, para su caracterizacion en el
simulador y poder definir la carga a la planta.

Asi mismo, para especificar a cada muestra se realizaron las pruebas que se presentan en
las tablas 3.2, 3.3 y 3.4, las pruebas originales también se pueden encontrar en el anexo.
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Tabla 3. 2.Especificaciones de la muestra del 13-04-16

Prueba Unidad ‘ Método de Prueba Valor
indice de octano (RON+MON)/2 | Adimensional ASTM D2699 69.004
indice de Carbono Conradson % masa ASTM D189 <0.01
(P;;fg;n de Vapor Reid 100°F Adimensional - 1.901
Gravedad Especifica a 20/4°C Adimensional ASTM D1298 0.75
Gravedad °API ASTM D1298 52.9
Densidad kg/m3 ASTM D1298 767.2
Agua por Karl Fisher ppm ASTM D1064 43
zlzlgigjldad cinematica a 68°F oSt ASTM D445 113
zgztzcgldad cinematica a 122°F st ASTM D445 0.7952
Punto Superior de Fluidez °C ASTM D97 -3
indice de cetano calculado Adimensional ASTM D976 25
Contenido total de azufre Z‘; masa/ ppm ASTM D494 0.0272 /272
Azufre de mercaptano ppm w ASTM D3227 7
Numero de Acidez mg KOH/g ASTM D664 <0.1
Cloruro Organico ppm ATM 058 <1
No. de Bromo cortado en 360°C | mg Br/100g ASTM D1159 4.1
Nitrégeno Total ppm ASTM D4629 10.3
Contenido de cera % masa UOP46 1
Color Saybolt Adimensional ASTM D156 <-16
Color ASTM Adimensional ASTM D1500 L7.5
Mercurio (Hg) ppb UOP938M 16
Arsénico (As) ppb ICPMS <10
Sodio (Na) ppm w ICPMS 1.46
Hierro (Fe) ppm w ICPMS 5.93
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Tabla 3. 3. Especificaciones de la muestra del 22-04-16

Prueba Unidad ‘ Método de Prueba Valor
indice de octano (RON+MON)/2 | Adimensional ASTM D2699 67.95
indice de Carbono Conradson % masa ASTM D189 <0.01
(P;;fg;n de Vapor Reid 100°F Adimensional - 1.287
Gravedad Especifica a 20/4°C Adimensional ASTM D1298 0.75
Gravedad °API ASTM D1298 524
Densidad kg/m3 ASTM D1298 769.2
Contenido de Agua ppm ASTM D4377 22
nggjidad cinematica a 68°F oSt ASTM D445 1.139
zgztc:,(()jidad cinematica a 122°F oSt ASTM D445 0.8183
Punto Superior de Fluidez °C ASTM D97 <-33
indice de cetano calculado Adimensional ASTM D976 32
Contenido total de azufre ::/3 masa/ ppm ASTM D494 0.0118/118
Azufre de mercaptano ppm w ASTM D3227 <3
Numero de Acidez mg KOH/g ASTM D664 <0.1
Cloruro Organico ppm ATM 058 <1
No. de Bromo cortado en 360°C | mg Br/100g ASTM D1159 0.2
Nitrégeno Total ppm ASTM D4629 11.2
Contenido de cera % masa UOP46 0.6
Color Saybolt Adimensional ASTM D156 -16
Color ASTM Adimensional ASTM D1500 L5.5
Mercurio (Hg) ppb UOP938M 24
Arsénico (As) ppb ICPMS 12
Sodio (Na) ppm w ICPMS 0.2
Hierro (Fe) ppm w ICPMS 14.8

Tabla 3. 4. Andlisis cromatogréafico de hidrocarburos ligeros en muestras estabilizadas por el método ASTM

Componente % Vol.

D7900

Isobutano (iCa) 0.04
n-Butano (Ca) 0.2
Isopentano (iCs) 1.08

n- Pentano (Cs) 1.59
Ciclo pentano (CicloCs) 0.41
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Grafico 3.1 Comparacién de curvas de destilaciéon ASTM D2887 de
Condensados
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3.2.3. CARACTERIZACION DEL ENSAYO EXPERIMENTAL: DEFINICION DE
LA CARGA A LA PLANTA

Stream Data - Assay Definition

Help
Azzay data for stream 2887130416 Cut Percent Temperature
Drigtill aticr D587 Baziz C Diigtilled C
. . al
() True Bailing Point Liguid Walume P—I::u 1 1 554 A
(O ASTM D86 @ weight | = T 2 5 £2.01
haer
(H:)ﬁSTM D1160 - 3 10 5793
(@ ASTH D2887 BEE
Correct for Cracking 4 13 7625

4] 20 aa.h
B 2A 93.37

Gravity Data 7 an 99.63

(@) &P Gravity a a5 107 45

() Specific Gravity 9 40 114.73

() watson K-Fackar Gravity Curve, " 10 45 125.89| w

Wiew Curve...
Additional Data
talecular Weight. . || R efineny Inspection Properties. . |
Lightends. .. | |Jzer-defined Special Properties. . |
OKtaPFD || ik | Cancel | Cancelto PFD
Exit the window after zaving all data

Figura 3. 4. Caracterizacién en un simulador comercial (PRO Il) de la muestra del 13-04-16 de hidrocarburos

Caracterizar significa precisar y transformar los datos experimentales de la curva ASTM
D2887 en una gama amplia de pseudocomponentes que permiten modelar el proceso.

El andlisis cromatografico seleccionado para el disefio de la planta, fue el del dia 13 de abril
de 2016, su contenido, se caracteriz6 en el simulador de procesos, como se muestra en la
figura 3.4.

La gravedad API de la muestra analizada, asi como un vistazo general al gréfico 3.1 indican
gue los condensados estabilizados tienen potencial para petroliferos de fracciones ligeras.
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Inclusion del contenido de hidrocarburos ligeros definidos

La informacion del ensayo de hidrocarburos ligeros que se reporté en tabla 3.4, fue
introducida en la caracterizacion de los hidrocarburos condensados como se muestra en la
figura 3.5, de lo cual destaca que los hidrocarburos ligeros de componentes reales forman
un 3.32 % volumen de la mezcla de la carga de condensados estabilizados a la planta.

! Stream Diata - Assay Lightends Data I

Help
Agzzay ightends information for stream 2887130416
Specification of Taotal Lightends Flowrate Copy [Component Eommeslen
() Match to TEP Curve F'— Liq. Val
t . .
() Fraction of &szay: H:z:: IBLUTAME 0.04
(®) Percent of Aszay: EUTAME 0.2
Basziz IPEMTAME 1.08
() Use Compositions as Actual Flates PENTANE 1.59
() Lightends R ate; CrYLLOPNT 0.4
| Hz20
Maormalize Component Flowrates
Based on Specified Total Flowrate
Total: 3.3200
OkwPr || i | Cancel Cancel ta PFD
E it the window after saving all data
[T I LT T T T | = aTas=1| T | = aToad =1 i 2 T T

Figura 3. 5.Caracterizacion de la muestra seleccionada con el ensayo de los hidrocarburos ligeros definidos

Asi mismo, en la tabla 3.2 se reportan las especificaciones de la muestra seleccionada (13-
04-2016), de estas las mas representativas para la caracterizaciéon y generacién de
pseudocomponentes, son el contenido total del azufre por medio de la prueba ASTM D4924
y el contenido de nitrégeno por medio del método ASTM D4629.

Inclusiéon del contenido de azufre total en el simulador de procesos

Como se observa en la figura 3.5, el contenido de azufre total es muy bajo, del orden de
118 ppm peso (0.0118% peso). Tipicamente un crudo pesado, tiene del orden de 3.5 a 6%
en peso de azufre total, mientras que un aceite crudo ligero se encuentraen el de 1.5 a 2%
en peso.

Cabe mencionar que la informacion que se muestra en la figura 3.6, limita a solo conocer
el contenido inicial de azufre en la alimentacion. Para poder conocer el porcentaje total de
azufre en cada una de las fracciones que resulten como producto en la planta fraccionadora,
es importante realizar y tener la curva del porcentaje contenido de azufre en funcion del
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porcentaje de volumen destilado, para enriquecer la caracterizacion de la alimentacion.
Desafortunadamente no se cuenta con esta informacion.

Strearn - Refinery Inspection Properties

10k Range

Sulfur Content azzay data for stream 2887130416

Fluid Average: |:|,|:|2?21| percent

[ ] Supply Property Curve Data

Ok, | Cancel |
OKtePFD |  CanceltaPFD |

Enter the average property value

Figura 3. 6. Especificacion de contenido total de azufre en la muestra del 13-04-2016

Inclusion del contenido de nitrégeno total en el simulador de procesos

Como se observa en la figura 3.7, el contenido de nitrégeno total es muy bajo, del orden de
118 ppm peso (0.0118% peso). Tipicamente un crudo pesado, tiene del orden de 0.1 a
0.5% en peso de nitrdgeno total, mientras que un crudo ligero tiene un contenido < 0.1%
peso.

Lo mismo ocurre con la informacién que se presenta en la figura 3.7, esta se limita a solo
conocer el contenido total inicial de nitrégeno en la alimentacion. Debido a que no se cuenta
con la informacion que proporciona la curva de contenido de nitrdgeno, no se podra conocer
el contenido total de nitrdgeno en cada una de las fracciones que se obtengan como
producto en la planta fraccionadora.
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Streamn - Refinery Inspection Properties

Help

Mitrogen [T otal] aszay data for stream 2887130416

Fluid Awverage: 10.3] ppm

| [ ] Supply Property Curve Data

| E: | Cancel |
; OKtoPFD | CarceltoPFD |

E xit the window after zaving all data

Figura 3. 7.Especificacion de contenido total de nitrégeno en la muestra del 13-04-2016

Las pruebas realizadas a ambas muestras indican que el contenido de cloruros y sodio es
menor a 2 ppm en peso, eso es 0.002% del total de la carga. Adicionalmente no contiene
calcio ni magnesio y no se reportan resultados en las tablas 3.2 y 3.3 expresados en libras
de sales minerales por cada mil barriles de crudo (pounds per thousand barrels en inglés).
Por lo que practicamente la carga no contiene sales de ningun tipo y se consideré que la
carga no requiere desalado.
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3.2.4. DEFINICION Y AJUSTE DE LOS PSEUDOCOMPONENTES

Inicialmente el simulador tiene definidos como punto de partida un numero de cortes por
cada rango de temperatura de ebullicién.

! Assay Data - Primary TBP Cutpoints Definition

Help

birimum Temperature for
Firzt Interval:

I7F7re|C

ot

|hzert

Copy

Pazte

kA awinLam
Temperature
for Interval

C

MHurmber of
Pzeudo-
components
in [nterval

426667

28

£42.289
271.111

Caricel

Exit the window after zaving all data

Figura 3. 8. Pseudocomponentes predeterminados por el simulador

Al tener predeterminados (por default) el nimero de pseudocomponentes para intervalos
de temperatura predeterminados, el simulador genera una curva ASTM D2887 calculada
con una tendencia un poco diferente de la informacion

alimentada que se obtuvo
experimentalmente, como se observa en el gréfico 3.2.
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Tabla 3. 5. Informacion de Curvas ASTM D2887 (Experimental vs Simulada)

b) Curva simulada D2887 (sin

a) Curva experimental D2887 ajuste de pseudocomponentes)

TIE 35.54 TIE -35.12
5 62.01 5 44.08
10 67.93 10 65.03
15 76.28 30 100.84
20 85.5 50 134.55
25 98.37 70 182.72
30 99.63 90 299.04
35 107.45 95 390.5
40 114.79 TFE 536.35
45 125.89

50 134.91

55 142.06

60 153.96

65 166.42

70 182.15

75 202.91

80 229.27

85 255.49

90 299.55

95 362.7

TFE 540.28

En el gréfico 3.2, la separacion de temperaturas que se presenta al 95% de masa destilada
puede arrojar informacion errobnea para el método corto de la torre, principalmente los
rendimientos de los productos.

Por lo tanto, fue necesario corregir el nUmero de pseudocomponentes hasta que la
diferencia de temperaturas no fuese mayor a 1°C, entre la curva calculada comparada con
la experimental.
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Grafico 3.2. Comparacion de curva experimental vs curva simulada
(calculada sin ajuaste de Pseudocomponentes)
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Con el ajuste realizado al nimero de pseudocomponentes (figura 3.9), se trazaron
nuevamente las curvas y se observé en gréfico 3.3, que en su mayoria todos los puntos
gquedaron traslapados o muy cercanos al traslape a excepcion del primer punto. El ajuste
mencionado hace més confiable la caracterizacion de la carga. Por lo tanto, se pudo utilizar
para el desarrollo del disefio del proceso y el balance de materia y energia.

Assay Datz - Primary TBP Cutpoints Definition
Help
Finirmurn Ternperature for
First Interval:
C
ot EEE Mumber of
Temperature | Pzeudo-
Insert far Interval components
Lopy C irn Inilerwal
Paste | 1 0 1
2 120 23
K] 210
I 4 300 4w
Paste | 9 e £l
B 400 12
7 a00 40
a GO0 A w
3 700 2w
Restore Defaults |
(] | Cancel |
Esit the window after zaving all data

Figura 3. 9. Ajuste de pseudocomponentes por corte para reproducir el ensayo experimental

Como se observa en el gréfico 3.3, la desviacion entre las curvas es minimo. Por lo tanto,
se pudo hacer uso de esta curva calculado por el simulador para iniciar el andlisis del
proceso. Es decir, con esto quedoé definida la carga a la planta.
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Tabla 3. 6. Informacion de Curvas ASTM D2887 (Experimental vs Simulada)

b) Curva simulada D2887 (con

a) Curva experimental D2887 ajuste de pseudocomponentes

0.001 35.54 0.001 -31.42
5 62.01 5 60.46
10 67.93 10 67.92
15 76.28 30 99.98
20 85.5 50 134.56
25 98.37 70 182.70
30 99.63 90 299.49
35 107.45 95 366.41
40 114.79 99 542.04
45 125.89
50 134.91
55 142.06
60 153.96
65 166.42
70 182.15
75 202.91
80 229.27
85 255.49
90 299.55
95 362.7
99 540.28
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Grafico 3.3. Comparacion de curva experimental vs curva simulada
(Calculada con ajuste de Pseudocomponentes)
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3.3. METODO CORTO DE LA TORRE FRACCIONADORA: PROPUESTAS Y
SELECCION DEL ESQUEMA DE FRACCIONAMIENTO

Grafico 3.4. Curva TBP ASTM D2892 de los
condensados: carga a la planta
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El gréafico 3.4, es la curva TBP o0 ASTM D2892 obtenida mediante la conversiéon de la curva
ASTM D2887.

En el 90% de su trayectoria, esta tiene una pendiente poco pronunciada, lo cual, manifiesta
que gran parte de los hidrocarburos condensados corresponden a fracciones ligeras y solo
contiene una pequefia parte de fraccion pesada.

De tal modo se han planteado dos propuestas para el disefio de la torre fraccionadora para
llevar acabo la separacion de los hidrocarburos y obtener productos de mayor valor
agregado.
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3.3.1. PROPUESTAS DE ESQUEMAS DE FRACCIONAMIENTO

Los posibles productos petroliferos se mencionan en la seccion 2.4.
De tal modo se plantearon dos propuestas de esquemas de fraccionamiento:
1. Con obtencion de turbosina

Consiste en una planta fraccionadora donde se obtengan los siguientes productos
petroliferos:

e Nafta

e Turbosina

e Gasobleo Ligero Primario (Querosina + Gasoéleo Ligero)
e Gasoleo Pesado +++ (Crudo Reducido)

La produccién de la querosina es muy limitada, al ser un producto que carece de mercado
y al tener una curva de destilaciébn muy parecida a la de turbosina, se prefiere la extraccién
del combustible de las aeronaves, por lo que no es conveniente extraerla y se prefirié
extraer junto con la fraccién de gasoéleo ligero primario.

Nafta

v

Turbosina

. _ Querosina
Gasoleo Ligero

Primario +

»
»

Alimentacion

Gasoleo Ligero

Gasoleo Pesado +:L+
(Crudo Reducido)

Figura 3. 10. Conceptualizacién de fraccionador con produccion de turbosina
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2. Sin obtencién de turbosina

Consiste en una planta fraccionadora donde se obtengan los siguientes productos
petroliferos:

¢ Nafta
e Gasoleo Ligero Primario (Turbosina +Querosina + Gasoleo Ligero)
e Gasoleo Pesado +++ (Crudo Reducido)

La produccion de la turbosina depende principalmente de su demanda, si existe un
mercado para la turbosina, como aeropuertos comerciales o bases areas militares es
conveniente producirla, pero si no hay mercado para comercializarla, es preferible
extraer en la fraccién de gasoleo ligero primario junto con querosina y gaséleo ligero.

Por lo anterior se consideré lo siguiente, en la regiéon de la cuenca de Burgos,
especificamente en Reynosa existe un aeropuerto pequefio, el cual ademas se
abastece con combustible importado de EU y el aeropuerto de Monterrey que es la
ciudad cercana mas grande, cubre sus necesidades con la refineria de Cadereyta, por
lo tanto, es conveniente no extraerla y dejarla caer a la fraccion de gaséleo ligero
primario.

Nafta _
, _ Querosina
Gasoleo Ligero +
Alimentacion Primario Turbosina
> >

+
Gasoleo Ligero

Gasoleo Pesado +++
(Crudo Reducido)

Figura 3. 11. Conceptualizacion de fraccionador sin produccién de turbosina
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3.3.2. ESPECIFICACIONES DE CORTE PARA SIMULACION

Las curvas de destilacion mencionadas en la seccion 2.4 se utlizaron como
especificaciones de corte para la simulacién de ambas propuestas y la variable que se
moadifico fue el gap/overlap entre las fracciones, para el desarrollo del método corto. El cual
permite estimar las etapas teoricas necesarias y los rendimientos de los productos.

Es importante sefialar que las temperaturas que se reportan en las distintas curvas de
destilacion para los productos que se desean obtener, siguen el método ASTM D86 para
fracciones ligeras (Nafta, turbosina y GOLP) y ASTM D1160 (Crudo reducido) para
fracciones pesadas. (Riazi, 2005). A continuacion, se presentan las especificaciones de
temperatura de corte para diferentes productos.

e La nafta utiliza las especificaciones de corte de la gasolina regular y Premium, la
norma menciona que la temperatura maxima de ebullicién final es de 225°C, pero
para esta propuesta se utilizara a temperatura de 190°C.

e La turbosina utiliza las especificaciones de corte de la Jet Al y Jet A, dicha norma
menciona que la temperatura maxima de ebullicién final es de 255°C, se eligio la
temperatura de 250°C como temperatura final de corte, debido a que la querosina
un destilado intermedio, ligeramente mas pesado, tiene un rango inicial similar al de
turbosina, pero la temperatura final es mas cercana a los 255°C.

e EIl gasoéleo ligero primario utiliza las especificaciones del diésel automotriz y
marino/agricola, la norma menciona que la temperatura maxima de corte se debe
informar, pero que la temperatura maxima destilacién al 90% debe ser de 345°C,
por lo tanto, se utilizé dicha especificacion de corte, sin embargo, la temperatura
final de corte se obtiene mas adelante en los resultados del andlisis de sensibilidad
de la primera propuesta.

e Elgaséleo pesado (crudo reducido) no tiene la especificacion de la temperatura final
de corte reportada en la norma, no obstante, se sabe que esta fraccion es la mas
pesada y para este disefio no es de interés conocerla. Es deseable que la TIE esté
por encima de los 300°C para asegurar minima presencia de gasoleo ligero primario.
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3.3.3. PRIMERA PROPUESTA (CON OBTENCION DE TURBOSINA)

Con las especificaciones de temperatura de corte y variando el gap/overlap se realizo el
analisis de sensibilidad para definir la primera propuesta.

Seccion turbosina/nafta

Grafico 3.5. Gap de 30 °C seccidén turbosina/nafta
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Tabla 3. 7. Gap de 30°C seccion turbo/nafta

L Nafta Turbo
T°C

TIE 49.70 194.01
5 87.90 199.45
10 92.04 201.11
30 99.80 206.11
50 109.37 210.37
70 128.98 216.38
90 161.56 226.01
95 169.45 228.38
TFE 190.00 250.00
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Grafico 3.6. Gap de 25 °C seccidén turbosina/nafta
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Tabla 3. 8. Gap de 25°C seccion turbo/nafta

R Nafta Turbo
T°C

TIE 49.46 186.24
5 87.80 193.70
10 91.95 197.91
30 99.62 203.34
50 109.17 208.07
70 128.59 213.81
90 160.84 225.27
95 168.70 227.93
TFE 190.00 250.00
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Grafico 3.7. Gap de 20°C seccidon turbo/nafta
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Tabla 3. 9. Gap de 20°C seccion turbo/nafta

R Nafta Turbo
T°C

TIE 48.87 174.69
5 87.55 186.80
10 91.73 190.64
30 99.19 197.84
50 108.68 204.12
70 127.62 210.83
90 159.13 223.79
95 166.80 226.92
TFE 190.00 250.00

75



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Grafico 3.8. Gap de 15 seccidn turbosina/nafta
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Tabla 3. 10. Gap de 15°C seccién turbo/nafta

—_— Nafta Turbo
TIE 48.51 167.73
5 87.40 180.86
10 91.60 187.26
30 98.93 195.08
50 108.39 201.80
70 127.05 209.30
90 158.25 223.02
95 165.86 226.41
TFE 190.00 250.00
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Grafico 3.9.Gap de 10 seccidén turbosina/nafta
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Tabla 3. 11. Gap de 10°C seccion turbo/nafta

! Nafta Turbo
T°C

TIE 48.03 155.38
5 87.20 174.79
10 91.43 182.14
30 98.59 191.61
50 108.00 198.70
70 126.31 207.34
90 157.21 222.14
95 164.79 225.85
TFE 190.00 250.00

Nota: Para todos los graficos de gap/overlap de la seccidn turbosina/nafta en la escala del eje x (% de volumen
destilado) esta va de 0 a 200%, sin embargo, cada fraccion se debe representar de 0 a 100%, para términos
practicos la fraccion nafta se representa de 0 a 100% y la fraccidn turbosina se representa de 100 a 200%.
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Con relacién a los graficos anteriores, el grafico 3.5 representa la separacion mas cercana
a la idealidad, por el contrario, el gréfico 3.9 representa un fraccionamiento deficiente entre
la seccion turbosina/nafta, entre dichos graficos se observa como el gap entre mas pequefio
es, mas afecta la separacion de los productos nafta y turbosina.

Mediante la simulacién del método corto de destilacion para cada gréafico se obtuvieron los
siguientes resultados:

Tabla 3. 12. Analisis de sensibilidad seccién turbosina/nafta

Parametro de
Comparacion

GAP 30°C GAP 25°C GAP 20°C GAP 15°C GAP 10°C

Numero de etapas

tedricas para seccién 7.57 5.78 4.57 4.08 3.57
Nafta
Rendimiento de Nafta 13021 12968 12834 12754 12645
(BPD)
Rendimiento de
Turbosina (BPD) 495 545 684 770 890
T al 5% vol. destilado
Turbosina °C 199.45 193.7 186.8 180.8 174.7

ASTM D86

En una comparacion mas cuantitativa en la tabla 3.12, se hizo un balance entre las
siguientes variables: el nimero de etapas tedricas que se requieren para la seccion nafta,
los rendimientos de nafta y turbosina en barriles estandar por dia (BPD) y la temperatura al
5% volumen destilado ASTM D86 en la que comienza a destilar la turbosina. Por lo tanto,
para esta seccién el mejor gap es el de 20°C.

Esta opcidn representa el mejor fraccionamiento cercano a la realidad, ya que tiene una
cantidad razonable de etapas tedricas que permite un buen fraccionamiento, pero no
incrementa el tamafo de la torre de una forma considerable como si se eligiera el gap de
30°C, el cual aumenta 3 etapas tedricas para ganar aproximadamente 200 barriles mas de
nafta con respecto al gap de 20°C.

Finalmente considerando que se dara un buen fraccionamiento, la temperatura al 5% de
volumen destilado es aceptable para la fraccion de turbosina.

78



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Seccion gasdleo ligero primario /turbosina

Grafico 3.10. Gap de 18 °C seccién GOLP/turbosina
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Tabla 3. 13. Gap de 18°C seccion GOLP/turbo

R Turbo GOLP
TIE 172.56 237.23
5 185.46 246.31
10 190.45 252.22
30 198.51 264.53
50 205.28 277.78
70 212.37 297.71
90 225.32 344.57
95 228.31 353.69
TFE 250.00 371.00
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Grafico 3.11. Gap de 15 °C seccidon GOLP/turbosina
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Tabla 3. 14. Gap de 15°C seccion GOLP/turbo

R Turbo GOLP
T°C

TIE 173.55 232.37
5 186.07 242.53
10 190.52 247.85
30 198.16 261.64
50 204.68 275.67
70 211.55 295.42
90 224.49 344.25
95 227.53 353.56
TFE 250.00 371.00
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Grafico 3.12 Gap de 10°C secciéon GOLP/turbosina
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Tabla 3. 15. Gap de 10°C seccién GOLP/turbo

L Turbo GOLP
T°C

TIE 174.69 226.51
5 186.80 236.92
10 190.64 243.19
30 197.84 258.12
50 204.12 273.08
70 210.83 293.36
90 223.79 343.94
95 226.92 353.47
TFE 250.00 371.00

Nota: Para todos los graficos de gap/overlap de la seccion GOLP/turbosina en la escala del eje x (% de volumen
destilado) esta va de 0 a 200%, sin embargo, cada fraccién se debe representar de 0 a 100%, para términos
practicos la fraccion turbosina se representa de 0 a 100% vy la fraccion GOLP se representa de 100 a 200%.
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Con base en los graficos de esta seccidn, el grafico 3.10 representa lo que podria ser la
mejor separacion, por el contrario, el grafico 3.12 podria representar el fraccionamiento méas
deficiente entre la seccién gasoéleo ligero primario/turbosina, entre dichos graficos se
observa como el gap entre mas pequefio es mas afecta la separacion de los productos
turbosina y gasoleo ligero primario.

Como se sefialé antes para cada gréfico se corrié el método corto y como resultado del
mismo se obtuvieron los siguientes datos:

Tabla 3. 16. Analisis de sensibilidad seccién gaséleo ligero primario/turbosina

Parametro de
Comparacion

GAP 18°C GAP 15°C GAP 10°C

Numero de etapas

tedricas para seccién 6.28 5.62 5.10
Turbosina
Rendimiento de
Turbosina (BPD) 1010 864 684
Rendimiento de GOLP
(BPD) 2390 2495 2632
o .
T al 5% vol. Destilado 246.31 242.53 236.92

GOLP °C ASTM D86

En un andlisis mas detallado de la tabla 3.16, se hizo un balance entre las siguientes
variables: el nimero de platos tedricos que requiere para la seccién turbosina, los
rendimientos de turbosina y gaséleo ligero primario en barriles estandar por dia (BPD) y la
temperatura al 5% volumen destilado ASTM D86 en la que comienza a destilar el gaséleo
ligero primario.

Para esta seccién la mejor opcion es el gap de 10°C, aunque en los graficos aparentemente
muestra ser la peor opcién para el fraccionamiento de esta zona, esta representa el menor
namero de etapas para una seccion donde el producto sélo es el 4% aproximadamente de
la carga alimentada y que por 4 etapas tedricas mas se obtendria solo el 6% es decir 2%
mas, lo cual no es rentable ni para el disefio ni mucho menos para la operacién de la torre.

Finalmente, la T al 5% vol. destilado del gasoleo ligero primario con un gap del0°C, refleja
su parte de querosina al iniciar su fraccionamiento cerca de los 236°C y no cercano a los
270°C como se reporta en la literatura (Gary & Handwerk, 2001) como consecuencia de
gue en esta propuesta no se contempla la extraccion la fraccién querosina y se dejan caer
al GOLP. La fraccién también se podria conocer como un quero-gasoéleo ligero.

82



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Seccidon gasoleo pesado/gasoleo ligero primario

Grafico 3.13. Gap de 1°C seccion GOP/GOLP
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Tabla 3. 17. Gap de 1°C seccion GOP/GOLP

cantil GOLP (clo]

TIE 226.64 313.52

5 236.94 354.46
10 243.14 367.97
30 257.95 378.62
50 272.79 387.20
70 292.87 748.15
90 343.72 2056.61
95 353.46 2096.64
TFE 371.00 2135.88
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Grafico 3.14. Overlap -2°C Seccién GOP/GOLP
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Tabla 3. 18. Overlap de -2°C seccion GOP/GOLP

ca vl GOLP GOP
T°C

TIE 226.74 305.44

5 236.95 351.46
10 243.10 367.07
30 257.84 378.18
50 272.58 386.88
70 292.55 736.37
90 343.58 2061.79
95 353.46 2102.06
TFE 371.00 2141.53
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Grafico 3.15. Overlap de -5°C seccién GOP/GOLP
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Tabla 3. 19. Overlap de -5°C seccion GOP/GOLP

ca vl GOLP GOP
T°C

TIE 226.84 298.11

5 236.96 348.47
10 243.06 366.12
30 257.71 377.69
50 272.37 386.55
70 292.21 723.71
90 343.44 2067.48
95 353.47 2108.02
TFE 371.00 2147.74

Nota: Para todos los graficos de gap/overlap de la seccion GOP/GOLP en la escala del eje x (% de volumen
destilado) esta va de 0 a 200%, sin embargo, cada fraccidén se debe representar de 0 a 100%, para términos
practicos la fraccion GOLP se representa de 0 a 100% y la fraccién GOP se representa de 100 a 200%.
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Tabla 3. 20. Andlisis de sensibilidad seccién gasoleo pesado/ gaséleo ligero primario

Parametro de o OVERLAP OVERLAP
Comparacion GAP1°C -2°C -5°C

Numero de etapas

tedricas para seccidn 2.34 2.27 2.19
GOLP
Rendimiento de GOLP
(BPD) 2607 2590 2570
Rendimiento de GOP
(BPD) 1870 1886 1903
TIE para GOP"CASTMD | 55¢ 1y 316.8 308.97

1160

De acuerdo con los gréaficos de la dltima seccién de esta propuesta, en todos se presenta
una region de traslape considerable debido a la dificultad de la separacién entre la seccion
de gaséleo pesado y lo que varia un poco es la temperatura inicial de ebullicién del GOP
en funcion del gap/overlap.

En una comparacion mas detallada como se presenta en la tabla 3.20, se hace un balance
entre el nimero de platos tedricos que requiere para la seccion gaséleo ligero, los
rendimientos de gasoleo ligero y gasoleo pesado en barriles estandar por dia (BPD) y la
temperatura inicial en la que comienza a destilar el gasoleo ligero primario en ASTM D1160,
donde se considera que para esta seccion la mejor opcion es el gap de 1°C.

Practicamente en todas las alternativas de gap/overlap el nUmero de etapas tedricas es 3,
el rendimiento de gasoleo ligero primario como de gaséleo pesado no varian mas alla de
los 30 barriles, que para fines de sensibilidad es casi nada, por lo que el parametro que
definié que el gap/overlap a usarse fue la temperatura de ebulliciéon inicial del gaséleo
pesado que comienza en los 322.51°C.

Resumen del analisis de la propuesta I: Con obtencidon de turbosina

En resumen, los resultados que definen la primera propuesta (propuesta con obtencion de
turbosina) se muestran en la tabla 3.21.
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Tabla 3. 21. Resultados de la propuesta con obtencién de turbosina

Rendimiento No. de etapas Redondeo

Producto ((:]0)] tedricas de etapas
Nafta 12834 4.57 5

Turbosina 689 5.10 6
GOLP 2607 2.27 3
GOP 1870 - -
Total 18000 11.94 14

Temperaturas ASTM D86
TIE = 48.86°C
T al 95% =166.7 °C

TFE =190°C
Nafta
Rendimiento = 12834 BPD

v

Etapas Teodricas =5

Temperaturas ASTM D86
TIE =174.76°C
Turbosina T al 5% = 186.78°C
T al 95% = 226.94°C
TFE = 250°C

A4

Rendimiento = 689 BPD

Etapas Teoéricas =6

Gasoleo Ligero

. .. Primario Temperaturas ASTM D86
Alimentacion > TIE = 226.64°C
g T al 5% = 236.94°C
18000 BPD T al 95% = 343.72°C

TFE =371 °C

- Rendimiento = 2607 BPD
Etapas Teoricas

de la Propuesta = 14 Etapas Teéricas = 3

Temperaturas ASTM D1160

[,

, - TIE = 325.01°C
Gasoleo Pesado +++ T al 95% = 358.91°C
(CrUdO Red UCidO) Rendimiento = 1870 BPD

Figura 3. 12.Esquema final de la primera propuesta (con produccién de turbosina)
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3.3.4 SEGUNDA PROPUESTA (SIN OBTENCION DE TURBOSINA)

Con las especificaciones de temperatura de corte y variando el gap/overlap se realiz6 el
andlisis de sensibilidad para definir la primera propuesta.

Seccion gasoleo ligero primario/nafta

Grafico 3.16. Gap de 45°C seccién GOLP/Nafta
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Tabla 3. 22. Gap de 45°C seccion GOLP/nafta

150

! Nafta GOLP
TIE 48.30 195.30
5 87.31 209.79
10 91.53 217.17
30 98.78 236.33
50 108.21 257.51
70 126.69 283.18
90 157.38 344.70
95 164.79 355.59
TFE 190.00 373.00

—¢— Nafta
—fi— GOLP

200
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Grafico 3.17. Gap de 40°C secciéon GOLP/nafta
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Tabla 3. 23.Gap de 40°C seccién GOLP/nafta

—_— Nafta GOLP
T°C

TIE 47.76 188.68
5 87.09 203.45
10 91.33 212.22
30 98.39 232.72
50 107.77 255.10
70 125.84 281.48
90 156.11 344.41
95 163.45 355.53
TFE 190.00 373.00
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Grafico 3.18. Gap de 35°C secciéon GOLP/nafta
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Tabla 3. 24. Gap de 35°C seccion GOLP/nafta

% Vol. Nafta GOLP
TIE 47.17 176.35
5 86.84 197.25
10 91.11 207.34
30 97.97 228.76
50 107.29 252.48
70 124.97 279.64
90 154.94 344.10
95 162.25 355.46
TFE 190.00 373.00

Nota: Para todos los graficos de gap/overlap de la secciéon GOLP/nafta en la escala del eje x (% de volumen
destilado) esta va de 0 a 200%, sin embargo, cada fraccion se debe representar de 0 a 100%, para términos
practicos la fraccion nafta se representa de 0 a 100% vy la fraccion GOLP se representa de 100 a 200%.
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Con base en los gréficos anteriores, el grafico 3.16. representa la separacion ideal, el gréfico
3.17 representa una buena separacion, finalmente el grafico 3.18 muestra la separacion
mas real.

Como se sefal6é antes para cada grafico se corrié el método corto y como resultado del
mismo se obtuvieron los siguientes datos:

Tabla 3. 25. Andlisis de sensibilidad seccién gasoleo ligero primario/ nafta

Parametro de
Comparacion

GAP 45°C GAP 40°C GAP 35°C

Numero de etapas
tedricas para 4.72 4.14 3.67
seccion Nafta

Rendimiento de

Nafta (BPD) 12707 12586 12455
Rendimiento de
GOLP (BPD) 3508 3634 3770
T al 5% vol.
Destilado 209.79 203.45 197.25

GOLP °C ASTM D86

En una comparacion mas a detalle como se muestra en la tabla 3.25, se hizo un balance
entre las siguientes variables: el nimero de platos teéricos que se requiere para la seccién
nafta, los rendimientos de nafta y gasoleo ligero en barriles estandar por dia (BPD) y la
temperatura inicial en la que comienza a destilar el gasdleo ligero. Por lo que para esta
seccion la mejor opcion es el gap de 35°C.

Esta opcién representa el mejor fraccionamiento cercano a la realidad, pero con un ligero
traslape del gasoleo ligero primario con la nafta. El ligero traslape representa la dificultad
de la separacién entre dichas fracciones.

Finalmente, la T al 5% vol. destilado del gasoéleo ligero refleja que esta fraccion es mas
ligera, al tener temperaturas similares a las obtenidas como en el corte de turbosina de la
propuesta 1. Esto es la consecuencia de que en esta propuesta no se contempla la
extraccion de la fraccion turbosina, ni de la fraccion querosina. Por lo tanto, se extraen en
un solo corte, el gasoéleo ligero primario. Esta fraccion también se puede conocer como
turbo-quero-gasoleo ligero.
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Seccidon gasoleo pesado/gasoleo ligero primario

Grafico 3.19. Gap de 1°C seccion GOP/GOLP
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Tabla 3. 26. Gap 1°C secciéon GOP/GOLP

ca vl GOLP GOP
T°C

TIE 176.35 307.51

5 197.25 356.45
10 207.34 370.95
30 228.76 381.64
50 252.48 395.26
70 279.64 817.78
90 344,10 2022.34
95 355.46 2060.86
TFE 373.00 2098.61
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Grafico 3.20. Overlap de -2°C seccion GOP/ GOLP
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Tabla 3. 27. Overlap de -2°C seccién GOP/GOLP

GOLP GOP

% Vol.
T°C

TIE 176.40 300.92

5 197.26 353.46
10 207.34 369.70
30 228.69 380.74
50 252.34 391.89
70 279.42 812.58
90 344.01 2027.39
95 355.46 2066.06
TFE 373.00 2103.96
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Grafico 3.21. Overlap de -5°C seccién GOP/GOLP
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Tabla 3. 28. Gap -5°C seccion GOP/GOLP

2, GOLP GOP
T°C

TIE 176.47 294.47

5 197.28 350.48
10 207.34 368.51
30 228.61 380.00
50 252.19 389.77
70 279.17 805.33
90 343.91 2032.03
95 355.48 2070.87
TFE 373.00 2108.94

Nota: Para todos los graficos de gap/overlap de la seccion GOP/GOLP en la escala del eje x (% de volumen
destilado) esta va de 0 a 200%, sin embargo, cada fraccién se debe representar de 0 a 100%, para términos
practicos la fraccion GOLP se representa de 0 a 100% y la fraccion GOP se representa de 100 a 200%.
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De acuerdo con los gréaficos de la dltima seccidén de la primera propuesta, en todos se
presenta una region de traslape considerable debido a la complejidad de la separacién entre
la seccion de gasoéleo pesado y lo que varia un poco es la temperatura inicial de ebullicion
del GOP en funcion del gap/overlap.

Con base en los resultados que se presentan en tabla 3.10, se hizo un balance entre las
siguientes variables: numero de platos tedricos que requiere para la seccién gasoleo ligero,
los rendimientos de gasoleo ligero primario y gasoleo pesado en barriles estandar por dia
(BPD) y la temperatura inicial en la que comienza a destilar el gasdleo pesado en ASTM
D1160. Dénde se considera que para esta seccién la mejor opcion es el gap de 1°C.

Practicamente en todas las alternativas de gap/overlap el nimero de etapas tedricas es 3,
el rendimiento de gaséleo ligero como de gaséleo pesado no varian mas alla de los 20
barriles, que para fines de sensibilidad es despreciable, por lo que el parametro que definié
gue el gap/overlap a usarse fue la temperatura de ebullicion inicial del gasoleo pesado que
comienza en los 319.76°C.

Tabla 3. 29. Andlisis de sensibilidad secciéon gasoleo pesado/gasoleo ligero primario

OVERLAP OVERLAP
-2°C -5°C

Parametro de
Comparacion

GAP 1°C

Numero de platos
tedricos para 2.17 2.11 2.06
seccién GOLP

Rendimiento de

CoLP (8PD) 3770 3759 3747
Rendimiento de

S0P (3°D) 1774 1784 1794
TIE para GOP °C 318.56 311.66 304.88

ASTM D1160

Resumen del analisis de la propuesta ll: sin obtencidn de turbosina

Los resultados que definen la primera propuesta se muestran en la tabla 3.30.
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Tabla 3. 30. Resultados de la propuesta sin obtencién de turbosina

Rendimiento No. de Redondeo
Producto etapas
((:120) L de etapas
tedricas

Nafta 12455 3.66

GOLP 3770 2.17 3

GOP 1775 - -

Total 18000 5.83 7

Temperaturas ASTM D86
N afta > TIE = 47.17°C
T al 95% = 162.25°C
TFE = 190°C
Rendimiento = 12455 BPD
Etapas Teéricas =4
, . Temperaturas ASTM D86
Gasoleo Ligero TIE =176.35 °C
. . T al 95% = 197.25 °C
Alimentacion Primario TFE =373 °C
» >
1 8000 BPD Rendimiento = 3770 BPD

Etapas Teéricas = 3

Temperaturas ASTM D1160
TIE = 318.9°C
T al 5% = 360°C

Gasodleo Pesado +++
(CrUdO RedUCidO) Rendimiento = 1775 BPD

Figura 3. 13. Esquema final de la segunda propuesta (sin produccion de turbosina)
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3.3.5 SELECCION DE LA PROPUESTA
En resumen, los resultados que definen a la propuesta son los siguientes:

Tabla 3. 31. Comparacion de los resultados de ambas propuestas

Redondeo
de etapas

No.
Rendimiento Rendimiento =
Producto etapas

teoricas

Primera Propuesta (con produccion de turbosina)

Nafta 12834 71.3 4.57 5
Turbosina 689 3.8 5.1 6
GOLP 2607 14.5 2.27 3
GOP 1870 10.4 - -
Total 18000 100 11.94 14

Segunda Propuesta (sin produccion de turbosina)

Nafta 12455 69.2 3.66 4
GOLP 3770 20.9 2.17

GOP 1775 9.9 - -
Total 18000 100 5.83 7

Con base en la comparacién de resultados de las propuestas presentadas que se muestran
en la tabla 3.31.

Se considera que la mejor propuesta de fraccionamiento es la segunda, dicha propuesta en
total tiene 7 etapas tedricas y un rendimiento de gasoleo ligero equivalente al 20% del total
de la alimentacion superando el rendimiento de gaséleo ligero de la primera propuesta que
es cercano al 15% del total de la carga.

En contraste la primera propuesta tiene 14 etapas teéricas, de las cuales, se necesitan 6,
para el fraccionamiento de turbosina, para obtener aproximadamente el 4% de rendimiento
con respecto a la alimentacion, un rendimiento muy bajo para las etapas de fraccionamiento
que necesita 'y un 15% de rendimiento de gasoéleo ligero.

Con base en las consideraciones ya mencionadas, la propuesta 2 del esquema de
fraccionamiento, fue la seleccionada para continuar con el disefio riguroso de la torre.

Aungue si se comparan bajo la misma base de extraccion de productos son equivalentes.
Lo que realmente hace la diferencia es el obtener o no turbosina, para lo cual se requieren
6 etapas teodricas.
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3.4 PROPUESTAS DE DISENO RIGUROSO DE LA TORRE ATMOSFERICA

La segunda propuesta, como se sefiald antes, resultd ser la seleccionada para el disefio
riguroso. Por lo que los productos que se obtendran en esta planta fraccionadora son:

e Nafta
e Gasoleo Ligero Primario (Turbosina + Querosina + Gaséleo Ligero)
o Gasbleo Pesado+++ (Crudo Reducido)

Del mismo modo en el que se tuvieron dos propuestas del método corto, para el método
riguroso también hay dos propuestas para llevar a cabo el disefio de la torre atmosférica:

e Con vapor de Agotamiento
e Sin vapor de Agotamiento
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3.5 DISENO RIGUROSO DE LA TORRE FRACCIONADORA: PROPUESTA CON
VAPOR DE AGOTAMIENTO

El desarrollo de la simulacién rigurosa para el disefio de la torre con vapor de agotamiento,
se establece a partir de un caso base.

3.5.1 CASO BASE

Platos Tedricos

Tabla 3. 32. Conformacioén de las etapas tedricas para cada seccion de la torre atmosférica (propuesta con
vapor de agotamiento)

. . Plato Teorico ..
Plato Tedrico R Seccién
Simulador

Condensador 1 Condensacion
1 2
2 3
Nafta
3 4
4 5
5 6 ) )
6 7 Gasol.eo Ll.gero
Primario
7 8
8 9 Fin de Seccion
GOLP-Inicio Zona
2 10 Flash
10 11 Zona Flash
11 12 Agotamiento de
12 13 Residuo (GOP)

Nota: Platos tedricos para seccion nafta y gasdleo ligero (tabla 24).Platos recomendados para final de la
seccion diésel al inicio de la zona flash, zona flash y seccion de agotamiento (Chang, Liu, & Pashinkati, 2012).

Condensador

La condensacion se llevara a cabo en una sola etapa, esto se debe al nulo contenido de
sales en los condensados como se menciona en la seccion 2.5.5, lo cual disminuye la
corrosion considerablemente. Ademas, el sistema de condensacion en una sola etapa se
utiliza més para crudos ligeros.
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La nafta es la fraccion mas ligera, la cual saldra con vapor de agua, como vapor saturado
por el domo de la torre, pasard a un condensador total hasta convertirse en liquido
subenfriado a 55°C, se eligio esta temperatura porgue se puede aprovechar el enfriamiento
con aire atmosférico.

Se eligié el condensador total, dado que tiene un mejor funcionamiento cuando se tiene
una pequefia cantidad de gases (caso de la torre a disefar), los cuales también se
condensan y se asegura que se mantengan en fase liquida a la temperatura de 55°C.

Extraccion Lateral y Agotador Lateral

El gaséleo ligero primario es la Unica fraccion intermedia, la cual, se obtendra a partir de
una extraccion lateral en la seccion del mismo nombre, en el plato 8(7) de la torre
atmosférica para el caso base.

Esta corriente se envia hacia un agotador lateral, donde se rectifica la TIE del GOLP,
mediante el agotamiento con vapor de agua (incrementar la temperatura inicial de ebullicion
y la temperatura al 5% de volumen destilado del GOLP.

Para esto se ayuda de vapor de agotamiento, el cual cumple la funcién de disminuir la
presion parcial de la fraccién y separar los componentes ligeros de dicha extraccién y
regresarlos a la torre atmosférica al plato 7(6) como caso base.

Tabla 3. 33.Etapas tedricas de agotador de gasoéleo ligero primario

Plato Teorico

. Seccién
Simulador

Plato Tedrico

Agotador de GOLP

Nota: Platos tedricos recomendados para el agotador de gaséleo ligero (Watkins, 1979).Numero de plato
fuera de paréntesis indica plato en la simulacién, dentro del paréntesis indica plato tedrico normal en los
parrafos (Ver tabla 3.32 y 3.33).

Vapor de Agotamiento

A partir de la literatura, los rangos sugeridos de vapor de agotamiento por barril de producto
agotado, los flujos de vapor calculados para cada flujo de cada corte y el que fue
seleccionado para el caso base de la simulacion rigurosa.
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Tabla 3. 34.Criterios y flujo de vapor de agotamiento

Rendimiento Vapor Vapor Vapor Vapor Vapor
Seccion deseado sugerido [1] sugerido [2] calculado calculado seleccionado
(BPD) (Ib/bbl) (Ib/bbl) [1] (kg/h) [2] (kg/h) [1] (kg/h)
Fondo
Agotador | 5o 8.4 10 597.06 710.78 600.00
lateral
GOLP
Fondo
torre 1775 16.8 10 562.22 334.65 560.00
Atm.
GOP

Nota: [1] (Van Winkle, 1967), [2] (Watkins, 1979).

Para el caso base, se utilizo la recomendacién para vapor de agotamiento, en el fondo de
la torre atmosférica y en el fondo del agotador, el vapor va a entrar sobrecalentado a una
presion de 2.5 kg/cm?man y la temperatura del vapor sera 315°C (Jones & Pujadd, 2006).

Presion

Para el caso base, se fijé una AP permisible tipica 0.35 kg/cm? para la torre atmosférica, asi
como también para el condensador.

Por lo tanto, las presiones seleccionadas para la operacion en la torre en el caso base
seran:

Tabla 3. 35.Presiones de operacion en la torre

Seccion Presion (kg/cm?man)
Acumulador 0.55
Domo/Plato 2(1) 0.9
Alimentacién/Plato 11(10) 1.19
Fondo/Plato 13(12) 1.25
Agotador/Plato 14(1) 1.09
Agotador/Plato 15(2) 1.12
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Temperatura de Alimentacion

Es necesario determinar la temperatura de inicio de descomposicion para asi poder fijar la
temperatura de alimentacion para el caso base.

Para determinar la temperatura aproximada de descomposicion a la cual no se debe llegar,
se utiliza el factor de caracterizacibn UOP o constante de Watson de la alimentacion (Kw)
la cual tiene un valor de 12.17.

Para ello se hizo uso de la figura 2.7, el eje x representa la Kw, se extrapolaron las lineas
de la zona critica para obtener la temperatura inicial de descomposicion.

Por lo tanto, el valor de la temperatura inicial de descomposicion es de aproximadamente
750°F (400°C aproximadamente) como se observa en la figura 3.14, por lo que no es
recomendable utilizar temperaturas de alimentacién superiores a los 390°C.

S W T— ' 1 A i . | A - A -
n 11 n2 na N4 ns 118 "r "s ns 2 121 122 n2a 124 125 128 127 128 1129 13

WATSON CRARACTERISTIC FACTOR ¢

Figura 3. 14. Extrapolacion de la zona critica de descomposicion

Para el caso base de simulacion, la temperatura de alimentacion fue de 300°C como una
primera aproximacion, ya que los hidrocarburos condensados se comportan como un crudo
superligero debido a sus 52.9°API.

Especificaciones de Producto

Tabla 3. 36. Especificaciones de los productos que se obtendran en la planta fraccionadora

Especificacion Valor

Gap GOLP/ Nafta 35°C
TFE ASTM D86 Nafta 190°C
TIE ASTM D86 GOLP 176°C
T al 90% ASTM GOLP 345°C
TIE ASTM D1160 GOP 318°C
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Rendimientos de Productos

Tabla 3. 37. Rendimientos deseados de productos

Rendimiento
Producto (BPD)
Nafta 12455
GOLP 3770
GOP 1775
Total 18000

3.5.2 METAS EN EL DISENO DE LA TORRE ATMOSFERICA CON VAPOR DE
AGOTAMIENTO

Para que el disefio riguroso de la torre atmosférica sea el mejor y el mas éptimo, debe lograr
las siguientes metas:

Tabla 3. 38.Metas para propuesta de disefio riguroso de la torre atmosférica con vapor de agotamiento

Metas Valor

Temperatura de Alimentacién °C <390°C
Overflash % Vol. 2-10%

Carga Térmica del Condensador Minima posible
Q (MMkcal/hr) requerida

Minimo posible

Vapor de agotamiento de GOLP .
requerido

Vapor de agotamiento de fondo de la Minimo posible
columna fraccionadora requerido

Carga Térmica del reflujo circulante que 40-60% de Q
extrae calor Q(MMkcal/hr) condensador
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3.5.3 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL OVERFLASH EN FUNCION DE LA
TEMPERATURA DE ALIMENTACION A LA ZONA FLASH

Es importante mantener el overflash dentro del rango recomendado.

Por lo tanto, es necesario saber cual debe ser la temperatura de alimentacién a la torre,
para asegurar el flujo en el plato superior a la zona flash que en este caso es el plato 10(9)
y que se den las condiciones para una buena transferencia de masa.

Para ello se llevo a cabo un analisis de sensibilidad de la temperatura de alimentacion a la
torre, los resultados se reflejan en la tabla 3.39. Dicho rango de temperaturas abarca de los
275°C a los 310°C en incrementos de 5°C.

Dichos resultados indican que, a un incremento de la temperatura de alimentacién a la torre,
la vaporizaciébn sera mayor, lo cual aumenta progresivamente la carga térmica del
condensador. Por lo tanto, el reflujo interno aumenta.

La consecuencia principal, al aumentar la temperatura de alimentacién de la torre, es el
aumento del porcentaje de overflash, consecuentemente los flujos de nafta y GOLP, no
presentan variaciones considerables en sus valores, por lo que estas se consideran
despreciables, no obstante, la temperatura inicial de ebullicibn en ASTM D86 de gaséleo
ligero aumenta presentando una variacion del 10% la temperatura inicial de ebullicién en
ASTM D1160 para la fraccion de gasoleo pesado crece gradualmente presentando una
variacion del 12%, mientras que el flujo de gaséleo pesado tiene una disminucién en su
flujo del 4%, ambas variaciones dentro del rango de temperaturas del andlisis de
sensibilidad.

La mejor opcién de temperatura de alimentacién a la torre, se encontré haciendo un balance
entre los valores de % overflash, carga térmica del condensador y TIE ASTM D86 del
GOLP.

Lo ideal seria escoger la temperatura de alimentacion que permita el menor valor de
overflash dentro del rango recomendado (Chang, Liu, & Pashinkati, 2012) ,la menor carga
térmica posible y que cumpla con las especificaciones de los productos. Sin embargo, no
todos los valores de temperatura de alimentacién cumplen ese requisito.

La temperatura que permite cumplir con dichos criterios corresponde a 285°C. Por lo tanto,
este valor quedo fijo, para esta propuesta.
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Tabla 3. 39.Sensibilidad de la temperatura de alimentacién a la zona flash (propuesta con vapor de
agotamiento

Overflash ar TIE°C ASTM TFE°CASTM TIE °C ASTM
% ((::n':;ﬁ::f/i‘:; Nafta (BPD) ~ GOLP(BPD)  GOP(BPD)  oocolp D86 GOLP  D1160 GOP
Temperatura Alimentacion a 275°C
355% | 1437 | 12841 | 3231 | 1936 | 15023 | 37346 | 27814
Temperatura Alimentacion a 280°C
441% | 1466 | 12851 | 3245 | 1912 | 16254 | 37339 | 28115
Temperatura de Alimentacion a 285°C
521% | -1494 | 12861 | 3252 | 1895 | 16521 | 37335 | 286.22
Temperatura Alimentacion a 290°C
500% | 1522 | 12870 | 3257 | 1882 | 16738 | 37333 | 291.90
Temperatura Alimentacion a 295°C
649% | 155 | 12878 | 3259 | 1871 | 16956 | 37333 | 298.26
Temperatura Alimentacion a 300°C (Caso Base)
695% | 1577 | 12885 | 3261 | 1863 | 17175 | 37332 | 30492
Temperatura Alimentacién a 305°C
733% | 1605 | 12801 | 3262 | 1855 | 17395 | 37332 | 30827
Temperatura Alimentacion a 310°C
765% | 1632 | 12897 | 3263 | 1848 | 17616 | 37331 | 31160

3.5.4 ANALISIS DE SENSIBILIDAD PARA EL PLATO DE EXTRACCION
LATERAL DE GASOLEO LIGERO PRIMARO Y PLATO DE RETORNO DE
LIGEROS

Teniendo fijo el valor de la temperatura de carga a la torre en 285°C, se procede a
establecer los platos 6ptimos, tanto para la extraccion de GOLP como para el retorno de
ligeros.

Para ello se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad de los platos de extraccion y retorno de
las corrientes ya mencionadas, los resultados se reflejan en la tabla 3.40.

Dicho rango de platos abarca desde del plato 6(5) hasta el plato 8(7).
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Tabla 3. 40.Sensibilidad del plato de extraccion y retorno

TIE°C ASTM TFE°CASTM TIE °C ASTM
D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % Condensador Nafta (BPD) GOLP (BPD) GOP(BPD)

(MMkcal/hr)
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 7(6)
521% | -1494 | 12861 | 3252 | 1895 | 16521 | 37335 | 28622
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 6(5)
521% | -1494 | 12858 | 3256 | 1894 | 16509 | 37335 | 286.24
Extraccion GOLP: Plato 7(6); Retorno Plato: 6(5)
481% | 1493 | 12779 | 3381 | 1848 | 16319 | 37282 | 289.93

Dichos resultados reflejan que, no hay efecto alguno en el cambio de la posicion del plato
de retorno de los ligeros que regresan a la torre, con respecto a la carga térmica del
condensador, los flujos de productos, ni las temperaturas mencionadas en dicha tabla.

Sin embargo, no sucede lo mismo con el plato de extraccion, ya que hay una disminucién
del 8 % del valor del porcentaje de overflash con extraccion en el plato 8(7) con respecto al
valor del porcentaje de overflash con la extraccion en el plato 7(6). Lo anterior indica que al
extraer el producto un plato mas arriba permite optimizar el disefio.

Por lo tanto, el plato éptimo de la extraccion de GOLP sera el plato 7(6), asi mismo el plato
6ptimo de retorno de ligeros serd el plato 6(5).

Tabla 3. 41.Presiones finales en el agotador de gasoleo ligero

Seccion Presién kg/cm?(man)
Agotador/Plato 14(1) 1.06
Agotador/Plato 15(2) 1.09

Nota: Al cambiar los platos de extraccidn y retorno, la presiéon también cambid, como se muestra en la tabla
3.41.

3.5.5 REFLUJO CIRCULANTE INTERMEDIO CON REMOCION DE CALOR

La configuracién PA (Pumparound) presenta las siguientes ventajas sobre la configuracion
PD (pumpdown) (CH2M HILL, 2014).

e Efectiva recuperacion de calor
e Sistema de control simple
e Costo de construccién bajo
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Por las ventajas mencionadas, el arreglo que se eligié para el disefio de la torre fue el de
tipo pumparound (PA).

3.5.5.1 ANALISIS DE SENSIBILIDAD PARA EL PLATO DE EXTRACCION DE
LIQUIDO CALIENTE Y RETORNO DE LiQUIDO FRIO (PUMPAROUND)

Con los platos 6ptimos definidos para la extraccién de gasoleo ligero y retorno de ligeros.
Se establecio un valor base de carga térmica base de -4 MMkcal/hr, y una temperatura base
de 140°C para el retorno del caudal extraido, valores que mas adelante son sometidos a
analisis.

Se procede a establecer los platos 6ptimos, tanto para la extraccion del liquido caliente
como para el retorno de liquido frio. Para ello se llevé a cabo un analisis de sensibilidad de
los platos de extraccion y retorno de las corrientes ya mencionadas, los resultados se
reflejan en la tabla 3.42. Dicho rango de platos también abarca desde del plato 6(5) hasta
el plato 8(7).

Tabla 3. 42.Sensibilidad del plato de extraccién de liquido caliente y retorno de liquido frio

ar TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM

D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % Condensador Nafta (BPD) GOLP (BPD) GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 7(6)

5.19% | -11.07 | 12452 | 3709 | 1848 | 12897 | 37401 | 28875
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 6(5)

519% | 1099 | 12511 | 3644 | 1853 | 14138 | 37371 | 28711
Extraccion GOLP: Plato 7(6); Retorno Plato: 6(5)

481% | 1099 | 12540 | 3642 | 1827 | 14335 | 37324 | 29107

Los resultados que se observaron fueron los siguientes, al maodificar el plato de retorno del
liguido frio, hay una variacién en la temperatura inicial de destilacion ASTM D86 para el
GOLP, la cual va al alza en un 10% del plato 7(6) con respecto al plato 6(5).

Con respecto al plato de extraccion, hay una variacion del 8% del valor del porcentaje de
overflash con extraccién en el plato 8(7) con respecto al valor del % overflash con la
extraccion en el plato 7(6).

Por lo tanto, el plato 6ptimo de la extraccion de liquido caliente sera el plato 7(6), asi mismo
el plato 6ptimo de retorno de liquido caliente de ligeros seré el plato 6(5). Ademas de que
la extraccién para el agotador lateral y para el pumparound se realizara en el mismo plato.
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3.5.5.2 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA CARGA TERMICA DEL
PUMPAROUND Y TEMPERATURA DE RETORNO DEL LiQUIDO FRIO

Con los platos éptimos definidos para la extraccién de liquido caliente y retorno de liquido
frio. Se procede a establecer la carga térmica Optima para el pumparound y la temperatura
de retorno optima del liquido frio. Para ello se llevo a cabo un analisis de sensibilidad, los
resultados se reflejan en la tabla 3.43. Dicho rango de calor extraido abarca de las -4 a las
-4.5 MMKkcal/hr y para dos posibles temperaturas de 140°C y 130°C.

Es importante sefialar que la literatura recomienda que la relacion (Qr extraccion/ Qr
condensador) sea del orden del 40 al 60% (Oklahoma University OU, 2007).

Los resultados que se observan en la tabla 3.43, indican una disminucién en la carga
térmica del condensador y el % de overflash, como consecuencia principal del aumento en
la carga térmica del pumparound, no asi por el cambio de la temperatura de retorno del
liquido, por lo cual se revisaron los perfiles de flujos molares, los cuales se presentan de
las figuras 3.15 a la 3.20.

En el analisis donde la carga térmica es variable y la temperatura de retorno permanece en
un valor de 140°C para las figuras 3.15, 3.17, y 3.19, el flujo de liquido extraido aumenta
alrededor de 50kgmol/hr por cada 0.25 MMkcal/hr. Del mismo modo ocurre para el analisis
donde la carga térmica es variable y la temperatura de retorno permanece en un valor de
130°C para las figuras 3.16, 3.18 y 3.20, el flujo de liquido extraido aumenta alrededor de
40kgmol/hr por cada 0.25 MMkcal/hr.

En el analisis de las figuras 3.15 con la 3.16, donde la carga térmica del pumparound es de
-4 MMkcal/hr y la temperatura de salida es la variable que se maodifica, el flujo de liquido
extraido en el pumparound disminuye aproximadamente 60 kgmol/hr, al disminuir la
temperatura de salida del liquido frio de 140°C a 130°C, como consecuencia se tiene una
disminucién en el flujo molar del liquido que cae del plato 6(5).

Lo mismo ocurre en las comparaciones de las figuras 3.17 con la 3.18, para una carga
térmica de -4.25 MMkcal/hr, pero con una disminucion en el flujo de liquido extraido de 70
kgmol/hr y finalmente de 3.19 con la 3.20 pero con una disminucién en el flujo de liquido
extraido de 80 kgmol/hr. El impacto se ve reflejado en el flujo de liquido que regresa al plato
6(5) el cual disminuye respectivamente, para cada comparacion.

En un balance entre la carga térmica extraida por el pumparound y la temperatura de
retorno del liquido frio, se considera que la carga térmica optima del pumparound fue la de
-4,5MMkcal/hr, la cual aproximadamente extrae el 43% del calor que retira el condensador.
Por otra parte, la temperatura de liquido frio que retorno a la torre que menos flujo extrae
para realizar la extraccion de calor fue la de 130°C, ambos parametros son los 6ptimos para
la operacién de la columna.
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Tabla 3. 43.Sensibilidad de la carga térmica del Pumparound y de la temperatura de retorno del liquido frio

Overflash % Condensador Nafta (BPD) GOLP (BPD)
(MMkcal/hr)

TIE°C ASTM TFE °C ASTM
D86 GOLP

GOP(BPD) D86 GOLP

TIE °C ASTM
D1160 GOP

QT Pumparound = -4 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
a66% | 1099 | 12540 | 3642 | 1827 | 14335 | 373.4 291.07
QT Pumparound = -4 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
466% | -1099 | 12550 | 3631 | 1828 | 14394 | 37323 291.03
QT Pumparound = -4.25 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
464% | 1074 | 12505 | 3680 | 1824 | 14181 | 37331 291.24
QT Pumparound = -4.25 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
464% | -1074 | 125106 | 3668 | 1825 | 14242 | 373.29 291.19
QT Pumparound = -4.5 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
461% | -1050 | 12464 | 3724 | 1820 | 13990 | 37338 291.43
QT Pumparound = -4.5 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
461% | 1050 | 12476 | 3711 | 1821 | 14067 | 37336 291.38
COLUMN SUMMLEY
—————————— NET FLOW RATES ——————————— HEATER
TELY TEMP PEESSUEE LIQUID VAPOR FEED PRCDUCT DUTIES
DEG C EG/CM2G FEG-MOL/HR M*FCAL/HR
lc* 55.0 0.55 231.9 569.4L —-10.9%922
6l.2W
2 150.9 0.90 285.9 862.5
3 1E6.5 0.93 241.5 BSE.5
4 174.4 0.96 214.9 B72.2
5 181.0 1.00 1e7.7 845.5
3 191.3 1.03 858.2 T798.3 65.7V —-4.0000
453.4p
T 211.2 1.086 TB.9 S29.8 453 4p
127.5L
8 2e2.8 1.09 31.8 771.2
S 278.8 1.12 24.2 Tz4.1
10 281.9 1.15 14.3 TJl6.6 660 .8V
11 281.1 1.19 24.7 37.8 14.1L
12 279.8 1.22 23.86 34.1
13 277.8 1.25 33.0 31.1v 21.7L
* Trays with free water
SIDESTRIFPER DA-102
1/ 14 201.7 1.08 109.4 127.55L 65.7V
2/ 15 185.0 1.09 47. 8 332.3v S5.1L

Figura 3. 15. Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4MMkcal y una temperatura

de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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COLUMN SUMMARY
—————————— NET FLOW RATES ——————————— HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VLPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C FEG/CM2G EG-MOL/HR M*RCAL/HR
10+ 55.0 0.55 231.2 SE9.TL -10.9501
61.2wW
2 150.9 0.90 265.1 BE2.1
3 166.5 0.93 241.0 B96.1
4 174.3 0.9¢6 214.9 872.0
5 180.8 1.00 le8.8 845.9
3 150.8 1.03 T799.6 795.8 65.6V —-4.0000
432 _5p
7 211.7 1.06 75.0 932.5 432.5F
127.0L
8 262.8 1.09 31.8 771.3
] 278.7 1.12 24.2 T724.2
10 281.9 1.15 14.3 TlE.6 668.8V
11 281.1 1.15 24.7 37.8 14.1%
12 279.8 1.22 23.6 34.1
13 277.8 1.25 33.0 31.1v 21.7L
- Trays with free water
SIDESTRIFFER DAR-102
1/ 14 202.2 1.0€ 109.0 127.0L E5.EV
2/ 15 195.5 1.09 47.6 33.3v 94.7L

Figura 3. 16.Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4MMkcal y una temperatura
de retorno de liquido frio a 130°C (menor extraccion de la torre)

COLUMN SUMMERY
—————————— NET FLOW RATES —-—-——---—-- HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C FEG/CM2G EG-MCL/HR M*RCAL/HR
1c* 35.0 0.55 215.4 368.0L —-10.7480
6l.2W
2 150.7 0.50 245.9 g44.7
3 165.7 0.93 222.8 875.2
4 173.2 0.96 197.5 852.0
] 179.5 1.00 152.6 826.8
3 18%.5 1.03 S0c.4 781.9 66.1V —-4.2500
540.0F
7 209.5 1.06 78.6 929.6 540.0P
125.2L
8 2e2.7 1.08 31l.8 T771.0
] 278.8 1.12 24.1 T724.0
10 281.9 1.15 14.2 T716.5 668.8V
11 281.1 1.1% 24.86 37.8 14.1n
12 275.8 1.22 23.5 34.1
13 277.8 1.25 33.0 31.1v 21.6L
* Trays with free water
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 200.1 1.06 110.% 12%.2L 66.1V
2/ 15 193.4 1.09 47.8 33.3v 96.5L

Figura 3. 17.Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4.25 MMkcal y una
temperatura de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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COLUMN SUMMARY
—————————— NET FLOW RATES —-—————————-— HEATER
TRAY TEMEP PRESSURE LIQUID VAECR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C EG/CM2G EG-MOL/HR M*ECAL/HR
1c* 55.0 0.55 214.5 S568.5L —-10.745¢6
6l.2wW
2 150.7 0.90 245.1 g44.2
3 165.7 0.593 222.2 874.8
4 173.2 0.9¢ 197.4 851.%9
3 175.3 1.00 153.¢6 827.1
& 185.0 1.03 840.4 783.3 66.0V -4.2500
471 .4F
T 210.1 1.06 768.7 932.7 471.4P
128.7L
g 262.7 1.09 31.6 T771.1
9 278.8 1.12 24.1 T724.1
10 281.9 1.15 14.2 T71€.5 668 .8V
11 281.1 1.1% 24.6 37.8 14.1L
12 279.8 1.22 23.6 34.1
13 277.8 1.25 33.0 31.1v 21.6L
* Trays with free water
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 200.6 1.06 110.5 128.7L 66.0V
2/ 15 15%3.% 1.0% 47.7 33.3v 96.0L

Figura 3. 18.Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4.25 MMkcal y una
temperatura de retorno de liquido frio a 130°C (menor extraccion de la torre)

COLUMN SUMMARY
—————————— NET FLOW RATES --—-——————- HERTER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C RG/CM2G FG-MOL/HR M*FCAL/HR
1c* 355.0 0.53 199.2 SE6.5L —10.5040
6l.2w
2 150.4 0.90 226.4 826.9
3 164.9 0.953 204 .4 854.1
4 172.0 0.96 180.5 g3z.1
5 178.0 1.00 138.1 g08.2
3] 187.¢6 1.03 559.8 T65.8 66.5V —4.5000
591.0p
7 207.8 1.06 78.3 530.1 591.0PF
131.3%
8 262.86 1.08 31.4 770.8
] 278.8 1.12 24.0 723.9
10 281.9% 1.15 14.1 716.5 668.8vV
11 281.1 1.1% 24.5 37.8 14.1L
1z 275.8 l.22 23.5 34.1
13 277.8 1.25 33.0 31.1v 21.5L
* Trays with free water
SIDESTRIFPPER DA-102
1/ 14 158.3 1.06 112.7 131.3L 66.35V
2/ 15 181.7 1.08 47.%9 33.3v 98.1L

Figura 3. 19.Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4.5 MMkcal y una
temperatura de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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COLUMN SUMMARY
—————————— NET FLOW RATES ——————————— HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VLPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C EG/CM2G EG-MOL/HR M*RCAL/HR
10+ 55.0 0.55 198.2 567.0L -10.5013
€1.2W
2 150.5 0.90 225.4 826.4
3 1lc4.9 0.93 203.7 853.¢6
4 171.9 0.96 180.3 831.9
5 177.7 1.00 135.0 B0B.5
3 187.1 1.03 BB5.2 TET.2 66.4V -4.5000
513.6F
T 208.4 1.06 T78.4 $33.4 513.6P
130.7L
8 2E2.6 1.09 31.4 770.9
] 278.8 1.12 24.0 723.9
10 281.9 1.15 14.2 T1le.5 668.8V
11 281.1 1.19 24.6 37.8 14.1%
12 275.8 1.22 23.5 34.1
13 277.8 1.25 232.0 31.1v 21.6L
* Trays with free water
SIDESTRIFPER DA-102
1/ 14 158.9 1.06 112.2 130.7L £6.4V
2/ 15 192.3 1.09 47.9 33.3v 97.6L

Figura 3. 20.Perfil de los flujos molares a una carga térmica de pumparound de -4.5 MMkcal y una
temperatura de retorno de liquido frio a 130°C (menor extraccion de la torre)

3.5.6 ANALISIS DE SENSIBLIDAD EN EL VAPOR DE AGOTAMIENTO

Con todas las caracteristicas del pumparound establecidas. Los Unicos valores por definir
son los flujos de vapor de agotamiento para el fondo de la torre atmosférica y para el fondo
del agotador de gaséleo ligero primario, los cuales fueron establecidos para el caso base y
se mencionan en la tabla 3.34.

Para ello se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad de los flujos de vapor de agotamiento
en el fondo del agotador de gaséleo ligero y en el fondo de la torre atmosférica, los
resultados se reflejan en la tabla 3.44 y 3.45 respectivamente. Dicho rango de flujos para la
torre atmosférica abarca de los 600 a los 800 kg/hr, a con un intervalo de 100kg/hr, mientras
que para el agotador abarca de los 600 kg/hr a los 1400kg/hr con un intervalo de 200kg/hr.

Los resultados que se observan en la tabla 3.44 son los siguientes, al modificar el flujo
masico del vapor agotamiento en el agotador de gaséleo ligero, se registré6 un aumento en
la carga térmica del 6% con respecto al valor inicial, la variacion observada en los flujos de
nafta y gasoleo pesado no son significativos, donde se presenta una variacion del 4% es
en el flujo de gaséleo ligero con respecto a su valor inicial, asi mismo la TIE ASTM D86 del
GOLP refleja una variacion del 12.5% con respecto a su valor inicial.
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El ajuste de esta variable es complejo, debido a que la parte inicial de la fraccion se debe a
la turbosina y querosina, que se encuentran en el gasoleo ligero primario, como se
menciond en la segunda propuesta del método corto y ha requerido el 133% de su valor
inicial.

El criterio de vapor de agotamiento usado correspondia a solo la fraccién de diésel, por lo
gue se ha querido agotar 3 fracciones en una, de ahi el alto consumo de vapor en el
agotador.

Por lo tanto, el flujo méasico de vapor de agotamiento éptimo en el agotador de GOLP fue
de 1400 kg/hr.

Tabla 3. 44.Andlisis de sensibilidad en el flujo masico del vapor de agotamiento en el agotador de gasoéleo
ligero primario

ar TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM

D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash %  Condensador Nafta (BPD) | GOLP (BPD) | GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

Vapor de agotamiento =600 kg/h

461% | -1050 | 12476 | 3721 | 1821 | 14067 | 37336 | 29138
Vapor de agotamiento =800 kg/h

465% | -1068 | 12502 | 362 | 1825 | 14755 | 37327 | 29116
Vapor de agotamiento =1000 kg/h

467% | 1085 | 12557 | 3624 | 1828 | 15334 | 37321 | 290.98
Vapor de agotamiento =1200 kg/h

469% | 1101 | 12586 | 3592 | 1831 | 15663 | 37316 | 290.84
Vapor de agotamiento =1400 kg/h

470% | 117 | 12611 | 3565 | 1833 | 16001 | 37311 | 20072

Los resultados que se observan en la tabla 3.45 son los siguientes, al modificar el flujo
masico del vapor agotamiento en el fondo de la torre atmosférica, el aumento de la carga
térmica del condensador no fue significativo con respecto al valor inicial.

La variacion observada en los flujos de nafta, gaséleo ligero primario y gaséleo pesado no
son significativos, asi mismo la TIE ASTM D1160 del gasdleo pesado refleja una variacion
del 5% con respecto a su valor inicial.

Por lo tanto, el flujo méasico de vapor de agotamiento O6ptimo en el fondo de la torre
atmosférica fue de 800 kg/hr.
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Tabla 3. 45.Andlisis de sensibilidad en el flujo masico del vapor de agotamiento en el fondo de la torre
atmosférica

TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM
D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % Condensador Nafta (BPD) | GOLP (BPD) | GOP(BPD)

(Mkcal/hr)
Vapor de agotamiento =600 kg/h
a76% | 112 | 12612 | 359 | 1828 | 16010 | 3731 | 294.33
Vapor de agotamiento =700 kg/h
a77% | 127 | 12615 | 3576 | 1818 | 16032 | 373.11 | 303.03
Vapor de agotamiento =800 kg/h
483% | 1135 | 12593 | 3609 | 1807 | 16055 | 373.03 | 308.14

3.5.7 RESULTADOS DEL DISENO RIGUROSO DE LA TORRE: PROPUESTA
CON VAPOR DE AGOTAMIENTO

Tabla 3. 46.Especificaciones de Productos (Método Corto vs propuesta con vapor de agotamiento)

Especificacion Cas(c:cB)ase Final (°C) % Diferencia
Gap GOL/Nafta 35 30 17
TFE ASTM D86 Nafta 190 190 0
TIE ASTM D86 GOLP 176 160 10
T al 90% ASTM D86 GOLP 345 345 0
TIE ASTM D1160 GOP 318 308

Como se muestra en los resultados, la variable mas dificil de ajustar fue la TIE ASTM D86
del gaséleo ligero primario, indirectamente el gap GOLP/nafta es funcion de esta, por lo
cual su valor también se ve afectado.

Las especificaciones de producto son importantes ya que estos determinan la calidad del
producto, en general estas cumplen y son aceptables.

Tabla 3. 47.Rendimientos de Productos (Método Corto vs propuesta con vapor de agotamiento)

Rendimientos = Método Corto (BPD) ‘ Final (BPD) % Diferencia
Nafta 12455 12593 1.10
GOL 3770 3609 4.46
GOP 1775 1807 1.77

114



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

En general los flujos de producto no presentaron variacién mas alla de un 5% con respecto
a su valor final, lo cual refleja que la cantidad de producto que se espera producir seré la

Tabla 3. 48.Metas deseadas vs resultados propuesta con vapor de agotamiento

Valor/Rango .
Metas Establecido Final
Temperatura de Alimentacion <390°C 285°C
Overflash %Vol. 2-10% 4.83%
Carga Térmica del Condensador Minima posible 11.35
MMkcal/hr requerida ’
Vapor de z?gotamlfento.de gaséleo | Minimo p95|ble 1400 keg/hr
ligero primario requerido
Vapor de agotamier'\to de fondo de | Minimo ppsible 800kg/hr
la torre fraccionadora requerido
Carga Térmica del reflujo circulante 40-60% de Q 40% de Q
que extrae calor Q(MMkcal/hr) condensador | Condensador

El valor de la temperatura de alimentacion es de 285°C <390°C, por lo que cumple
el requerimiento.

El valor del overflash debe ser el minimo posible dentro de un rango del 2 al 10%,
el disefio con vapor de agotamiento permite un valor 6ptimo de overflash de 4.83%.
La reduccion de la carga térmica se logré hasta los -11.35 MMkcal/hr con respecto
a la inicial obtenida en el caso base de -15.77 MMkcal/hr.

El flujo de vapor de agotamiento minimo requerido para cumplir las especificaciones
de gasoleo ligero primario fue de 1400 kg/hr.

El flujo de vapor de agotamiento en el fondo de la torre atmosférica requerido para
el gasoleo fue de 800 kg/hr.

La carga térmica del pumparound fue de -4.5 MMkcal/hr, lo que significa que es
alrededor del 40% de la carga térmica del condensador.

La propuesta de método riguroso de la torre atmosférica con vapor de agotamiento,
presenta buenos resultados para considerarla en el disefio final de la planta.
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3.6 DISENO RIGUROSO DE LA TORRE FRACCIONADORA: PROPUESTA SIN
VAPOR DE AGOTAMIENTO

El desarrollo de la simulacién rigurosa para el disefio de la torre sin vapor de agotamiento,
se establecera también a partir de un caso base como en la propuesta con vapor de
agotamiento.

3.6.1 CASO BASE

Platos Teodricos

Tabla 3. 49.Conformacion de las etapas tedéricas para cada seccion de la torre atmosférica con vapor de
agotamiento

Plato Tedrico

Plato Tedrico . Seccion
Simulador
Condensador 1 Condensacién
1 2
2 3
Nafta
3 4
4 5
5 6 ) )
6 - Gasol.eo Ll.gero
Primario
7 8
8 9
9 10 Fin de Seccion
GOLP-Inicio Zona
10 11 Flash
11 12
12 13 Zona Flash

La alimentacién de hidrocarburos se modifica, para entrar en el Ultimo plato de la torre
debido a que no habra seccion de agotamiento, el liquido separado en la nueva zona flash
caera directamente al fondo de la torre atmosférica.

Condensador

Las mismas condiciones que se definieron para el caso base del método riguroso de la torre
atmosférica con vapor con agotamiento (seccion 3.5.1) fueron las mismas para el caso base
del método riguroso de la torre atmosférica sin vapor de agotamiento.
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Extraccion Lateral y Agotador Lateral

Las mismas condiciones que se definieron para el caso base con respecto a los platos
Optimos de extraccion y retorno del método riguroso de la torre atmosférica con vapor con
agotamiento (seccién 3.5.1), seran las mismas para el caso base del método riguroso de la
torre atmosférica sin vapor de agotamiento.

El caso del agotador lateral es diferente, pues al no tener vapor de agotamiento, se necesita
un medio que proporcione la energia para generar el vapor para el agotamiento, para con
ello, cumplir las especificaciones del producto, para este caso se va a utilizar un rehervidor
gue no utilizard como medio de calentamiento vapor de agua.

Tabla 3. 50. Etapas teoricas de agotador de gasoleo ligero primario

Pl Teori
Plato Tedrico a.to eorico Seccion
Simulador

1 14
2 15 Agotador de GOLP
Rehervidor 16

Nota: Platos tedricos recomendados para el agotador de gasdleo ligero (Watkins, 1979).Numero de plato
fuera de paréntesis indica plato en la simulacién, dentro del paréntesis indica plato tedrico normal en los
parrafos (Ver tabla 3.49 y 3.50).

Rehervidor del Agotador Lateral

La fraccion de gaséleo ligero, para esta propuesta no cuenta con inyeccion de vapor de
agotamiento, en el fondo de la torre atmosférica, ni en el agotador de gaséleo ligero
primario.

Para el caso base se utiliz6 una QT= 0.1 MMkcal/hr

T

L 1

Figura 3. 21.Rehervidor
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Presion

Tabla 3. 51. Presiones de operacion para el caso base en la torre atmosférica sin vapor de agotamiento

Seccion Presion (kg/cm?man)
Acumulador 0.55
Domo/Plato 2(1) 0.9
Alimentacién/Plato 13(12) 1.25
Fondo/Plato 13(12) 1.25
Agotador/Plato 14(1) 1.09
Agotador/Plato 15(2) 1.12
Rehervidor/16 0.8

Temperatura de Alimentacion

Se tuvo que aumentar la temperatura de alimentacion del caso base debido a que esta
propuesta no cuenta con vapor de agotamiento, pero sin llegar a los 390°C, donde se
encuentra la temperatura de descomposicién térmica, como se menciona en el apartado de
temperatura de alimentacién de la seccion 3.5.1.

Por lo que la temperatura de la alimentacion a la torre como una primera aproximacion fue
de 320°C.

Especificaciones

Los productos deben cumplir con las especificaciones de la tabla 3.36.

Rendimientos

Los productos deben cumplir con los rendimientos de la tabla 3.37.

3.6.2 METAS EN EL DISENO DE LA TORRE ATMOSFERICA SIN VAPOR DE
AGOTAMIENTO

Para que el disefio riguroso de la torre atmosférica sea el mejor y el mas 6ptimo, debe lograr
las siguientes metas:
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Tabla 3. 52.Metas deseadas para propuesta de disefio riguroso de la torre atmosférica sin vapor de
agotamiento

Meta Valor

Temperatura de Alimentacion °C <400°C
Overflash %Vol. 2-10%
Carga térmica del Condensador Minima posible
(MMkcal/hr) requerida
Vaporizacion en el rehervidor de Maxima 15%
Gasoleo Ligero mol
Carga térmica del reflujo circulante 40-60% de Q
que extrae calor Q(MMkcal/hr) condensador

3.6.3 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DEL OVERFLASH EN FUNCION DE LA
TEMPERATURA DE ALIMENTACION A LA ZONA FLASH

Andlisis de sensibilidad de la temperatura de alimentacion a la zona flash, los resultados se
reflejan en la tabla 3.53. Dicho rango de temperaturas abarca de los 300°C a los 350°C en
incrementos de 5°C.

Dichos resultados indican que, a un incremento de la temperatura de la linea de
alimentacion, la vaporizacién serd mayor, lo cual aumenta progresivamente la carga térmica
del condensador, el reflujo interno aumenta.

La consecuencia principal es el aumento del porcentaje de overflash, consecuentemente
los flujos de nafta, gaséleo ligero primario y gaséleo pesado no presentan variaciones
considerables en sus valores, por lo que estas se consideran despreciables, no obstante,
la temperatura inicial de ebullicibn en ASTM D86 de gaséleo ligero aumenta presentando
una variacion del 4%.

Con respecto a la temperatura inicial de ebullicion en ASTM D1160 para la fraccion de
gasoleo pesado, esta crece gradualmente presentando una variacion de 12°C, aunque los
valores que se tienen son valores muy bajos, esto se debe a el aumento la temperatura de
la linea de alimentacion a la torre, tiene un efecto minimo en la TIE ASTM D1160 del
gasoleo, ademas no hay alguna fuente que agote el residuo, es la desventaja principal de
esta propuesta, esto significa que la presencia de hidrocarburos ligeros en la fraccion
pesada.
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Tabla 3. 53.Sensibilidad de la temperatura de la linea de alimentacion (sin vapor de agotamiento)

TIE°C ASTM TFE°CASTM TIE °C ASTM
D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % Condensador Nafta (BPD) | GOLP(BPD) | GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

Temperatura de Alimentacién a 300°C

No Converge

Temperatura de Alimentacion a 305°C

No Converge

Temperatura de Alimentacion a 310°C

605% | 1505 | 12638 | 3453 | 1909 | 9988 | 37245 | -12.50
Temperatura de Alimentacion a 315°C

6.19% ‘ -15.32 l 12651 ‘ 3456 ‘ 1893 ‘ 99.48 ‘ 372.40 ‘ -13.27

Temperatura de Alimentacién a 320°C Caso Base

630% | 1558 | 12663 | 3458 | 1879 | 9917 | 37235 | 1422
Temperatura de Alimentacién a 325°C

638% | 1585 | 12675 | 3450 | 186 | 9904 | 37231 | -1379
Temperatura de Alimentacién a 330°C

645% | 1612 | 12685 | 3460 | 1855 | 9961 | 37228 | -12.80
Temperatura de Alimentacion a 335°C

652% | 1639 | 12695 | 3459 | 1845 | 10025 | 37225 | -10.72
Temperatura de Alimentacion a 340°C

658% | 1666 | 12705 | 3459 | 1837 | 10135 | 37222 [ 750
Temperatura de Alimentacion a 345°C

663% | 1693 | 12714 | 3457 | 189 | 10273 | 37220 | -4.00
Temperatura de Alimentacién a 350°C

668% | 172 | 12723 | 3456 | 1821 | 10405 | 37218 | o008

La mejor opcién de temperatura en la linea de alimentacion a la zona flash se encuentra
haciendo un balance entre los valores de porcentaje de overflash, los valores de la carga
térmica del condensador y la TIE ASTM D86 del gaséleo pesado.

Con base en lo anterior, la mejor temperatura de alimentacion para el disefio de la planta
fue de 335°C.

120




Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

3.6.4 ANALISIS DE SENSIBILIDAD PARA EL PLATO DE EXTRACCION
LATERAL DE GASOLEO LIGERO Y PLATO DE RETORNO DE LIGEROS

Estableciendo el valor de la temperatura de alimentacion a la torre en 335°C, se procede a
establecer los platos 6ptimos, tanto para la extraccion de diésel como para el retorno de
ligeros.

Para ello se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad de los platos de extraccion y retorno de
las corrientes ya mencionadas, los resultados se reflejan en la tabla 3.54. Dicho rango de
platos abarca desde del plato 6(5) hasta el plato 8(7).

Dichos resultados reflejan que, no hay efecto alguno en el cambio de la posicién del plato
de retorno de los ligeros que regresan a la columna, con respecto a la carga térmica del
condensador, los flujos de productos, ni las temperaturas mencionadas en dicha tabla.

Tabla 3. 54.Sensibilidad del plato de extraccion de gasoéleo ligero y del plato de retorno de ligeros

ar TIE°C ASTM TFE°CASTM TIE °C ASTM

D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % | Condensador Nafta (BPD) GOLP(BPD) GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 7(6)

652% | -1639 | 12695 | 3459 | 1845 | 10025 | 37225 | -10.72
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 6(5)

652% | -1639 | 12695 | 3460 | 1845 | 10026 | 37225 | -10.72
Extraccion GOLP: Plato 7(6); Retorno Plato: 6(5)

642% | 1639 | 12609 | 3569 | 1823 | 1053 | 37198 | -1277

Sin embargo, no sucede lo mismo con el plato de extraccion, ya que hay una variacion al
alza de 5°C en la TIE ASTM D86 gasoéleo ligero.

Por lo tanto, el plato éptimo de la extraccion de gaséleo ligero sera el plato 7(6), asi mismo
el plato 6ptimo de retorno de ligeros sera el plato 6(5).

Nota: Al cambiar los platos de extraccidn y retorno, la presiéon también cambid, como se muestra en la tabla
3.55.

Tabla 3. 55.Presiones finales en el agotador de gasoéleo ligero

Seccion Presién (kg/cm’man)
Agotador/Plato 14(1) 1.06
Agotador/Plato 15(2) 1.09
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3.6.5 REFLUJO CIRCULANTE INTERMEDIO CON REMOCION DE CALOR

La misma configuracion de la extraccion de calor que se definié para el caso base del
método riguroso de la torre atmosférica con vapor de agotamiento (seccion 3.5.5), sera las
misma para el caso base del método riguroso de la torre atmosférica sin vapor de
agotamiento.

3.6.5.1 ANALISIS DE SENSIBILIDAD PARA EL PLATO DE EXTRACCION DE
LIQUIDO CALIENTE Y RETORNO DE LIQUIDO FRIO

Con los platos 6ptimos definidos para la extraccién de gaséleo ligero primario y retorno de
ligeros. Se estableci6 un valor base de carga térmica base de -4.5 MMkcal/hr, y una
temperatura base de 140°C para el retorno del caudal extraido, valores que mas adelante
son sometidos a analisis.

Se procede a establecer los platos 6ptimos, tanto para la extraccion del liquido caliente
como para el retorno de liquido frio. Para ello se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad de
los platos de extraccion y retorno de las corrientes ya mencionadas, los resultados se
reflejan en la tabla 3.56. Dicho rango de platos también abarca desde del plato 6(5) hasta
el plato 8(7).

Tabla 3. 56. Sensibilidad para el plato de extraccion de liquido caliente y plato de retorno de liquido frio

ar TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM
Overflash % ((Z:nr:\:iz;a/:?;‘ Nafta (BPD) | GOLP(BPD) | GOP(BPD) D86 GOLP DS6 GOLP  D1160 GOP
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 7(6)
634% | -1202 | 12353 | 3830 | 1818 | 10527 | 37283 | -10.64
Extraccion GOLP: Plato 8(7); Retorno Plato: 6(5)
630% | -1194 | 12435 | 3742 | 1823 | 11043 | 37268 | -10.74
Extraccion GOLP: Plato 7(6); Retorno Plato: 6(5)
620% | 1193 | 12442 | 3747 | 1811 | 11035 | 37228 | -12.58

Con base en lo anterior se observé lo siguiente, al modificar el plato de retorno del liquido
frio, hay una variacion en la temperatura inicial de destilacion ASTM D86 para el gasoleo
ligero, la cual, va al alza con 5°C del plato 7(6) con respecto al plato 6(5).

Con respecto al plato de extraccion, al realizar modificaciones no mostro cambios
significativos.

Por lo tanto, el plato 6ptimo de la extraccion de liquido caliente serd el plato 7(6), asi mismo
el plato 6ptimo de retorno de liquido caliente de ligeros sera el plato 6(5).
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3.6.5.2 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA CARGA TERMICA DEL
PUMPAROUND Y TEMPERATURA DE RETORNO DEL LiQUIDO FRIO

Con los platos éptimos definidos para la extraccién de liquido caliente y retorno de liquido
frio. Se procede a establecer la carga térmica 6ptima para el pumparound y la temperatura
de retorno optima del liquido frio.

Para ello se llevé a cabo un andlisis de sensibilidad, los resultados se reflejan en la tabla
3.57. Dichorango de calor extraido abarca de las -4.5 a las -5 MMkcal/hr y para dos posibles
temperaturas de 140°C y 130°C.

Los resultados que se observan en la tabla 3.57 indican una disminucion en la carga térmica
del condensador y el % de overflash, como consecuencia principal del aumento en la carga
térmica del pumparound, no asi por el cambio de la temperatura de retorno del liquido, por
lo cual se revisaron los perfiles de flujos molares, los cuales se presentan de la figura 3.22
ala3.27.

Tabla 3. 57.Sensibilidad de la carga térmica del Pumparound y de la temperatura de retorno de liquido frio

ar TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM

D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Overflash % Condensador | Nafta (BPD) | GOLP(BPD) | GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

QT Pumparound = -4.5 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
6.20% | -11.93 | 12442 | 3747 | 1811 | 11035 | 37228 | -12.58
QT Pumparound = -4.5 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
629% | 1193 | 12448 | 3740 | 1812 | 11035 | 37227 | 1257
QT Pumparound = -4.75 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
629% | 1169 | 12424 | 3766 | 1810 | 11113 | 37231 | -12.56
QT Pumparound = -4.75 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
629% | 1169 | 12430 | 3760 | 1810 | 11092 | 3723 | 1257
QT Pumparound = -5 MMkcal/hr ; T retorno:140°C
627% | -1144 | 12403 | 3789 | 1800 | 11193 | 37235 | -12.54
QT Pumparound = -5 MMkcal/hr ; T retorno:130°C
6.28% | -1144 | 12410 | 3781 | 1809 | 11172 | 37233 | 1255

En el analisis donde la carga térmica es variable y la temperatura de retorno permanece en
un valor de 140°C para las figuras 3.22, 3.24 y 3.26, el flujo de liquido extraido aumenta
alrededor de 30kgmol/hr por cada 0.25 MMkcal/hr.

Del mismo modo ocurre para el analisis donde la carga térmica es variable y la temperatura
de retorno permanece en un valor de 130°C para las figuras 3.23, 3.25 y 3.27, el flujo de
liquido extraido aumenta alrededor de 25 kgmol/hr por cada 0.25 MMkcal/hr.
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En el analisis de las figuras 3.22 con la 3.23, donde la carga térmica del pumparound es de
-4.5 MMkcal/hr y la temperatura de salida es la variable que se modifica, el flujo de liquido
extraido en el pumparound disminuye aproximadamente 40 kgmol/hr, al disminuir la
temperatura de salida del liquido frio de 140°C a 130°C, como consecuencia se tiene una
disminucion en el flujo molar del liquido que cae del plato 6(5).

Lo mismo ocurre en las comparaciones de las figuras 3.24 con la 3.25, para una carga
térmica de -4.75 MMkcal/hr, pero con un aumento en el flujo de liquido extraido de 40
kgmol/hr y finalmente de 3.26 con la 3.27 pero con una disminucion en el flujo de liquido
extraido de 50 kgmol/hr. El impacto se ve reflejado en el flujo de liquido que regresa al plato
6(5) el cual disminuye respectivamente, para cada comparacion.

En un balance entre la carga térmica extraida por el pumparound y la temperatura de
retorno del liquido frio, se considera que la carga térmica optima del pumparound fue la de
-5 MMkcal/hr, la cual aproximadamente extrae el 43% del calor que retira el condensador.
Por otra parte, la temperatura de liquido frio que retorno a la torre que menos flujo extrae
para realizar la extraccion de calor fue la de 130°C, ambos parametros son los 6ptimos para
la operacién de la columna.

—————————— NET FLOW RATES ——————————— HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C EG/CM2G KG-MOL/HR M*RCAL/HR
ic 55.0 0.55 350.9 563.2L -11.9369
0.0wW
2 154.0 0.90 416.6 514.1
3 173.2 0.93 382.1 979.7
4 184.2 0.9%6 343.8 545.2
5 193.4 1.00 275.2 507.0
3 207.0 1.03 589.6 838.3 6.9V -4.5000
410.8P
7 229.5 1.06 186.6 1035.2 410.8P
104.5L
8 278.8 1.09 106.1 547.5
304.5 1.12 89.5 7€6.9
10 313.4 1.15 81.5 750.3
11 317.0 1.19 71.4 742.3
12 320.0 1.22 17.8 732.2 678.6V
13 325.1 1.25 0.1 431, 22.1L
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 229.8 1.06 104.8 104.5L 6.9V
2/ 15 231.2 1.09 106.6 7.2
3/ 1€ 233.3 0.75 8.9 $7.6L 0.1000

Figura 3. 22.Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -4.5 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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—————————— NET FLOW RATES ———-———————-— HEATER
TRAY TEMP FEESSURE LIQUID VADOR FEED ERODUCT DUTIES
DEG C EG/CM2G EG-MOL/HR M*RCAL/HR
ic 55.0 0.55 350.5 563.4L -11.9357
0.0w
2 154.0 0.20 416.1 913.9
3 173.2 0.93 381.8 979.5
4 184.1 0.%6 344.0 945.2
5 193.2 1.00 276.7 S07.4
[ 206.¢6 1.03 851.4 840.1 6.8V —-4.5000
370.7p
7 229.8 1.06 186.8 1037.3 370.7p
104.2L
8 278.8 1.08 106.1 847.6
El 304.5 1.12 89.5 766.9
10 313.4 1.15 81.5 750.4
11 317.0 1.18 71.4 742.3
iz 320.0 1.22 17.9 T3Z2.2 €78 .6V
13 325.1 1.25 0.1 4.3L 22.1L
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 230.1 1.06 104.¢6 104.2L 6.8V
2/ 15 231.5 1.08 106.3 7.2
3/ 16 233.6 0.75 8.9 97.4L 0.1000
] o

Figura 3. 23.Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -4.5 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio a 130°C (menor extraccion de la torre)

—————————— NET FLOW RATES ——————————— HEATER
TRAY TEMP DRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C EKG/CM2G EG-MOL/HR M*KCAL/HR
ic 55.0 0.55 333.3 562.5L -11.6914
0.0W
2 153.¢ 0.9%0 395.0 5895.8
3 172.7 0.93 361.5 957.4
4 183.4 0.96 324.4 924.0
5 192.3 1.00 257.8 886.9
6 205.8 1.03 918.0 820.3 6.9V -4.7500
440.1p
7 228.5 1.06 186.3 1033.5 440.1p
105.3L
8 278.6 1.09 105.9 547.1
9 304.5 1.12 89.4 766.7
10 313.4 1.15 81.4 750.3
11 317.0 1.19 71.3 742.3
12 320.0 1.22 17.8 732.2 678.6V
13 325.1 1.25 0.1 4.3L 22.1L
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 228.7 1.06 105.6 105.3L 6.9V
2/ 15 230.1 1.09 107.4 7.2
3/ 16 232.2 0.75 9.0 95.41 0.1000

Figura 3. 24. Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -4.75 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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—————————— NET FLOW RATES —-—————————— HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C EKE&Z/CM2G Kz-MOL/HR M*KCAL/HR
ic 55.0 0.55 332.8 562.7L -11.6900
0.0wW
2 154.0 0.%0 394 .4 895.5
3 172.7 0.93 36l1.2 957.1
4 183.3 0.%¢6 324.¢6 923.9
5 192.2 1.00 259.3 887.3
(5} 205.4 1.03 876.4 822.0 0.5V -4 _7500
3%6.5P
7 228.8 1.06 186.4 1035.7 3%6.5P
105.0L
] 278.7 1.09 105.9 547.3
9 304.5 1.12 89.5 T766.8
10 313.4 1.15 81.5 750.3
11 317.0 1.19 71.4 742.3
1z 320.0 1.22 17.8 732.2 678.6V
13 325.1 1.25 0.1 4.3L 22.1L
IDESTRIPPER DA-102
1/ 14 229.1 1.06 105.3 105.0L 6.9V
2/ 15 230.5 1.09 107.1 7.2
3/ 16 232.06 0.75 S.0 98.1L 0.1000

Figura 3. 25.Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -4.75 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio de 130°C (menor extraccién de la torre)

—————————— NET FLOW RATES ——————————— HERTER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUTD VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C E&/CMZG KG-MOL/HR M*KCAL/HR
ic 55.0 0.55 315.8 561.7L -11.4462
0.0wW
2 153.9 0.90 373.5 877.5
3 172.2 0.93 341.2 935.2
4 182.5 0.96 305.3 902.9
5 191.2 1.00 240.8 866.9
6 204.5 1.03 948.2 502.5 7.0V -5.0000
470.8P
1 227.4 1.06 185.9 1032.0 470.8P
106.2L
8 278.5 1.09 105.6 846.8
9 304.5 1.12 59.3 7€6.5
10 313.4 1.15 51.4 750.2
11 317.0 1.19 71.3 T42.3
12 320.0 1.22 17.8 732.2 678.6V
13 325.1 1.25 0.1 4.3L 22.1L
SIDESTRIPPER DA-102
1/ 14 227.6 1.06 106.5 106.2L 7.0V
2/ 15 229.0 1.09 108.3 7.3
3/ 16 231.1 0.75 9.1 99.2L 0.1000

Figura 3. 26.Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -5 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio a 140°C (mayor extraccion de la torre)
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—————————— NET FLOW BRATES ——————————— HEATER
TRAY TEMP PRESSURE LIQUID VAPOR FEED PRODUCT DUTIES
DEG C RG/CM2G KG-MOL/HR M*KCAL/HR
ic 55.0 0.55 315.2 561.9L -11.444¢
0.0wW
2 153.9 0.%0 372.9 877.2
3 172.2 0.93 340.8 934.9
4 182.5 0.%6 305.4 902.8
5 191.1 1.00 242.3 867.4
6 204.1 1.03 902.9 804.2 7.0V -5.0000
423.4p
7 227.7 1.06 186.1 1034.4 423.4p
105.9L
8 278.5 1.09 105.7 846.9
9 304.5 1.12 £89.4 766.6
10 313.4 1.15 1.4 750.2
11 317.0 1.19 71.3 742.3
12 320.0 1.22 17.8 732.2 678.6V
13 325.1 1.25 0.1 4.3L 22.1L
SIDESTRIFPER DA-102
1/ 14 228.0 1.06 106.2 105.9L 7.0V
2/ 15 225.4 1.08 108.0 7.3
3/ 16 231.5 0.75 9.0 98.9L 0.1000
L

Figura 3. 27.Perfiles de flujos molares a una carga térmica en el Pumparound de -5 MMkcal/hr y una
temperatura de retorno de liquido frio a 130°C (menor extraccion de la torre)

3.6.6 ANALISIS DE SENSIBLIDAD EN LA CARGA TERMICA DEL REHERVIDOR
DEL AGOTADOR LATERAL DE GASOLEO LIGERO

Con todas las caracteristicas del pumparound establecidas. El Unico valor que queda por
definir es la carga térmica del rehervidor del agotador lateral de gaséleo ligero primario, la
cual fue establecida en 0.1MMkcal/hr para el caso base, la cual tiene como limite maximo
el 15% mol de la vaporizacion de la corriente de fondos.

Para ello se llevo a cabo un analisis de sensibilidad de la carga térmica del rehervidor. Dicho
rango de cargas térmicas abarca 0.1 a 0.5 MMkcal/hr y se presenta en la tabla 3.58.

Los resultados que se observan son los siguientes, al modificar la carga térmica del
rehervidor, el cambio de la temperatura tiene un comportamiento no lineal, ya que al
cambiar la carga térmica de 0.1 a 0.2 MMkcal/hr se observa un gradiente en la TIE ASTM
D86 del gasoleo ligero de 5°C, pero al aumentar de 0.2 a 0.3 MMkcal el gradiente es de
12°C.

En general hay una variacion de la TIE del gasoleo ligero del 28% con respecto a su valor
inicial. Al aumentar la carga térmica del rehervidor se mejora el agotamiento, lo cual se
refleja en la TIE del gasoleo ligero primario y se obtiene mayor calidad en el producto.
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Por otra parte, la temperatura TIE del gasdleo ligero primario que mejor se ajuste a la del
método corto corresponde a la carga térmica del rehervidor es la de 0.5 MMkcal/hr con
155.4°C y con un valor del 16% mol de vaporizacién quedando por arriba del valor limite de
15% mol de vaporizacion, pero se considera aceptable.

Tabla 3. 58.Sensibilidad de la carga térmica del rehervidor del agotador lateral de gaséleo ligero

QT o o %Mol de
Overflash % Condensador | Nafta (BPD) | GOLP(BPD) | GOP(BPD) Tlsng%S::/l yflgoAZL“: Vap. enel
(MMkcal/hr) Rehervidor
QT Rehervidor = 0.1 MMkcal/hr
628% | -1144 | 12410 | 3781 | 1809 | 11172 | 1255 | 6%
QT Rehervidor = 0.2 MMkcal/hr
630% | -1149 | 12455 | 3733 | 1812 | 11526 | -1260 | 9%
QT Rehervidor = 0.3 MMkcal/hr
632% | -1154 | 12502 | 3683 | 18155 | 12789 | 1265 | 12%
QT Rehervidor = 0.4 MMkcal/hr
634% | -1160 | 12549 | 3633 | 1818 | 14217 | 1270 | 14%
QT Rehervidor = 0.5 MMkcal/hr
634% | -1166 | 12596 | 3583 | 1822 | 15540 | 1276 |  16%

Por lo tanto, la carga térmica Optima del rehervidor del agotador lateral serd de
0.5MMkcal/hr.

3.6.7 PROPUESTA FINAL DEL METODO RIGUROSO DE LA TORRE SIN VAPOR
DE AGOTAMIENTO

Tabla 3. 59.Especificaciones de Productos (Método Corto vs Propuesta sin vapor de agotamiento)

Especificacion Método Corto (°C) Final (°C) ‘ % Diferencia
Gap GOLP/Nafta 35 30 17
TFE ASTM D86 Nafta 190 190 0
TIE ASTM D86 GOLP 176.35 155.4 13
T al 90% ASTM D86 GOLP 345 345 0
TIE ASTM D1160 GOP 318 -195 263

Como se muestra en los resultados la variable que no se pudo ajustar fue la temperatura
inicial de ebullicion D1160 del gaséleo pesado, como era de esperarse debido a que no hay
medio de agotamiento.
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Las especificaciones de producto son importantes ya que estos determinan la calidad del
producto, en general estas cumplen y son aceptables a excepcion del gasoleo pesado. En
esta propuesta sin vapor, el gasdleo pesado no cumple con las especificaciones de la TIE
ASTM D1160 del gaséleo pesado debido a que no hay algin medio que proporciona
agotamiento a esta fraccion.

Tabla 3. 60.Rendimientos de Productos (Método Corto vs Propuesta sin vapor de agotamiento)

Rendimientos | Método Corto (BPD) Final (BPD) % Diferencia
Nafta 12455 12596 1.12
GOLP 3770 3583 5.22
GOP 1775 1822 2.58

En general los flujos de producto no presentaron variacién mas alla de un 5% con respecto
a su valor final, lo cual refleja que la cantidad de producto que se espera producir seré la
Optima.

Tabla 3. 61.Metas deseadas vs resultados propuesta sin vapor de agotamiento

Valor/Rango

Requerimiento Establecido Final
Temperatura de Alimentacion <300°C 335°C
Overflash %Vol. 2-10% 6.34
Carga térmica del Condensador Minima posible -11.66
MMkcal/hr requerida MMkcal/hr

Carga térmica del rehervidor de

Minimo posible

0.5MMkcal/hr

gasdleo ligero primario MMkcal/hr requerido
0,
%Vaporizacién mol en rehervidor 151A>.mol 16%
maximo
Carga térmica del reflujo circulante 40-60% de Q 42% de Q
que extrae calor Q(MMkcal/hr) condensador Condensador

e Elvalor de la temperatura de alimentacion es de 335°C < 390°C, por lo que cumple
el requerimiento.

e El valor del overflash debe ser el minimo posible dentro de un rango del 2 al 10%,
el disefio con vapor de agotamiento permite un valor 6ptimo de overflash de 6.34%.

e Lareduccion de la carga térmica se logré hasta los -11.66MMkcal/hr con respecto a
la inicial obtenida en el caso base de -14.22 MMkcal/hr.

e La carga térmica del rehervidor minima requerida tiene un valor de 0.5 MMkcal/hr.
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e El valor de la vaporizacion corresponde al 16%mol superando el valor maximo de
15% mol, aunque todavia es aceptable el valor.

e La carga térmica del pumparound fue de -4.5 MMkcal/hr, lo que significa que es
alrededor del 40% de la carga térmica del condensador.

La propuesta de método riguroso de la torre atmosférica sin vapor no cumple con las
especificaciones que son el pardmetro de calidad de los productos de la planta, aunque
cumple con los rendimientos de los productos y los requerimientos de operacion de la
torre no puede ser considerada para el disefio final de la planta.

3.7 SELECCION DE LA PROPUESTA DE DISENO RIGUROSO

Tabla 3. 62.Comparacion de especificaciones entre propuestas de disefio riguroso

Especificacion Método Corto (°C) Riguroso (°C) % Diferencia

Propuesta con vapor de agotamiento
Gap GOLP/Nafta 35 30 17
TFE ASTM D86 Nafta 190 190 0
TIE ASTM D86 GOLP 176 160 10
T al 90% ASTM D86 GOLP 345 345 0
TIE ASTM D1160 GOP 318 308
Propuesta sin vapor de agotamiento
Gap GOLPI/Nafta 35 30 17
TFE ASTM D86 Nafta 190 190 0
TIE ASTM D86 GOLP 176 155 13
T al 90% ASTM D86 GOLP 345 345 0
TIE ASTM D1160 GOP 318 -195 263

La calidad de los productos que se van a procesar en la nueva planta fraccionadora es
primordial en el disefio.

La opcidn que mas se ajusta a esta premisa y a los resultados del método corto, es la
propuesta con vapor de agotamiento, especificamente en la fraccion de gasoleo pesado,
donde se observa la diferencia entre tener y no tener un medio de agotamiento, como se
muestra en la tabla 3.62.

Ademas, al comparar el agotamiento en la fraccion de gaséleo ligero para corregir la curva
de destilacion de dicha fraccion, el vapor de agotamiento corrige mejor la curva de la
fraccion que si se utilizara rehervidor en el agotador lateral, presentandose una diferencia
de 5°C entre ambas propuestas.
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Cabe mencionar que, si se selecciona el rehervidor como medio de agotamiento, ademas
del disefio de este equipo, este requiere un servicio auxiliar para lograr la vaporizacion
deseada, mientras que al seleccionar el vapor como medio de agotamiento no se necesita
el disefio del rehervidor.

Con respecto a los rendimientos de los productos que presentan ambas propuestas, se
observa en la tabla 3.63 que no se encuentran diferencias tan marcadas entre ellas y son
muy cercanos a los resultados a los que se pretenden llegar, obtenidos en el método corto.

Tabla 3. 63.Comparacion de rendimientos entre propuestas de disefio riguroso

Rendimientos = Método Corto (BPD) Riguroso (BPD) % Diferencia

Propuesta con vapor de agotamiento

Nafta 12455 12593 1.1

GOLP 3770 3609 4.46

GOP 1775 1807 1.77
Propuesta sin vapor de agotamiento

Nafta 12455 12596 1.12

GOLP 3770 3583 5.22

GOP 1775 1822 2.58

e Ambas propuestas cumplen con las metas deseadas para cada una de las
propuestas.

¢ La diferencia radica en quien las cumple mejor, unas comparaciones de las metas
deseadas contra los resultados de cada propuesta se muestran en la tabla 3.64.

e La mejor temperatura de alimentacidon que implica menor consumo energético, fue
la propuesta con vapor de agotamiento.

e El valor mas pequefio de overflash dentro del rango que se recomienda fue la
propuesta con vapor de agotamiento.

e La carga térmica del condensador que tiene un menor consumo energético fue la
de la propuesta con vapor de agotamiento.

e Utilizar vapor de agotamiento presenta mejores especificaciones de producto para
el gaséleo pesado que si no se utiliza ningin medio de agotamiento en el fondo de
la torre.

e Utilizar vapor de agotamiento presenta mejores especificaciones de producto para
el gaséleo ligero pesado que si se utiliza el rehervidor como medio de agotamiento
en el agotador lateral.

e La propuesta sin vapor de agotamiento extrae un 2% mas del calor total de la torre
que la propuesta con vapor de agotamiento.

131



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Por lo tanto, la mejor propuesta fue el disefio riguroso con vapor de agotamiento.

Tabla 3. 64.Metas deseadas contra resultados obtenidas en ambas propuestas de disefio riguroso

Riguroso con vapor  Riguroso sin vapor

IEEICERERE Valor de Agotamiento de Agotamiento
Temperatura de <390°C 285 335°C
Alimentacién °C
Overflash %Vol. 2-10% 4.83 6.34
Carga térmica del Minima posible

11.35 MMkcal/h 11.66 MMkcal/h
Condensador MMkcal/hr requerida 35 cal/hr 66 cal/hr
Flujo de Vapor de . .
Agotamiento de gasdleo Minimo p95|ble 1400 kg/hr No Aplica
. requerido
ligero
Carga térmica del Minima posible
rehervidor de gasdleo p. No Aplica 0.5MMkcal/hr
. requerida
ligero
Vapor de agotamiento de . .
fondo de la torre Minimo p95|ble 800 kg/hr No Aplica
. requerido
fraccionadora
o o
% VaporlzaC|'on mol en 15% mol maximo No Aplica 16%
rehervidor
Car.ga térmica del reflujo 40-60% de Q 40% de Q 42% de Q
circulante que extrae condensador Condensador Condensador
calor Q(MMkcal/hr)
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3.8 MEJORA DE LA PRUPESTA DISENO RIGUROSO DE LA TORRE
ATMOSFERICA CON VAPOR DE AGOTAMIENTO

La propuesta de disefio riguroso de la torre atmosférica con vapor de agotamiento, mostro
mejores resultados que la propuesta sin vapor de agotamiento, como se menciona en la
seccion 3.7.

Aunque la propuesta de disefio riguroso de la torre atmosférica fue seleccionada, ahora es
importante hacer un analisis del efecto de la carga a diferentes temperaturas y presiones,
con la idea de separar la mayor cantidad de componentes ligeros de la carga, lo cual
disminuye el tamafio de la torre.

La solucion es separar los hidrocarburos ligeros antes de calentar el crudo aun mas en el
tren de precalentamiento. Los componentes ligeros separados en el tanque flash o
vaporizador de ligeros se envian directamente a la columna. (Oklahoma University, 2007).

Es importante vigilar la calidad y cantidad de la fraccién vaporizada para definir el plato de
alimentacioén en la torre atmosférica.

Gas a desfogue

- >

Agua Amarga
2(1) >
Fase Vapor a2 Nafta
4(3)
PA 5(4)
5(5)
Tanque ] 76
Flash B(7) Y
o apor

10 de agotamiento

11(103
12(11)
13012 z H . .
= Gaséleo Ligero Primario
Vapor ]
Fase Liquida Horno de agotamiento

o

Condensados

asoleo Pesado (Crudo Reducido)

Figura 3. 28. Mejora de la propuesta de disefio riguroso de la torre fraccionadora con vapor de agotamiento
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3.8.1 ANALISIS DE SENSIBLIDAD DEL COMPORTAMIENTO DE LA FASE A
PRESION ATMOSFERICA

Para ello se llevd a cabo un analisis de sensibilidad para ubicar a que temperatura se
encuentra la fase vapor y verificar el comportamiento de la fase de los hidrocarburos a la
presion de alimentacion a la torre atmosférica, la cual es de 1.2 kg/cm? (man).

Dicho rango de temperaturas comienza de 38 a 50°C, de 50 a 250°C con incrementos de
25°C y de 250 a 285°C, los resultados se presentan en la tabla 3.65.

Tabla 3. 65.Sensibilidad de la fase en funcién de la temperatura a presion de 1.2kg/cm?(man) constante

T de Carga de

Condensados
°C

50
75
100
125
130
150
175
200
225
250
285

SIZIZ I SIS |||

Nota: Donde L(Liquida) y M(Mixta)

La fase que presentan los hidrocarburos condensados estabilizados hasta los 125°C a 1.2
kg/cm? (man) es liquida, superando dicha temperatura, ocurre vaporizacion y la corriente
de hidrocarburos se encuentra con flujo a dos fases.

Por lo anterior es necesario definir una presion y una temperatura que permita separar los
hidrocarburos mas ligeros como fase vapor de la carga. Lo anterior controlando estas
variables en el tanque flash (vaporizador).
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3.8.2 ANALISIS DE SENSIBLIDAD DE LA PRESION Y TEMPERATURA EN LA
CORRIENTE DE CONDENSADOS DE CARGA A LA PLANTA

Es necesario fijar la presion y temperatura de la corriente liquida de hidrocarburos
condensados estabilizados a la que se puede llegar sin tener vapor presente, ya que, Si
esta fase se encuentra en los hidrocarburos, puede llegar a complicar el disefio de la
integracion térmica de la planta fraccionadora.

Lo que se pretende en encontrar la temperatura mas alta posible a una presion dada que
mantenga el condensado en fase liquida, para facilitar el disefio de la red de intercambio
térmica, sin dejar de tomar en cuenta que la presidbn que se requiere para suprimir la
vaporizacion es demasiado alta.

El andlisis contempla un rango de presiones de 1.4 a 3 kg/cm? (man) con intervalos de
presion de 0.2 kg/cm? (man) e intervalos de temperatura de 10°C de 130 a 160°C y otro de
3 a 3.5 kg/ cm? (man) con intervalos de 0.1 kg/cm? (man) e intervalos de temperatura de
5°C de 160 a 170°C.

En la tabla 3.66, se presenta un andlisis de sensibilidad de las variables de la corriente de
hidrocarburos condensados, presion, temperatura y fraccion vaporizada, para elegir las mas
Optimas para el disefio de la planta.

Los resultados que se observan en la tabla 3.66, indican que en el intervalo de presiones
de 1.4 a 3 kg/cm? (man), fue complicado obtener una corriente con una temperatura
elevada, dada la naturaleza de la corriente, la temperatura mas alta estimada fue de 150°C
con intervalos de temperatura de 10°C.

Sin embargo, cada vez fue mas dificil conseguir elevar la temperatura, por lo que se redujo
el intervalo de presiones en el rango de 3 a 3.5 kg/cm? (man), asi mismo el intervalo usado
para la temperatura de 5°C.Finalmente, la temperatura maxima lograda fue de 165 °C con
una presién de 3.3 kg/cm cm? (man), dicha presién se considera baja.

N

T=165°C

g E P = 3.3 kg/cm”2 (man)

Condensados
de L.B.

Figura 3. 29. Condiciones definidas para mantener la carga de condensados en una sola fase
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Tabla 3. 66.Sensibilidad en la presién y temperatura de la corriente de hidrocarburos condensados

T°C Fase % Peso Vaporizado
Presién 1.4 kg/cm? (man)

130 L -

140 M 4.4%
Presién 1.6 kg/cm? (man)

140 Mo 0.2%
Presién 1.8 kg/cm? (man)

140 L

150 M 8.2%

Presién 2 kg/cm? (man)

10 | M| 3.8%
Presién 2.2 kg/cm? (man)

10 | M| 0.1%
Presién 2.4 kg/cm? (man)

150 L -

160 M 9.1%
Presién 2.6 kg/cm? (man)

0 | M| 0.1%
Presién 2.8 kg/cm? (man)

0 | M| 0.03%

Presién 3 kg/cm?(man)

160 L -

165 M 4.55%
Presién 3.1 kg/cm? (man)

160 L -

165 M 0.03%
Presién 3.2 kg/cm? (man)

165 Mo 1.23%
Presién 3.3 kg/cm? (man)

165 L -

170 M 6.27%
Presién 3.4 kg/cm? (man)

170 | 0m | 4.56%
Presién 3.5 kg/cm? (man)

170 | M| 2.94%

Nota: Donde L(Liquida) y M(Mixta)
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3.8.3. ANALISIS DE LA FRACCION DE HIDROCARBUROS VAPORIZADOS EN
LA CORRIENTE DE CARGA A LA PLANTA

En el analisis anterior se determiné la temperatura maxima de la linea de carga, para que
la corriente se mantenga en fase liquida, considerando una baja presion (165°C y 3.3
kg/cm? (man).

Para justificar la colocacion de un tanque separador de ligeros, es necesario que en este
se lleve a cabo una separacion de hidrocarburos ligeros en fase vapor, mayor o igual al
40% en peso del flujo méasico total de la corriente.

Para que ocurra la vaporizacidbn es necesaria la perdida de presion. Esta se podria
conseguir abatiendo la presibn mediante la adicion de una valvula de control, con la
desventaja de que, si se incluye, la temperatura disminuiria hasta 152°C, al igual que la
presion caeria hasta 1.8 kg/cm2 man considerando una caida de presion (AP) permisible
en la valvula de control de 0.7 kg/ cm? (figura 3.30). Lo anterior hace que esta propuesta no
sea atractiva para el disefio.

La otra opcién sugeriria el uso de un equipo de intercambio térmico, el cual ademas de
otorgar la perdida de presion requerida para lograr la vaporizacién en la alimentacién
también otorgaria la fraccion vaporizada deseada, ademas de aumentar la temperatura por
encima de los 165°C de la fraccion que permanece liquida. Se considerd una caida de
presion (AP) permisible en el equipo de intercambio de 0.7 kg/ cm? (Aguilar Rodriguez,
2007). Por lo que, la presion estimada para el tanque flash (vaporizador) sera de 2.6 kg/
cm? (man) (figura 3.30).

11.5% Wt (Peso) 5 arie superior

152°C de la torre
AP = 1.5 kglcm"2
T =165°C T=152°C )
Menos viable
P = 3.3 kg/cm"2 (man) P = 1.8 kg/lcm"2 (man)
152°C a zona flash

de la torre

40% Wt (Peso) .
a parte superior

185°C de la torre
AP = 0.7 kg/lcm"2
T =165°C T =185°C
P = 3.3 kg/cm”2 (man) P = 2.6 kg/cm*2 (man) Mas viable
185°C a zona flash
de la torre

Figura 3. 30.Propuestas para propiciar la vaporizacion de ligeros
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A continuacion, se presenta un analisis de sensibilidad de la temperatura y fraccion
vaporizada, para elegir las mas 6ptimas para el tanque flash, considerando el criterio
mencionado al principio de esta seccion.

Tabla 3. 67.Sensibilidad de la vaporizacion en funcion de la temperatura

T°C % Peso Vaporizado
170 20%
175 27%
180 34%
185 40%
190 46%
195 50%
200 54%

Los resultados que se observan en latabla 3.67, indican que en el intervalo de temperaturas
va de 170°C a 200°C con intervalos de temperatura de 5°C.

La zona atractiva de vaporizacién cumple a partir de los 185°C hasta los 200°C (tabla 3.67
parte sombreada), aunque se desea que la fraccidén vaporizada tenga un porcentaje mayor,
esto implica un gradiente de temperatura mas alto en el equipo de intercambio térmico antes
del tanque y mayor consumo de servicio auxiliar de calentamiento. Por lo que la temperatura
optima de salida elegida fue la de 185°C, pues a esta temperatura se vaporiza el 40% en
peso de la carga de la planta.

3.8.4 ANALISIS DE SENSIBLIDAD DE LA TEMPERATURA DE ALIMENTACION
A LA ZONA FLASH CON LA REDUCCION DE LA CARGA

La temperatura de la linea de alimentacién a la torre fue definida para la propuesta de
método riguroso con vapor en la seccién 3.5.3.

Sin embargo, en ese analisis no se contemplaba un tanque flash (vaporizador) de ligeros
gue dividiera la alimentacion de limite de bateria, en dos corrientes, una en fase vapor rica
en nafta que se envia a la torre y la otra que se envia a la zona flash de la torre, por lo que
es necesario volver a realizar el andlisis de sensibilidad, para ajustar o verificar la
temperatura optima de alimentacion, debido de la reduccién de la carga.

La corriente de vapores, se alimentara inicialmente en el plato 5, el cual corresponde al
altimo de la seccion de rectificacion de nafta. Posteriormente se analizara el plato 6ptimo
de alimentacion de hidrocarburos ligeros (fase vapor del tanque flash).

Nota: Es necesario mencionar también que los platos 6ptimos de extraccion y retorno que corresponden a
gaséleo ligero primario y a los vapores del agotador, asi como todas las caracteristicas del pumparound y los

flujos de vapor de agotamiento se mantendran fijos.
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Para ello se llevé a cabo un analisis de sensibilidad de la temperatura de la corriente de
alimentacién a la torre, los resultados se reflejan en la tabla 3.68. Dicho rango de
temperaturas abarca de los 285°C a los 330°C en incrementos de 5°C.

Debido a la reduccién en el flujo volumétrico de la carga original, la torre atmosférica recibe
una carga con menor flujo en la zona flash y los componentes predominantes son
hidrocarburos pesados.

40% Wt (Peso) a parte superior
185°C > delatorre

T=185°C
P = 2.6 kg/cm#2 (man)

» 8 ZONa flash
de la torre

185°C

Figura 3. 31.Reduccién de la carga original en dos corrientes

A pesar de la disminucion de la carga a la entrada a la torre, los componentes de esta son
mas pesados, por lo que requieren mas energia para vaporizarse y entrar a la columna, por
lo anterior, se requirié6 un aumento en la temperatura de la linea de transfer, con respecto a
la seccion 3.5.3, dado que la simulacién no tiene convergencia con temperaturas de 285y
290°C, esta encontré solucion a partir de los 295°C.

Sin embargo, como consecuencia se tiene un desajuste de las especificaciones y
rendimientos logrados en la propuesta de método riguroso de la torre atmosférica con vapor
de agotamiento original.

Para ello se analizé cual seria la temperatura que podria contrarrestar este efecto. La
temperatura que mas se ajusta a los resultados presentados en la seccién 3.5.7 es la de
330°C, aunque el flujo de gasoéleo ligero, refleja que dicha fraccidn presenta un arrastre de
300 BPD de nafta aproximadamente, el cual también se observa en la disminucion del flujo
de nafta.

El efecto de los desajustes mencionados tanto en especificaciones como en rendimientos,
se logré contrarrestar al aumentar la temperatura, pero con otra consecuencia, el valor del
overflash aumenta 2% con respecto al valor que presenta en la seccién 3.5.7, aunque se
considera bueno debido a que se encuentra dentro del rango que se recomienda.
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Tabla 3. 68.Sensibilidad de la linea de transfer con el efecto de la reduccién de la carga (inclusion de tanque

flash)
u
Overflash % Condgnsador Nafta (BPD) | GOLP (BPD) | GOP(BPD) TIEI)E;:G%S::A TEI;;CGA()SI..I:V' .IglEloé:oAgl(-)MP
(MMkcal/hr)
Temperatura Alimentacion a 285°C
No Converge
Temperatura Alimentacion a 290°C
No Converge
Temperatura Alimentacion a 295°C
017% | 896 | 11320 | 4889 | 1802 13340 | 38196 | 293.38
Temperatura Alimentacion a 300°C
110% | -1 | 11497 | 4733 | 1780 13452 | 37632 | 30272
Temperatura Alimentacion a 305°C
208% | 925 | 11664 | 4583 | 1763 13709 | 37522 | 31147
Temperatura Alimentacion a 310°C
3009% | 94 | 11816 | 4443 | 1751 14204 | 37474 | 31882
Temperatura Alimentacion a 315°C
411% | 954 | 11952 | 4315 | 1742 14670 | 37435 | 327.75
Temperatura Alimentacion a 320°C
s10% | 954 | 12072 | 4202 | 1735 15117 | 32444 | 32775
Temperatura Alimentacion a 325°C
6.02% | 984 | 12175 | 4103 | 1742 15470 | 37378 | 339.66
Temperatura Alimentacion a 330°C
684% | 998 | 12264 | 4020 | 1729 | 15932 | 37356 | 34421

La temperatura de la linea de alimentacién que presenta mejores resultados fue de
330°C.

3.8.5 ANALISIS DE SENSIBLIDAD DEL PLATO OPTIMO DE ALIMENTACION DE
LOS HIDROCARBUROS LIGEROS EN FASE VAPOR DEL TANQUE FLASH

El tanque vaporizador separa la carga de hidrocarburos condensados estabilizados en dos
corrientes que alimentan a la torre, los hidrocarburos ligeros que salen por la parte superior
del flash en fase vapor y los hidrocarburos pesados, que salen por el fondo del recipiente
en fase liquida.

Gran parte de los hidrocarburos ligeros (vapores) que se separaron forman parte de la
fraccion nafta, como se muestra en la tabla 3.69. Pero esta no se encuentra rectificada, por
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lo cual debe ajustar sus especificaciones en la torre. Por ende, se alimenta en la seccién
nafta.

Tabla 3. 69.Curva de destilacion ASTM D86 de los hidrocarburos ligeros separados en el tanque vaporizador
(fase vapor)

% Vol.

Destilado Tec
TIE 42.02
5% 65.36
10% 89.10
30% 94.39
50% 103.45
70% 120.79
90% 159.91
95% 168.31
TFE 216.22

El andlisis de sensibilidad que se presenta en la tabla 3.70 permitié saber el plato 6ptimo
de alimentacion a la torre atmosférica.

Practicamente no se presentan variaciones en las variables de andlisis, pero el alimentar
en el plato 5(4) tiene una ventaja sobre alimentar en el plato 4(3), un plato teérico mas para
rectificar dicha fraccion.

Por lo tanto, el plato 6ptimo donde se deben alimentar los hidrocarburos ligeros es el 5(4).

Tabla 3. 70.Sensibilidad en el plato de alimentacion de los hidrocarburos ligeros

ar TIE°C ASTM TFE °CASTM TIE °C ASTM

Overflash % Condensador | Nafta (BPD) | GOLP(BPD) | GOP(BPD)
(MMkcal/hr)

D86 GOLP D86 GOLP D1160 GOP

Alimentacion Plato 5(4)

684% | 998 | 12264 | 4020 | 1725 | 15932 | 37356 | 34421
Alimentacion Plato 4(3)
680% | 997 | 12204 | 40884 | 1721 | 15856 | 37356 | 34421
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3.9 RED DE INTERCAMBIO TERMICO EN LA PLANTA FRACCIONADORA

Gas a desfogue

Agua amarga

201  MNafta

3(2)

Fase Yapor 4(3)
T=130°C 5041

5 B(5)
e 7(6)
T=201°C GItal
PA |6 |
105

T=1685C T=18C

Vapor
de agotamiento

11010
12011
13(12) T=187°C

f—— Vapor i
de agotamiento

-

Condensados
de L.B.

GOLP

Fase Liguida 7

GOP
T =308°C T=75C

Figura 3. 32. Sintesis del proceso sin definir la red de intercambio de calor

Una vez definida la torre atmosférica, la cual es el corazén del proceso para este disefio,
es necesario definir la red de intercambio térmico.

La integracion energética de las plantas de proceso es un esfuerzo que permite disminuir
los costos de operacién en el proceso con la reduccion de servicios auxiliares al recuperar
el calor de las corrientes calientes y transferirlo a las corrientes frias.

Los principales desarrollos e investigaciones para la sintesis de redes han progresado en
dos campos diferentes. Uno se basa en principios termodinamicos y reglas heuristicas,
donde el disefar sintetiza la red de forma manual. La otra linea se basa en métodos
matematicos como la programacion lineal o no lineal. (José Saucedo, 1992).

Para el disefio de la red de integracién térmica se tienen dos propuestas, la primera
involucra el andlisis del punto de pliegue (pinch) y el disefio de la red de intercambio térmico
por el método de malla.

La segunda propuesta involucra el disefio de la red de intercambio térmico por medio de
algunas reglas heuristicas que se mencionan mas adelante.
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3.9.1 ANALISIS PINCH

El analisis pinch se basa en principios termodindmicos. Para realizar el andlisis del punto
de pliegue o pinch, se deben establecer cuales son las corrientes calientes y frias que
pueden intercambiar calor sensible, dado que este método no contempla las corrientes con
calor latente, ya que, para corrientes de fracciones de petroleo, el cambio de fase se da en
un intervalo determinado de temperatura, las corrientes elegidas se presentan a
continuacion.

Tabla 3. 71. Corrientes calientes y frias que se pueden integrar

. Tipo de T. Entrada . Flujo Masico Cp* MCp (o]
T. salida (°
SRS e °C) Salida ("C) "\ o/hr) | (keal/kg°C) | (kcal/hr°C) = (MMkcal/hr)
Condensados de Fria 38 165 91409 0.55 49928 6.34
Carga
Gasdleo Ligero | Lo o 187 38 21531 0.53 11411 1.70
Primario
Pumparound Caliente 201 130 105786 0.60 62943 4.5
Gasoleo Pesado Caliente 308 75 10998 0.57 6261 1.46

Nota: *Se considerd un Cp promedio.
En la tabla 3.71 no se consideran las siguientes corrientes:

e Caorriente de salida del domo, dado que ocurre un cambio de fase.

e No se considera la parte posterior a los 165°C de la corriente de hidrocarburos
condensados puesto que se necesita calentar necesariamente hasta los 185°C y
posteriormente ocurre una separacion en la corriente.

Teniendo en cuenta la informacién anterior se realizé el andlisis térmico por medio del
algoritmo de la tabla problema, para ello se consideré un AT min. = 10°C, los resultados se
muestran en la tabla 3.72.

Con la informacion de tabla problema se pudo construir la Gran Curva Compuesta (GCC)
para identificar el punto pinch.

La tabla problema arroja la energia que deben proveer los servicios auxiliares (sin
considerar, el condensador, el vaporizador de ligeros y el horno de la planta), para el
enfriamiento se requieren 1.287 MMkcal/hr, mientras que para las corrientes involucradas
en el andlisis pinch, no se requiere calentamiento.
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Tabla 3. 72. Algoritmo tabla problema para la integracién de calor

Cascada de Cascada de
T ajustada AT °C 3Cpc-3Cph | AH Mkcal/hr Calor
Corregida
303 0 0 0 0 0
196 107 -6261 -0.670 0.670 0.670
182 14 -69204 -0.969 1.639 1.639
170 12 -80615 -0.967 2.606 2.606
125 45 -30688 -1.381 3.987 3.987
70 55 32255 1.774 2.213 2.213
43 27 38516 1.040 1.173 1.173
33 10 -11411 -0.114 1.287 1.287

Con la informacion de tabla problema se pudo construir la Gran Curva Compuesta (GCC)
para identificar el punto pinch.

Grafico 3.22. Gran Curva Compuesta (GCC)
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La informacion que proporciond la gran curva compuesta, fue la posicién del punto pinch,
la temperatura del punto pinch caliente se encuentra en 308°C, mientras que la temperatura
del punto pinch fria se encuentra en 298°C.
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3.9.2 DISENO DE LA RED DE CALOR SOBRE EL PUNTO PINCH: METODO DE
MALLA

Se han establecido tres reglas de oro para la sintesis de una red de intercambio de calor
(Smith, 2005):

1. No transferir calor a través del punto pinch
2. No enfriar arriba del punto pinch
3. No calentar abajo del punto pinch

Disefo de la red arriba del punto pinch

Se debe comenzar el disefio con propuestas de intercambio de calor por arriba del punto
pinch. Sin embargo, no existen corrientes que se puedan integrar por arriba del punto pinch
caliente (308°C) como se muestra en la figura 3.33.

Disefio de la red abajo del punto pinch

Para tener combinaciones viables, deben cumplir con la regla del MCp:

MCpcorriente de salida del pinch (fria) = MCpcorriente de entrada del pinch (caliente)

La regla anterior aplica s6lo cuando una corriente entra al punto pinch y la otra corriente
sale del punto pinch.

Las corrientes alejadas del punto pinch no es necesario que cumplan la regla del Cp para
que sean combinaciones viables (Arce Medina, 2014), como es el caso de las corrientes
de la planta fraccionadora, donde sélo la corriente de gaséleo pesado sale del punto pinch
caliente (308°C), pero ninguna entra al punto pinch frio (298°C).

Por lo tanto, el arreglo de la red por abajo del punto pinch sera el arreglo final de las
corrientes que se consideraron en el analisis pinch.

El primer intercambio de calor viable se da entre las corrientes del pumparound y la carga
de condensados, como se muestra en la red de intercambio con andlisis pinch (figura 3.33).
La corriente del pumparound se enfria de 210°C hasta 130°C, cediendo toda su carga
térmica de 4.46 MMkcal/hr a la corriente de condensados de carga para que se caliente de
75°C hasta 165°C (gréfico 3.23). El intercambio cumple y supera ampliamente el AT min. =
10°C.

El segundo intercambio de calor viable se da entre las corrientes de gasoéleo ligero primario
y la carga de condensados, como se muestra en la red de intercambio con analisis pinch
(figura 3.33). La corriente del GOLP se enfria de 187°C hasta 56°C, cediendo una carga
térmica de 1.5 MMkcal/hr a la corriente de condensados de carga para que se caliente de
45°C hasta 75°C (grafico 3.24). El intercambio cumple el AT min. = 10°C.
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Grafico 3.23 Primer Intercambiador de calor (Método
Malla)
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Grafico 3.24 Segundo Intercambiador de calor (Método
Malla)
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El tercer intercambio de calor viable se da entre las corrientes de gasoleo pesado y la carga
de condensados, como se muestra en la red de intercambio con anlisis pinch (figura 3.33).
La corriente del GOP se enfria de 308°C hasta 249°C, cediendo una carga térmica de 0.35
MMkcal/hr a la corriente de condensados de carga para que se caliente de 38°C hasta 45°C
(gréfico 3.25). El intercambio cumple y supera ampliamente el AT min. = 10°C. Se
intercambié poco calor debido a que el potencial energético de la corriente GOP es

pequefio, debido a que su MCp es pequefio comparado con el MCp de la carga de
condensados.

Grafico 3.25. Tercer Intercambiador de calor (Método
Malla)
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La corriente de gasoéleo ligero primario tiene un superavit de calor de 0.2 MMkcal/hr el cual
se debe retirar con un enfriador de agua.

Del mismo modo la corriente de gasoéleo pesado tiene un superavit de calor del 0.37
MMkcal/hr el cual se debe retirar en un equipo solo aire.

Los valores anteriores cierran los balances energéticos que considera la red de intercambio
de calor por el método de malla.
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Figura 3. 33.Red de Intercambio de calor por abajo del punto Pinch

Los servicios de calentamiento y enfriamiento no considerados en el analisis pinch pero que
son requeridos son:

Vapor de calentamiento deben satisfacer la demanda energética del vaporizador de
3.384 MMkcal/hr para pasar de 165°C a 185°C que requiere para vaporizar 40% en
peso de la carga.

Los servicios de calentamiento deben satisfacer la demanda energética del
calentador de hidrocarburos pesados separados en el tanque flash de 7.512
MMkcal/hr para pasar de 185°C a 315°C que requiere la alimentacion a la zona flash
de la torre (Se usara gas combustible como combustible del calentador a fuego
directo).

Las corrientes no consideradas en el analisis pinch que requieren enfriamiento deben
cumplir con las temperaturas de entrega o en el caso de los vapores de domo, la
temperatura de entrada al acumulador de reflujo.

El aire de enfriamiento que se utilizar4 para condensar la parte que falta de los
vapores de domo requiere retirar 9.98 MMkcal/hr para llegar a los 55°C establecidos.
El agua de enfriamiento requiere retirar 0.527 MMkcal/hr para llegar a los 38°C
temperatura definida para la entrega de la nafta producto en L.B.
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Resumen de la propuesta

Los resultados finales de la propuesta se presentan a continuacion:

Tabla 3. 73. Resultados de la propuesta de red de intercambio por el método de malla (analisis pinch)

Parametro Valor
Intercambiadores de calor 3
Aeroenfriadores 2
Enfriador con agua 2
Calentador con vapor 1
Calentador con gas combustible 1
Servicios totales requeridos para 11.79
enfriamiento (MMkcal/hr)

Servicios totales requeridos para 10.89
calentamiento (MMkcal/hr)

En la figura 3.34, se presenta la red de intercambio térmico final de esta propuesta.

GOP GOLP
Producto Preducto
Cargaa
38°C 185°C a la torre
75°C AR

OO A torre

AE
249°C 56°C 130°C

VBP SAT
Condensados de
carga a la planta C /1 are 1 1Ec 165°C 185°C
de L.B. \ 330°C
: —  — —*Cargaa
alatorre
COND. SAT
308°C 187°C 201°C 185°C

Gasoleo Gasoleo
Pesado Ligero Primario Pumparound .
Producto Producto
Vaporesde  249°C 55°C 38°C Nafta producto
domo de - af Bp
de la torre @

Retorno de 55°C AE

Reflujo a
la torre

Figura 3. 34.Red de intercambio térmico por el método de malla final (con andlisis pinch)
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3.9.3 RECIRCULACION DE GASOLEO PESADO (CRUDO REDUCIDO)

La propuesta de intercambio térmico descrita en la seccidon 3.9.2, cuenta con ciertas
limitaciones, debido a que no se aprovecha todo el calor de todas las corrientes presentes.

La idea de recircular parte del gaséleo pesado (crudo reducido) a la torre atmosférica es
para reponer el flujo méasico perdido en el tanque flash donde se separan los hidrocarburos
ligeros y que la corriente tenga el potencial energético para aprovechar mejor el calor en la
planta.

El flujo vaporizado promedio para el intervalo de temperaturas de 185°C a 195°C ronda los
42500 kg/hr, valor considerado para el flujo que debe recircularse a la torre atmosférica.

Para ello se llevé a cabo un analisis de sensibilidad de la temperatura de la linea de
alimentacién a la torre, los resultados se reflejan en la tabla 3.74. Dicho rango de
temperaturas abarca de los 300°C a los 330°C en incrementos de 5°C.

Debido al aumento en la recirculacion de gasoleo pesado en el fondo, el flujo volumétrico
de la carga a la zona flash vuelve a aumentar, la torre atmosférica vuelve a recibir una carga
de flujo masico similar a la que se tenia originalmente, pero ahora los componentes
predominantes son hidrocarburos pesados.

A pesar del aumento de la carga a la entrada a la torre, los componentes de esta son mas
pesados, por lo que requieren mas energia para vaporizarse y entrar a la columna, por lo
anterior, se requiri6 un aumento en la temperatura de la linea de alimentacion a la zona
flash de la torre, con respecto a la seccién 3.8.4, dado que la simulacién no tiene
convergencia con temperaturas de 300 y 305°C, esta encontrd soluciéon a partir de los
310°C. Sin embargo, como consecuencia se tuvo desajustes de las especificaciones y
rendimientos logrados en la propuesta de método riguroso de la torre atmosférica con vapor
de agotamiento original.

Para ello se analizé cual fue la temperatura que podria contrarrestar este efecto. La
temperatura que mas se ajusta a los resultados presentados en la seccion 3.8.5 fue de
315°C, aunque el flujo de GOLP, refleja que dicha fraccién presenta un arrastre de 500 BPD
de nafta aproximadamente, el cual también se observa en la disminucion del flujo de nafta.
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Tabla 3. 74. Sensibilidad de la temperatura de la linea de alimentacion a la zona flash con recirculacién en los
fondos

(0] )
TIE °C ASTM TFE °C ASTM TIE °C ASTM
(V)
Overflash % Condensador Nafta (BPD) | GOLP(BPD) (cel:{{:1:0p)] D86 GOLP D86 GOLP  D1160 GOP
(MMkcal/hr)
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 300°C
No Converge
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 305°C
No Converge
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 310°C
484% | 96 | 11949 | 4209 | 1841 | 14696 | 37445 | 26333
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 315°C
625% | 977 | 12086 | 4088 | 1826 | 15203 | 37406 | 269.65
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 320°C
781% | 995 | 12207 | 3980 | 1813 | 15664 | 37374 | 273.98
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 325°C
051% | -1013 | 12314 | 388 | 1800 | 16101 | 37345 | 279.85
Temperatura Linea de alimentacion en la zona flash a 330°C
11.40% | -1033 | 12415 | 3804 | 1790 | 16453 | 37320 | 287.00

El efecto de los desajustes mencionados tanto en especificaciones como en rendimientos,
se logré contrarrestar al aumentar la temperatura hasta los 330°C. Sin embargo, los valores
de overflash de la tabla 3.74. anterior aumentaron bastante con respecto a lo que se
presenta en la tabla 3.70 en la seccion 3.8.5.

Es necesario hacer un balance de las siguientes variables: las especificaciones de los
productos, los rendimientos de productos y el overflash de la torre atmosférica, para elegir
la temperatura final de alimentacién a la zona flash de la torre atmosférica.

Por lo tanto, la temperatura final éptima para el disefio que presenta mejores resultados
tomando en cuenta lo mencionado, fue de 315°C.

151



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

3.9.4 PROPUESTA DE RED DE INTERCAMBIO TERMICO: APLICACION DE
REGLAS HEURISTICAS

La aplicacion de conocimientos heuristicos también se basa en principios termodindmicos.
Las reglas heuristicas utilizadas son las siguientes:

e Para proponer un intercambio de calor debe existir un minimo acercamiento de
temperaturas entre las corrientes. AT min. = 10°C.

e De acuerdo con el minimo acercamiento de temperaturas se propone que el
intercambio de la corriente mas fria de las corrientes frias se haga con la corriente
mas fria de las calientes, o bien lo corriente mas caliente de las calientes con la méas
caliente de las frias.

e Cuando un intercambio de calor no se puede llevar acabo por cruces de
temperaturas, es conveniente cambiar el arreglo o las temperaturas objetivo.

e Los intercambios que se proponen se resuelven con el simulador de procesos
comercial.

e Por ultimo realizar el esquema completo de la red de intercambio térmico, indicando
la temperatura de entrada y salida de para cada intercambiador aprobado.

Cabe mencionar que todos los intercambiadores de la red de integracién de térmica estaran
en arreglo en contracorriente.

Tabla 3. 75.Informacion de corrientes disponibles para el intercambio térmico

Tipo de T. Inicial T. Final

Corriente Corriente (°C) (°C)

Condensados de Fria 38 315
Carga
Vapores de
domo de torre Caliente 147* 55
atmosférica
. Gasol'eo . Caliente 184* 38
Ligero Primario
Pumparound Caliente 206* 130
Gasoleo Pesado Caliente 309* 75

Nota: *Al realizar la recirculacién se modificaron los perfiles de temperatura dentro de la torre, por lo tanto,
las temperaturas se modificaron de la siguiente manera: Vapores de domo de 146 a 147°C; GOLP de 187 a
184°C; Pumparound de 201 a 206°C; GOP de 308 a 309°C.
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Disefo de lared de calor

El primer arreglo de intercambiador de calor se da entre las corrientes de vapores de domo
y la de condensados estabilizados de carga a la planta, se sabe que la corriente de domos
tiene un potencial energético de 9.77 MMkcal/hr, ya que el calor total disponible de la
corriente es la suma del calor latente para el cambio de fase més el calor sensible para
llegar a la temperatura de 55°C como liquido subenfriado. EI comportamiento del calor
latente de condensacion es no lineal debido a que se da en un rango de temperaturas al
ser una corriente multicomponente.

Por lo tanto, para estimar el valor de la temperatura de salida del primer intercambio, se
utilizé el simulador de procesos.

Dado el potencial energético, se propone que la corriente fria de condensados de carga a
la planta se caliente de 38°C a 115°C siguiente intercambio de calor por lo que las
temperaturas de salida de los vapores de domo se condensan parcialmente de simulacion
(gréfico 3.26).

El intercambiador propuesto no tiene cruces en las temperaturas de las corrientes, ademas
de que se respet6 el AT min. = 10°C, los resultados se muestran en la tabla 3.76.

Tabla 3. 76.Primer intercambiador de calor aceptado

Corriente Fria ‘ Corriente Caliente Q

TEnt°C | TSal°C TEnt"C Tsal°C (MMukeal/hr
38 115 147 120 3.65

El segundo intercambiador de calor se da entre en las corrientes de gasoleo ligero primario
y la de hidrocarburos condensados, ambas corrientes con calor sensible. La corriente de
hidrocarburos se calienta de los 115°C a los 125°C. (grafico 3.27).

El intercambiador propuesto no tiene cruces en las temperaturas de las corrientes, ademas
de que se respet6 el AT min. = 10°C, los resultados se muestran en la tabla 3.77.

Tabla 3. 77.Segundo intercambiador de calor aceptado

Corriente Fria ‘ Corriente Caliente Q

TEnt°C | Tsal°C TEnt°C Tsal®C (MMkcal/hr)
115 125 | 184 | 140 0.514

El potencial de intercambio térmico de la corriente es pequefio por lo que no se puede lograr
un mayor aumento en la temperatura de salida de la corriente de hidrocarburos
condensados en el segundo intercambiador.
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Grafico 3.26. Primer intercambiador de calor (con
heuristicas)
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El tercer intercambiador de calor se da entre en las corrientes de reflujo circulante
intermedio y la de hidrocarburos condensados, ambas corrientes con calor sensible. La
corriente de hidrocarburos se calienta de los 125°C a los 165°C (gréfico 3.28).

El intercambiador propuesto no tiene cruces en las temperaturas de las corrientes, ademas
de que se respetd el AT min. = 10°C, los resultados se muestran en la tabla 3.78.

Tabla 3. 78.Tercer intercambiador de calor aprobado

Corriente Fria ‘ Corriente Caliente Qinter.

T Ent °C ‘ Tsal °C ‘ T Ent °C ‘ Tsal°C (MMkcal/hr)
125 165 206 171 2.152

El potencial de intercambio térmico de la corriente es grande por lo que se pudo lograr un

mayor aumento en la temperatura de salida de la corriente de hidrocarburos condensados
en el segundo intercambiador.

Grafico 3.28 Tercer intercambiador de calor (con
heuristicas)
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El cuarto y quinto arreglo de intercambio de calor se resolvieron de manera simultanea,
dado que con la recirculacion se buscé aprovechar el maximo calentamiento posible para
disminuir la carga térmica del horno y evitar el uso de vapor de calentamiento en el
vaporizador de ligeros.

El cuarto intercambiador de calor se da entre en las corrientes de gasoéleo pesado y la de
hidrocarburos condensados, la primera corriente con calor sensible mas calor latente y la
segunda so6lo con calor latente. La corriente de hidrocarburos se vaporiza en el intervalo de
temperaturas de los 165°C a los 185°C. (grafico 3.29).

El quinto intercambio de calor se da entre las corrientes de hidrocarburos (hidrocarburos
separados en el tanque flash + el gaso6leo pesado recirculado) y el gasoleo pesado que sale
del fondo de la columna, ambas corrientes con calor sensible. La corriente de hidrocarburos
pesados mas la recirculacion tiene una temperatura al mezclarse de 180°C, para llevarla
hasta 197°C. (gréafico 3.29).

Los intercambiadores propuestos no tienen cruces en las temperaturas de las corrientes,
ademas de que se respeto6 el AT min. = 10°C, los resultados se muestran en las tablas 3.79
y 3.80 respectivamente.

Tabla 3. 79.Cuarto intercambiador de calor aceptado

Corriente Fria Corriente Caliente Qinter.

TEnt°C | Tsal°C TEnt°C Tsal®C (MMkcal/hr)
165 185 | 282 | 180 3.384

Tabla 3. 80.Quinto intercambiador de calor aceptado

Corriente Fria ‘ Corriente Caliente Qinter.

T Ent °C ‘ T sal °C ‘ T Ent °C ‘ Tsal°c (MMkcal/hr)
180 197 309 282 1.006

Con los intercambios anteriores se ha definido parte de la red de intercambio térmico y el
tren de precalentamiento de los hidrocarburos condensados.
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Grafico 3.29. Cuarto intercambiador de calor (con
heuristicas)
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Sin embargo, este tren de precalentamiento no es suficiente para llegar a la temperatura de
alimentacion requerida a la torre, con valor de 315°C previamente definida. Por lo tanto, se
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requiere un calentador a fuego directo para lograr dicha temperatura, con vapor de
calentamiento no se pueden lograr una temperatura tan alta como la requerida.

e Los servicios de calentamiento deben satisfacer la demanda energética del horno
de 9.488 MMkcal/hr para pasar de 197°C a 315°C que requiere la alimentacion a la
zona flash de la torre.

Las corrientes utilizadas para el precalentamiento del crudo deben cumplir con las
temperaturas de entrega o en el caso de los vapores de domo, la temperatura de entrada
al acumulador de reflujo.

o El aire de enfriamiento que se utilizara para condensar la parte que falta de los
vapores de domo requiere retirar 6.424 MMkcal/hr para llegar a los 55°C
establecidos.

e El agua de enfriamiento requiere retirar 0.527 MMkcal/hr para llegar a los 38°C
temperatura definida para la entrega de la nafta producto en L.B.

o El agua de enfriamiento requiere retirar 1.076 MMkcal/hr para llegar a los 38°C
temperatura definida para la entrega del gasoéleo ligero producto en L.B.

o El aire de enfriamiento requiere retirar 2.358 MMkcal/hr para llegar a los 130°C,
temperatura definida para el retorno a la torre del reflujo circulante intermedio.

o El aire de enfriamiento requiere retirar 0.630 MMkcal/hr para llegar a los 75°C,
temperatura definida para la entrega del gaséleo ligero producto en L.B.

Resumen de la propuesta

Los resultados finales de la propuesta se presentan a continuacion:
Tabla 3. 81.Resultados de la propuesta de red de intercambio por el método de malla (analisis pinch)

Parametro ‘ Valor ‘

Intercambiadores de Calor 5

Aeroenfriadores

Calentador con vapor

3
Enfriador con agua 2
0
1

Calentador con gas combustible

Servicios Totales de enfriamiento

(MMkcal/hr) 1101

Servicios Totales de calentamiento

(MMkcal/hr) 9.488

En la figura 3.35, se presenta la red de intercambio térmico final de esta propuesta.
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Nafta producte a L.B.
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Figura 3. 35. Red de intercambio térmico final (con aplicacién de reglas heuristicas)

3.9.5 SELECCION DE LA PROPUESTA

Tabla 3. 82.Comparacion de propuestas de red de intercambio de calor (analisis pinch vs reglas heuristicas)

PRI Con analisis Pinch l?::r:t?tl::\i

Valor Valor
Intercambiadores de Calor 3 5
Aeroenfriadores 2 3
Enfriador con agua 2 2
Calentador con vapor 1 0
Calentador con gas combustible 1 1

Precalentamiento de Crudo (°C) 165 197
Servicios T(ol\’jlahl/(lelfc:(f/sr)frlamlento 11.79 11.01
Servicios Tc(o;cwalhtjlsi(gael/c;rl;entamlento 10.89 9.488

Ambas propuestas practicamente necesitan retirar la misma carga térmica con servicios de
enfriamiento. Sin embargo, la propuesta con andlisis pinch requiere suministrar mas energia
para el calentamiento, que la propuesta con reglas heuristicas.
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El nimero de intercambios entre corrientes de la primera propuesta implica tres
intercambiadores de calor, mientras que el nimero de intercambios entre corrientes de la
segunda propuesta implica cinco intercambiadores de calor.

En un balance entre el costo de operacién y el costo de inversion en el disefio de
cambiadores se puede elegir la mejor red de intercambio térmico.

Aunque ambas propuestas son viables para el disefio de la planta fraccionadora de
condensados, la propuesta con reglas heuristicas, cuenta con mayor flexibilidad operativa
gue la propuesta con analisis pinch, ademas de que la primera propuesta cumple con menor
consumo energético y una temperatura mayor en el tren de precalentamiento.

Por lo tanto, la propuesta con reglas heuristica se selecciond para definir la red de
intercambio de calor de la planta.
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3.10 EQUIPO DE BOMBEO

Después de definir la torre y la red de intercambio térmico, el siguiente paso es definir la
cantidad de equipo de bombeo y compresion, como se especifica en el diagrama de cebolla
de la figura 3.1.

La planta requiere equipo de bombeo en las siguientes zonas de la planta:
1. Bomba de carga de crudo a la planta

Este equipo bombea el fluido del tanque de almacenamiento hasta el tanque flash, asi como
vencer las caidas de presion de los equipos de intercambio térmico y la valvula de control.

2. Bomba de carga de hidrocarburos pesados a la zona flash de la torre.

Este equipo bombea el fluido a la zona flash, asi como vencer la caida de presién del
calentador a fuego directo, un intercambiador de calor y la valvula de control antes del
horno.

3. Bomba de reflujo al domo de la torre.

Este equipo bombea parte de la nafta condensada, desde la salida del acumulador de
reflujo, hasta el plato 1(2) de la torre, asi como vencer la caida de presién de la valvula de
control.

4. Bomba para entregar la nafta producto a L.B.

Este equipo bombea la otra parte de la nafta condensada, desde la salida del acumulador
de reflujo, hasta limite de bateria, asi como vencer la caida de presion de la valvula de
control y del equipo de intercambio de calor.

5. Bomba para entregar el gaséleo ligero primario producto a L.B.

Este equipo bombea el GOLP, desde la salida del agotador lateral, hasta limite de bateria,
asi como vencer la caida de presion de la valvula de control y de los 2 equipos de
intercambio de calor.

6. Bomba para regresar el reflujo circulante intermedio a la torre.

Este equipo bombea el flujo circulante intermedio, desde la extraccion lateral, hasta limite
de bateria, asi como vencer la caida de presion de la valvula de control y de los 2 equipos
de intercambio de calor.

7. Bomba para entregar el gaséleo ligero producto a L.B.

Este equipo bombea el flujo de GOP (Crudo Reducido), desde el fondo de la torre
atmosférica, hasta limite de bateria, asi como vencer la caida de presion de las 2 valvulas
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de control y de los 2 equipos de intercambio de calor, asi como enviar con presién suficiente
la recirculacién de GOP antes del ultimo precalentador de crudo.

La memoria de célculo para bombas se encuentra en el anexo 2.

3.11 SERVICIOS AUXILARES

Definidos los equipos de intercambio térmico y bombeo se procedi6 a definir los servicios
auxiliares, como ultima etapa del diagrama de cebollas.

Los servicios auxiliares requeridos en la planta fraccionadora son:

e Agua de Enfriamiento

e Gas combustible

e Energia Eléctrica

o Generacién de vapor para agotamiento

La memoria de calculo para cada servicio auxiliar mencionado se encuentra en el Anexo 2.
3.12 RESULTADOS

La torre final quedo definida hasta que se realiz6 toda la simulacion completa, las
especificaciones de productos y rendimientos se muestran en capitulo 4.

Los criterios para convertir las etapas tedricas a platos reales, asi como el andlisis hidraulico
de la torre columna para su disefio de las etapas tedricas se encuentran en el Anexo 2.

Los resultados finales de la planta se presentan en el paquete de ingenieria conceptual
que conforma el capitulo 4
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4.1 BASES CONCEPTUALES DE DISENO DE PROCESO

4.1.1 FUNCION DE LA PLANTA

La nueva planta procesara los hidrocarburos condensados estabilizados que se obtienen
de las plantas criogénicas 1, 3 y 4 dentro del centro procesador Burgos en la regién de
Reynosa, Tamaulipas, los cuales tienen calidad equiparable a un crudo superligero.

En el fraccionamiento se podran obtener los siguientes productos:

e Nafta
o Gasobleo Ligero Primario
e Gasobleo Pesado (Crudo Reducido)

4.1.2 TIPO DE PROCESO

Separacién de las fracciones de los condensados estabilizados por medio de una
destilacion compleja a presion cercana a la atmosférica y corrigiendo las fracciones con
vapor de agotamiento

4.1.3 CAPACIDAD DE LA PLANTA

e La capacidad normal y de disefio de la planta sera de 18000 BPD

e La capacidad maxima sera de 10% mas sobre la capacidad de disefio (19800 BPD)

e La capacidad minima serd del 60% con respecto a la capacidad de disefio
(10800BPD)

4.1.4 FACTOR DE SERVICIO

El factor de servicio de la nueva planta fraccionadora sera del 91.7%, por lo que operara
335 dias de los 365 dias disponibles por cada afio.
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4.1.5 FLEXIBILIDAD DE LA PLANTA

Para el disefio de la planta se deber& considerar lo siguiente:

o Afalla eléctrica la planta no opera, se debe hacer un paro ordenado de la planta
o A falla de aire de instrumentos no opera, se debe hacer un paro ordenado de la

planta

e Afalta de vapor de agotamiento la planta no opera, se debe hacer un paro ordenado
de la planta

o Afalta de agua de enfriamiento la planta no opera, se debe hacer un paro ordenado
de la planta

4.1.6 CONDICIONES Y ESPECIFICACIONES DE LA ALIMENTACION A LA
PLANTA FRACCIONADORA

Tabla 4. 1.Condiciones de los hidrocarburos condensados estabilizados de limite de bateria

Parametro Valor

Flujo Volumétrico (BPD) 18000
Presion manométrica

) 4
kg/cm? man
Temperatura (°C) 38
Fase Liquido

Tabla 4. 2.Curva de destilacion TBP de la carga de condensados

% Vol. Destilado T°C

TIE 29.20
5% 73.44
10% 77.03
30% 101.44
50% 134.56
70% 190.90
90% 368.12
95% 403.50
TFE 1576.86
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Tabla 4. 3. Propiedades de la condensados

Prueba Unidad ‘ Método de Prueba Valor
indice de octano (RON+MON)/2 | Adimensional ASTM D2699 69.004
indice de Carbono Conradson % masa ASTM D189 <0.01
(P;;fg;n de Vapor Reid 100°F Adimensional - 1.901
Gravedad Especifica a 20/4°C Adimensional ASTM D1298 0.75
Gravedad °API ASTM D1298 52.9
Densidad kg/m3 ASTM D1298 767.2
Agua por Karl Fisher ppm ASTM D1064 43
2/2|;c°<()j|dad cinematica a 68°F oSt ASTM D445 113
zgztzcgldad cinematica a 122°F oSt ASTM D445 0.7952
Punto Superior de Fluidez °C ASTM D97 -3
indice de cetano calculado Adimensional ASTM D976 25
Contenido total de azufre ::/3 masa/ ppm ASTM D494 0.0272 /272
Azufre de mercaptano ppm w ASTM D3227 7
Numero de Acidez mg KOH/g ASTM D664 <0.1
Cloruro Organico ppm ATM 058 <1
No. de Bromo cortado en 360°C | mg Br/100g ASTM D1159 4.1
Nitrégeno Total ppm ASTM D4629 10.3
Contenido de cera % masa UOP46 1
Color Saybolt Adimensional ASTM D156 <-16
Color ASTM Adimensional ASTM D1500 L7.5
Mercurio (Hg) ppb UOP938M 16
Arsénico (As) ppb ICPMS <10
Sodio (Na) ppm w ICPMS 1.46
Hierro (Fe) ppm w ICPMS 5.93
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4.1.7 CONDICIONES Y ESPECIFICACIONES DE LOS PRODUCTOS DE LA
PLANTA FRACCIONADORA

Nafta

Tabla 4. 4.Condiciones de entrega de la Nafta Producto a limite de bateria

Parametro Valor

Flujo Volumétrico (BPD) 12397
Presién manométrica

) 6
kg/cm? man
Temperatura (°C) 38
Fase Liquido

Tabla 4. 5.Curva ASTM D86 de la Nafta producto

% Vol. Destilado T°C

TIE 46.89
5% 86.73
10% 91.02
30% 97.79
50% 107.08
70% 124.72
90% 155.54
95% 163.22
TFE 190.00

Gasoleo Ligero Primario

Tabla 4. 6.Condiciones de Entrega del Gaséleo Ligero Primario Producto a Limite de Bateria

Parametro Valor

Flujo Volumétrico (BPD) 3776
Presion manométrica

) 6
kg/cm? man
Temperatura (°C) 38
Fase Liquido
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Tabla 4. 7.Curva ASTM D86 del Gasoleo Ligero Primario Producto

% Vol. Destilado T°C

TIE 161.46
5% 187.67
10% 201.27
30% 226.20
50% 250.32
70% 277.83
90% 345.00
95% 356.23
TFE 373.37

Gasoleo Pesado (Crudo Reducido)

Tabla 4. 8.Condiciones de Gasoéleo Pesado Producto a Limite de Bateria

Parametro Valor

Flujo Volumétrico (BPD) 1834
Presién manométrica

) 6
kg/cm? man
Temperatura (°C) 38
Fase Liquido

Tabla 4. 9.Curva ASTM D1160 del GOP producto

% Vol. Destilado T°C

TIE 267.95
5% 333.02
10% 365.24
30% 389.02
50% 401.75
70% 703.29
90% 1283.55
95% 1411.22
TFE 1536.35
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4.1.8 CONDICIONES DE SERVICIOS AUXILIARES

Agua de Enfriamiento

La planta fraccionadora contara con una torre de enfriamiento, la cual proporcionara el agua
de enfriamiento y el agua caliente retornara a esta, a las siguientes condiciones.

Tabla 4. 10.Condiciones de Suministro/Retorno del Agua de Enfriamiento

Parametro Valor

Temperatura de Suministro °C 32

Presién de Suministro kg/cm?

2.5
man
Temperatura de Retorno °C 42
Presion de Retorno 18

kg/cm? man

Vapor

La planta fraccionadora contara con una caldera para generaciéon de vapor saturado, el cual
se enviara a sobrecalentamiento las siguientes condiciones:

Tabla 4. 11.Condiciones de Suministro de Vapor Saturado

Parametro Valor

Temperatura de Suministro °C 148

Presién de Suministro kg/cm?
man

3.5

En el calentador a fuego directo se generara el vapor sobrecalentado a las siguientes
condiciones:

Tabla 4. 12.Condiciones de Suministro de Vapor Sobrecalentado

Parametro Valor

Temperatura de Suministro °C 315

Presién de Suministro kg/cm2
man

3.5
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Gas Combustible

El gas combustible sera gas natural producido en las plantas criogénicas del centro
procesador de gas y se suministrara a las siguientes condiciones:

Tabla 4. 13.Condiciones de Suministro de gas combustible

Parametro Valor

Servicio Combustion

9661 kcal/m?3
std

Poder Calorifico

Temperatura de Suministro °C | 28

Presidn de Suministro kg/cm2
man

23.5

Con la siguiente composicion:

Tabla 4. 14.Composicion del gas combustible

Componente % mol

Nitrégeno 0.18
Diéxido de Carbono 1.08
Metano 93.8
Etano 4.94

Energia Eléctrica

La planta de proceso contara con una tensién de suministro de 13.8 kV en L.B.
proporcionada por Comisién Federal de Electricidad (CFE), asi mismo, la planta contara
con una subestacion eléctrica y transformadores para convertir a las tensiones requeridas:

e 460V
e 220V
o 127V

a una Frecuencia de 60 Hz con una acometida subterranea.
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4.2 DESCRIPCION DEL PROCESO

Como se muestra en el diagrama de flujo de proceso de la seccién 4.3, los condensados
estabilizados se recibirdn de limite de bateria una temperatura de 38°C y con una presion
4 kg/cm? (man). A la entrada a la planta se realizara un andlisis de la curva TBP para
verificar que la materia prima cumple con las especificaciones de entrada.

Posteriormente se enviara a los tanques de almacenamiento atmosférico FB-101 A, By C,
a control de nivel, los cuales garantizaran una operacion de la planta durante 5 dias sin
recepcién de crudo.

De los tanques de almacenamiento, la bomba GA-101/R cargard de condensados a la
planta con una presion de descarga de 7.69 kg/cm? (man). Los condensados entraran a un
tren de precalentamiento, donde se precalentard por primera vez en el intercambiador de
calor EA-101 y saldra con una temperatura de 115°C, los condensados continuaran su
precalentamiento con el intercambiador de calor EA-102, al salir con una temperatura de
125°C, posteriormente pasara al tercer precalentador de crudo, el intercambiador de calor
EA-103 de donde saldra a 165°C.

Hasta la salida del intercambiador anterior y a la entrada del cuarto precalentador el
intercambiador de calor EA-104, la carga se mantendra en una sola fase, al salir con una
temperatura de 185°C, con una presién de 2.6 kg/cm? (man) y al ser condensados,
alrededor del 40% en peso de la corriente se vaporizard, por lo tanto la carga entrara al
tanque flash del ligeros FA-101, en el cual, por la parte de arriba, los hidrocarburos ligeros
seran enviados a control de presion para alimentar a la torre atmosférica en el plato 7 que
pertenece a la seccion de rectificacion de Nafta.

Esta parte del proceso permiti6 reducir la carga térmica del horno de una forma
considerable.

Por otra parte, los condensados que permanecieron en fase liquida saldran del tanque FA-
101, se convertiran en la alimentacion de la bomba GA-102, y seran enviados a la torre con
una presion de descarga de 8.38 kg/cm? (man). Posterior a su salida de la bomba, los
hidrocarburos pesados seran mezclados con una corriente de Gasoéleo Pesado (Crudo
Reducido) que sera recirculada para hacer posible el precalentamiento en EA-104 y el
altimo precalentamiento de crudo en el intercambiador de calor EA-105, donde el crudo
alcanzara la temperatura de 197°C.

Al culminar su paso por el tren de precalentamiento, la carga de hidrocarburos pesados
sera sometida a control de flujo, con lo anterior se permitira controlar el nivel del tanque FA-
101. Posteriormente continuara su paso al calentador a fuego directo BA-101.

La temperatura a la salida del horno sera de 315°C con una presion de 1.2 kg/cm? (man)
en la linea de transferencia, parte de la carga se vaporizard y la corriente estara con flujo a
dos fases, lista para alimentar a la torre atmosférica DA-101 en la zona flash, en dicha zona,

171




Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

los pesados caeran al plato 18 y los ligeros ascenderan al plato 17. La temperatura de salida
del calentador de crudo se regulard por medio de un control primario, el cual se encontrara
en un lazo conectado en cascada a un control secundario, el cual regulara el flujo de
combustible que ingresa al horno.

La torre atmosférica DA-101 operara en el domo a una temperatura de 147°C y con una
presion de 0.9 kg/cm? (man), por otra parte, el fondo de la torre operara a una temperatura
de 309°C y con una presion de 1.25 kg/cm?.

Los vapores que saldran por el domo de la torre DA-101 son nafta y vapor de agua, los
cuales seran condensados parcialmente en el intercambiador EA-101 hasta 117°C,
posteriormente entra a un condensador total EC-101, el cual aparte de condensar toda la
corriente la entregara como liquido subenfriado a 55°C y con una presion de 0.55 kg/cm?.

Los condensados de EC-101 seran enviados al tanque acumulador de reflujo FA-102,
donde seran separados por densidad. El liquido mas pesado, el agua amarga, saldra por el
fondo de la bota y sera enviado a limite de bateria a control de nivel. A un costado de la
bota se encontrara la salida para la nafta, una parte sera recirculada a la torre con la bomba
de reflujo GA-103/R a una presion de 4.5 kg/cm? (man), el liquido que sera recirculado
entrard a la columna a control del flujo, dicho control es esclavo, dado que se encuentra en
un lazo en cascada, donde el control maestro regula la temperatura del domo de la columna,
ajustando el flujo del reflujo.

La otra parte sera bombeada con la GA-104/R a una presién de 8.64 kg/cm? (man), la cual
se enviard al enfriador EA-106, donde el producto disminuird su temperatura hasta los 38°C
y se enviara a limite de bateria con una presion de entrega de 6 kg/cm? (man). El producto
saldra a control de flujo, lo cual permitira el control del nivel de nafta del FA-102.

Antes de su salida de la planta se realizara un analisis de la curva ASTM D86 para verificar
que cumpla con la temperatura final de destilacién que se especifica en la NOM-016-CRE-
2016, para posteriormente entregar el producto.

Cabe mencionar que los gases y/o vapores que no se condensen en EC-101, saldran por
la parte superior derecha del acumulador de reflujo y se enviaran a desfogue, para evitar la
pérdida de presion, tanto en el tanque acumulador de reflujo como en el domo de la torre,
se inyecta un gas de sello para regular la presion.

El plato 10, contara con un plato chimenea, el cual permitirhd una extraccion parcial de
liquido, de la cual, una parte sera enviada al agotador a una temperatura de 206°C y con
una presion de 1.06 kg/cm?.

En el plato 1 del agotador de gasoéleo ligero DA-102, en la parte superior de la columna
entrard una parte de la extraccion del plato 10, la cual sera agotada, por la parte inferior, en
el plato 6 del agotador, entrara vapor sobrecalentado de baja presion, para recuperar los
componentes ligeros que se encuentren en el gasoéleo ligero El nivel del agotador sera
controlado por el flujo de entrada a este.
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Por el domo saldra una corriente de hidrocarburos ligeros recuperados, que retornaran al
plato 8 de la torre DA-101 con una temperatura de 191°C y con una presion de 1.06 kg/cm?
(man), mientras que por el fondo saldra el gaséleo ligero agotado 183°C y con una presién
de 1.09 kg/cm? (man).

El flujo de gasdleo ligero primario agotado sera bombeado por la GA-105/R, la cual tendra
una presion de descarga de 9.37 kg/cm? (man), el cual serd enviado a control de flujo al
intercambiador de calor EA-102, donde obtendra la temperatura de 140°C, para enfriarse
en el enfriador de gasoéleo ligero primario EA-107, donde obtendra una temperatura final de
38°C y una presioén de entrega en limite de bateria de 6 kg/cm? (man).

Antes de su salida de la planta se realizara un analisis de la curva ASTM D86 para verificar
que cumpla con la temperatura al 90% de volumen destilado que se especifica en la NOM-
016-CRE-2016, para posteriormente entregar el producto.

La otra parte iniciara un circuito intermedio para extraer calor mejor conocido como
“Pumparound”, el flujo sera bombeado en la GA-106/R la cual tendra una presién de
descarga de 8.64 kg/cm? (man) e intercambiara calor en EA-103, para salir de dicho equipo
a 171°Cy entrar al aeroenfriador EC-102, para obtener la temperatura de 130°C y regresar
a la torre en plato 8.

Por ultimo, en la parte posterior a la zona flash, en la seccién de agotamiento de la torre
DA-101, el gasoéleo pesado serd agotado, en el plato 28 de dicha torre, entrara vapor
sobrecalentado de baja presién, para recuperar las fracciones ligeras que se encuentren en
el gasoleo pesado. El nivel de la columna sera controlado por el flujo de fondos de gasoéleo
pesado.

El flujo de gaséleo pesado serd bombeado por la GA-107/R, la cual tendra una presion de
descarga de 11.27 kg/cm? (man), el cual sera enviado a control de flujo al intercambiador
de calor EA-105, donde obtendra la temperatura de 282°C, para posteriormente volver a
intercambiar calor en EA-104, de donde saldra a 180°C, posterior a esto, una parte sera
recirculada a la torre a control de flujo y se mezclara con el corriente efluente de la bomba
GA-102/R para hacer un circuito en el fondo de la torre.

La otra parte sera enviada al aeroenfriador EC-103 para obtener la temperatura final de
75°C y una presion de 7.5 kg/cm? (man) para entrega en limite de bateria.

Nota: A los enfriadores con agua, se les controla la temperatura de salida de la corriente
respectiva de proceso con el flujpo de agua de enfriamiento. Mientras que los
aeroenfriadores, se les controla la temperatura de salida de la corriente respectiva de
proceso con las revoluciones del motor para que aumente su capacidad de enfriamiento.

4.3 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO
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Linea
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Corriente Total
682.96 564.55 99.80 21.91 682.96
Flujo Masico kg/hr 91409.21 59605.52 20255.11 11608.10 91409.21
Flujo Vol. Std. BPD 18000 12397.14 3776.93 1834.92 18000
Temperatura °C °C 38 38 38 75 38
Presion kg/cm?man |4 6 6 7.5 1
Peso Molecular 133.84 105.58 202.96 529.76 133.84
Entalpia MMkcal/hr 1.84 1.14 0.33 0.43 1.84
Entalpia Masica kcal/kg 20.16 19.11 16.13 37.07 20.16
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 766.60 725.80 809.55 954.98 766.60
Gravedad Especifica 0.77 0.73 0.81 0.96 0.77
°API 52.9 63.27 43.12 16.53 52.9
Flujo Molar kgmol/hr 682.96 564.55 99.80 21.91 682.96
Flujo Masico kg/hr 91409.21 59605.52 20255.11 11608.10 91409.21
Flujo Vol. Std. BPD 18000 12397.14 3776.93 1834.92 18000
FlujoVol.aPyT. m3/hr 121.86 84.08 25.44 12.60 121.92
Entalpia Masica kcal/kg 20.16 19.11 16.13 37.07 20.16
Cp kcal/kg°C 0.48 0.50 0.47 0.47 0.48
DensidadaPyT. kg/m3 750.12 708.90 796.25 921.36 749.72
Tension Superficial Dina/cm 22.33 20.84 27.73 30.66 22.33
Cond. Térmica kcal/hr m°c | 0.10 0.11 0.10 0.07 0.10
Viscosidad cP 0.57 0.42 1.73 20.11 0.57
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a n/a n/a
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6 7 8 9 10
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 682.96 682.96 682.96 682.96 682.96
Flujo Masico kg/hr 91409.21 91409.21 91409.21 91409.21 91409.21
Flujo Vol. Std. BPD 18000 18000 18000 18000 18000
Temperatura °C 38.00 38.40 38.38 115 125
Presion kg/cm?man |0 6.9 5.4 4.7 4
Peso Molecular 133.84 133.84 133.84 133.84 133.84
Entalpia MMkcal/hr 1.84 1.86 1.86 5.51 6.02
Entalpia Masica kcal/kg 20.16 20.34 20.34 60.27 65.90
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 766.60 766.60 766.60 766.60 766.60

Gravedad Especifica 0.77 0.77 0.77 0.77 0.77
°AP 52.9 52.9 52.9 52.9 52.9
Flujo Molar kgmol/hr 682.96 682.96 682.96 682.96 682.96
Flujo Masico kg/hr 91409.21 91409.21 91409.21 91409.21 91409.21
Flujo Vol. Std. BPD 18000 18000 18000 18000 18000
FlujoVol.aPyT. m3/hr 121.92 121.85 121.88 133.28 135.18
Entalpia Masica kcal/kg 20.16 20.37 20.37 60.27 65.90
Cp kcal/kg°C 0.48 0.48 0.48 0.56 0.57
Densidada Py T. kg/m?3 749.72 750.19 750.01 685.86 676.23
Tension Superficial Dina/cm 22.33 22.29 22.30 15.11 14.20
Cond. Térmica kcal/hr m°c | 0.10 0.10 0.10 0.08 0.08
Viscosidad cP 0.57 0.57 0.57 0.28 0.25
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C |n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a n/a n/a
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condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

11 12 13 14 15
Fase Liquido Mixto Liquido Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 682.96 682.96 325.65 325.65 405.87
Flujo Masico kg/hr 91409.21 91409.21 54701.11 54701.11 97201.11
Flujo Vol. Std. BPD 18000 18000 10318.13 10318.13 17036.23
Temperatura °C 165 185 185 185.26 179.62
Presion kg/cm?man |3.3 2.6 2.6 6.7 6.7
Peso Molecular 133.84 133.84 167.98 167.98 239.49
Entalpia MMkcal/hr 8.18 11.56 5.47 5.48 9.35
Entalpia Masica kcal/kg 89.43 126.45 100.00 100.15 96.24
Fracc. Mol de Liquido 1 0.4768 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 766.60 766.60 800.28 800.28 861.29

Gravedad Especifica 0.77 0.77 0.80 0.80 0.86
°API 52.9 52.9 45.14 45.14 32.63
Flujo Molar kgmol/hr 682.96 325.65 325.65 325.65 405.87
Flujo Masico kg/hr 91409.21 54701.11 54701.11 54701.11 97201.11
Flujo Vol. Std. BPD 18000 10318.13 10318.13 10318.13 17036.23
FlujoVol.aPyT. m3/hr 144.09 82.71 82.71 82.56 131.50
Entalpia Masica kcal/kg 89.43 100.00 100.00 100.15 96.31
Cp kcal/kg°C 0.61 0.62 0.62 0.62 0.59
DensidadaPyT. kg/m3 634.37 661.33 661.33 662.57 739.17
Tension Superficial Dina/cm 10.70 11.55 11.55 11.53 14.79
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.07 0.07 0.07 0.07 0.07
Viscosidad cP 0.19 0.22 0.22 0.22 0.33
Flujo Molar kgmol/hr n/a 357.31 n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a 36708.11 n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a 3497.30 n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a 6787.79 n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a 165.87 n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a 0.54 n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a 10.50 n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a 0.02 n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a 0.01 n/a n/a n/a
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

16 17 18
Fase Liquido Liquido Mixto
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 405.87 405.87 405.87 357.31 357.31
Flujo Masico kg/hr 97201.11 97201.11 97201.11 36708.11 36708.11
Flujo Vol. Std. BPD 17036.23 17036.23 17036.23 7681.87 7681.87
Temperatura °C 197 196.96 315 185 182.49
Presion kg/cm?man |6 4.5 1.2 2.6 1
Peso Molecular 239.49 239.49 239.49 102.74 102.74
Entalpia MMkcal/hr 10.37 10.37 19.85 6.09 6.09
Entalpia Masica kcal/kg 106.65 106.65 204.26 165.87 165.87
Fracc. Mol de Liquido 1 1 0.26 0 0
Densidad Liqg.(std) kg/m3 861.29 861.29 861.29 721.35 721.35

Gravedad Especifica 0.86 0.86 0.86 0.72 0.72
°API| 32.63 32.63 32.63 64.47 64.47
Flujo Molar kgmol/hr 405.87 405.87 104.17 n/a n/a
Flujo Masico kg/hr 97201.11 97201.11 52358.80 n/a n/a
Flujo Vol. Std. BPD 17036.23 17036.23 8299.59 n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr 134.38 134.47 68.69 n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg 106.65 106.65 177.50 n/a n/a
Cp kcal/kg°C 0.61 0.61 0.68 n/a n/a
DensidadaPyT. kg/m3 723.32 722.83 762.22 n/a n/a
Tension Superficial Dina/cm 13.44 13.44 13.47 n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.06 0.06 0.05 n/a n/a
Viscosidad cP 0.29 0.29 0.38 n/a n/a
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a 301.70 357.31 357.31
Flujo Masico kg/hr n/a n/a 44842.31 36708.11 36708.11
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a 6438.84 3497.30 6472.50
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a 5731.35 6787.79 6787.79
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a 235.49 165.87 165.87
Cp kcal/kg°C n/a n/a 0.64 0.54 0.53
Densidada Py T. kg/m?3 n/a n/a 6.96 10.50 5.67
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a 0.04 0.02 0.02
Viscosidad cP n/a n/a 0.01 0.01 0.01
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

23 24 25
Fase i Liquido Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 814.18 814.18 814.18 695.36 130.81
Flujo Masico kg/hr 75557.41 75557.41 75557.41 73416.94 13811.42
Flujo Vol. Std. BPD 15593.16 15593.16 15593.16 15269.72 2872.59
Temperatura °C 146.73 119.61 55 55 55
Presion kg/cm?man |0.9 0.725 0.55 0.55 0.55
Peso Molecular 92.80 92.80 92.80 105.58 105.58
Entalpia MMkcal/hr 12.23 8.58 2.15 2.03 0.38
Entalpia Masica kcal/kg 161.81 113.51 28.48 27.71 27.71
Fracc. Mol de Liquido 0 0.407 1 1 1
Densidad Liqg.(std) kg/m3 731.46 731.46 731.46 725.80 725.80

Gravedad Especifica 0.73 0.73 0.73 0.73 0.73
°API 61.76 61.76 61.76 63.27 63.27
Flujo Molar kgmol/hr n/a 331.53 814.18 695.36 130.81
Flujo Masico kg/hr n/a 37690.27 75557.41 73416.94 13811.42
Flujo Vol. Std. BPD n/a 7725.23 15593.16 15269.72 2872.59
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a 58.03 107.91 105.74 19.89
Entalpia Masica kcal/kg n/a 62.35 28.48 27.71 27.71
Cp kcal/kg°C n/a 0.57 0.53 0.51 0.51
Densidada Py T. kg/m3 n/a 649.51 700.17 694.30 694.30
Tensién Superficial Dina/cm n/a 14.03 26.13 19.13 19.13
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a 0.09 0.10 0.10 0.10
Viscosidad cP n/a 0.23 0.37 0.35 0.35

v .

Flujo Molar kgmol/hr 814.18 482.65 n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr 75557.41 37867.14 n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr 14328.93 8830.31 n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD 15466.93 9168.83 n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg 161.81297 164.42371 n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C 0.50 0.48 n/a n/a n/a
DensidadaPyT. kg/m3 5.27 4.29 n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.02 0.02 n/a n/a n/a
Viscosidad cP 0.01 0.01 n/a n/a n/a
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

26 27 28 pL] 30
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 130.81 130.81 564.55 564.55 564.55
Flujo Masico kg/hr 13811.42 13811.42 59605.52 59605.52 59605.52
Flujo Vol. Std. BPD 2872.59 2872.59 12397.14 12397.14 12397.14
Temperatura °C 55.11 55.11 55 55.51 38
Presion kg/cm?man |2.4 0.9 0.725 8.2 7.5
Peso Molecular 105.58 105.58 105.58 105.58 105.58
Entalpia MMkcal/hr | 0.38 0.38 1.65 1.67 1.14
Entalpia Masica kcal/kg 27.76 27.76 27.71 27.96 19.11
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m? 725.80 725.80 725.80 725.80 725.80

Gravedad Especifica 0.73 0.73 0.73 0.73 0.73
°API 63.27 63.27 63.27 63.27 63.27
Flujo Molar kgmol/hr 130.81 130.81 564.55 564.55 564.55
Flujo Masico kg/hr 13811.42 13811.42 59605.52 59605.52 59605.52
Flujo Vol. Std. BPD 2872.59 2872.59 12397.14 12397.14 12397.14
FlujoVol.aPyT. m3/hr 19.89 19.89 85.85 85.77 84.06
Entalpia Masica kcal/kg 27.77 27.77 27.71 27.97 19.11
Cp kcal/kg°C 0.51 0.51 0.51 0.51 0.50
DensidadaPyT. kg/m3 694.45 694.23 694.30 694.93 709.09
Tension Superficial Dina/cm 19.12 19.12 19.13 19.08 20.84
Cond. Térmica kcal/hr m°c | 0.10 0.10 0.10 0.10 0.11
Viscosidad cP 0.35 0.35 0.35 0.35 0.42
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a n/a n/a

Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a n/a n/a

Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a n/a n/a
Entalpia Mésica kcal/kg n/a n/a n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a n/a n/a
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

31 32 33 34
Fase Liquido Vapor Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 118.81 44.41 696.34 153.03 130.95
Flujo Masico kg/hr 2140.47 800 126421.63 27783.25 8928.14
Flujo Vol. Std. BPD 323.43 120.88 23979.35 5269.86 1704.48
Temperatura °C 55 315 206.34 206.34 191.41
Presion kg/cm?man |0.725 2.5 1.06 1.06 1.06
Peso Molecular 18.02 18.02 181.55 181.55 68.18
Entalpia MMkcal/hr 0.12 0.59 13.93 3.06 2.19
Entalpia Masica kcal/kg 55.02 740.21 110.20 110.20 244.96
Fracc. Mol de Liquido 1 0 1 1 0
Densidad Lig.(std) kg/m? 999.014 999.014 795.854 795.854 790.714

Gravedad Especifica 1 1 0.7966 0.7966 0.7915
°AP| 10 10 46.1210 46.1210 47.2756
Flujo Molar kgmol/hr 118.81 n/a 696.34 153.03 n/a
Flujo Masico kg/hr 2140.47 n/a 126421.63 27783.25 n/a
Flujo Vol. Std. BPD 323.43 n/a 23979.35 5269.86 n/a
Flujo Vol.aPyT. m3/hr 2.17 n/a 193.19 42.46 n/a
Entalpia Masica kcal/kg 55.02 n/a 110.20 110.20 n/a
Cp kcal/kg°C 1.00 n/a 0.64 0.64 n/a
DensidadaPyT. kg/m?3 985.74 n/a 654.38 654.38 n/a
Tensidén Superficial Dina/cm 67.10 n/a 12.16 12.16 n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.56 n/a 0.07 0.07 n/a
Viscosidad cP 0.50 n/a 0.23 0.23 n/a
Flujo Molar kgmol/hr n/a 44.41 n/a n/a 130.95
Flujo Masico kg/hr n/a 800 n/a n/a 8928.14
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a 621.96 n/a n/a 2420.54
Flujo Vol. Std. MPCD n/a 843.60 n/a n/a 2487.58
Entalpia Masica kcal/kg n/a 740.21 n/a n/a 244.96
Entalpia Masica kcal/kg n/a 0.49 n/a n/a 0.53
Densidada Py T. kg/m3 n/a 1.29 n/a n/a 3.69
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a 0.04 n/a n/a 0.02
Viscosidad cP n/a 0.02 n/a n/a 0.01
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

37 38 39 40
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido
 ComienteTotal
Flujo Molar kgmol/hr 77.712 543.31 543.31 543.31 543.31
Flujo Masico kg/hr 1400 98638.38 98638.38 98638.38 98638.38
Flujo Vol. Std. BPD 211.55 18709.49 18709.49 18709.49 18709.49
Temperatura °C 315 206.34 206.50 206.50 171.12
Presion kg/cm?man |2.50 1.06 3.90 2.40 1.70
Peso Molecular 18.02 181.55 181.55 181.55 181.55
Entalpia MMkcal/hr 1.04 10.87 10.88 10.88 8.73
Entalpia Masica kcal/kg 740.21 110.20 110.30 110.30 88.49
Fracc. Mol de Liquido 0 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 999.01 795.85 795.85 795.85 795.85
Gravedad Especifica 1.00 0.80 0.80 0.80 0.80

°API 10 46.12 46.12 46.12 46.12
Flujo Molar kgmol/hr n/a 543.31 543.31 543.31 543.31
Flujo Masico kg/hr n/a 98638.38 98638.38 98638.38 98638.38
Flujo Vol. Std. BPD n/a 18709.49 18709.49 18709.49 18709.49
Flujo Vol.aPyT. m3/hr n/a 150.73 150.51 150.65 143.84
Entalpia Masica kcal/kg n/a 110.20 110.30 110.30 88.49

Cp kcal/kg°C n/a 0.64 0.64 0.64 0.60
Densidada Py T. kg/m3 n/a 654.38 655.36 654.77 685.73
Tensién Superficial Dina/cm n/a 12.16 12.14 12.14 14.92
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a 0.07 0.07 0.07 0.08
Viscosidad cP n/a 0.23 0.23 0.23 0.30
Flujo Molar kgmol/hr 77.712 n/a n/a n/a n/a

Flujo Masico kg/hr 1400 n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr 1088.438 n/a n/a n/a n/a

Flujo Vol. Std. MPCD 1476.293 n/a n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg 740.21 n/a n/a n/a n/a

Cp kcal/kg°C 0.489 n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m?3 1.286 n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.039 n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP 0.021 n/a n/a n/a n/a

182



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

41 42 43 44 45
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Corriente Total

Flujo Molar kgmol/hr 543.31 99.80 99.80 99.80 99.80
Flujo Masico kg/hr 98638.38 20255.11 20255.11 20255.11 20255.11
Flujo Vol. Std. BPD 18709.49 3776.93 3776.93 3776.93 3776.93
Temperatura °C 130 183.022 183.568 183.548 140.378
Presion kg/cm?man |1 1.09 8.9 7.4 6.7
Peso Molecular 181.55 202.96 202.96 202.96 202.96
Entalpia MMkcal/hr 6.37 191 1.92 1.92 1.40
Entalpia Masica kcal/kg 64.58 94.35 94.61 94.61 69.22
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 795.854 809.553 809.553 809.553 809.553

Gravedad Especifica 0.797 0.810 0.810 0.810 0.810
°API| 46.121 43.115 43.115 43.115 43.115
Flujo Molar kgmol/hr 543.31 99.80 99.80 99.80 99.80
Flujo Masico kg/hr 98638.38 20255.11 20255.11 20255.11 20255.11
Flujo Vol. Std. BPD 18709.49 3776.93 3776.93 3776.93 3776.93
FlujoVol.aPyT. m3/hr 137.39 29.08 29.00 29.02 27.76
Entalpia Masica kcal/kg 64.58 94.35 94.61 94.61 69.22
Cp kcal/kg°C 0.56 0.61 0.61 0.61 0.57
Densidada Py T. kg/m3 717.94 696.49 698.48 698.04 729.61
Tension Superficial Dina/cm 18.26 15.79 15.75 15.75 19.20
Cond. Térmica kcal/hr m°Cc | 0.08 0.07 0.08 0.07 0.08
Viscosidad cP 0.42 0.33 0.33 0.33 0.48
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a n/a n/a
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

46 47 48 49 50
Fase Liquido Liquido Liquido Liquido Liquido
Corriente Total
102.14 102.14 102.14 102.14 102.14
Flujo Masico kg/hr 54108.10 54108.10 54108.10 54108.10 54108.10
Flujo Vol. Std. BPD 8553.02 8553.02 8553.02 8553.02 8553.02
Temperatura °C 309.13 309.69 309.64 281.45 179.30
Presion kg/cm?man |1.25 111 9.6 8.9 8.2
Peso Molecular 529.76 529.76 529.76 529.76 529.76
Entalpia MMkcal/hr 9.32 9.33 9.33 8.32 4.94
Entalpia Masica kcal/kg 172.18 172.48 172.48 153.75 91.21
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1 1 1
Densidad Lig.(std) kg/m3 954.98 954.98 954.98 954.98 954.98
Gravedad Especifica 0.96 0.96 0.96 0.96 0.96
°API 16.53 16.53 16.53 16.53 16.53
Flujo Molar kgmol/hr 102.14 102.14 102.14 102.14 102.14
Flujo Masico kg/hr 54108.10 54108.10 54108.10 54108.10 54108.10
Flujo Vol. Std. BPD 8553.02 8553.02 8553.02 8553.02 8553.02
FlujoVol.aPyT. m?/hr 69.47 69.03 69.09 67.52 62.72
Entalpia Masica kcal/kg 172.18 172.48 172.48 153.91 91.38
Cp kcal/kg°C 0.67 0.68 0.68 0.65 0.57
Densidada Py T. kg/m3 778.88 783.88 783.11 801.38 862.76
Tension Superficial Dina/cm 15.02 14.99 14.99 16.77 23.49
Cond. Térmica kcal/hr m°c | 0.05 0.05 0.05 0.06 0.06
Viscosidad cP 0.51 0.51 0.51 0.63 1.76
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a n/a n/a
Densidada Py T. kg/m3 n/a n/a n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a n/a n/a

184



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

Linea 51 52 53
Fase Liquido Liquido Liquido
. ComienteTotal
Flujo Molar kgmol/hr 21.91 80.22 80.22
Flujo Masico kg/hr 11608.10 42500 42500
Flujo Vol. Std. BPD 1834.92 6718.09 6718.09
Temperatura °C 179.30 179.30 179.20
Presion kg/cm?man |8.2 8.2 6.7
Peso Molecular 529.76 529.76 529.76
Entalpia MMkcal/hr | 1.06 3.88 3.88
Entalpia Masica kcal/kg 91.21 91.21 91.21
Fracc. Mol de Liquido 1 1 1
Densidad Liq.(std) kg/m? 954.98 954.98 954.98
Gravedad Especifica 0.96 0.96 0.96
°API °API 16.53 16.53 16.53
Flujo Molar kgmol/hr 21.91 80.22 80.22
Flujo Masico kg/hr 11608.10 42500 42500
Flujo Vol. Std. BPD 1834.92 6718.09 6718.09
FlujoVol.aPyT. m3/hr 13.45 49.26 49.28
Entalpia Masica kcal/kg 91.38 91.38 91.38
Cp kcal/kg°C 0.57 0.57 0.57
DensidadaPyT. kg/m3 862.76 862.76 862.36
Tensién Superficial Dina/cm 23.49 23.49 23.50
Cond. Térmica kcal/hr m°C | 0.06 0.06 0.06
Viscosidad cP 1.76 1.76 1.76
Vapor ‘
Flujo Molar kgmol/hr n/a n/a n/a
Flujo Masico kg/hr n/a n/a n/a
FlujoVol.aPyT. m3/hr n/a n/a n/a
Flujo Vol. Std. MPCD n/a n/a n/a
Entalpia Masica kcal/kg n/a n/a n/a
Cp kcal/kg°C n/a n/a n/a
DensidadaPyT. kg/m?3 n/a n/a n/a
Cond. Térmica kcal/hr m°C | n/a n/a n/a
Viscosidad cP n/a n/a n/a
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

4.5 LISTA DE EQUIPOS

Clave Servicio Caracteristicas
Hornos

BA-101 Calentador de Condensados Q=9.488 x 1.2 MMKkcal/hr
Torres

) . D.I.S. = 2591 mm
DA-101 Torre Fraccionadora Atmosférica L (-1 = 20960 mm
D.LI. = 1067 mm

DA-102 Agotador de Gasoleo Ligero Primario D.l. =914 mm L (r-1) = 9640 mm

Intercambiadores de Calor

EA-101 Primer Precalentador de condensados Q=3.650 x 1.1 MMKkcal/hr
EA-102 Segundo Precalentador de condensados Q= 0.514 x 1.1 MMkcal/hr
EA-103 Tercer Precalentador de condensados Q=2.152 x 1.1 MMKkcal/hr
EA-104 Cuarto Precalentador de condensados Q= 3.384 x 1.1 MMKkcal/hr
EA-105 Quinto Precalentador de condensados Q=1.006 x 1.1 MMKkcal/hr
EA-106 Enfriador de Nafta Amarga Q=0.527 x 1.1 MMkcal/hr
EA-107 Enfriador de Gasoleo Ligero Q=1.076 x 1.1 MMkcal/hr

Aeroenfriadores

EC-101 Condensador de Torre Atmosférica Q=6.424 x 1.1 MMKkcal/hr

EC-102 Enfriador de Reflujo Circulante Intermedio Q= 2.358 x 1.1 MMkcal/hr

Enfriador de Gasoleo Pesado (Crudo

EC-103 Reducido) Q=0.630 x 1.1 MMKkcal/hr
Recipientes

FA-101 Tanque Separador de Ligeros D.l. =1830 mm L (r-my = 2945 mm

FA-102 Tanque Acumulador de Reflujo D.l. = 1676 mm L (=1 =5030 mm

FB-101-ABC  Tanque de Almacenamiento D.I. = 22350 mm L (-1 = 12190 mm
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Bombas

GA-101/R Bomba de carga de condensados
GA-102/R Bomba de carga a la Torre
GA-103/R Bomba de Reflujo

GA-104/R Bomba de Nafta Amarga Producto

Bomba de Gasoéleo Ligero Primario

GA-105/R Producto

Bomba de Refuljo Circulante
GA-106/R Intermedio

Bomba de Gaséleo Pesado Producto

GA-107/R (Crudo Reducido)

4.6 HOJAS DE DATOS DE EQUIPO

F=121.9x1.1 m%h
F=827x1.1md%h
F=19.9x 1.1 m%h
F=859x1.1md%h

F=29.1x1.1mdh

F =150.7 x 1.1 m%h

F=69.5x1.1md%h

AP = 7.7 kg/lcm?
AP = 5.9 kg/cm?
AP = 4.2 kg/lcm?
AP = 8.3 kg/cm?

AP = 8.5 kg/cm?
AP = 4.3 kg/lcm?

AP =10.1 kg/cm?

A continuacion, se presentan las hojas de datos y especificaciones de equipo de:

e Torres
e Tanques
e Bombas

e Intercambiadores de Calor
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO HOJAS DE DATOS DE
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN PROCESO PARA TORRES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 2
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO DA-101 No. de Unidades: 1
SERVICIO TORRE FRACCIONADORA ATMOSFERICA Posicion: Vertical
Tipo Platos: X Empaque Estructurado: Empaque Aleatorio:
Diametro Int. Superior: 2591 mm Inferior: 1067 mm e
Longitud (T-T): 20960 mm 7
Temperatura Operacion Do’mo: 147  °C F?nd?s: 309 °C G (33 8) (o
Max: 318 °C Disefio: 333 °C
Presion Operacion Domo: 0.9 kg/cm2 man Fondos:  1.25 kg/cm2 man -+ -+
Méxima: 1.5 kg/lcm2 man  Disefio: 35 kg/cm2 man + V.T. 8
Nivel Alto: 1251 mm  Normal: 812 mm Bajo: 153 mm +F
Alarmas Alto Nivel: 1031 mm Bajo Nivel: 427 mm  Nivel de Paro: - mm
Materiales Tapas: A.C. Cuerpo: A.C.
Corrosion Permisible Tapas: - mm Cuerpo: - mm g
Recubrimiento Interno: - Aislamiento: Si 4
Relevado de Esfuerzos: Si Estampado ASME: Si
PLATOS
No No de Pasos Tipo Espaciamiento (mm) Material
1-10 2 Valwlados 610 AC. ¥
11-17 2 Valwlados 457 A.C. g
18-28 1 Valwlados 457 A.C. -
- 1 Chimenea 2883 A.C. .
BOQUILLAS 2
No. Cantidad D. Nom. Senicio ,,%
1A/D 4 610 Registro de Hombre +p.
7 1 356 Salida de Vapor de Nafta A./Agua A. a EA-101 &
8 1 38 Venteo E3
10 1 254  |Alimentacion de H.C. Ligeros FA-101 g z
11 1 406 Alimentacién de H.C. Pesados de BA-101 - ¥
12 1 51 Alimentacién de Vapor de Agotamiento
13 1 51 Retorno de Reflujo de Nafta Amarga de GA-103 .
14 1 127 Retorno Reflujo Intermedio de GOLP de EA-109 E
15 1 127 Retorno de Ligeros Recuperados de DA-102
16 1 153 Extracciéon de GOLP a DA-102 y GA-106
17 1 89  |salida de GOP Agotado a GA-107 ¥
31 1 76 Drene @‘l‘[\j]_' 181 /+@ E
33 1 (2) Valwla de Seguridad de Presion (PSV) — T
35 1 51 |Conexion de Senicio %I
36 A/IB 2 38 Instrumentos de Presion |T
41 A/B 2 38 Instrumentos de Temperatura T
45 A/D 2 51 Instrumentos de N?vel '_QT' N
46 A/ID 4 51 Instrumentos de Nivel o4 2
NOTAS P ]
(1) Acotaciones en mm '_2L|
(2) Por el fabricante i|
(3) La informacién sobre distribuidores, charolas, tinas de recoleccién, asi como |_2LS_
de los demés internos sera proporcionado por el fabricante B +@ k3
(4) Altura minima por NPSH de la Bomba B
T I
Ky 3 5 Eiil
Revision 0 1 2 3 Sl 265) 3y &
Fecha: 1z
Elaboré: GARJ IR NPT
Reviso:
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE
PROCESO PARA TORRES

CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 2 de 2
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO DA-101 No. de Unidades: 1
SERVICIO TORRE FRACCIONADORA ATMOSFERICA
Tipo de Plato Valvulados Valvulados Valvulados Valvulados
Tipo de Liquido: Nafta Amarga Gasodleo Ligero Primario
Fluido Vapor o Gas: Vapor de Agua/Nafta Amarga Vapor de Agua/Gaséleo Ligero Primario
Diametro Interno Torre mm 2591 2591 2591 2591
Espaciamiento Normal Entre Platos mm 610 610 610 610
Material de los Platos Acero al Carb6n Acero al Carbén Acero al Carb6n Acero al Carb6n
Rango entre platos 1-6 7 8-9 10
Condiciones en el Plato No. 1 7 8 10
No. de Pasos 2 2 2 2
Temperatura °C 147 167 177 206
Presién kg/cm2 man 0.9 1 1.03 1.06
Flujo Volumetricoo Liquido a P.T. m3/hr 27.89 13.20 205.48 19.34
Flujo Masico Liquido kg/hr 17953 8573 136984 12658
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 642.38 649.41 666.21 654.38
Viscosidad Liquido. cP 0.220 0.230 0.257 0.233
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m °C 0.081 0.076 0.074 0.069
Tensioén Superficial Liquido dina/cm 12.87 12.8 13.62 12.15
Flujo Volumetrico Vapor a P.T. m3/hr 14329 13951 6908 8648
Flujo Méasico Vapor kg/hr 75557 76910 33610 54452
Densidad Vap. a P.T. kg/m3 5.27 5.51 4.86 6.29
Viscosidad Vap. cP 0.0090 0.0093 0.0098 0.0095
Cond. Térm. Vap.kcal/hr m °C 0.020 0.022 0.022 0.024
Tipo de Plato Valvulados Valvulados Valvulados Valvulados
Tipo de Liquido: Gasobleo Ligero Primario Gasotleo Pesado
Fluido Vapor o Gas: Vapor de Agua y GOLP Vapor de Agua y Gas6leo Pesado
Diametro Interno Torre mm 2591 2591 1067 1067
Esp. Norm. Entre Platos mm 457 457 457 457
Material de los Platos Acero al Carbén Acero al Carb6n Acero al Carb6n Acero al Carb6n
Rango entre platos 11-16 17 18-20 22-28
Condiciones en el Plato No. 11 17 18 28
No. de Pasos 2 2 1 1
Temperatura °C 281 304 313 309
Presién kg/cm2 man 1.09 1.15 1.19 1.25
Flujo Volumetricoo Liquido a P.T. m3/hr 14.85 10.62 74.90 69.47
Flujo Masico Liquido kg/hr 9890 7059 57240 54108
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 666.21 664.57 764.25 778.88
Viscosidad Liquido. cP 0.245 0.243 0.424 0.505
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m °C 0.060 0.057 0.051 0.052
Tension Superficial Liquido dina/cm 11.49 10.93 14.1 15.02
Flujo Volumetrico Vapor a P.T. m3/hr 8852 8498 1554 1175
Flujo Masico Vapor kg/hr 56550 53061 6033 2956
Densidad Vap. a P.T. kg/m3 6.38 6.43 3.94 2.62
Viscosidad Vap. cP 0.011 0.011 0.013 0.015
Cond. Térm. Vap.kcal/hr m °C 0.031 0.034 0.033 0.034
Tendencia al Espumado Ninguna ( ) Moderada (X) Alta () Sewera ()
% Méaximo de Inundacién 82% con respecto a las Condiciones de Disefio
Capacidad Minima Requerida 80% con respecto a las condiciones de Disefio
Notas
(1) Las propiedades del plato 10, se pueden utilizar para el disefio del plato chimea plato chimena
Revision 0 1 2 3 4 5 6 7 8
Fecha:
Elabor6: GARJ
Revis6:
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO HOJAS DE DATOS DE
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN PROCESO PARA TORRES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 2
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO DA-102 No. de Unidades: 1
SERVICIO AGOTADOR DE GASOLEO LIGERO PRIMARIO Posicion: Vertical
Tipo Platos: X Empaque Estructurado: Empaque Aleatorio:
Diametro Interno: 914 mm
Longitud (T-T): 9640 mm
Operacion Domo: 192 °C  Fondos: 183 °C
Temperatura — —
Méx: 197 °C  Disefio: 212 °C 1) 914
Presion Operacion Domo: 1.06 kg/cm2 man Fondos:  1.09 kg/cm2 man o
Méxima: 1.5 kg/lcm2 man  Disefio: 3.5 kg/cm2man + V.T.
Nivel Alto: 3846 mm Normal: 2369 mm  Bajo: 153 mm @ e
Alarmas Alto Nivel: 3108 mm Bajo Nivel: 1076 mm  Nivel de Paro: - mm
Zatenaill,es _ Tapas: A.C. Cuerpo: A.C. = @ I I h
orrosiéon Permisible Tapas: - mm Cuerpo: - mm
Recubrimiento Interno: - Aislamiento: Si (3) %
Relevado de Esfuerzos: Si Estampado ASME: Si - -
PLATOS _|
No No de Pasos Tipo Espaciamiento (mm) Material 5
1-6 1 Valwlados 457 A.C. '—
BOQUILLAS ‘ 3 |
No. Cantidad D. Nom. Senvicio
1A/B 4 610 Registro de Hombre i 4 %
7 1 127 Ligeros Recuperados a DA-101 5 %%
8 1 38 Venteo —|
10 1 76 Al?mentac!c’)n de GOLP para agota.r de DA-101 o 6
11 1 76 Alimentacion de Vapor de Agotamiento g |
17 1 64 Salida de GOLP Agotado a GA-105 @ b-- —|—@
31 1 76 Drene ~
33 1 ) Valwla de Seguridad de Presion (PSV) “‘O)
35 1 51 Conexién de Senicio A
36 A/B 2 38 Instrumentos de Presion N7:7AX
41 A/B 2 38 Instrumentos de Temperatura
46 A/D 4 51 Instrumentos de Nivel 'y
INNCR
@
» g|aBn
@_F Ele
I @ ] —a1c
NOTAS
(1) Acotaciones en mm @
(2) Por el fabricante
(3) La informacién sobre distribuidores, charolas, tinas de recoleccién, asi como (4) m
de los demas internos seré proporcionado por el fabricante
(4) Altura minima por NPSH de la Bomba
TT71TTTIT NPT
Revisién 0 1 2 3 4 5 6
Fecha:
Elaboro: GARJ
Reviso:

190




Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO HOJAS DE DATOS DE
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN PROCESO PARA TORRES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 2 de 2
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO DA-102 No. de Unidades: 1
SERVICIO AGOTADOR DE GASOLEO LIGERO PRIMARIO
Tipo de Plato Valvulados Valvulados Valvulados Valvulados
Tipo de Liquido: Gasoleo Ligero Primario
Fluido Vapor o Gas: Vapor de Agua y Gaséleo Ligero Primario
Diametro Interno Torre mm 914 914
Esp. Norm. Entre Platos mm 610 610
Material Platos: Acero al Carbén Acero al Carb6n
Rango de Platos 1-3 4-6
Condiciones en el Plato No. 1 6
No. de Pasos 1 1
Temperatura °C 191 183
Presion kg/cm2 man 1.06 1.09
Flujo Volumetricoo Liquido a P.T. m3/hr 34.864 29.082
Flujo Masico Liquido kg/hr 23724 20255
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 680.48 696.49
Viscosidad Liquido. cP 0.286 0.33
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m °C 0.072 0.074
Tension Superficial Liquido dina/cm 14.39 15.79
Flujo Volumetrico Vapor a P.T. m3/hr 2421 1814
Flujo Méasico Vapor kg/hr 8.928 4.868
Densidad Vap. a P.T. kg/m3 3.68 2.68
Viscosidad Vap. cP 0.011 0.012
Cond. Térm. Vap.kcal/hr m °C 0.024 0.024
Tipo de Plato
Tipo de Liquido:
Fluido Vapor o Gas:

Diametro Interno Torre mm

Esp. Norm. Entre Platos mm

Material de los Platos

Rango entre platos

Condiciones en el Plato No.

No. de Pasos

Temperatura °C

Presién kg/cm2 man

Flujo Volumetricoo Liquido a P.T. m3/hr

Flujo Masico Liquido kg/hr

Densidad Liquido a P.T. kg/m3

Viscosidad Liquido. cP

Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m °C

Tension Superficial Liquido dina/cm

Flujo Volumetrico Vapor a P.T. m3/hr

Flujo Méasico Vapor kg/hr

Densidad Vap. a P.T. kg/m3

Viscosidad Vap. cP

Cond. Térm. Vap.kcal/hr m °C

Tendencia al Espumado Ninguna ( ) Moderada (X) Alta () Sewera ()
% Méaximo de Inundacién 82% con respecto a las Condiciones de Disefio
Capacidad Minima Requerida 80% con respecto a las condiciones de Disefio
Notas
(1) Las propiedades del plato 10, se pueden utilizar para el disefio del plato chimea plato chimena

Revision 0 1 2 3 4 5 6 7 8

Fecha:

Elaboré: GARJ

Revis6:
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE
PROCESO PARA

RECIPIENTES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO FA-101 No. de Unidades: 1
SERVICIO TANQUE SEPARADOR DE LIGEROS Posicion: Vertical
Tipo de Liquido: Hidrocarburos Pesados Flujo: 82.71 m3/h Densidad: 661.3 kg/m3
Fluido Vapor o Gas:  Hidrocarburos Ligeros  Flujo: 3497.30 m3/h Densidad: 10.5 kg/m3
Temperatura Operacion: 190 °C Méxima: 195 °C Disefio: 210 °C
Presion Operacion: 2.6 kg/lcm2 man Méaxima: 3 kg/cm2 man Disefio: 5 kg/cm2 man + V.T.
Dimensiones Longitud (T-T): 5945 mm Diametro: 1830 mm Cap. Total:  11.03 m3
Nivel Méximo: 4352 mm Normal: 2672 mm Minimo: 153 mm
Alarmas Alto Nivel: 3512 mm Bajo Nivel: 1202 mm Nivel de Paro: - mm
Materiales ~ Carcaza: A.C. Tapas A.C. Malla Separadora:  No Espesor: - mm Material: -
Tipo Circular Diametro: - mm Tipo Rectangular _Largo: - mm Ancho: - mm
Corrosion Permisible Carcaza: - mm Tapas: - mm Recubrimiento Int. -
Relevado de Esfuerzos Si Estampado ASME Si
BOQUILLAS
No. Cantidad D. Nom. Senicio (1) e 1830 »
1 1 610 Registro de Hombre .
7 1 203 Salida de Hidrocarburos Ligeros a DA-101 \)
8 1 38 Venteo ’
10 1 305 Alimentacién de EA-104
17 1 102 Salida de Hidrocarburos Pesados a GA-102 i
31 1 76 Drene _\
33 1 ) Valwla de Seguridad de Presion (PSV) ¥
35 1 51 Conexi6n de Senicio 15
46 AID 4 51 Instrumentos de Nivel — j 3) 2
(10
—|H£ )
NMAX Ry
R ——aes)
NOTAS 5945
(1) Acotaciones en mm . NNOR
(2) Por contratista de Ingenieria de Procura y Construccién L 1\:+ o
(3) Mampara de Choque <
(4) Altura minima por NPSH de la Bomba %
™ o™ o
8 [T
- 8
(35) & -
B oo
T
4)
¥ NPT
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
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UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO HOJAS DE DATOS DE
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN PROCESO PARA
RECIPIENTES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO FA-102 No. de Unidades: 1
SERVICIO TANQUE ACUMULADOR DE REFLUJO Posicion: Horizontal
Tipo de Liquido: Nafta Amarga/ Agua A. Flujo: 107.91 m3/h Densidad: ~ 700.17 kg/m3
Fluido Vapor o Gas: - Flujo: - m3/h Densidad: - kg/m3
Temperatura Operacion: 55 °C Méxima: 60 °C Disefio: 75 °C
Presion Operacion: 0.55 kg/cm2 man Maxima: 0.75 kg/lcm2 man Disefio: 3.5 kg/cm2 man + V.T
Dimensiones Longitud (T-T): 5030 mm Diametro: 1676 mm Cap. Total: 9.00 m3
Nivel Méximo: 1341 mm Normal: 866 mm Minimo: 153 mm
Alarmas Alto Nivel: 1104 mm Bajo Nivel: 450 mm Nivel de Paro: - mm
Materiales ~ Carcaza: A.C. Tapas A.C. Malla Separadora:  No Espesor - mm Material -
Tipo Circular Diametro: B mm Tipo Rectangular _Largo - mm Ancho - mm
Corrosion Permisible Carcaza - mm Tapas - mm Recubrimiento Int. -
Relevado de Esfuerzos No Estampado ASME -
BOQUILLAS NOTAS
No. Cantidad D. Nom. Senvicio (1) Acotaciones en mm
1 1 610 Registro de Hombre (2) Por Fabricante
7 1 153 Salida de Gas Hidrocarburo a Desfogue (3) Mampara de choque
8 1 38 Venteo (4) Normalmente sin Flujo
10 1 305 Alimentacién de EA-106 (5) Rompedor de Vortices
17 1 102 Salida de Nafta a GA-103 y GA-104 (6) Altura Minima por NPSH de la bomba
18 1 13 Salida de Agua Amarga a L.B.
31 1 76 Drene
33 1 ) Valwla de Seguridad de Presion (PSV)
35 1 51 Conexi6n de Senicio
45 A/ID 4 51 Instrumentos de Nivel
46 A/D 4 51 Instrumentos de Nivel
(1) | 5030 »
” . ) (@)
468 . AAN
O 1676
3 s &
e = 8 AAN
-l o® B, 610, 35
@ < ENMIN | » ==
g5t L+ 7
205|_amn 914
1531 2
A A
B
ol T80
18) ©
MINIMO POR TUBERIA
NPT
Revisiéon 0 1 2 3 4 5 6
Fecha:
Elaboré: GARJ
Reviso:

193



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO HOJAS DE DATOS DE
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN PROCESO PARA
RECIPIENTES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO FB-101-ABC No. de Unidades: 3
SERVICIO TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE CONDENSADOS Posicion Vertical
Tipo de Liquido: Condensados Flujo: 121.92 m3/h Densidad: ~ 749.72 kg/m3
Fluido Vapor o Gas: - Flujo: - m3/h Densidad: - kg/m3
Temperatura Operacion: 38 °C Méxima: 43 °C Disefio: 58 °C
Presion Operacion: ATM Disefio: ATM Cap. Nom. 30000 BLS
Dimensiones Longitud (T-T): 12190 mm Diametro: 22350 mm Cap. Total: 4783.17 m3
Nivel Méximo: 10362 mm Normal: mm Minimo: 605 mm
Alarmas Alto Nivel: mm Bajo Nivel: mm Nivel de Paro: - mm
Aislamiento No Agitacion No Calentamiento No Zona Sismica: No
Direcc. Vientos Dominantes - Velocidad Vientos Dominantes: -
Material de la Placa Acero al Carbén
BOQUILLAS NOTAS
No. Cantidad D. Nom. Senicio (1) Acotaciones en mm
1 1 127 Alimentacién de Hidrocarburos de L.B. (2) Por Fabricante
2 1 127 Salida de Hidrocarburos a GA-101 (3) Techo Tapa Autosoportada
3 1 610 Reg. de H; Techo y Venteo de Emergencia
4 1 610 Registro de Hombre Cuerpo
5 1 203 Escotilla de Medicion y Muestreo
6 1 (@) Venteo
7 3 102 Drenaje de Tanque
8 2 254 Camara de Espuma
9 1 203 Indicador de Nivel
10 1 610 Puerta de Limpieza
11 1 76 Gas de Sello
A
—H
AAN
A
o /@
=2 ™~ NNOR
o g =)
= =
2 o (10)
g 4BN
3 @
% 8 NMIN
v \ A 4 ©
. >
22350 (1)
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Condensados Estabilizados
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 38 °C 100 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS  [Cravedad Especifica 077
Presién de Vapor: 0.17 kg/cm2 (abs) 2.47 psia
Viscosidad: 5.70E-04 Pas 0.57 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-101/R
Corrosién/Erosion i
Ocasionada por:
SERVICIO BOMBA DE CARGA DE CONDENSADO -
Capacidad Normal: 121.9 m3/h 536.8 gpm
Capacidad de Disefio (1): 134.1 m3/h 590.5 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — - -
Presién de Descarga: 7.7 kg/cm2 (man 109.4 psig
Presién de Succién 0.0 kg/cm2 (man’ 0.0 psig
HOJA 1 DE 1 — - ; -
Presién Diferencial 7.7 kg/cm2 (man 109.4 psig
Carga Diferencial 102.6 m 336.6 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 10.6 m 34.8 ft
Potencia Hidraulica 28.1 kW 37.7 HP
USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
FUNCIONAMIENTO
Tamafio y Tipo
Curva Propuesta
NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Maéaxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecanico Codigo API: Fabricante:
Plan AP1 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
Boquilla Succién D?ametro: Clase ANSI: Pos?cién:
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas
(1) Se considera un sobredisefio del 10%
(2)Especificaciones de funcionamiento y construccién, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Hidrocarburos Pesados
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 185 °C 365 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS Gravedad Especifica: 0.8
Presioén de Vapor: 3.63 kg/cm2 (abs) 51.67 psia
Viscosidad: 6.20E-04 Pas 0.62 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-102/R - -
Corrosion/Erosion )
Ocasionada por:
SERVICIO BOMBA DE CARGA A LA TORRE -
Capacidad Normal: 82.7 m3/h 364.2 gpm
Capacidad de Disefio (1): 91.0 m3/h 400.6 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — - -
Presion de Descarga: 8.4 kg/cm2 (man 119.2 psig
Presién de Succién 25 kg/cm2 (man’ 35.4 psig
HOJA 1 DE 1 - - - ; N
Presién Diferencial 5.9 kg/cm2 (man 83.8 psig
Carga Diferencial 78.7 m 258.0 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 2.3 m 7.5 ft
Potencia Hidraulica 215 kW 28.9 HP
USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
FUNCIONAMIENTO
Tamafio y Tipo
Cunva Propuesta
NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Méxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Maxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecénico Cadigo API: Fabricante:
Plan API 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
X Succioén Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas
(1) Se considera un sobredisefio del 10%
(2)Especificaciones de funcionamiento y construccion, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
Revisién 0 1 2 3 4 5 6 7 8
Fecha:
Elaboré: GARJ
Reviso:

196



Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES

CONDICIONES DE OPERACION

CLIENTE Fluido Nafta Amarga
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 55 °C 131 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS Grawvedad Especifica: 0.73
Presion de Vapor: 0.53 kg/cm2 (abs) 7.48 psia
Viscosidad: 5.10E-04 Pas 0.51 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-103/R — —
Corrosion/Erosion .
Ocasionada por:
SERVICIO BOMBA DE REFLUJO -
Capacidad Normal: 19.9 m3/h 87.6 gpm
Capacidad de Disefio (1): 21.9 m3/h 96.3 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — - -
Presién de Descarga: 4.5 kg/cm2 (man! 64.0 psig
Presion de Succion 0.3 kg/cm2 (man 4.7 psig
HOJA 1 DE — - : -
Presion Diferencial 4.2 kg/cm2 (man; 59.3 psig
Carga Diferencial 55.6 m 182.3 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 14.1 m 46.3 ft
Potencia Hidraulica 15.2 kw 20.4 HP

USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

FUNCIONAMIENTO

Tamafio y Tipo

Cunva Propuesta

NPSH Requerido

N Succién

pies de de agua

Numero de Pasos

RPM:

Eficiencia a Condiciones Normales

Potencia al Freno (BHP)

Méxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio

Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecénico Codigo API: Fabricante:
Plan API 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
. Succién Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas

(1) Se considera un sobredisefio del 10%

(2)Especificaciones de funcionamiento y construccién, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Nafta Amarga
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 55 °C 131 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS Gravedad Especifica: 0.73
Presién de Vapor: 0.53 kg/cm2 (abs) 7.48 psia
Viscosidad: 5.10E-04 Pas 0.51 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-104/R - -
Corrosién/Erosion .
Ocasionada por:
SERVICIO BOMBA DE NAFTA PRODUCTO -
Capacidad Normal: 85.9 m3/h 378.0 gpm
Capacidad de Disefio (1): 94.4 m3/h 415.8 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — -
Presién de Descarga: 8.6 kg/cm2 (man 122.9 psig
Presién de Succion 0.3 kg/cm2 (man 4.7 psig
HOJA 1 DE 1 — - -
Presion Diferencial 8.3 kg/cm2 (man 118.2 psig
Carga Diferencial 110.8 m 363.3 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 14.1 m 46.3 ft
Potencia Hidraulica 30.3 kw 40.7 HP
USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
FUNCIONAMIENTO
Tamafio y Tipo
Curnva Propuesta
NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Méaxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecénico Codigo API: Fabricante:
Plan API 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
) Succién Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas

(1) Se considera un sobredisefio del 10%

(2)Especificaciones de funcionamiento y construccion, asi

como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Gasoleo Ligero Primario
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 183 °C 361 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS Gravedad Especifica: 0.81
Presién de Vapor: 2.12 kg/cm2 (abs) 30.19 psia
Viscosidad: 6.10E-04 Pas 0.61 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-105/R - -
Corrosién/Erosion )
SERVICIO BOMBA DE GASOLEO LIGERO Ocasionada por:
PRIMARIO PRODUCTO Capacidad Normal: 29.1 m3/h 128.1 gpm
Capacidad de Disefio (1): 32.0 m3/h 140.9 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — - -
Presién de Descarga: 9.4 kg/cm2 (man’ 133.2 psig
HOJA 1 DE 1 Presion de Succion 0.9 kg/cm2 (man; 12.1 psig
Presi6n Diferencial 8.5 kg/cm2 (man; 121.2 psig
Carga Diferencial 113.9 m 373.6 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 2.6 m 8.5 ft
Potencia Hidraulica 31.1 kw 41.7 HP

USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

FUNCIONAMIENTO

Tamafio y Tipo

Curnva Propuesta

NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Maxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecénico Cadigo API: Fabricante:
Plan API 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
) Succién Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas

(1) Se considera un sobredisefio del 10%

(2)Especificaciones de funcionamiento y construccién, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Gaso6leo Ligero Primario
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 206 °C 403 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS | Sravedad Especifica: 08
Presién de Vapor: 2.09 kg/cm2 (abs) 29.77 psia
Viscosidad: 6.40E-04 Pas 0.64 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-106/R
Corrosién/Erosion
BOMBA DE REFLUJO CIRCULANTE  [Ocasionada por: i
SERVICIO -
INTERMEDIO Capacidad Normal: 150.7  m3/h 663.7 gpm
Capacidad de Disefio (1): 165.8 m3/h 730.0 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — -
Presién de Descarga: 5.2 kg/cm2 (man 74.4 psig
Presién de Succion 1.0 kg/cm2 (man 13.8 psig
HOJA 1 DE — - -
Presion Diferencial 4.3 kg/cm2 (man 60.6 psig
Carga Diferencial 56.9 m 186.6 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 1.6 m 5.3 ft
Potencia Hidraulica 15.6 kw 20.9 HP
USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR
FUNCIONAMIENTO
Tamafio y Tipo
Curnva Propuesta
NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Méaxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuje:
Sello Mecénico Codigo API: Fabricante:
Plan API 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
) Succién Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas
(1) Se considera un sobredisefio del 10%
(2)Especificaciones de funcionamiento y construccién, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE PROCESO PARA BOMBAS CENTRIFUGAS

GENERALIDADES CONDICIONES DE OPERACION
CLIENTE Fluido Gasodleo Pesado (Crudo Reducido)
FRACCIONADORA DE Temperatura de Bombeo: 309 °C 588 °F
PLANTA HIDROCARBUROS CONDENSADOS Gravedad Especifica: 0.96
Presién de Vapor: 2.28 kg/cm2 (abs) 32.47 psia
Viscosidad: 5.10E-04 Pas 0.51 cP
CLAVE DEL EQUIPO GA-107/R — —
Corrosién/Erosion .
SERVICIO BOMBA DE GASOLEO PESADO Ocasionada por:
PRODUCTO (CRUDO REDUCIDO) Capacidad Normal: 69.5 m3/h 305.9 gpm
Capacidad de Disefio (1): 76.4 m3/h 336.4 gpm
PROYECTO TESIS LICENCIATURA — - -
Presién de Descarga: 11.3 kg/cm2 (man’ 160.3 psig
Presion de Succion 1.2 kg/cm2 (man, 16.5 psig
HOJA 1 DE 1 — - ; -
Presion Diferencial 10.1 kg/cm2 (man; 143.8 psig
Carga Diferencial 134.9 m 442.4 ft
CANTIDAD REQUERIDA 2 (DOS) - -
NPSH Disponible 1.9 m 6.2 ft
Potencia Hidraulica 36.9 kW 49.5 HP

USO REGULAR: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

RELEVO: 1 (UNA) ACCIONADOR: MOTOR

FUNCIONAMIENTO

Tamafio y Tipo

Cunva Propuesta

NPSH Requerido N Succién pies de de agua
Numero de Pasos RPM:
Eficiencia a Condiciones Normales Potencia al Freno (BHP)
Méxima Potencia al Freno del Impulsor de Disefio
Méxima Carga de Impulsor de Disefio m ft
Caudal Minimo Continuo Estable m3/h gpm
CONSTRUCCION
Carcaza Montaje: Corte:
Impulsor Montaje: Tipo: Diametro de Disefio: Diametro Maximo:
Chumaceras Radial: Empuije:
Sello Mecénico Codigo API: Fabricante:
Plan AP1 610 Lubricacion: Enfriamiento:
Cople: Guada Cople:
Materiales:
X Succioén Diametro: Clase ANSI: Posicion:
Boquilla - —
Descarga Diametro: Clase ANSI: Posicion:
MOTOR ELECTRICO
Fabricante Proteccion de la Carcaza
Potencia RPM:
Voltaje Fases: Hertz:
Chumaceras: Lubricacion:
TURBINA DE VAPOR
Fabricante Modelo: Gobernador:
Potencia de Seleccién RPM:
Consumo de Vapor kg/ HP hr
Material Carcaza: Partes Internas:
Chumaceras: Lubricacion:
Notas

(1) Se considera un sobredisefio del 10%

(2)Especificaciones de funcionamiento y construccién, asi como caracterisiticas de motor electrico y/o turbina por disefio Mécanico
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO

HOJAS DE DATOS DE

PROCESO PARA
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN INTERCAMBIADORES DE
CALOR
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO EA-101 No. de Unidades: 1
SERVICIO PRIMER PRECALENTADOR DE CONDENSADOS/CONDENSADOR PARCIAL
CONDICIONES DE OPERACION
LADO CORAZA LADO TUBOS
Tipo de Fluido Nafta Amarga /Agua Amarga Carga de Condensados
Flujo Masico Total kg/hr 75557 x 1.1 91409 x 1.1
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
Flujo Masico Liquido kg/hr - 37690 91409 91409
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 - 649.51 750.01 685.86
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C - 0.09 0.1 0.08
Viscosidad Liquido. cP - 0.23 0.57 0.28
Calor Especifico kcal/kg °C - 0.57 0.48 0.56
Peso Molecular - 113.68 133.84 133.84
Flujo Méasico Vapor kg/hr 75557 37867 - -
Densidad Vapor a P.T. kg/m3 5.27 4.29 - -
Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C 0.02 0.02 - -
Viscosidad Vapor. cP 0.01 0.01 - -
Calor Latente kcal/kg - - - -
Peso Molecular 92.8 78.45 - -
Temperatura °C 146.7 119.6 38 115
Presién de Operacion kg/cm2 man 0.9 0.725 5.4 4.7
No. de Pasos
Caida de Presi6n Permisible kg/cm?2 0.175 0.7
Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal 0.0002 0.0004
Carga Térmica Requerida MMkcal/hr 3.650 x 1.1
Coef. Total de T. Calor Kcal/lh m2 °C Calculado Requerido
CONSTRUCCION
Presion de Disefio kg/cm2 man
Temperatura de Disefio kg/cm2 man
Tipo de Intercambiador de Calor Pitch/Arreglo mm
Tubos Material Numero D. Externo mm|BWG Longitud mm
Coraza Material Diametro interno mm
. Canal Soportes
Material
Haz de tubos Mamparas
Tolerancia a la Corrosién Lado Coraza Lado Tubos mm
Boquillas Ent. mn{SaI. mm_ [Ent. mni Sal. mm
Codigo Estampado ASME Proteccion Cétodica
Aislamiento Si() No ( ) |Clase
Notas
(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacién en el Intercambiador de calor
(2) Ladefinicion de que fluido circula por corazay que fluido circula por tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2
(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por lo que no se llenaron los datos de construccién
(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

. . HOJAS DE DATOS DE
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO PROCESO PARA
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN INTERCAMBIADORES DE
CALOR
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO EA-102 No. de Unidades: 1
SERVICIO SEGUNDO PRECALENTADOR DE CONDENSADOS/ENFRIADOR DE GOLP
CONDICIONES DE OPERACION
LADO CORAZA LADO TUBOS
Tipo de Fluido Gasoleo Ligero Primario Condensados
Flujo Masico Total kg/hr 20255 x 1.1 91409 x 1.1
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
Flujo Masico Liquido kg/hr 20255 20255 91409 91409
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 698.04 729.61 685.86 676.23
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C 0.07 0.08 0.08 0.08
Viscosidad Liquido. cP 0.33 0.48 0.28 0.25
Calor Especifico kcal/kg °C 0.61 0.57 0.56 0.57
Peso Molecular 202.96 202.96 133.84 133.84
Flujo Masico Vapor kg/hr - - - -
Densidad Vapor a P.T. kg/m3 - - - -
Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C - - - -
Viscosidad Vapor. cP - - - -
Calor Latente kcal/kg - - - -
Peso Molecular - - - -
Temperatura °C 183.54 140 115 125
Presién de Operacién kg/cm2 man 7.4 6.7 4.7 4
No. de Pasos
Caida de Presion Permisible kg/cm2 0.7 0.7
Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal 0.0004 0.0004
Carga Térmica Requerida MMkcal/hr 0.514x 1.1 LMTD °C 39.6
Coef. Total de T. Calor Kcal/h m2 °C Calculado Requerido
CONSTRUCCION
Presién de Disefio kg/cm2 man
Temperatura de Disefio kg/cm2 man
Tipo de Intercambiador de Calor Pitch/Arreglo mm
Tubos Material Numero D. Externo mm |BWG Longitud mm
Coraza Material Diametro interno mm
. Canal Soportes
Material
Haz de tubos Mamparas
Tolerancia a la Corrosion Lado Coraza Lado Tubos mm
Boquillas Ent. mniSaI. mm |Ent. mn1 Sal. mm
Codigo Estampado ASME Proteccion Catodica
Aislamiento Si() No () |Clase
Notas
(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacion en el Intercambiador de calor
(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2
(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por lo que no se llenaron los datos de construccién
(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

PROCESO

HOJAS DE DATOS DE

PARA

INTERCAMBIADORES DE
CALOR

CLIENTE

Proyecto:

Tesis Licenciatura

PLANTA

FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS

Hoja: 1

de

1

LOCALIZACION

REYNOSA, TAMAULIPAS

Req. No:

CLAVE DEL EQUIPO EA-103

No. de Unidades:

SERVICIO

TERCER PRECALENTADOR DE CONDENSADOS / PUMPAROUND

CONDICIONES DE OPERACION

LADO CORAZA

LADO TUBOS

Tipo de Fluido

Gaséleo Ligero Primario

Condensados

Flujo Masico Total kg/hr

98638 x 1.1

91409 x 1.1

ENTRADA

SALIDA

ENTRADA

SALIDA

Flujo Masico Liquido kg/hr

98638

98638

91409

91409

Densidad Liquido a P.T. kg/m3

654.77

685.73

676.23

634.37

Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C

0.07

0.08

0.08

0.07

Viscosidad Liquido. cP

0.23

0.3

0.25

0.19

Calor Especifico kcal/kg °C

0.64

0.6

0.57

0.61

Peso Molecular

181.55

181.55

133.84

133.84

Flujo Masico Vapor kg/hr

Densidad Vapor a P.T. kg/m3

Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C

Viscosidad Vapor. cP

Calor Latente kcal/kg

Peso Molecular

Temperatura °C

206

171

165

Presién de Operacién kg/cm2 man

2.4

1.7

3.3

No. de Pasos

Caida de Presion Permisible kg/cm2

0.7

0.7

Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal

0.0004

0.0004

Carga Térmica Requerida MMkcal/hr

2152x 1.1

LMTD °C 37.44

Coef. Total de T. Calor Kcal’/lh m2 °C

Calculado

Requerido

CONSTRUCCION

Presién de Disefio kg/cm2 man

Temperatura de Disefio kg/cm2 man

Tipo de Intercambiador de Calor

Pitch/Arreglo mm

Tubos Material

Numero

D. Externo

BWG Longitud

Coraza

Material

Diametro interno

mm

Material

Canal

Soportes

Haz de tubos

Mamparas

Tolerancia a la Corrosion

Lado Coraza

Lado Tubos

mm

Boquillas

Ent.

mniSaI.

Ent. mn1 Sal.

Codigo

Estampado ASME

Proteccion Catodica

Aislamiento

Si()

No ()

|Clase

Notas

(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacion en el Intercambiador de calor

(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2

(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por lo que no se llenaron los datos de construccién

(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

. . HOJAS DE DATOS DE
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO PROCESO PARA
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN INTERCAMBIADORES DE
CALOR
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO EA-104 No. de Unidades: 1
SERVICIO CUARTO PRECALENTADOR DE CONDENSADOS/ENFRIADOR DE GOP
CONDICIONES DE OPERACION
LADO CORAZA LADO TUBOS
Tipo de Fluido Condensados Gaséleo Pesado (Crudo Reducido)
Flujo Masico Total kg/hr 91409 x 1.1 54108 x 1.1
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
Flujo Masico Liquido kg/hr 91409 54701 54108 54108
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 634.37 661.33 801.38 862.76
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C 0.07 0.07 0.06 0.06
Viscosidad Liquido. cP 0.19 0.22 0.63 1.76
Calor Especifico kcal/kg °C 0.61 0.62 0.65 0.57
Peso Molecular 133.84 167.97 529.76 529.76
Flujo Masico Vapor kg/hr - 36708
Densidad Vapor a P.T. kg/m3 - 10.5
Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C - 0.02
Viscosidad Vapor. cP - 0.01
Calor Latente kcal/kg - -
Peso Molecular - 102.82
Temperatura °C 165 185 282 180
Presién de Operacién kg/cm2 man 3.3 2.6 8.9 8.2
No. de Pasos
Caida de Presion Permisible kg/cm2 0.7 0.7
Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal 0.0004 0.001
Carga Térmica Requerida MMkcal/hr 3.384x 1.1
Coef. Total de T. Calor Kcal/h m2 °C Calculado Requerido
CONSTRUCCION
Presién de Disefio kg/cm2 man
Temperatura de Disefio kg/cm2 man
Tipo de Intercambiador de Calor Pitch/Arreglo mm
Tubos Material Numero D. Externo mm |BWG Longitud mm
Coraza Material Diametro interno mm
. Canal Soportes
Material
Haz de tubos Mamparas
Tolerancia a la Corrosion Lado Coraza Lado Tubos mm
Boquillas Ent. mniSaI. mm |Ent. mn1 Sal. mm
Caédigo Estampado ASME Proteccion Catodica
Aislamiento Si() No () |Clase
Notas

(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacion en el Intercambiador de calor

(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2

(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por lo que no se llenaron los datos de construccién

(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

PROCESO

HOJAS DE DATOS DE

PARA

INTERCAMBIADORES DE
CALOR

CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO EA-105 No. de Unidades: 1
SERVICIO QUINTO PRECALENTADOR DE CONDENSADOS / ENFRIADOR DE GOP
CONDICIONES DE OPERACION
LADO CORAZA LADO TUBOS
Tipo de Fluido Gasobleo Pesado (Crudo Reducido) Hidrocarburos Pesados
Flujo Masico Total kg/hr 54108 x 1.1 54701 x 1.1
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
Flujo Masico Liquido kg/hr 54108 54108 54701 54701
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 783.11 801.38 739.17 723.32
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C 0.05 0.06 0.07 0.06
Viscosidad Liquido. cP 0.51 0.63 0.33 0.29
Calor Especifico kcal/kg °C 0.68 0.65 0.59 0.61
Peso Molecular 529.76 529.76 239.49 239.49
Flujo Masico Vapor kg/hr - - - -
Densidad Vapor a P.T. kg/m3 - - - -
Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C - - - -
Viscosidad Vapor. cP - - - -
Calor Latente kcal/kg - - - -
Peso Molecular - - - -
Temperatura °C 309 282 180 197
Presién de Operacién kg/cm2 man 9.6 8.9 6.7 6.4
No. de Pasos
Caida de Presion Permisible kg/cm2 0.7 0.7
Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal 0.001 0.0004
Carga Térmica Requerida MMkcal/hr 1.006 x 1.1 LMTD °C 106.9
Coef. Total de T. Calor Kcal/h m2 °C Calculado Requerido
CONSTRUCCION
Presién de Disefio kg/cm2 man
Temperatura de Disefio kg/cm2 man
Tipo de Intercambiador de Calor Pitch/Arreglo mm
Tubos Material Numero D. Externo mm |BWG Longitud mm
Coraza Material Diametro interno mm
. Canal Soportes
Material
Haz de tubos Mamparas
Tolerancia a la Corrosion Lado Coraza Lado Tubos mm
Boquillas Ent. mniSaI. mm |Ent. mn1 Sal. mm
Codigo Estampado ASME Proteccion Catodica
Aislamiento Si() No () |Clase
Notas

(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacion en el Intercambiador de calor
(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2
(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por lo que no se llenaron los datos de construccién
(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

. . HOJAS DE DATOS DE
UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO PROCESO PARA
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN INTERCAMBIADORES DE
CALOR
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
CLAVE DEL EQUIPO EA-106 No. de Unidades: 1
SERVICIO ENFRIADOR DE NAFTA AMARGA CON AGUA
CONDICIONES DE OPERACION
LADO CORAZA LADO TUBOS
Tipo de Fluido Nafta Amarga Agua de Enfriamiento
Flujo Masico Total kg/hr 59605 x 1.1 52753 x 1.1
ENTRADA SALIDA ENTRADA SALIDA
Flujo Méasico Liquido kg/hr 59605 59605 52753 52753
Densidad Liquido a P.T. kg/m3 694.93 709.09 995.09 991.49
Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C 0.1 0.11 0.61 0.63
Viscosidad Liquido. cP 0.35 0.42 0.76 0.62
Calor Especifico kcal/kg °C 0.51 0.5 0.99 0.99
Peso Molecular 105.58 105.58 18.01 18.01
Flujo Masico Vapor kg/hr - - - -
Densidad Vapor a P.T. kg/m3 - - - -
Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C - - - -
Viscosidad Vapor. cP - - - -
Calor Latente kcal/kg - - - -
Peso Molecular - - - -
Temperatura °C 55 38 32 42
Presién de Operacién kg/cm2 man 8.2 7.5 2.5 1.8
No. de Pasos
Caida de Presi6n Permisible kg/cm2 0.7 0.7
Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal 0.0002 0.0002
Carga Térmica Requerida MMkcal/hr 0.527 x 1.1 LMTD °C
Coef. Total de T. Calor Kcal/h m2 °C Calculado Requerido
CONSTRUCCION
Presién de Disefio kg/cm2 man
Temperatura de Disefio kg/cm2 man
Tipo de Intercambiador de Calor Pitch/Arreglo mm
Tubos Material Numero D. Externo mm|BWG Longitud mm
Coraza Material Diametro interno mm
X Canal Soportes
Material
Haz de tubos Mamparas
Tolerancia a la Corrosién Lado Coraza Lado Tubos mm
Boquillas Ent. mn{SaI. mm _ [Ent. mni Sal. mm
Codigo Estampado ASME Proteccion Cétodica
Aislamiento Si() No ( ) |Clase
Notas

(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacién en el Intercambiador de calor

(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2

(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por o que no se llenaron los datos de construccién

(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN

HOJAS DE DATOS DE
PROCESO PARA
INTERCAMBIADORES DE

CALOR

CLIENTE

Proyecto:

Tesis Licenciatura

PLANTA

FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS

Hoja:

1

de

1

LOCALIZACION

REYNOSA, TAMAULIPAS

Req. No:

CLAVE DEL EQUIPO EA-107

No. de Unidades:

SERVICIO

ENFRIADOR DE GASOLEO LIGERO PRIMARIO CON AGUA

CONDICIONES DE OPERACION

LADO CORAZA

LADO TUBOS

Tipo de Fluido

Gasoleo Ligero Primario

Agua de Enfriamiento

Flujo Masico Total kg/hr

20255 x 1.1

107708 x 1.1

ENTRADA

SALIDA

ENTRADA

SALIDA

Flujo Méasico Liquido kg/hr

20255

20255

107708

107708

Densidad Liquido a P.T. kg/m3

729.61

796.25

995.09

991.49

Conductividad Térmica Liquido kcal/hr m°C

0.08

0.1

0.61

0.63

Viscosidad Liquido. cP

0.48

1.73

0.76

0.62

Calor Especifico kcal/kg °C

0.61

0.47

0.99

0.99

Peso Molecular

202.96

202.96

18.01

18.01

Flujo Masico Vapor kg/hr

Densidad Vapor a P.T. kg/m3

Conductividad Térmica Vapor kcal/hr m °C

Viscosidad Vapor. cP

Calor Latente kcal/kg

Peso Molecular

Temperatura °C

140

32

42

Presién de Operacién kg/cm2 man

6.7

2.5

1.8

No. de Pasos

Caida de Presi6n Permisible kg/cm2

0.7

0.7

Factor de Ensuciamiento h m2 °C/kcal

0.0004

0.0002

Carga Térmica Requerida MMkcal/hr

1.076 x 1.1

LMTD °C

Coef. Total de T. Calor Kcal/lh m2 °C

Calculado

Requerido

CONSTRUCCION

Presién de Disefio kg/cm2 man

Temperatura de Disefio kg/cm2 man

Tipo de Intercambiador de Calor

Pitch/Arreglo

mm

Tubos Material

Numero

D. Externo

BWG

Longitud

Coraza

Material

Diametro interno

mm

Material

Canal

Soportes

Haz de tubos

Mamparas

Tolerancia a la Corrosién

Lado Coraza

Lado Tubos

Boquillas

Ent.

mn{SaI.

Ent.

mni Sal.

mm

Cédigo

Estampado ASME

Proteccion Cétodica

Aislamiento

Si()

No

()

|Clase

Notas

(1) Esta hoja corresponde a la condiciones de operacién en el Intercambiador de calor

(2) Ladefinicién de que fluido circula por corazay que fluido circulapor tubos se tomo de los criterios que se presentan en el Anexo 2

(3) El disefio de este equipo no se realizo de forma especifica por o que no se llenaron los datos de construccién

(4) Los factores de ensuciamiento se encuentran reportados en la literatura y se presentan en el Anexo 2
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILARES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Reg. No:
SERVICIO AGUA DE ENFRIAMIENTO No. de Unidades: 1
Condiciones de Suministro Presion: 25 kg/cm2 (man) Temperatura: 32 °C
Condicones de Retorno Presion: 1.8 kg/cm2 (man) Temperatura: 42 °C
Consumo (kg/h)
Clave Servicio
Normal Méximo (1)
EA-106 Enfriador de Nafta Amarga 52753 58028
EA-107 Enfriador de Gasdleo Ligero Primario 107708 118479
TOTAL 160461 176507
Notas

(1) Se considera un sobredisefio del 10%
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILARES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
SERVICIO GENERACION DE VAPOR No. de Unidades: 1
Vapor Saturado de Baja Presion
Condicones de Suministro Presion: 35 kg/cm2 (man) Temperatura: 148 °C
Vapor Sobrecalentado de Baja Presion (2)
Condicones de Suministro Presion: 35 kg/cm2 (man) Temperatura: 315 °C
Consumo (kg/h)
Clave Servicio
Normal Maximo (1)
DA-101 Vapor de Agotamiento Torre Fraccionadora Atmosferica 800 880
DA-102 Vapor de Agotamiento Agotador de Gaséleo Ligero Prim¢ 1400 1540
TOTAL 2200 2420
Notas
(1) Se considera un sobredisefio del 10%
(2) El sobrecalentamiento del vapor se llevara acabo con los gases de combustién del Calentador BA-101
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILARES

CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Req. No:
SERVICIO GAS COMBUSTIBLE No. de Unidades: 1

Presion: 235 Temperatura: 28 °C
Condiciones de Suministro

Poder Calorifico: Eficiencia de Combustién: 70 %

Consumo (m3 std/h)

Clave
Normal Maximo (1)
BA-101 Calentador de Condensados 1403 1684
1403 1684
(1) Se considera un sobredisefio del 20%
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

UNIVERSIDAD NACIONAL AUTONOMA DE MEXICO
FACULTAD DE ESTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAN SERVICIOS AUXILARES
CLIENTE Proyecto: Tesis Licenciatura
PLANTA FRACCIONADORA DE HIDROCARBUROS CONDENSADOS Hoja: 1 de 1
LOCALIZACION REYNOSA, TAMAULIPAS Reg. No:
SERVICIO ENERGIA ELECTRICA No. de Unidades: 1
(kw)
Clave Servicio
Operacion Instalados
EC-101 Condensador de Torre Fraccionadora Atmésferica (1) 98 108
EC-102 Enfriador de Reflujo Circulante Intermedio (1) 36 40
EC-103 Enfriador de Gasoéleo Pesado (1) 12 14
GA-101/R Bomba de Carga de Condensados (2) (3) (4) 28 75
GA-102/R Bomba de CargaalaTorre (2) 3) (4) 22 57
GA-103/R Bomba de Reflujo (2) (3) (4) 15 41
GA-104/R Bomba de Nafta Amarga Producto (2) (3) (4) 30 81
GA-105/R Bomba de Gaséleo Ligero Primario Producto (2) (3) (4) 31 83
GA-106/R Bomba de Reflujo Circulante Intermedio (2) (3) (4) 34 90
GA-107/R Bomba de Gasoéleo Pesado (2) (3) (4) 37 98
TOTAL 344 686
Notas
(1) Se considera un sobredisefio del 10% aeroenfriadores
(2) En el consumo de operacién ya se esta considerado el sobredisefio de las bombas
(3) Se considera una eficiencia de la bomba de 75%
(4) La capacidad instalada considera el consumo de la bomba de uso regular y el relevo
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

CONCLUSIONES

1. Se desarroll6 de manera exitosa la mejor propuesta de disefio conceptual de
proceso para una planta fraccionadora de hidrocarburos condesados asociados al
gas natural que se obtiene en el norte de México.

2. Se dieron a conocer las generalidades mas importantes de los hidrocarburos en
México, en términos de reservas y produccion. Asi mismo se presentaron las
generalidades mas significativas entorno a un centro procesador de gas natural y
condensados asociados, el esquema tipico de procesamiento que se encuentra a
nivel internacional, asi como el esquema tipico de procesamiento en México, las
plantas mas significativas y la infraestructura con la que el pais cuenta.

3. Se justificé el planteamiento de la propuesta de disefio de la planta fraccionadora
para una carga de condensados estabilizados en el Norte de México, a partir de la
necesidad de aprovechar dicha carga, la cual se obtiene como una mezcla de
corrientes de subproductos en las plantas criogénicas del CPG Burgos; los
condensados anteriormente se vendian como un subproducto con menor precio en
el mercado, con esta nueva planta se desea transformarlos en una gama de
productos con mayor valor agregado, como es el caso de los petroliferos.

4. Se desarroll6 la metodologia para la sintesis y disefio de proceso con el modelo de
cebolla, definiendo el fraccionamiento de los hidrocarburos condensados como la
parte mas critica del proceso.

5. Particularmente, se plantearon dos propuestas para el método corto a partir de
diferentes esquemas de fraccionamiento de condensados para una capacidad de
disefio de 18000 BPD; la primera con obtencién de turbosina (nafta, turbosina,
GOLP y GOP) y la segunda sin obtencién de turbosina (nafta, GOLP y GOP). Las
propuestas anteriores se evaluaron, siendo las variables mas determinantes el
namero de platos tedricos por fraccion y los rendimientos de cada uno de los
productos. Finalmente se seleccioné la segunda propuesta, debido a que se tenian
rendimientos similares de productos en ambas propuestas, pero con un menor
namero de etapas.

6. Definido el esquema de procesamiento, se plantearon dos propuestas para el disefio
riguroso de la torre fraccionadora de condensados, la primera contemplo el
agotamiento del GOLP y del GOP con vapor de agotamiento, mientras que la
segunda contempl6 el agotamiento del GOLP con un rehervidor y el GOP sin
agotamiento. Analizando las variables mencionadas en la seccién 2.5 y su efecto en
la calidad (especificaciones de corte de producto) y rendimientos de los productos,
indican que la propuesta que se adecua con mayor afinidad a los resultados del
método corto fue la propuesta con vapor de agotamiento.
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10.

La mejora de la propuesta de disefio riguroso con vapor de agotamiento permitio
definir los siguientes parametros:

Temperatura maxima a una baja presion, en la cual se puede mantener la carga de
condensados en fase liquida.

Fraccion de hidrocarburos vaporizados de la carga de condensados que se puede
enviar directamente a rectificacion en la torre fraccionadora sin pasar por un
calentador a fuego directo.

Se plantearon dos opciones de redes de intercambio térmico para la planta
fraccionadora, la primera utilizé el andlisis pinch para el disefio de la red de calor
por medio del método de malla, mientras que la segunda utilizé reglas heuristicas
que con el paso del tiempo se han adquirido en el disefio de procesos. Al comparar
los resultados de dichas propuestas, la primera cuenta con un menor nimero de
equipos de intercambio térmico con respecto a la segunda propuesta, sin embargo,
los requerimientos energéticos de servicios de calentamiento y enfriamiento de la
primera propuesta son superiores a los de la segunda propuesta, ademas que la
segunda propuesta contempla una mayor flexibilidad operativa, por lo que la red
propuesta con reglas heuristicas fue seleccionada.

Finalmente, con base en la sintesis del proceso se logré desarrollar el disefio
conceptual de proceso de la planta fraccionadora de condensados en un paquete
de disefio de proceso (PDP) que contiene los documentos claves de la ingenieria
de proceso, lo que permitiria continuar con las etapas complementarias de un
proyecto, como lo son la ingenieria de detalle y la ingenieria de procura y
construccion (IPC).

Todos los analisis de variables se realizaron con un simulador de procesos
comercial, una poderosa herramienta tecnolégica que disminuye los tiempos para
resolver el balance de materia y energia del proceso en estudio y permite que ese
mismo tiempo se utilice en el analisis de las variables criticas de proceso, es
importante resaltar que para su uso se debe tener amplio conocimiento de todos los
cursos clave de ingenieria quimica.
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UNIDADES

Volumen

e MMB = Millones de Barriles*

¢ MMMPC = Miles de Millones de Pies Cubicos*

¢ MMBPCE = Millones de Barriles de Petréleo Crudo Equivalente*
e m3=metros clbicos

e ft3 = pies cubicos

Nota: *Condiciones estandar, 15.6°Cy 14.7 psia
Flujo Volumétrico

e MBD = Miles de Barriles por dia*

e BPD = Barriles por dia*

e MMPCD = Millones de Pies Cubicos por dia*
e MPCD = Miles de Pies Cubicos por dia*

e m?3h = metros cubicos por hora

e ft3s = pies cubicos por segundo

Nota: *Condiciones estandar, 15.6°Cy 14.7 psia
Flujo Molar

e Kgmol/hr = kilomoles por hora
Flujo Mésico

e Kg/hr = kilogramos por hora
e TD =toneladas por dia

Temperatura

e °C = Grados Celsius
e °F = Grados Fahrenheit

Presion

e Kg/cm? = kilogramos fuerza por centimetro

e Kg/cm? (man) = kilogramos fuerza por centimetro cuadro manométricos
e Kg/cm? (abs) = kilogramos fuerza por centimetro cuadrado absolutos

e psi=libras por pulgada cuadrada

e psig = libras por pulgada cuadrada manométricas

e psia = libras por pulgada cuadrada absolutas

e MMkcal/hr = millones de kilocalorias por hora
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e Kcal/hr = kilocalorias por hora
Entalpia Masica

e kcal/kg = kilocalorias por kilogramo
Densidad

e kg/m? = kilogramo por metro cubico
e |b/ft3 = libra por pie cubico

Gravedad Especifica

e Adimensional
e °API = Grados API

Capacidad calorifica

e kcal/kg °C = kilocalorias por kilogramo grado Celsius
Conductividad térmica

e kcal/h m °C = kilocalorias por hora metro grado Celsius
Viscosidad

e cP = centipoise
e Pas =Pascal segundo

Tension Superficial
e Dina/cm = dina por centimetro
Longitud, diametro, nivel, carga hidraulica

e mm = milimetros
e M =metros

o ft=pies

e in =pulgadas

Potencial Hidraulica

e kW = kilowatt
e hp = caballos de fuerza

Tiempo

e min = minutos
e s =segundos
e hr=horas
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GLOSARIO

e API: American Petroleum Institute (Instituto Americano del Petréleo)

e ASTM: American Society of Testing Materials (Sociedad Americana de Pruebas de
Materiales)

e ATM: Atmosférico

e BHP: Break Horse Power (Potencia al Freno)

e Calor Latente: Calor necesario para cambia de fase

e Calor Sensible: Calor necesario para cambiar de temperatura sin cambiar de fase

e CNH: Comision Nacional de Hidrocarburos

e Condensados Amargos: Hidrocarburos asociados al gas natural con contenido alto de
azufre.

e Condensados Dulces: Hidrocarburos asociados al gas natural con bajo o nulo contenido de
azufre.

e Condensados: Conjunto de hidrocarburos asociados al gas natural en su mayoria contienen
una gran cantidad de hidrocarburos ligeros y una pequefia cantidad de hidrocarburos
pesados.

e CPG: Centro Procesador de Gas

e Cracking: Descomposicion térmica de los componentes del petréleo para formar coque

e Crudo Ligero: °API > 40°API

e Curva ASTM D1160: Curva de destilacion para fracciones pesadas de petréleo

e Curva ASTM D2887: Curva de destilacién simulada por cromatografia de gases

e Curva ASTM D86: Curva de destilacion para fracciones ligeras de petréleo

e Curva ASTM TBP: Curva de destilacion para petréleo crudo

e Especificaciones: Pardmetros que definen la calidad de los productos

e Gap: separacion entre fracciones de petréleo

e Gas Humedo: Gas de pozo que contiene metano, etano, propano y butano

e Gas Licuado de Petroleo: Gas compuesto principalmente por propanos y butanos

e Gas Natural: Gas principalmente compuesto de metano con una pureza superior al 90%.

e GCC: Gran Curva Compuesta

e GLP: Gas Licuado de Petroleo

e GOL: Gasoleo Ligero

e GOP: Gasoleo Pesado

e GS: Greyson Streed

e Heuristicas: Conjunto de conocimientos a partir de la experiencia del disefiador de procesos

e Hidrocarburos Condensados Estabilizados: Conjunto de hidrocarburo de composicion
guimica superior a los C5+.

e JetAly A: Tipos de Turbosinas Comerciales

e Kw: Constante de Watson

e L.B: Limite de Bateria

e Linea de Transferencia: Corriente que comunica al horno con la zona flash de la torre

e Liquido Saturado: El liquido se encuentra en su temperatura de burbuja

e Liquido Subenfriado: El liquido se encuentra por debajo de su punto de burbuja

e Método ASTM D4629: Prueba para el contenido de nitrégeno total en el crudo

e Método ASTM D4924: Prueba para determinar el contenido total de azufre en el crudo
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Método ASTM D7900: Prueba para determinar el contenido de componentes ligeros en el
crudo

Método ASTM D1298: Prueba para determinar gravedad especifica o densidad de petréleo
crudo

NPSH: Net Positive Suction Head (Cabeza Neta de Succion Positiva)

NRU: Unidad Recuperadora de Nitrdgeno

Overlap: traslape entre fracciones de petréleo

PA: Pumparound

PD: Pumpdown

PEMEX: Petréleos Mexicanos

PEP: PEMEX Exploracion y Produccion

Pinch: Punto de Pliegue para realizar la sintesis de una red de calor

Plato real: Etapa real de separacion menos eficiente que una etapa teérica.

Plato tedrico: Etapa tedrica de contacto Util de liquido-gas que se encuentran en equilibrio a
las presiones y temperaturas de trabajo.

PPM: Partes por millén

Proceso Criogénico: Proceso que involucra bajas temperaturas trabajo
Pseudocomponentes: Componentes calculados mediante la caracterizacion del crudo

PTB = Pounds per Thousand Barrels (libras de sal por cada mil barriles de crudo).
Rendimiento: Flujo Volumétrico de productos a condiciones estandar

TFE: Temperatura Final de Ebullicién

TIE: Temperatura Inicial de Ebullicion

Turbo-gasoleo ligero: Fraccion ligera compuesta por turbosina y gaséleo ligero
Turbo-quero-gaséleo ligero: Fraccion ligera compuesta por turbosina, querosina y gaséleo
ligero

Vapor Saturado: El vapor se encuentra en su punto de rocio

Vapor Sobrecalentado: El vapor se encuentra por encima de su punto de rocio

Zona de Agotamiento: Zona donde se eliminan los ligeros que contienen las fracciones
pesadas

Zona de Rectificacion: Zona donde se eliminan los pesados que contienen la fraccion ligera
Zona Flash: Zona donde la alimentacion de crudo se separa en dos fases
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ANALISIS DE LAS MUESTRAS ORIGINALES

Location Houslon, TX / AmSpec Houston - Lab (United States) Date Sampled 04713716
Job Type Submitted Sample Date Tested 04/14/16
Proguct Grade Naphtha \ Heavy Naphtha Version 1714 Apr 2016 19.46
Chent Reterence 142294

Sample Sample ID, Type & Description
120-18-05178-001 #1TE 202 @ 1310 12-4 Submitted Sampie
Method Test Min  Max Result Units
ASTM D189 Conradson Carbon Residue <001 Yewt
ASTM D1298 Densty. Relative Density, API Gravity by Hydrometer

API @60 °F 529

Density @ 15°C 7672 kg/m*
ASTM D1064 Wwater by Karl Fisher 43 ppm
ASTM D445 Kinematic Viscosity @68°F/20°C 1130 St
ASTM D445 Kinematic Viscosity @122°F/50°C 0.7952 cst
ASTM D97 Upper Pour Point -3 ‘C
ASTM D976 Calcutated Cetane Index 250
ASTM D4294 Total Sulfur Content 0.0272 S%wt
ASTM D3227 Mercaptan Sultur 70 ppm
ASTM D664 Acid Number <01 mg KOH/g
ATMO58 Chiofides, Organic <1 ppm
ASTMD1159M Bromine Number on 360 *C Cut 4.1 mg Br/100g
ASTMDS5191-13 DVPE @ 100F* (EPAEQ) 274 psi
ASTM D4629 Nitrogen 10.3 ppm

Figura 5. 1. Pruebas Originales a los Hidrocarburos Condensados 13-04-2016
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fracmcc)inal\c/ilc,))r(ico
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de Mé

WL B ey : : - . Page: 1
Injected On: 13-Apr-18, 19:00:16 by AS Procedure File: D7168-033016.pro

Drata File: OH{HEW\DMAW—H—I&\S:?&MWESGF

Bilank File: CAHPCHEMSDATAN-1 51 NBLK- H T, DVBLKIHT COF

Calib Filor  COMHPCHEM 3DAT A3 | SR T CRT-M ODF

Solvent Exclesions: Ming BageLine Zer: 0.00000
Quench Region- [0.078...0.302] Mins - GF: 1.930

Uncorr Total Sampla Area:  3.680E9

Corr Total Samgle Area: A.668IEQ

Start Of Materizl {ming): 0.008 End O1 Matarial [Pina): 23,272 Samgle Waight o) 0.2534
SOM Thrsh: {0.00001000%) EOM Threh: {0.00010000%) Solvant Weight (g): 4.8032
Material Searct Rectricted To: 29,000

Iaterial End Foread Ta: NO FORCE

Wamings: EQM Accuracy may be affected by BLEED at END OF RUN

100

S —

T T

,.;.:..mzazo:ﬂa4asdaio|

won BeE 5 ooy pep %O BP[F) %Of BR(F LOK BRI wON BR(E) %O BRF)

‘BP ., 9588 T '{qm.cc% I 3200% .. 217.64 48.00% ., 27010 G4.00% .. 327.06 80.00% ... 444,69 FRIEO0% .. 719,14
.00 ... 99,38 17.00% ... 172,34 33.00% ., 223,00 48.00% . Z72 54 66.00%, -.33’1-55[“,»""51 00 . .4534313 BT.00% .. TBO.42
2.00% ... 103,05 TB.O0% . 17041 04.00% . 224,41 50,00% ... 274,04 [ REa.00% . 341,56 82.00% .. 480,88 BR.00% _ 81180

-

300% 130,33 18.00% . 183,19 35.00% ... 228 M MEBH 00 L 2787 B7.00% .., 345,59 BLOD% 4767 99.00% ... 910,28
A00% . 14217 2000% _ 18590655 96,00% .., 228,00 S200% .. 27009 64.00% _. M5 6q B4.00% . 43569 FaP _1maso vynld
5.00% ... 14362 w1 P2t oo | 1ga.18 37.00% .. 234,10 S300% .. 283 55 60.00% . 36228 B5.00% ... 491.89 4 (5 4G
B.00% _. 145,89 2200% 191,72 36.00% ., 235 52 54000 ., 206.59 TO.00% ... 35987 4 \WBE00% ... 5077
7.00% ... 14880 20.00% _. 208.05 3900% .. 237,18 35.00% .. 26771 W] 0% 00% . 35957 B7.00% . 518,73
£.00% ... 152.38 24.00% ., 207.99 H0.00% ... 238,62 |y A58 00% _ 294 00 72.00% .. 38 A3 BEOO% .. 535,14
2.00% .. 15397 26.00% - 209.06G, 7 97.00% . 241 14 BT.00M% ... 300,78 FI00% .. 383 74 8300 ., 549 52 c
10.00% ... 154.28 15} 4%26.00% B=v-brd A200% .. 244G 58.00% ... 302,10 T4.00% 38745 90.00% .. 571,19 79445
11.00% ... 158,08 27.00% ... 210.25 43.00% . 25685 B9.00%. _, 300,87 FE00% .. 30729 24P g) now ke g
12.00% ... 158.51 2B.00% 2047 4.00% .. 25747 B0.00% ... 300,13 w97 %0.00% _ 408,05 92.00% .., €01.58
135.00% .., 16090 20.00% .. 21074 45.00% ., 268.51 mi‘m.n% e 14T FTOO0% .. 41010 93.00% . . 626,08
14.00% ... 162.02 00% . 2113391 b5 46,000 . 201,42 G2.00% |, 3788 TE00% _ 423 48 4.00% .. 65249
15.00% ... 16230 W By os, | 2450 ATO0% . 264,38 ERLO0 ., 324,67 TRON% ., 433,20 85.00% ... 6BA.96 )u!-""

Figura 5. 2. Curva de destilacién simulada ASTM D2887 original 13-04-2016
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Location: Hougion, TX f AmSpec Houston - Lak {United States) Date Sampled: 04r22E
Job Type: Submitted Sample Date Tested: OH2IS1E
Product Grade: MNaphtha \ Heavy Naphtha Version: 1425 Apr 2016 1527
Client Reference: 142204

Sampie Sample 1D, Type & Description
120-16-05658-009 SiT M% - NP3 Submittad Sample
Method Test Result Lnits
Uop4s Wax Content 08 masa’t
A5TM D189 Conradson Carbon Residue = 0.01 Hwl
ASTM D12GE Density, Relative Density, AP| Gravity by Hydrometer

AP Graviy 524 s

Density B2 kgim*
ASTM D437T Water Conient 22 ppm
ASTM D445 Kinemafic Viscosity @68°F/20°C 1139 cSt
A5TM Dads Kinematic Viscosity @122 F/S0°C 08183 £S5t
ICPME Iren 143 ppm
ICPM3 Sodium 02 PPm
ICEMES Mercurny .t ] ppb
ICFMS Arsenic 12 ppb
A5TM D97 Pour Paint =-33 “C
ASTM DATAT Cetane Index, Method A 0
ASTM D4254 Total Sulfur Content 0.0118 “wi
JOP153 Hydrogen SuMmoes <1 PO
ASTM D3227 Mercaptan Sulfur =3 ppm
A5TM DaG4 Acid Mumber =01 mg KOH'g
ATM 058 Qrganic Chiandes < ppm
ASTM D115D Bromine Mumber 02 gBriig
ASTM D3191-12 DVPE @ 100F° (EPA EQ) 222 psi
A5TM Da62Y Witragen 112 ppm
ASTM DSTDEM Hydrogen Sulfide Contant @ 77 *F =5 ppm v

Figura 5. 3. Pruebas Originales a los Hidrocarburos Condensados 25-04-2016

223
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: e
Injected On: 25-Apr-18, 07:18:45 by AG

Data File:  CIHPCHEMEADATAWAZS1BB1120-16,00020- L B.COF

Blank Flla:  CoHPCHEMDATAW 201 GCBLANKE DABLANK 3. COF
Calib Filg:  CHPCHEMUMDATAY 381 SAPCLY. DFOLY.COF

Solvent Exclusions: Mins Baseling Zero: 1198.58985
Queneh Region: [0.598...0.000] Mins - QF; 1.930

Uncorr Total Sample Area:  1.2258E8
Corr Total Sample Area: 1.24714E8

Start Of Materlal {mins): 0.180 End Of Material (mins): 18,117

) Sample Weight (g): 0.7234
SOM Thrsh:  (0,01000000%) EQM Thrsh: (0,01000000%)

Schent Weight () 10.0213

Material Searon Restricted To: 28,722
Material End Forced To: NO FORCE
Warnings: EOM Accuracy may be affacted by BLEED at END OF RUN

TP R————

AR e e S — T TS ——

IBP ... 130.87 . 32.00% 84.00% .. 334 .,
1.00% ... 145,04 17.00% ... 20644 33,00 .., 2BaE2 48,00% ... 278,66 G5.00% ... 339,39 31.00% .. 454.21 47.00% . T35.91
2.00% .. 150.09 10.00% ... 207 81 4.00% . 23585 S0.00% ... 279.50 6.00% .. 343,65 82,00% .., 482,13 96 0C% .., 78169

3.00% ... 152.61 10.00% ... 20019 35.00% ... 236,32 51.00% ... 28369 BT.00% ... 384,79 B200% .. 476.28 25.00% ... 33811
4.00% ... 156504 20.00% ... 208.76 AB00Y% . 297.42 §2.00% .., 288,22 88,008 ... 360,17 B4,00% .., 486,45 FBP .., £98.42
5.00% ... 16041 21.00% ... 21021 37.00% .., 23856 53.00% ... 28755 0.00% ... 35584 85.00% ... 490.26

8.00% ... 161,84 2200% ... 21082 3B.00% . 240,67 §4.00% .., 280,02 70,008 ... 366,65 86,004 ... 507.25

F.O0% 170,60 29.00% ... 290.87 38.00% ... 244.10 S5.00% ... 207.67 T1.00% . 272,60 A7.00% ... 518.62
B.00% ... 172142 24.00% ... 211.27 40.00% ... 25219 53,00% .., 301,68 T2.00% ., 383,08 28.00% ... 531.31
£.00% .. 1722T 25.00% ... 211,96 41,00% ... 25715 57.00% ... 30240 T3.00% ... 384,58 29.00% ... 548,10
10.00% .. 173.78 26.00% . 21174 42.00% . 258,18 54.00% .. 30367 74.00% ... 360,82 20.00% ., 564,05
11.00% . 180.41 27.00% ... 212.25 43.00% ... 230,20 58.00% ... 308.17 75.00% ... 402,22 S1.00% ... 576.75
12,00% .. 183.28 28.00% ... 218.83 44.00% . 23324 60.00% .. 31550 76.00% ... 411.97 S2.00% ... 599,00
13,00% ... 186.08 24.00% ... 22415 45.00% ... 255.44 61.00% ... 31985 TT.00% ... 420.08 £3.00% ... 619.80
14.00% ., 18841 30.00%... 22765 45.00% ... 270,36 G2.00% ... 32412 TRO0% . 425,089 ©,00% .., 644 41
15.00% ... 189.45 31.00% .. 22835 47.00% .. 27507 &5.00% ... 32808 TAO00 .. 43743 B8,00% ... 671.88

Figura 5. 4.Curva de destilacion simulada ASTM D2887 original 25-04-2016
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Propuesta de disefio conceptual de proceso para una planta fraccionadora de
condensados asociados al gas natural que se obtiene en el Norte de México

N -

MEMORIAS DE CALCULO
MEMORIAS DE CALCULO DE LA TORRE ATMOSFERICA
Diametro de la torre

Para el dimensionamiento de la torre se utilizé una herramienta del simulador que permite
realizar andlisis hidraulico de la torre, para poder realizar dicho andlisis se tomaron en
cuenta las siguientes consideraciones:

o System Factor = 0.85 (Recomendado para destilacién atmosférica)
¢ Flooding Factor: 65%

El primer parametro define la tendencia al espumado de 0 a 1, donde cero es un sistema
bastante espumante y 1 es un sistema que no genera espuma.

El segundo pardmetro define la inundacién en los platos dentro de un rango del 20% al
80%, donde 20% es el limite critico de baja flujo de liquido, el cual si se sobrepasa se corre
el riesgo de secar el plato, afectar la transferencia de masa y poner en riesgo la operacion
de la planta.

Por otra parte, el 80%, el limite critico superior inundaria la torre lo cual también pone el
riesgo la operacién de la planta. Para que el disefio de la torre sea el mejor se debe tener
un factor de inundacion que permita la operacion de la planta en su baja, normal y maxima
capacidad, los mejores resultados considerando el System factor de 0.85 son:

CRES WEIR DOWNCOMER.
TRAY VAPOR LIQUID VLOAD DIAM FF DROP RATE BACEKUE, PCT
CFS M3/5 CFS MM EG/CM2 CM3/8/MM TEAY SPACING
2 143.9% 0.0077¢ 13.295% 25%1.0 4.9 0.006 2.253 24 .04
3 140.5 0.00730 13.04 2591.0 63.5 0.005 2.130 24.31
4 136.9 0.00653 12.71 25%1.0 61.5 0.005 1.923 23.52
5 130.5 0.00367 11.82 25%1.0 55.9 0.005 1.125 21.16
) i08.8 0.05707 10.12 25%1.0 74.¢ 0.007 13.66¢6 37.33
7 86.8 0.05%03 B.62 259%1.0 &7.0 0.006 14.068 35.60
2 82.3 0.00412 8.11 25%1.0 43.7 0.004 1.244 25.21
9 80.5% 0.00384 8.00 25%1.0 43.0 0.004 1.163 25.0¢6
10 78.8 0.00295 7.74 259%1.0 41.1 0.004 0.911 24.52
11 12.3 0.02080 0.79 1067.0 75.7 0.007 21.102 52.82
1z 11.0 0.0202% 0.5 10e7.0 &5.3 0.007 20.703 51.10
13 9.4 0.01930 0.31 10e7.0 51.2 0.006 19.524 44,5954

Figura 6. 1. Hidraulica de la torre atmosférica

La torre atmosférica tendra dos diametros:

e Diametro superior: 2591 mm
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e Diametro inferior: 1067 mm
Etapas teoricas en platos reales

Para realizar la transformacion se consideraron las siguientes eficiencias:

Tabla 6. 1. Eficiencia Tipica de platos en torres atmosféricas (Chang, Liu, & Pashinkati, 2012)

Eficiencia de
Platos

Seccion

Nafta 60%

Gasoleo Ligero 60%

Fin de Seccidn Diésel-

0,

Inicio Zona Flash 40%

Zona Flash 40%
Agotamiento d

gotamiento de 259%

Residuo (GOP)

Etapas Teoricas
n

.Platos Reales = Ecuacion Al.

e Dodnde: n es eficiencia del plato
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Tabla 6. 2.Equivalencia de etapas en la torre atmosférica

Plato Tedrico

Plato Tedrico . Platos Reales Seccion
Simulador
Condensador 1 - Condensacion
1 2 1
2 3 2,3
Nafta
3 4 4,5
4 5 6,7
5 6 8 o
6 = 9.10 Gasol.eo Lllgero
Primario
7 8 11,12
8 9 13,14 Fin de Seccion
GOLP-Inicio
Zona Flash
9 10 15, 16,17
10 11 18, 19, 20 Zona Flash
11 12 21,22,23,24 Agotamiento
12 13 25,26,27, 28 (GoP)
Célculo del Area de la torre
D? .,
Ar = nT Ecuacion A2.
Doénde:
e Aresel areade latorre (m?)
e TT €s la constante
e D es diametro superior de la torre (m)
Célculo del Volumen del plato chimenea
VPCH = QGOL * 9R Ecuacion A3.

Dénde:

e Vpcy s el volumen del plato chimenea (m?3)

e QcoLes el flujo volumeétrico a P y T. de trabajo de la extraccion de gaséleo ligero
(m3/h)

e Ores el tiempo de residencia en el plato chimenea (3 min)
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Célculo del Volumen del fondo de la torre

'VFT = QGOP * OR Ecuacién A4
Donde:

e Vet es el volumen del fondo de la torre (m®)
e Qgcore€s el flujo volumétrico a P y T. de trabajo de gaséleo pesado (m3/h)
e Og es el tiempo de residencia en el fondo de la torre (5 min)

Céalculo del Nivel Maximo Plato Chimenea

At )
Nyiy = — Ecuacion A5
MAX = 0

Dénde:

¢ Nuax es el nivel maximo del volumen del plato chimenea (m)
e Aresel areade latorre (m?)
e Vpch es el volumen del plato chimenea (m?)

Céalculo del Nivel Maximo del fondo de la torre

AT

N. i, =L
MAX = 3

Ecuacion A6

Dénde:

o Numax es el nivel maximo del volumen de fondo de la torre (m)
e Aresel areade latorre (m?)
e Vpp es el volumen del fondo de la torre (m?)

Calculo de Alarmas de Nivel y Nivel Normal
Alarma por Bajo Nivel

Ay = (Npyax — Nugn) * 0.25 + Nyn Ecuacion A7
Donde:

e Agn es la alarma por bajo nivel (mm)
¢ Nuax es el nivel maximo (mm)
e Nwn es el nivel minimo (153 mm)
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Alarma por Alto Nivel
Aay = (Npix — Nuaw) * 0.8 + Nypy Ecuacion A8
Donde:

e Aan es la alarma por alto nivel (mm)
¢ Nwax es el nivel maximo (mm)
¢ Nwmin es el nivel minimo (153 mm)

Nivel Normal

NNOR = (NMAX — NMIN) * (0.6 + NMIN Ecuacion A9
Donde:

¢ Nnor €S el nivel normal (mm)
¢ Nmax es el nivel maximo (mm)
e Nwn es el nivel minimo (153 mm)

Célculo de Longitud Tangente-Tangente del domo a los fondos de la torre
Para calcular la Lty se sumaron los siguientes parametros:

¢ Distancia entre domo y primer plato de la columna 1067mm (3 %% ft)

e Espaciamiento entre platos de 610 mm (2ft) del plato 1 al 7

e Por alimentaciones, espaciamiento de 914 mm (3 ft) del plato 7 al 9

e Espaciamiento del plato 9 al 10 de 610mm (2ft)

e Espaciamiento del plato 10 a las falsas bajantes del plato chimenea de 762 mm (2
Y ft)

e Espaciamiento de las falsa bajantes 153 mm (¥ ft) al plato chimenea mas la altura
maxima del plato chimenea 810 mm

e Espaciamiento entre el fondo del plato chimenea y el plato 11 914 mm (3 ft)

e Espaciamiento entre platos de 457 mm (1 % ft) del plato 11 al 17

e Espaciamiento en la zona de transicion de didmetro 1067 mm (3 ¥ ft)

e Espaciamiento entre platos de 457 mm (1 % ft) del plato 18 al 28

e Espaciamiento entre el plato 28 y el nivel maximo del volumen del fondo de la torre
de 1067 mm (3 ¥ ft)

¢ Nivel maximo del volumen del fondo de la torre de 1251 mm
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MEMORIAS DE CALCULO DEL AGOTADOR LATERAL

Para el dimensionamiento del agotador se siguié el mismo procedimiento que para el
célculo de la torre atmosférica:

e System Factor = 0.85
¢ Flooding Factor: 65%

PRES WEIR DOWNCOMER
TRAY VAPOR LIQUID VLOAD DIAM FF DROP RATE BACKUP, PCT
CFS M3/5 CFS MM EG/CM2 CM3/S/MM TRAY SPACING
1 17.8 0.00968 1.12 514.0 71.9 0.007 13.003 33.94
2 17.8 0.00808 0.59 914.0 45.8 0.005 11.417 27.90

Figura 6. 2. Hidraulica del Agotador Lateral de Gasoleo Ligero

e Diadmetro del agotador: 914 mm

Tabla 6. 3..Eficiencia Tipica de platos en agotadores lateral con vapor de agotamiento (Chang, Liu, &
Pashinkati, 2012)

Eficiencia de

Seccion
Platos

Agotador Lateral 33%

Tabla 6. 4.Equivalencias de etapas en el agotador lateral

Plato Teorico

Plato Tedrico R Platos Reales Seccién
Simulador
13 1/14 1,23 Agotamiento
14 2/15 4,5,6 (GOLP)

Calculo del Area del agotador

DZ
Ay = = Ecuacion A10.
4

Dénde:

e Ases el &rea del agotador (m?)
e T es la constante
e D es el diametro del agotador (m)
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Célculo del Volumen del fondo del agotador

Vea = QoL prop * Or Ecuacion A1l
Dénde:

e Vea es el volumen en el fondo del agotador (m?)

e  QcoL rrop €s el flujo volumétrico a P y T. de trabajo de gaséleo ligero producto
(m3/h)

e ©Ores el tiempo de residencia en el fondo del agotador (5 min)

Célculo del Nivel Maximo del fondo del agotador

A

Nyix = ﬁ Ecuacion A12

Dénde:

¢ Nwmax es el nivel maximo del volumen de fondo del agotador (m)
e Ajes el area del agotador (m?)
e Vga es el volumen del fondo del agotador (m?)

Célculo de Alarmas de Nivel y Nivel Normal

*Como en la torre atmosférica

Célculo de Longitud Tangente-Tangente del domo a los fondos del agotador
Para calcular la Lty se sumaron los siguientes parametros:

e Distancia entre domo y primer plato de la columna 1067mm (3 ¥ ft)

e Espaciamiento entre platos de 610 mm (2ft) del plato 1 al 6

e Distancia entre el plato 6 y el nivel maximo de volumen del fondo del agotador
1067mm (3 ¥ ft)

e Nivel méximo del volumen del fondo de la torre de 3846 mm

MEMORIAS DE CALCULO RECIPIENTES

Para el dimensionamiento de los recipientes se utilizé la metodologia de disefio que sugiere
(Svrcek & Monnery, Design Two Phase Separators Within the Right Limits, 1993) y (Svrcek
& Monnery, Succesfully Specify Three Phase Separators, 1994) en 2 articulos de la
Chemical Enginnering Progress.

MEMORIAS DE CALCULO DE BOQUILLAS DE RECIPIENTES

La metodologia para el calculo de lineas para fluidos incompresibles utiliza la siguiente
ecuacion (Requena & Rodriguez, 2006):
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0.5
D= [0.0509 * K] Ecuacion A13
pV

Datos requeridos:

o D =diametro (in)

e W = Flujo mésico (Ib/hr)

e p = Densidad del liquido a P y T. (Ib/ft)

o V = Velocidad recomendada (ft/s) (Agua e Hidrocarburos 10 ft/s)

Con base en el diametro calculado seleccionar un didmetro comercial de (Crane, 1989),
tomar el diametro interno del diametro seleccionado y recalcular la velocidad del fluido con
la siguiente ecuacion:

Q

STITE Ecuacién Al4

VREAL = 183.3 *

Dénde:

e D =diametro interno (in)
e Q = Flujo volumétricoa Py T. (ft%/s)
e V = Velocidad real (ft/s)

Sila V real = V recomendada, la seleccion del diametro comercial es la correcta si no volver
a calcular con otro diametro comercial.

La metodologia para el célculo de lineas para fluidos compresibles utiliza la siguiente
ecuacion:

80 .,
Vess = — Ecuacion A15
GAS pcast/?

Dénde:

e pcas = Densidad delgas a Py T. (Ib/ft3)
o Veas = Velocidad del gas (ft/s), maxima permisible 200 ft/s

4+ QgAs 0.5 L.
D = [—] Ecuacion A16
nt*VGas

Dénde:

e Qcas = Flujo volumétrico de la fase gasa P y T. (ft®/s)
e Vgas = Velocidad del gas (ft/s)
e D = diametro (ft)

Con base en el diametro calculado seleccionar un diametro comercial de (Crane, 1989).
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MEMORIAS DE CALCULO DE BOMBAS

El calculo de la presion de descarga en general para las bombas de la planta fraccionadora
es el siguiente:

PDESCARGA = PENTREGA + APZ + APV + API.C. + APT.R. + APP.F. Ecuacion A17
Donde:

e Poescarea = Presion de descarga de la bomba (kg/cm? man)

e Pentreca = Presion de entrega final (kg/cm? man)

e APz = Caida de Presion estatica (kg/cm?)

e APy = Caida de Presion por valvula de control (tipica de 1.5 kg/cm?)

e AP,c. = Caida de Presion por cada intercambiador de calor (tipica de 0.7 kg/cm?)

e AP+ = Caida de Presién por tramo recto (considerando 100ft de tramo recto para
el flujo volumétrico transportado, leer de Crane) (kg/cm?)

e APpr = Caida de Presion por perdidas por friccion

El calculo de la caida de presion estética es el siguiente:

APZ _ AZxp

= — Ecuacion A18
144%14.22

APz = Caida de Presion estéatica (kg/cm?)
e p = Densidad del liquido a P y T. (Ib/ft®)

El célculo de la presion de succion en general para las bombas de la planta fraccionadora
es el siguiente:

Psyccion = Poricen £ APz — APr g + APp g Ecuacion A19

Dénde:

e Psuccion = Presion de succién de la bomba (kg/cm? man)

e Poricen = Presion de origen del fluido (kg/cm? man)

e APz = Caida de Presion estatica (kg/cm?) (+) si la bomba se encuentra
succionando de un recipiente, (-) si la bomba se encuentra succionando de una
fosa o deposito

e APrr = Caida de Presién por tramo recto (considerando 50 ft de tramo recto para
el flujo volumétrico transportado, leer de Crane) (kg/cm?)

e APpr = Caida de Presion por perdidas por friccion
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El calculo del AP de la bomba es el siguiente:

Ecuacion A20 APgompa = Ppescarca — Psuccion

Dénde:

e APsomea = Presion diferencial en la bomba (kg/cm?)
e Poescarca = Presion de descarga de la bomba (kg/cm? man)
e Psuccion = Presion de succion de la bomba (kg/cm? man)

El calculo de la cabeza de la bomba es el siguiente:

APgoypa*14.22%2.31

Ecuacion A21 Hgompa =

G.E.
Donde:

e Heomsa = Presion diferencial en la bomba (ft)

e APsowmsa = Presion diferencial en la bomba (kg/cm?)

¢ G.E = Gravedad Especifica
El célculo de la potencia hidraulica de la bomba:

L AP ¥14.22+
Ecuacion A22 PHiDRAULICA = %*UQ

e Puiprautica = Potencia hidraulica de la bomba (HP)
e APgomsa = Presion diferencial en la bomba (kg/cm?)
e Q =Flujo volumétricoa Py T. (GPM)

El calculo de la potencia hidraulica de la NPSH Disponible:

i P <u—P ¥14.22%2.31
Ecuacion A23 NPSH pisponibie = (Psuccron VZ}I;?R) +Z

e NPSHpisronisLe = Cabeza Neta de Succidn Positiva (ft)

e Psuccion = Presion de succion de la bomba (kg/cm? abs)

e Puyaror = Presion de vapor del fluido a transportar (kg/cm? abs)

e G.E = Gravedad Especifica

e Z = Distancia del nivel del liquido del sitio de succion a la linea centra de la bomba

(fo)
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CRITERIOS PARA LA CIRCULACION DEL FLUIDO CALIENTE Y DEL FLUIDO
FRIO EN UN INTERCAMBIADOR DE CALOR

Tabla 6. 5. Seleccion de circulacion de los flujos en un intercambiador de calor (NPTEL- Chemical
Engineering, s.f.)

Servicio Lado Coraza Lado Tubos

Fluido muy viscoso X

Menor Flujo y propiedades similares X

Fluido corrosivo / material de aleacion

Fluido sucio / incrustante

Fluido de alta temperatura

Fluido de alta presién

X | X [ X[ X |[X

Alta caida de presion permisible

Cambio de fase excepto vapor X

Agua de Enfriamiento / Agua de Mar X

Tabla 6. 6. Factores de Ensuciamiento para los fluidos de proceso (NPTEL- Chemical Engineering, s.f.)

Factor de Ensuciamiento

Fluido (h m2°C / keal)
Condensados 0.0004
Vapores de domo 0.0002
de torre de crudo
GOLP 0.0004
GOP 0.001
Agua de

. 2
Enfriamiento 0.000

MEMORIAS DE CALCULO DE SERVICIOS AUXILARES

La carga térmica de enfriamiento o calentamiento es igual a la carga térmica del servicio
auxiliar como se muestra en el siguiente balance:

Qrr = Q54 Ecuacién A24

e Qrr = Carga térmica requerida (10°kcal/hr)
e Qsa = Carga térmica servicio auxiliar (10° kcal/hr)
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Agua de Enfriamiento

El calculo del servicio de agua de enfriamiento se efectu6 de la siguiente manera:

= __° Ecuacion A25

M
AE. Cp(Tae~TR)

e Q = Calor que se debe retirar (10° kcal/hr)

o Mak. = Flujo Masico de Agua de Enfriamiento (kg/hr)

e Tae = Temperatura de Agua de Enfriamiento (32°C)

e Tgr = Temperatura de Retorno (42°C)

e Cp = Capacidad Calorifica a T prom. = 38°C (0.999 kcal/kg °C)

El calculo del servicio de gas combustible se efectud de la siguiente manera:

Q

———— Ecuacion A26
PLCGnN.M

Fen =
e Q = Calor que se debe suministrar (108 kcal/hr)
e Fcen = Flujo Volumétrico Estandar de Gas Natural (m? std/hr)
e P.C.gn. = Poder Calorifico del Gas Natural del noreste de México (9661kcal/m?)
e n = Eficiencia de combustion (70%)

El célculo del servicio de energia eléctrica para las bombas se efectud al calcular la potencia
hidraulica de las bombas. Mientras que el requerimiento aproximado de energia eléctrica
de los aeroenfriadores se calcula de la siguiente manera:

Tabla 6. 7.Potencia Requerida de un aeroenfriador en funcién de su carga térmica

MMBTU/hr  HP/(MMBTU/hr)

0al0 6.69
10a50 5.16
50aX 3.1

La generacion de vapor saturado es necesaria debido a que se necesitan 1400kg/hr en el
agotador de diésel y 800kg/hr en la torre atmosférica, el cual se sobrecaliente con los gases
de combustién del horno.
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Figura 6. 3. Esquema Completo de Simulacion de la planta fraccionadora
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