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INTRODUCCION



INTRODUCCION

1.1 ANTECEDENTES.

En la Industria Petrogquimica, el Gas Natural, tiene un papel muy
impeortante, debido a que da origen a distintos productos, tales
come el metanc, etaneo, prepano, etc,, En términos generales el
procesamiento del Gas Natural €se inicia en las Plantas
Endulzadoras de Gas que tlienen come objeto eliminar los
componentes Acidos del gas amargo, biéxido de carbono y acido
sulfhidrico principalmente. Posteriormente el gas dulce se
procesa en las Plantas Recuperadoras de Etano y Licuables, para
ocbtener los licuables criogénicos, los cuale:s son enviades a las
Plantas Tratadoras v Fraccionadoras de Hidrocarburos,
obteniéndose el Gas Licuado a presidn entre otros productos.

Como una excepcidn a lo anterior, en algunos casos, cuando el
contenido de bidxide de carbono y acido sulfhidrico en la
corriente de alimentacidn de Gas Natural es muy bajo, la etapa
de endulzamiento de dicho gas ge efectuari después de procecarese
er la Planta Recuperadora de Etano y Licuables.

Una de las etapas mis importantes en el procesamiento del Gas
Natural ez el proceso de Recuperacicdn de Etano y lLicuables, su
importancia surge a raiz de la demanda a nivel industrial del
etano y el propano principalmente, ios cuales son utilizados
ampliamente en la Industria Pelroquimica como materias primas
susceptibles de posterfores transformacicnes. Debido a esto,
desde ol disefo de la primera Planta Cricgénica, nuevas técnlicas
de disefio han evolucionado dando una respuesta a la demanda que
existe en cuanto a altos niveles de recuperaciédn de etano y
Propanc con menores inverstones de capital y minimizacioén de los
requerimientos de energia.



Actualmente  en nuestro pais, la mayor parte de las Plantas
Recuperadoras de Etans ¥y Licuables (Zona surested operan
mediante un proceso eriogénico, utilizando tecnologias de la
década de los 70's, por lo cual surge la necesidad de
modernizacidn de estas plantas,

1.2 OBIETIVOS

En aste trabajo se propone una ocptimizacién energética,
principalmente, para la Planta Recuperadora de Etano y Licuables
IXI del Complejo Petroquimico Tabasco I; que minimiza los costos
de inversidn y de operacién. Los objetivos fijados para llevar
acabo la optimizacidn son los siguientes:

1. Hacer una revisidn de los criterios de disefio de la
Planta Recuperadora de Etano Yy Licuables III del
Complejo Petroquimico Tabasco I C(PEMEXD.

2. Elaborar un anilisis de factibilidad téenico-econémico
para la optimizacién del Proceso Criogénico de la Flanta
Recuperadora de Etano ¥y Licuables IIIX, ‘

3. Recomendaciones para la optimizacidn de los procesos que
actualmente se operan en el Sistema de Refinacidn y
Petroquimica de Petroleos Mexicanos.

Para llevar acabo los objetives propuestos en el estudio, el
trabajo £e desarroll® de la sigulente manera:



CAPITULO IT
Se establece de manera genaral las operaciones basicas de un
Proceso Criogénico para la recuperacien de etano y licuables:

deshidratacisn, enfriamiento, fracclonamiento y recompresion del
gas residual.

CAPITULO III
Se hace la descripcién del proceso de la Planta Recuperadora de
Etano y Licuables III del Complejo Petroquimieq Tabaseo I, ast

coms t.amblén se muestra el Diagrama de Flujo de Proceso de dicha
planta.

CAPITULO IV

Se formula la funcidén objetivo y el algoritmo de optimizacidn
para lo cual se anailiza del proceso existente y se proponen
condiclones éptimas de cperacidn Ctemperatura y presidnd en caso
necesario, para cada unco de los equipos; auxiliindose del
simul ador de procezos SIMPROC; para ello en primer lugar se hace
un estudioc del sistema de separacidn y posteriormente se realiza
la sintesis del sistema de transferencia de calor, mediante en
reglas heuristicas.

CAPITULO V

De acuerdo a los resultados obtenidos en @l capitulo anterior,
se establece la descripcién del proceso y el Diagrama de Flujo
de Proceso qua involucra los cambios propuestos en la
optimizacidn del proceso, elaborande el Balance de Materia y
Energia utilizando el simulador de procesos SIMPROC.

Con resultades obtenideos en el Balance de Materia y Energla se
realiza al disefio preliminar de los equipos, Torre
Desmetanizadoda, Cambiadores de calor, Expansaores, Comprescres,
Bombas, Tandques de Balance y Tanques Separadores. La Torre
Desmetanizadora se dimenstond utilizando un paquete de
computadera, PLATIMP, en donde se calcula el disefo hidraulico
para platos tipo valvula. Los Taques de Balance y Separadores
Liquido - Vapor =se disgefian fijando un LD recomendado.



Finalmente =e caleculan los requerimlientos de servicios
auxiliares como refrigerante, agua de enfriamiento, agentes

quimicos, gas combustible y vapor motriz,

CAPITULC VI

Se weastablece un analisis técnico-econdmico, comparando el
proceso actual y el proceso propueste, para analizar la
factibllidad de 1la optimizacisén de la Flanta Recuperadora de
Etane y Licuables III.

APENDILCE
Dentro del apéndice se describe de manera breve los fundamentos

de cada uno de los programas computacicnales ompleados en este
trabajo.
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GENERALIDADES DEL PROCESO CRIOGENICO PARA LA
RECUPERACION DE ETANO Y LICUABLES



GENERALIDADES DEL PROCESO CRIOGENICO PARA LA RECUPERACION
- DE ETANO Y LICUABLES

+

f.a manera mas practica y éomﬂnmente empleada a nivel industrial
para llevar acabo la separacién del metano del reste de los
hidrocarburos mas pesadosx, en corrientes gaseosas;
principalmente Gas Natural, aunque también se pueden procesar
gases de refinerifia; es mediante Procesos Criogénicos, en donde
diche proceso permite recuperaciones de etano del 85%, de
propanc normalmente del 80% y de butanos y mis pesados casi del
100%.

Un proceso convencional congta principalmente de las
sigulentes operaciones basicas: deshidratacion, enfriamiento,
fraccionamiento y recompresion del Gas Residual.

2.1 PREPARACION DE CARGA:

Las ecspecificaciones de la carga se obtienen mediante un
tratamiento preliminar, que involucra una separacisn adecuada de
los liquidos y sdélidos, asi como la eliminaciédn casi completa de
bioxido de carbono, acido sulfhidrico y agua. Considerando que
@l acido sulfhidrico y el bidxido de carbeno han side removidos
previamente, el problema se enfoca a separar liquidos y s&lidoes.

En la tabla 2.1 se nmuestiran algunas propiedades fisicas y
termodinAmicas de los componentes principales gque forman la
corriente de carga, es decir del gas natural.

Si se tLiene conocimiento de gque la corriente de alimentaclion
arrastra sgélides, lo mis conveniente es utilizar un filtre,
adecuadc también por la presencia de liquido en la carga.
Algunas plantas cuentan con dos tanques que separan liquidos
existentes en la corriente de alimentacién concclidas como
tanques de chogue. El agua que fluye con el gas en estade vaper
puede ser eliminada mediante deshidratacien de lecho fijo.



TABLA 2.1 PROPIEDADES FISICAS Y TERMODINAMICAS
DE LOS PRONCIPALES COMPONENTES DEL GAS NATURAL

{CONDICIONES ESTANDAR}
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El gas de alimentacidén se enfria con agua hasta la temperatura
de deshidratacién Ccorrespondiente al puntio de rociod y entra a
un separador donde se elimina el agua condensada.

2.2 DESHIDRATACION:

El requerimiento primario de la unidad de deshidratacién es la
produccion continua de gas con puntes de reocio suficientemente
bajos para evitar problemas de congelamiento © de formacion de
hidratos. Un nivel aceptable de agua para evitar estos problemas
es de 0.1 ppm. Un lecho sélido a base de mallas moleculares
puede satisfacer este requerimiento.

El =istema de regeneracldén cuenta con un calentador de gacs de
regeneracion y el tanque separador de gas. Es necesarioc un
enfriador si el gas se va a utllizar para enfriamiento y no se
encuentra a la temperatura adecuada.

2.3 ENFRIAMIENTO:

Todos los procesos a baja temperatura se aplican a la separacién
de gases o a la licuefaccidn de productos que sa van a
almacenar. La clave de la refrigeracion en estos procesos es el
turboexpansor.

El turboexpansor para pracesos criogénicos generalmente es una
turbina de flujo radial, diseffada para un maximo de eficiencia
posible, segin los requerimientos causados por las bajas
temperaturas.



La operacién del turboexpansor es relativamente simple,
requiriendo principalmente de la observacién de las condicicnes
del sistema de lubricacidn, del flujo de gas de selloc y su
presién, as!{ como del sistema de igualacidn de presién a través
del crificic de rueda.

2.4 FRACCIONAMIENTO:

Las Plantas Criocgénicas cuentan con una torre desmetanizadora y
en algunas ocasicnes también de una desetanizadora.

La funcidn principal de esta torre es la de separar el metanc
del resto de los hidrocarburos que componen las corrientes de
alimentaction, para obtener come productes finales, gas residual
y licuables. Una de las caracteristicas de las Plantas
Criogénicas es la carencia de reflujo externo. Este reflujo
puede existir cuando se desean mejores recuperaciones en la
torre, sin embargo los costos de operacidn se incrementan
demasiado por la necesidad de obtener mis bajas temperaturas
para la creaciédn de reflujo, ademis de que se requiere mis
equipa. De hecho se considera que el liquido proveniente de la
descarga del turboexpansor y dque se alimenta en la parte
suparicr de la torre desmetanizadora actua com;z reflujo de la
torre.

2.5 RECOMPRESION DEL GAS RESIDUAL:

La mayoria de las Plantas Criogénicas de Recuperacidén de
Licuables entrega al gas residual a una presién igual o mayor
que la presidn que tiene el gas de carga a la planta. Esto es
con el objeto de enviar el gas residual al gasoducto, y de
esta manera ser usado como combustible, es decir la recuperacidén
de licuables requiere de un consumo de energia que se traduce en
caida de presion del gas a través de la planta, por lo gue es
necesario reintegrar la presién a este gas. A esta operacidn se
le llama recompresién del gas residual y generalmente es llevado
a cabo mediante el usc de compresores centrifugos. La
recompresién del gas residual se puede iniciar con el compresor



acoplado al turbecexpansor y terminar en el comunmente 1llamado
comprezor del gas residual. La presién final del gas dependera
de las condiciones de presidn del gasoducto o del sistema del
gas combustible a2 que se envie dicho gas. Cuando el gas residual
es enviado a una red de gas de baja presidén, no se requiere su
recompresién y da lugar a un disefio mas econdmico,



CAPITULO TI11

DESCRIPCION DEL PROCESO DE LA PLANTA RECUPERADORA
DE ETANO Y LICUALBES III DEL COMPLEJO PETROQUIMICO TABASCO I



DESCRIPCION DE PROCESO

La Planta Recuperadora de Etano y Licuables esta disefiada para
procesar 14.15 MMMCSD (500 MMPCSD) de gas dulce medidos a 20°c
ces®Fd y 1 Kg/:mzabs Cid.22 1lbrsin®absd, proveniente de las
Plantas de Tratamiento.

El preoceso que e emplea es de tipo criogénico y consta de los
siguientes secclones: preenfriamiento, deshidratacién,
enfriamiento, desmetanizacidén ¥y recompresitdn del gas residual.
Ademas cuenta con una seccidn de refrigeracién auxiliar y de
almacenamiento de ljicuables. Se obtienen como productos
principales gas residual y etano e hidrocarburcs mas pesados.

A continuacién se describe la operacién normal de las secciones
mencionadas Ca excepcidén del Sistema de Refrigeracidn y
Almacenamiento de Licuables), segun el Diagrama de Flujo de
Procesc de la Planta Reduperadora de Etano y Licuables III
mostrado en la figura 3.1.

3.1 SISTEMA DE PREENFRIAMIENTO.

El gas dulce proveniente de la Planta de Tratamiento a 43°%
€110°F) entra al Preenfriador del Gas de Carga con  Agua
EA-2120 AB donde se enfria hasta la temperatura de
deshidratacién de 35°C C95°F).

3.2 SISTEMA DE DESHIDRATACION.

El gas preenfriado a 35°C €95°F> y 86.8 Kg-emlabs €950 1bsin®d,
entra al Separador de Gas de Alimentacién FA-2101 (Tanque de
choque), donde se separa el liquidoc que haya sido arrastrado por
el gas. Este liquido generalmente es agua, aunque algunas veces
puede contener . hidrocarburos gque se han condensado, esta
practica evita deterioro prematuro del adsorbente. El agua es
enviada al drenaje mientras que los hidrocarburos se envian a
limites de bateria.

13
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CLAVE SERVICID CARACTERISTICAS
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El gas que sale de este separador entra a los Deshidratadores
DA-2102 A-D, con el objetivo de eliminar el contenido de vapor
de agua presente en esta corriente, mediante adsorcidén con un
desecante, La deshidratacidn se lleva acabo hasta lograr un
punto de rocio de aproximadamente 35°C €-95°F).

Esto se hace para impedir la formacién de hielo e hidratos en
lineas y equipos evitando asi los problemas {nherentes a la
presencia de los mismos. Los lechos de deshidratacidén de esta
planta, fueron disefados para trabajar 8 horas en adsorcién y
porteriormente ser regenerados; esta UGltima operacidn requiere
de 4 horas de calentamiento, utilizando gas residual a 203°Cc
¢580°F> proveniente del Calentador del Gax de Regeneracidn
BA-2101, 3.5 horas de enfriamiento emplwando gas residual a 2a°c
¢B85°F) proveniente del primer Enfriador de CargasGas Residual
Baja Presién EA-2102 y media hora para el ajuste de presidn.

Cada lecho esti constituldo por dos secciones, la parte superior
contiene altmina H-151 de alta capacidad de adsorcién y la
inferior, mallas moleculares que dan el punto de roclo
requerido., El secado se lleva a cabo en dos deshidratadores
operando en paralelo, mientras que los otros son regenerados con
gas residual seco.

3.3 SISTEMA DE ENFRIAMIENTO.

El gas dulce deshidratado se divide en dos corrientes que se
envian a un sistema de enfriamiento progresive. Una de las
corrientes se enfria con gas residual de alta presién en el
Primer Enfriador Cargas/Gas Residual Alta Presién EA-2101 hasta
4°c ¢38°F>, en su segunda etapa con propilenc refrigeranite en el
Primer Enfriador CargasRefrigerante EA-2103 hasta -12.7°C ¢e°F>
y por ultimo en el Segundo Enfriador Cargas/Gas Residual Alta
Presién EA-2105, de donde sale a -18°C CO°F) y se alimenta al
Primer Separador de Gas Deshidratado FA-2102. :

La otra cerriente de gas dulce deshidratado se enfrfa con gas

residual de baja presidn en el Primer Enfriador Carga/Gasu



Residual Baja Presién EA-2102 hasta 11°C ¢52°F), con propilenc
refrigerante en el Segundo Enfriador Carga-Refrigerante EA-2104
hasta -13° ¢8°F> Yy por ultimo en el Segundo Enfriador CargasGas
Residual Baja Presién EA-2106 hasta -18°C CO°FY y se alimenta al
Primer Separador de Gas Deshidratado FA-2102.

El liquido que sale del Separador FA-2102, ce expande hasta 39.4
Kg/cmzman €560 psig) para alimentarse al Primer Separador de
Carga a Desmetanizadora FA-2103 a -27°C C-17°F). El liquido
separado en este recipiente se expande a 24.8 Kg/:m’mzn €350
peigd y -35°% ¢-32°F) y se envia come alimentacién al plate
No. 18 de i1a Torre Desmetanizadora DA-2101.

Parte del vapor que sale del Primer Separador de Gas
Deshidratado FA-2102 pasa por al Tercer Enfriador
Carga Refrigerante EA-2107, de donde sale a -37°C ¢-35°F) y por
el Tercer Enfriador CargasGas Residual Alta Presidén EA-2109
donde se enfria hasta -48°C C-S0°F2.

La otra parte del vapor que sale del Primer Separador ©Gas
Deshidratadeo FA-2102 se enfria en el Cuarto Enfriador
Carga/Refrigerante EA-2108 hasta —39°C ¢-38°F> Yy a continuacion
en el Tercer Enfriador CargasGas Residual Baja Presidén EA-2110
hasta ~-48°C €-49°F> y se une con la corriente proveniente del
Enfriador EA-2100. La mezela a -45°C €-48°F) y ®3 Kgrem®man
€8O35 psig) se alimenta al Segundo Separador de Gas Deshidratado
FA-2104.
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El vapor separado en este recipiente se envia al Primer Expansor
GC-2101, donde mediante una expansién hasta 38 Kgrem'man (558
psigd), se obtiene un enfriamiento adicional y una licuefaccidn
parcial de hidrocarburos. El liquido que sale del Segundo
Separador de Gas Deszhidratado FA-2104, se expande hasta 38
Kg/cm’man (555 psigd) y se une con el efluente del Primer
Expansor GC-2101.

La mezcla a -82°C C-80°F> entra al Segundo Separador de Carga a
Desmetanizadora FA-2105. El liquido separado en este recipiente,
se expande hasta 24.68 Kg/cm®man €350 psigd y -74°C C-102°F) y se
alimenta al plato No. 8 de la Torre Desmetanizadora DA-2101.

El vapor que sale del Separador FA-2105, se une con la corriente
vapor proveniente del Primer Separ ador de
Desmetanizadora FA-2103.

Carga a

La mezcla se divide en dos corrientes, una que se enfria y
condensa parcialmente en el Cuarto Enfriador Carga/CGas Residual
Alta Presién EA-2111 hasta -71°C €-85°F) y la otra que también
Se enfria y condensa parcialmente hasta -74°C C-102°F>, en el
Cuarto Enfriador Carga-/Gas Residual Baja Presidédn EA-2112. Estas
dos corrientes condensadas parcialmente se mezclan Yy se
alimentan al Tercer Separador de Carga a Desmetanizadora FA-2108

a -73°C €-100°F) y 38.1 Kgr/cmiman CS42 psigd.

El liquido que sale del Separador FA-2100 se expande hasta 24.8
Kg/:m’man €350 psigd, -88°C ¢-124°F> y sa@ alimenta al plato
No. 6 de la Torre Desmetanizadora DA-2101.

El vapor efluente de este separador se envia al Segundo Expansor
GC-2102 donde mediante una expansién hasta 17.8 Kg/cm’mzn caso
psigd, se obtiene una licuefaccién adicional. El efluente del
aexpansor se alimenta al Cuarto Saparador de
Desmetanizadora FA-2107 a -87°C C-143°F).

Carga a
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El liquido separado en este recipiente se alimenta al plato
No. 1 de la Torre Desmetanizadora DA-2101, a una presidén de 24.86
Kg/cmzman €350 psig) y una temperatura de -g7°C ¢-143°F> por
medic de la bomba de carga a Desmetanizadora GA-210i/R. El vapor
efluente dei Separador FA-2107 a 17.8 Kg/cmzman {250 psigd,
constituye el gas residual de baja presién.

3.4 SISTEMA DE RECOMPRESION DEL GAS RESIDUAL.

El gas residual de baja presién 17.6 Kg/:m’man €250 psigd
proveniente del Separador FA-2107 y el gas residual de alta
presidn 24.6 Kg/cm’man C350 psig) efluente del Domo de la Torre
Desmetanizadora DA-2101, se emplea en trenes de enfriamiento en
paralelo para aprovechar su capacidad de enfriamineto.

El gas residual de baja presién, intercambia calor en el Cuarto
Enfriador CargasGas Residual Baja Presién EA-2112, donde se
calienta hasta -88°C C-00°F) el efluente de este intercambiador
entra al Tercer Enfriador CargarGas Residual Baja Presién
EA-2110 y sale a -48°C ¢-54°F).

A estas condiciones pasa por el Segundo Enrrliador Carga/Gas
Residual Baja Presién EA-2108 saliendo a -32°C c¢-2e°F> para
alimentarse al Primer Enfriador Carga-Gas Residual Baja Presién
EA-2102, de donde sale a 28°C ¢85°F).

Del total de la corriente. de gas residual de baja presion €7,.89
MMMCSD & 278.9 MMPCSD) efluente del Enfriador EA-2102, se
derivan las siguientes corrientes:

ad) Un flujo de 1.35 MMMCSD C47.7 MMPCSD), de los cuales 0.011
MMMCSDO €.41 MMPCSD) se emplean para cubrir requerimientos de
gas combustible en la planta, O0.87 MMMCSD C23.7 MMPCSD) se
emplean para calentamiento y 0.87 MMMCSD C23.7 MMPCSD) para
anfriamiento de los Deshidratadores DA-2102 A-D.

b) Un flujo de 0.133 MMMCSD C47.7 MMPCSD)se envia a la corriente
18



de gas residual de baja presién a L.B.

) Un flujo restante de 65.41 MMMCSD C226.4 MMPCSD), el cual se
envia al Primer Compresor de Gas Residual GB-2101.

El flujo de gas residual que se envia al Prinmer Compresor de Gas
Residual GB-2101, aumenta su presidn hasta 18.2 Kg/cmzman €ass
pPsig) y posteriormente entra al Segundo Compresor de Gas
Residual GB-2102 para aumentar su presién hasta 21.8 Kg/cmzman
C3I03 psigd.

La corriente de gas para calentamiento aumenta su temperatura en
el Calentador de Gas de Regeneracidn BA-2101, hasta 203°C
¢S60°F) y se emplea en los Deshidratadores DA-2102 A-D para
regenerar los lechos. La corriente de Gas Residual para
enfriamiento, a una temperatura de 28°C (8S°F), se envia al
Decshidratador que esti en el perfiodo de enfriamiento. Ambas
corrientes de regeneracién (gas de calentamiento y gas de
enfriamientod se unen a la salida de los deshidratadores para
pasar por el Enfriador de Gas de Regeneracién de Deshidratacién
EA-2117 AB donde se enfria la mezcla desde 288°C (550°F) hasta
38°c  ¢100°F), para ser enviada al Separador de Gas de
Regeneracién FA-2108, donde el agua y los hidrocarburos que han
condensado son enviados al drenaje y a limites de bateria
respectivamente. El gas efluente de este separador se envia como
gas residual de baja presién a unirse con el gas residual
proveniente del Primer Enfriador de Carga-sGas Residual Baja
Presién EA-2102, para ser enviade a 35.5°C ¢95.9°F) y 8.4
Kg/cmzman €120 p=igd, a L.B.

El gas residual de alta presién proveniente del domo de la Torre
Desmetanizadora es utilizado para enfriar al gas de carga como
ya se ha mencionado en la seccidén 3.4. De este gas después de
salir del Primer Enfriador CargasGas Residual Alta Presién
EA-2101, a una presién de Z1.8 Kg/cm’man €303 psi1gd y =2g%
CB5°F) se separa una corriente de @ MMPCSD CO. 2548 MMMCSD) que
se envia a L.B. para regenerar los endulzadores de propano. El
flujo restante de la corriente de gas restdual de alta presién
se une con la corriente de descarga de Segunde Compresor Gafg



Rezidual GB-2102 y se envian al Compresor Gas Residual Alta
Presién GB-2103 AB/R, para comprimirse hasta una presién de
41.3 Kg/cnizman ¢SB7 psig) en su primer etapay se envia al
Interenfriador del Compresor Gas Residual Alta Presién EA-2118
AB/R para enfriarse a una temperatura de 43°c  C110°F> b
nuevamente entra a la segunda etapa del compresor para alcanzar
una presidén mismo de 78.7 Kg/cmzmzn C1120 psigd) y temperatura de
111°% c232°F>. Este gas es enfriado primeramente en el
Rehervidor Torre Desmetanizadora EA-2113 AB y luego en el
Enfriador de Gas Residual Alta Presién EA-211iS de donde sale a
40°C €104°F> y 77.3 Kg/cm’man €1100 psigd, para ser enviado a
Limites de Bateria.

3.5 SISTEMA DE DESMETANIZACION.

La Torre Desmetanizadora DA-2101, opera a 24.8 Kg/cmzman €350
psig) y esti constituida por 30 platos del tipo de wvialvula
necesarios para efectuar el fraccionamiento. El calor es
suministrado por el Rehervidor EA-2113 AB empleando la corriente
de gas residual efluente del Compresor de Gas Residual Alta
Presién GB-2103 AB/R y por el Rehervidor de Balance EA-2114,
utilizando vapor de baja presidén como medio de calentamiento.

El producto de fondos de la Torre Desmetanizadora DA-2101
efluente de los Rehervidores EA-2113 AB y EA-2114 a 27°%c
¢87°F> as enviado por medio de la Bomba GA-2102-/R al Tanque de
Licuables FA~2108. A este tanque llega también una corriente de
licuables proveniente de la Endulzadora y Estabilizadora de
Hidrocarburos Condensados. El producto Etano y Licuables de este
tanque es enviado por medio de la Bomba GA-2103/R al ducto hacia
Morelos.

El producte de domos de la Torre Desmetanizadera DA-2101
constituye el gas residual de alta presidh a 24.8 Kg/cmzman
€350 Peigd y -83°C €-117.4°F).
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ANALISIS Y OPTIMIZACION DEL PROCESO

4.1 SINTESIS DEL PROCESO:

En la optimizacién de un procesc es necesaric analizar
detalladamente cada una de las etapas que involucran la sintesis
de dicho proceso, para poder determinar la forma mas adecuada de
obtener los productos deseados a partir de las materias primas
disponibles. Las principales etapas son las siguientes:

1. Seleccidén de una ruta quimica.

2. Asignacidn de especies quimicas.

3. Sintesis del sistema de separacioén.

4. Sintesis del sistema de transferencia de energia.

5. Sintesis del transporte de materiales.

8. Sintesis de los sistemas de almacenamiento y control.

Para el proceso analizado an este trabajo, no existe sistema
reaccionante, por lo que la optimizaciédn se inicid con la
sintesis del sistema de separacién, de acusrdo con el alcance
propuesto, la sintesis del transporte de materiales y de los
sistemas de almacenamiento y cantrol no se consideraron dentro
de este estudio.

4.1.1 SISTEMA DE SEPARACION.

Para llevar a cabo la sintesis del sistema de separacién se
considera dos etapas: 1) Seleccidn del método de separacién y 2
Definicién de la secuencia de separacidn., Es importante el
anilisis de estas etapas, debido a que se ven reflejadas
directamente en la economia del proceso.
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1. SELECCION DEL SISTEMA DE SEPARACION.

Para poder determinar el sistema de separacidén mis adecuado se
debe considerar la diferencia en propledades del sistema a
separar, la cantidad de material, pureza requerida,
comportamiento gquimico, fases involucradas, corrosividad de les
materiales, etc.

2. DEFINICION DE LA SECUENCIA DE SEPARACION,

El problema radica en saber cuantas alternativas se tienen para
resolver el problema y cual de ellas es la mas &ptima. Para

realizar la seleccitdn se consideraron los siguientes criterios:

Minimizar la carga a separar.

Efectuar la separaciones mis dificiles al final.
Favorecer las separaciones una a una por los domos.
Remover materiales peligrosos o corrisivos primero.
Separar las especlies max abundantes.

¢ uwns

6. Favorecer equipos balanceados.

Para llevar 2acabo la sintesis del sistema de separacién del
proceso Cfigura 4.1.1D se analizaron las condiciches de
operacion Ctemperatura y presién), de cada equipo, propeniendo
las mis adecuadas. En primer lugar se analizé la variacidn de la
temperatura, eligiendo la mis conveniente a una presién fija y
posteriocrmente a esa temperatura se varié la presién
seleccionado la mas adecuada y cuando no se, presenté variacién
entre la presién y la temperatura, esas condiciones fueron
consideradas como las mas Sptimas, Para cada equipo se tomd en
cuenta su funclidn con respecto a las recuperaciones y purezas

del etano y metano, gque son los componentes de interés
principal.
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A continuacién se describe el anilisis para la optimizacién de
este sistema. Primero analizando las separaciones previas antes
de llegar a la Torre Desmetanizadora DA-2101 con la finalidad de
reducir la carga a esta, y as{ ayudar a minimizar sus
requerimientos Ctemperatura, presidén, ntumero de platos, etc.)

EPRIMER SEPARADOR DE GAS DESHIDRATADO FA-2102

La funcidn principal de este tanque separador es obtener una
mayor pureza y recuperaclén de etano.

Variando la temperatura ES una presién constante de
54 Kg/cmz €910.28 Psig), se cbtuvo la pureza y recuperacidn para
diferentes temperaturas. En las figuras 4.1.2 y 4.1.3, se puede
observar que la recuperacién se ve favorecida a una temperatura
de -18°C ¢-0.4°F), mientras que la pureza no se afecta
apreciablemente.

A la temperatura seleccionada se modificd la presidn CFig. 4.1.4
y 4.1.5 sin tener cambiocs apreciables, por lo que se
consideraron las condiciones de operacidn dptimas son obtenidas
a la salida del tren de enfriamiento, es decir, 64 Kg/cm’
€910.28 Psigd y -1B8°C €-0.4°F).

SEGUNDO SEPARADOR DE GAS DESHIDRATADO FA-2104

El objetivo de este equipoc es ‘obtener principalmente una mayor
pureza Yy una buena recuperacisdn de etano, para loc cual a una
presién de 63 Kg/::rn2 CBO4.B85 psig) se fue modificande la
temperatura; y se observé que respecto a la pureza los cambios
son poco apreciables Cfig. 4.1.8).
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En la figura 4.1.7 se muestra el comportamiento de la recuperacién
del etano y metano con respecto a la temperatura, encontrandose '
un intervalo éptimo entre -42. 2°Cc ¢-44°F> y =45°C C-49°F3, en
donde tanto la pureza como la recuperaciédn son miximos, por lo
que se propone una temperatura promedic, es decir, -43, o%
C-47°Fd . lLa variacién de la presiédn no fue significativa.

Se analizd también 1a posibilidad de dque el turboexpansor
GC-2101 localizado a continuacidn de este separador, se colocara
antes del tanque separador FA-2102, para lo cual se modificd la
presidén, pero no se observd ningin beneficio, por lo tanto se
decidi® no cambilar de lugar el turboexpanser, para aprovechar de
esta manera la energia dada por la dismindcidn de la presién y
reducirla entonces en el puntoc mis conveniente.

La corriente liquida obtenida en esta separaciséon  tiene
composiciones muy similares al liquido proveniente del Tanque
Separador FA-2102, por lo que Sse propuso mezclarlos para
posteriormente alimentarlos al tanque separador FA-2103.

ERIMER SEFARADOR DE GARGA A DESMETANIZADORA FA-2103

La finalidad de este equipo es tener una maxima pureza de etano
para facilitar su separacidén en la Torre Desmetanizadora, no
importando extrictamente su recuperacidn, debldc a que las
siguientes etapas de separacidn, se podra recobrar el etano

arrastrado por la corriente en estado vapor.

Se procedié a realizar expansiones desde una precsién de
B4 Kgrem® (€010.28 psigd) a 24.8 Kgrem® (350 psigd, para
determinar las condiciones mas adecuadas., En la figura 4.1.8 se
puede observar que la pureza no varfia fuartemenete con respecto

a la presidn, sin embargo, en cuantc a la recuperacidn se puede
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notar que a medida que disminuye la presidn, la recuperacidn del
metano aumenta, Cfig. 4.1.9), mientras que el etano es poco
sensible a la variacion de la presidn. Por otra parte a
presiones bajac ce tiene mayor pureza de atanc, por lo cual es
conveniente operar a una presiédn lo mis baja posible; aunque
esta presidén estara sujeta al destino de la corriente vapor
dentre del sistema de =zeparacién, la cual tiene una gran
similitud con la corriente provenjente del turboexpansor, a 3g9.4
I(g/cmz €SE0. 4 psig) y -43.14°C C-45.66°F), por consiguiente se
decidié alimentar estas dos corrientes al siguiente separador,
FA-2105.

No es conveniente mezclar el vapor del tanque FA-2103 y el del
FA-2105 come en el sistema de separaciédn actua)l cdebido a gque las

diferencias de temperaturas provocan una disminucidn en =su
recuperacién.

El liquido del Tangue Separador FA-2:103 se expandié para ser
alimentads a la Torre Desmetanizadora DA-2101 a 24.6 Kg/:m2 (350
psigd) y -53.2°% ¢-53.88°F).

SESUNDO SEPARADOR DE CARGA A DESMETANIZADORA FA-2105

La funcidn de este separador es obtener una maysr pureza y
recuperacién del metano, con el fin de disminuir la carga a la
Torre Desmetanizadora DA-2101.

Se realizaron distintas expansiones para determinar suUs
condiciones mis oéptimas, pero los cambies en recuperacidn y
pureza (figuras 4.1.-10 y 4.1.112 no fueron significatives, por
lo que se decidid operar a las condiciones dadas por la mezcla
de las alimentaciones que se mencionaron anteriormente, las
cuales son, 39 Kgrom® (554.7 psigd) y —60.5°C €-76.84°F),
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La coerriente liquida se alimenta a la Torre Desmetanizadora
realizando una expansién previa para ajustar la presion, a la de
operacidn de la torre, EA.EKg/cmz €350 psigd cobteniendo una
temperatura de -73°C €-09.8°F).

El vapor resultante de este tanque es rico en etano por lo tanto
es conveniente recuperarlo por medio de una condensacidén, Yy
posterjormente una separaciédn del metano antes de alimentarlo

a la Torre Desmetanizadora, con el fin de disminuir el trabajo
de esta.

TERCER SEPARADOR DE GAS DESHIDRATADO FA-2108

El propésito de este equipo, como ya se menciond es separar las
fases liquida y vapor procedentes de la condensacidn del vapor
obtenido del Tanque Separador FA-2105 dandole importancia a las
recuperaciones y purezas del metano y etano.

A una presién constante de 38.1 Kg/t:mz (541 .9 psigd) se varid la
temperatura de 1a mezcla realizando un analisis con el fin de
disminuir los requerimientos de energia en la condensacion de
los vapores provenientes del Tanque Separador FA-2109,
inerementando su temperatura, pero se presentaron cambios muy
drasticos en la recuperacidn del metano principalmente Cfiguras
4.1.12 y 4.1.13), obteniéndose las condicliones &ptimas de
separacidén a -73°C ¢-98.4°F). Posterlormente a esta temperatura
se variaron las condiciones de presidn (figuras 4.1.14 vy
4.4.15 sin observarse cambios apreciables, por lo cual se
concluyd que las condiciones de operacién en esta etapa del
cistema de separacidn son 38.1 Kg/cm’ (841.9 psigd y -73°F
c-88.4°F).

TERCER SEPAPRADOR DE CARGA A DESMETANIZADORA FA-2107

El objetivo principal de esta separacidn es obtener una mayor
pureza y recuperaciédn del metano; para lo cual se llevd a cabo
la condensacidén de los vapores provenientes de Tangque Separador
FA=2106 por medio de un segundo turbecexpansor GC—Eloé.
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aprovechands asi la energia generada en la posterior compresidn
del gas residual. Se modificd la presidén a la descarga del
turboexpansor, obteniendose purezas y recuperaciones oéptimas a
i6.8 K:;/::ma (230.0 psigd y -98.3°C €-145°F). que se muestran en
lag figuras 4.1.16 vy 4.1.17 respectivamente. El liquido
resultante de este tanque separador se alimenta a la Torre
Desmetanizadora DA-2101, realizando una expancidn previa para
ajustar =sus condiciones a las de cperacitén de la torre.

CUARTO SEPARADOR DE CARGA A DESMETANI ZADORA FA-2108B

Se puede chservar gque el liquido obtenide en el Tanque Separador
FA-2106 después de ser sometido a una expansién, por medio de
una valvula para alcanzar las condiciones necesarias de
alimenatacién a la Torre Desmetanizadora DA-2101 de 24.60 I(g»’t:mz
€350 psigd y -86,4°C €-123,54°F) es una mezcla liquido-vapor,
en la cual el vapor es ricoc en metano por lo que se propusé
coparar este vapor mediante este tanque <geparador, para
posteriormente mezclarlo con los domos de la Torre
Desmetanizadora.

TORRE DESMETANIZADORA DA-Z101

De acuerdo con las caracteristicas de pureza y recuperaciédn del
metano y etano establecidas para el proceso, se determing que la
presion de operacion de la Torre Desmetanizadora no se
modificaria 24.8 Kg/r:mzman €350 ps=sigd), debide a que una
alteracién en la presiédn afecta apreciablemente la pureza vy
recuperacion de los componentes de interés.

Una de las caracteristicas de las torres desmetanizadoras en las
plantas criogénicas, como ya se menciond es la carencia de
reflujo externo. Este reflujo puede existir cuando se desean
mejores recuperaciones en la torre, sin embargo los costos

operacionales se incrementan demasiado por la necesiadad de
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obtener mas bajas temperaturas para la creacidn del reflujo,
ademas de que se requiere de mas equipe., DPe hecho se considera
que el liquido proveniente de la descarga del turboexpansor y
que se alimenta a la parte superior de la torre desmetanizadora
actiia como reflujo de la torre. :

Para determinar el plato de alimentacion de cada una de las
corrientes se realizd una simulaciédn a reflujo infinito, se
compard su perfil con la composién de cada corriente, cbleniendo
los sigulentes resultados Cel SIMPROC considari el numero de
platos tedricosd.

No. de corriente Plato de alimentacién
37 4
3 S
28 5]

Se simuld la torre con todas las alimentaciones y se observéd que
en dos platos no existen cambios apreciables en la composicidn
del liquido y vapor, ni en la temperatura por lo cual se propuso
modificar el numero de platos a 13 y los platos de alimentacidn
corraespondientes fueron log sigulentes:

No. de corriente Plato de alimentacién

37 3
31 4
a8 S

Como ya se mencliond este tipo de torre tiene la finalidad de
separar el metano del resto de leos hidrocarbures que componen
las alimentaclones, para este tipo de funciones, se recomjienda
utilizar platos tipo valvula, por su flexibjilidad, bajo costo de
inversion y mantenimiento, etc.
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El numere de platos reales sera igual al numerco de platos
tedricos entre la eficiencia; en donde la eficiencia segun la
experiencla es de 50% para este tipo de torres y platos.

En la figura 4.1.18 se muestra el esguema de la sintesis del
Sistema de Separaci®n, mostrande sus condiciones de operacién
Ctemperatura y presiond.

4.1.2 SISTEMA DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

Dentro del contexto del disefioc de plantas energéticamente
eficientes, las redes de recuperacién de calor han atraido la
mayor atenclién en un esfuerzo por optimizar la economia en la
recuperacién de caleor. El problema de sintesis de redes de
intercambio de calor de aplicacién industirial es muy complejo e
involucra problemas de naturaleza combinatorial en el
intercamblo entre corrientes calientes y frias para mejorar la
recuperaciédn de calor en un proceco.

Los principales desarrollos e investigacisnes para la sintesis
de redes han progresado en dos lineas diferentes. Una se basa en
principitos  termodinimicos ¥ reglas heuristicas, donde el
disefador sintetiza la red en forma manual. La otra linea, se
basa en métodos matemAticos como la programacidn lineal © no
lineal,

En este trabajo se utilizaron reglas heuristicas para llevar
acabo la optimizacién de 1a red de intercambio de calor, por
medio del méatodo de areas. Las .reglas heuristicas que se tomaron
en cuenta son las sigulentes:
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- Para un intercambiador de calor no especificado, debe existir
un minimo acercamiento de temperaturas entre las corrientes,
para procesos ecriogénicos el acercamiento de
temperaturas recomendadas Se encuentra en un intervalo de &
a 8°F,

- De acuerdo con el minimo acercamiento de tempesraturas se
propone que el intercambio de la corriente mis f(ria de las
corrientes frias se haga con la corriente mis fria de las
calientes © bien la corriente mas caliente de las calientes

con la mAs caliente de las frias,

— Se propone que el intercambic de calor se haga con corrientes
de flujos del mismo orden, es decir que su diferencia no sea

menor a una relacitn de 1712,

= Una corriente de procese no pueden intercambiar calor dos
veces con la misma corriente.

Cuando un intercambio de calor no se puede llevar acabo por
cruce de tempeaturas, por ejemplo, es conveniente cambiar la
topolegia. También se pueden dividir los flujos para hacer
posible el intercambio térmico.

La metodologia a seguir para este tipo de sintesis de redes de
intercambio de caloer es la siguiente:

1. Se elabora una tabla donde se muestren los datos
disponibles de cada corriente para el intercambio, es decir,
el numerc de corriente, temperaturas de entrada y salida,
flujo masico CW), capacidad calori{fica CCp> y el producto la
de W % Cp.

2. Se fija un acercamiento minimo de temperaturas, de acuerdo
cen lo mencicnado anteriormente.
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3, ‘Se elabora un grafico en donde el eje vertical corresponde a
la temperatura de las corrientes Centrada y salidad, el
horizontal a el producte del flujo misieco y la ecapacidad
calorifica de cada corriente. La escala horizontal., asi como
la posicidén de las corrientes en dicha escala son
arbitrarias.

4. Se proponen intercambios de calor entre las corrientes frias
Y calientes de acuerdo a las reglas heuristicas ya
mencionadas y posteriormente se comprueba que el intercambic
propuesto se pueda llevar a2 cabo =in que existe cruce de
temperaturas y por Gltimo se afinaran los cilculos por medio
del SIMPROC, Cada intercambic de calor establecido se
representi en el grafico elaborado en el punto anterlor,

8. Finalmente se elabora un diagrama, en donde se muestre el
arreglo final de la red indicando la temperatura de entrada y
salida para cada intercambio aceptado.

A econtinuacién se describe la sfecuencia de cAlcule para la
sintesis del sistema de transferencia de calor. El seguir una
topologia u otra significa con cual de las reglas heuristicas se
inlcia el trabajo. Se considerd una capacidad calorifica
promedic para cada intercambio propuesto, posteriormente por
medio del SIMPROC, que calcula la capacidad calorifica para cada
variacion de temperatura. Se verificd el intercambio cbteniendo
las temperaturas reales correspondientes a cada etapa. En la
tabla 4.2.1 se muestran los datoes trequeridos para llevar acabo
la sintesis del intercambio térmico C(Paso numero 1 de 1la
metodolegiad.

De acuerdo con el punto numero & el acercamiento minimo de
temperatura fijado es de S°F.
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SINTESIS DE LA RED DE INTERCAMBIO DE CALORJ

TABLA 4.2.1 DATOS DE CORRIENTES DISPONIBLES PARA EL

INTERCAMBIO TERMICO
Temp ertrada Temp. satta Flujo mialod Capasiand calooa| Flujo méscee*Sp
(9] oF> B/ T @TuASh @Tu-R

8 A - 0.4 1118853 0.6040 TR 5807
oA - 04 833 140 [X- 21 557 602.44
12A (-] 0.4 270718 Q.0048 185 807.26
178 -0.4 -47 807 042 0.8577 892 714.54
1908 -04 -47 €05 732 0.8877 510 838.34
8B -0.4 -ar 201811 0.8577 175 170.068
RC ~70.42 -08.03 023016 o.8t08 611 360.73
a0 -145 0 478 181 0.0421 307 040.02
WE -120.03 -] 190058 07132 1419082
2F -34.08 -26.84 543 228 0.8404 347 881.03

NOTA: La capaocidad oalorfioa mostrada en ia tabla
o8 un valor promedio,



TOPOLOQGIA DE CORRIENTES FRIAS

Enlafigura 4.2.1 se Indica la secusrcia de intercarnblo entre corrientes
frias y calflenies, de acusrdo a la sscuancia de ia sinesls.

1, 8¢ propone Intercambio de calor de C oon O

Q. = WCp(Teal-Tent) =511 360,73%(-06.01-(-78,42)) =-11 347 004,680 BTUH
Qp =307 040.01%(90-(-145)) = 72 154 440,72 BTUM

Por lo tarto tode D intercambia calor con parte de C.

11947 004.80
T 134700480 | e o q0m.040
50" T ao7os0gr t+ (146) =-10804F

4B

Resultados del SIMPROC

TEMPERATURAS C' ENT(E2)=-78.42F BAL(3S) =-96.63°F
D' ENT(1)=-145F  BAL(S0)m-81.42'F

Q=18 264 120 BTUH

LMTD=19.32°F

S84 puede obeervar que la cormients D* podré enfriar a la corriente C'

hasta une temperatura de -85.93%, por corsigulents se propone
al aiguients Intercambio:



2, Se propone Intercambic de calor de C" con E

Q= WCp(Teal-Tent) =511 380,73 (-58,81-(-85,93)) =-1 370 448,77 BTUM
Cy =141 066.03%(90-(-120.03)) =20 792 890.22 BTUM

Por lo tanto todo C" intercambia calor con parte de £

1370 440.77

Toe i ogesy” <t (12000) =102

Resuftacos del SIMPROC

TEMPERATURAS C"' ENT(33)=-96.09'F  SAL(34)m-38.62°F
E ENT(40)=-12008F  SAL47)=-10083'F

Qw2 689 923 BTUMH

LMTD=11.26F

s



3. Se propone Intsrcambic de calor de B oon D"

Q, = WCp(TsakTent) =862 714,54%(-47-(-0.4)) =32 280 407.72 BTUH
Q=307 040.2°(90-(-81.42)) =52 632 800.25 BTUMH
Por lo tanto todo B intarcambla calor con parte de D'

(- 2zmderm

- o
orws . + (8147 =2370F

B
-47.F w Cruce de ternperaturas

-81.42°F 23.71°F

Q.4°F

Dabldo & que sxdets cruce de tamperaturas en el Intercamblador
da calor, 38 propone dividir el flujo en uria tercera

parte de su flujo total

B =0.75 8= 0.75*807 842=008 732 LB/H

B8 ,=0.25"8=0,25"807 642=201 911 LB/H



4. Se propone Imercamblio de calor de D™ con §
Q= WCp(Teal-Terd) =307 040,02*(80-(-81.42)) = 52 632 800.25 BTUH
Qg=173 179.08%(-47-(-0.4)) =-8 070 144,415 BTU/H

Por fo tarto todo B, Intercambla calor con parte de D".

. 8020144415 .
Toor T oron + (8142 = S5.13F

Resultados del SIMPROC
TEMPERATURAS B ENT{18)=-04"F SAL(20)=-85.43'F
D' ENT{50)=-8142F  SAL(51)=-5.4°F
Q=20 253 170 BTUH
LMTD=9.45'F
El calor que se puedo aprovechar de la corrlente 50, nos proporciona

una temperatura més bajs a la requarida, por el momento no se
realizard al sjuste, hasta obtenar resutados de la corriente 18.
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5. Se propone Intercamblo de calor de E” con §

Q.= WCp(Tsal-Tent)=141 838,03°(90-(-100.93)) =27 105 573.34 BTU/H
Qy 510 536.34*(-47-(-0.4)) =-24 210 383.28 BTUH

Por lo tanto todo B, intercambia calor con parte de E™.

R R

B
O4F w Cruce de temperaturas

89.6°F

4rF

£1 SIMPROC para oste caso recomisnda realizar un Intercambio de calor anterior
al propuesto, debido que no se cuenta con ninguna coftiente de proceso méa fria
que satisfaga este requerimlento, se propone utiiizar un serviclo auxlllar
do enfriamlento, que para este caso sard propanc. Después de reallzar varlas
simulaciones, se flegd a la conclusién de que la temperatura de salida
da |a corrianta da procesc, 19, serfa -28'F, posterioramete aata corrlante

' Intercamblaré calor alguna otra corrients de proceso.,

Resultados de! SIMPROC
TEMPERATURAS B,' ENT (15)=a-04°F  SAL{21)=-28°F

ENT 60F  SAL OF
LMTD=13.12°F
Q=19 324 600 BTUH
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Sa propone intercamblo de calor de E” con B
Q,= WCp(Tsal-Tent) == 141 968,03*(90-(-100.83)) =27 105 573.34 BTU/H
Q=519 536.34*(-47.(-28)) =-9 871 190.392 BTUM

Pot lo tanto todo B, Intercambla calor con parte de E™,

9871180392
T, L awTe x =
oe oee0e (1008 = 31.4F

ar
-28'F

-100.83°F 31.4°F

4TF

Resultados del SIMPROC
TEMPERATURAS B’ ENT(21)=-28'F SAL(22)=-38'F
E" ENT(47)=-10003°F SAL(48)=-3FF
Q=8218 518 BTUH
LMTD=22.88°F
De scuardo con los resultados de! SIMPROC, la comiente 21 no puede
erfriarse hasta una temperatura de -47°F, pero sl aprovechamos el calor que
pusda proporcionar la corrienta 18, enfriando hasta -65.43°F, y mezciamos

las dos corrlantes, podemos obtaner una temperatura de mezcia de 47°F,
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6. Se propona Intercambio de calor do F con A

Q, = WCp(Tsal-Tort) =743 589.70*(-0.4-05) =-70 638 458,17 BTU/H
Qy =10 000 000 BTUH

Por lo tanto todo F intercambla calor con parte de A.

10 000 000
‘I;N- — A AN

743 589.70 + 85 = 81,55°F

A'
-44.08'F w Cruce de tempareturas

95'F 81.55°F

26.34'F

Resultadoe det SIMPROC
TEMPERATURAS ENT (8)=95'F SAL(10)=81.20°F

No. pascs por ios tuboa y por la coraza=0.0
LMTD=0.0°F
Q=10 000 000 BTUH

De acuerdo con los resultados anteriores, of intercambio no se pueds flievar
a cabo, por o tanto ss propona partlr flujos y camblar da regla heurfstica,
a topologla de cotriontes calientes.
Entoncee: A, =0.758A=1 118 853*0.75=630 140 LB/H
A, =0.25A=(1 118 833°0.25)=279 713 LAVH
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7. Se propone intercambio de cakor de D™ con A

Q= WCp(TeakTont) =307 040.02* (90- -5.4)) =29 201 617.62 BTUH
Q) =557 692.44*(-0.4-95) =-53 203 859,16 BTU/H

Por lo tanto todo D™ Infercambla calor con pante de A .

. 29281617.82 -
T,M. 557 502,44 + 95 = 4247F
A
95'F
SAF arF
A24T°F
Resuttados dotl SIMPROC

TEMPERATURAS D ENT(S1)=-5.4'F SAL(52)=00°F
A ENT(®)=05F  SAL{10)=57.46°F

Q=25246 270 BTUH

LMTD=22.66'F



8.0 Se propone intercamblo de calor de A con E"

Q.= WCp(Teal-Tunt) =185 807.26*(-0.4-85)=-17 374 508.6 BTUH
Q=141 988,03+(90-(-33))=17 461 821.2 BTUH
Por lo tanto todo E™ Intercambla calor conparte de A .

VP 711 B

iy 185 897.26

Rasultadios del SMPROC

TEMPERATURAS A } ENT(19)=85'F SAL{13)=37.15'F
E" ENT{AQ)=33F  SAL(48)=00°F

Q=13 898 700 BTUM

LMTD=24.67F
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9.0 Se propone Imarcamblo da calor da A, ' con F

Qu = WCp(Teal-Tent) =557 842.444+(-0.4-57.46) =-32 268 084,81 BTUH
Q. =10 000 000 BTUH
Por lo tanto todo F intorcambla calor con parte de &', .

-10 000 000

557 682.44 + 5748 =39.52°F

T A

A’
57.46°F

-44,08°F 25.34°F

39.52'F

Reautados del SIMPROC

TEMPERATURAS A, " ENT(10)=6746'F SAL(11)=44.58'F
F ENT(42)=44.08F  SAL(43)=-25.84°F

Q=10 000 000 BTU/H

LMTD=2266'F
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10. Raquecimlsntes de serviclo auxiliar de enfrlamiento, con propanc.

Resullados del SIMPROC

TEMPERATURAS A, ™ ENT(11)=4458F SAL(15)=.0.4'F
Senvicto awillar ENT=-6°F SAL=-9'F

Q=39 652 700 8TUM

LMTD=24 56°F

TEMPERATURAS A,” ENT(13)=3715°F  SAL(14)=-04F
Serviclo Auxlliar ENT=-0°F SAL=-G°F

Q=11 183910 BTUM

LMTD=22.35F

TOTAL DE SERVICIOS AUXILIARES DE ENFRIAMIENTO

Q=70 161 210 BTUH

Enlafigua 4,2.2 se muesira el arreglo do cambladores de calor
propuosio, a partir de la sineela de intercamblo de calor,
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CAPITULO V
EVALUACION TECNICA DEL PROCESO PROPUESTO




EVALUACION TECNICA DEL PROCESO PROPUESTO

El anilisis realizado para la optimizacién del process se
tomaron en cuanta, principalmente dos aspectos, en primer lugar
el sistema de separacion ineluyendo en este, la Torre
Desmetanizadora DA-2101, llegando 2 las siguientes propuestas:

% La corriente 1liquida del Tanque Separador FA-2104 y la
proveniente del Separador FA-2102 =se mezclan para ser
alimentadas al Tanque Separador FA-2103. La posicidén de este
tanque se modifica a horizental.

® La corriente gaseosa del Tanque Separador FA-2103 se alimenta
al Tanque Separador FA-210S5.

# Se adiciona un Tanque Separador FA-2108 a la corriente
proveniente de la expansién del liquide del Tanque Separador
FA-2108.

® La corriente gaseosa del Tanque Separador FA-2108 se mezcla
con la corriente de productos de domo de la Torre
Desmetanizadora.

® A la Torre Desmetanizadora se le disminuye su numero de platos
de 30 a 26.

En segundo término, para el Sistema de Transferancia de Calor se
propusc una nueva red de intercambio de calor, la cual disminuye
la cantidad de equipos en dos intercambiadores y los consumos de
servicios auxiliares.
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Este estudio nes conduce a realizar una evaluacidn técnica del
proceso que involucra la descripcion del proceso, el balance de
materia y energia, asi como el dimensionamiento preliminar del
equipo; para posteriormente efectuar su anilisis econdmico.

S.1 DESCRIPCION DEL PROCESO PROPUESTO.

Para la optimizacidn del proceso se tomd comc base la Planta
Recuperadora de Etano y Licuables III, como ya se menciond
congsiderande las mismas caracteristicas de los productos
principales en cuanto a pureza ¥ recuperacidén del gas residual v
etano e hidrocarburocs mis pescados. Se disefi$ para procesar 14.1S5
MMMCSD (500 MMPCSD) de gas dulce medidos a 20°C ce8°F> Yy 1
Kg/:m’abs ¢14.22 1lbrsin®absd, proveniente de las Plantas de
Tratamiento.

El proceso que se emplea es de tipo criogénico y con los
siguientes sistemas: preenfriamiento, deshidratacion,
enfriamiento, desmetanizacidn ¥y recompresidn del gas residual.
Ademis cuenta con una seccidn de refrigeraclén auxiliar y de
almacenamiento de licuables.

A continuacién se describe la operacidn normal - de cada una de
las secclones mencionadas Ca excepsidén del Sistema de
Refrigeracién y Almacenamiento de Licuables), segin el Diagrama
de Flujo de Proceso mostrado en la figura S.1.

5.1.1 SISTEMA DE PREENFRIAMIENTO.

El gas dulce proveniente de la Planta de Tratamiento a 43°C
C110°FY entra al Preenfriador del Gas de Carga con Agua

EA-2115 AB donde se enfria hasta la temperatura de
deshidratacién de 35°C ¢98°F>.
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$.1.2 SISTEMA DE DESHIDRATACION.

El gas preenfriado a 35°c ¢9s°F v 66.B Kg/cmzabs €gs0o 1h.fin23.
entra la Separador de Gas de Alimentacién FA-2101 CTangque de
Choque), donde se separa el liquido que haya sido arrastrado por
el gas. Este liquido generalmente es agua, aunque algunas veces
puede contener hidrocarburos gque se han cendensado, esti
prictica evita deteriorc prematurc del adsorbente. El agua es
enviada al drenaje mientras que los hidrocarbures se envian a
limites de bateria.

El gas que sale de este separador entra a los Deshidratadores
DA-2102 A-D, con el objetivo de eliminar el contenido de vapor
de agua presente en esta corriente, mediante adsorcién con un
desecante. La deshidratacién se lleva acabo hasta lograr un
punto de¢ rocio de apraﬂmdamente 35°¢ Cos°F).

Esto se hace para evitar la formacidén de hieloc # hidratos en
lineas y equipos y con ello evitar los problemas inherentes a la
presencia de los mismos. Los lechos de deshidratacidén de esta
planta, fueron disefados para trabajar B8 horas en adsoreidén y
porteriormente ser regenerados; esta ultima operacidn requiere
de 4 horas de calentamiento, utilizande gas residual a 293°¢
CSB0°F) proveniente del Calentador del Gas de Regeneracién
BA-2101, 3.5 horas de enfriamiento empleandoc gas residual a 29°c
C85°F) proveniente del primer Enfriader de CargarsGas Residual

Baja Presidn EA-2102 y media hora para el ajuste de presiodn.

Cada lecho esta constitufido por dos secciones, la parte supericr
contliene alumina H-151 de alta capacidad de adsorcién y 1la
inferior, mailas moleculares que dan el puntoc de rocio
requerida. El secado se lleva a cabo en dog deshidratadores

operando en paralelo, mientras que los otros son regenerados con
gas residual seco.
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5.4.3 SISTEMA DE ENFRIAMIENTO.

El gas. dulce deshidratado se divide en dos corrientes que se
envian 2 un sistema de enfriamiento progresive. Una de las
corrientes se enfria cen gas residual de alta presién en el
Primer Enfriador Carga-Gas Residual Alta Presién EA-2101 hasta
2.88°C €37°F), en su segunda etapa con propanco refrigerante en
@l Primer Enfriador Carga-Refrigerante EA-2103 hasta -18°¢
C-0.4°F> y se¢ alimenta al Primer Separador de Gas Deshidratade
FA-2102.

La otra corriente de gas dulce deshidratado se enfria con gas
residual de baja presién en el Primer Enfriader CargarsGas
Residual Baja Presién EA-2102 hasta 14.14°C C57,46°F), por medic
de la extraccidén de calor lateral de la Torre Desmetanizadera
DA-2101 en el primer enfriador Cargas/Extraccién de calor de
Desmetanizadora EA-2104 hasta -8.99°C €44.58°F) y por ultimo en
el Segundo Enfriader CargasRefrigerante EA-2105 hasta -18°C
€-0. 4°F> ¥ se alimenta al Primer Separador de Gas Deshidratado
FA~2102.

El vapor que sale del Primer Separador de Gas Deshidratado
FA-2102, se divide en dos corrientes que se envian a un segundo
sistema de enfriamiento progresivo. Una de las corrientex pasa
per el Segundo Enfriador CargasGas Residual Baja Presién
EA-2107, de donde sale a -54.13°C ¢-85.43°F3.

La otra parte del vapor que sale del Primer Separador Gas
Deshidratado FA-2102 se enfria en el Tercer Enfriador
CargasRefrigerante EA-2108 hasta -33.3°%C ¢-28°F y a
continuacién en el Segundo Enfriador Carga/Gas Residua)l Alta
Presién EA-2108 hasta —38,88°C €-38°F> ¥y sS& une con la corriente
proveniente del Enfriador EA-2107. La mezcla a -43.80°C ¢-47°F>
y 60.9 Kg/cm’man €804.683 psigd) se alimenta al Segundo Separador
de Gas Deshidratado FA-2104.
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El vapor separado en este recipiente se envia al Primer Expansor
GC-2101,. donde mediante una expansién hasta 39 Kg/cm’man CS55
psig), se obtiene un enfriamiento adicional y una licuefaccidn
parcial de hidrocarbures. E! liquido que =sale del Segunde
Separador de Gas Deshidratade FA-2104, se une con el liquide
proveniente del Primer Separador de Gas Deshidratdo FA-2102.

La mezcla resultante. a ~30.8°C ¢-23.4°F) y 82.9 Kgrem® (804.63
psigd se expande hasta ci=N Kg/cmzmzn (580. 4 pPsigd para
alimentarse al Primer Separadeor de Carga a Desmetanizadora
FA~2103 a =-43.14°C (¢-45.68°F>. El liquido saeparadoc en este
recipiente, se expande hasta 24.6 Kg/:mzman C3S0 psig) y
-53.16°C €(-83.68°F) y se alimenta al plato No. 10 de la Torre
Desmetanizadora DA-2101.

El vapor que sale del Primer Separador de Carga a
Desmetanizadora FA-2103, Junto con la mezcla ligquido-vapor
efluente del Expansor GC-2101 se alimentan 2 un Segundo
Separador de Carga a Desmetanizadora FA-2105. El liquide
separado en este recipiente, se expande hasta 24.6 Kg/cmzmzn
C3S0 peigd y -72. 85°c ¢-93.12°F> ¥ se alimenta al plato No. 8 de

la Torre Desmetanizadora DA-2101.

El vapor que sale del Separador FA-2105 se enfrfia y condensa
parcialmente en el Tercer Enfriador CargarsGas Residual Baja
Presién EA-2108 hasta -71.07°C (-85.93°F) y por medio del Tercer
Enfriador CargarGas Residual Alta Presién EA-2110 hasta -72.87°C
c-o8. 83°F para alimentarse al Tercer Separador de
Deshidratado FA-2108 a 38.1 Kg/em man (542 psigd.

Gas

El vapor efluente de este separador se envia al Segundo Expansor
GC-2102, donde mediante una expansiédn hasta 16.8 Kg/cmzman ca3e
psigd, se obtiene una licuefaccidn adicional. El efluente del
expansor se  alimenta al Tercer Separader de Carga a
Desmetanizadora FA-2107 a -98.33°C C-145°F).
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El liquido separado en este reciplente se alimenta al plato
No. 1 de la Torre Desmetanizadora DA-2101, a una presidén de 24.6
Kg/cmzman €350 psigd) y una temperatura de -g8. 43°C €-~145.17°F>
por medio de la bomba de carga a Desmetanizadora GA-2L101-R. El
vapor efluente del Separador FA-2107 a i18.8B l(g/cmzman €239
psig), constituye el gas residual de baja presién.

El liquideo proveniente del Separador FA-2108 es alimentado al
Cuarto Separador de Carga a Desmetanizadora FA-2108 a -86. 41°¢
C-123.54°F). El liquido separado en este reciplente se alimenta
al plato No. 6 de la Torre Decmetanizadora DA-2101.

5.1.4 SISTEMA DE RECOMPRESION DEL GAS RESIDUAL.

El gas residual de baja presién 16.8 Kg/cmzman 238 p=igd
proveniente del Separador FA~2107 y el gas residual de alta
presion 24.8 Kg/cm’mzn €349.9 psig) proveniente de la mezcla del
vach obtenido en el Tanque Separador FA-210B y el efluente del
Domo de la Torre Desmetanizadora DA-2101, se emplea en trenes de

enfriamiento para aprovechar =u capacidad de enfriamineto.

El gas residual de baja presién, intercambia calor en el Tercer
Enfriador CargasGas Residual Baja Presién EA-2108, donde se
calienta hacta -63.01°C ¢-81.42°F).

A estas condicliones pasa por el Segunde Enfriador CargasGas
Residual Baja Presién EA-2107 saliendo a -20.78°C C-5.4°Fd para
alimentarse al Primer Enfriador Carga-Gas Residual Baja Presién
EA-2102, de donde sale a 32.22°C C80°F).

Del total de la corriente de gas residual de baja presién (€7.89
MMMCSD ¢ 278 MMMCSD) efluente del Enfriador EA-2102, se derivan
las siguientes corrientes:
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a) Un flujo de 1.35 MMMCSD (47.94 MMPCSD) de los cuales 0.011
MMMCSD €0.41 MMPCSD) se emplean para cubrir requerimientos de
gas combustible en la planta, 0.B67 MMMCSD C23.7 MMPCSD) se
emplean para calentamiento y 0.87 MMMCSD (23.7 MMPCSD) para
enfriamiento de los Deshidratadores DA-2102 A-D.

b2 Un flujo de B.405 MMMCSD (4.7 MMMCSDd)se envia a la corriente
de gas residual de baja presién a L.B.

e) Un flujo restante de 6.405 MMMCSD (226.21 MMPCSDY, el cual se
envia al Primer Compresor de Gas Residual GB-210%.

El flujo de gas residual gque se envia al Primer Compresor de Gas
Residual GB-2101, aumenta su presién hasta 19.58 Kg/cm’mzn
Ca78.22 psigd y posteriormente entra al Segundo Compresor de Gas
Residual GB-2102 para aumentar su presidén hasLé 22. 42 Kg/cmzman
C318.8 psigd.

La corriente de gas para calentamiento aumenta su temperatura en
el Calentader de Gas de Regeneracién BA-2101, hasta 293°C
¢SB0°FD y se emplea en los Deshidratadores DA-2102 A-D para
regenerar los lechos. La corriente de ‘Gas Residual para
enfriamiento, a una temperatura de 208°C ¢B85°F), se envia al
Deshidratador que esti en el pericdo de enfriamiento., Ambas
corrientes de regeneracién Cgas de calentamiento y gas de
enfriamiente) se unen a la salida de los deshidratadores para
pPasar por el Enfriador de Gas de Regeneracicon de Deshidratacién
EA-2113 AB donde se enfria la mezcla desde 2B8°C CSS0°F) hasta
38°C  ¢100°F), para ser enviada al Separador de Gas de
Regeneracién FA-2110), donde el agua y los hidrecarburos que han
condensade son enviadog al drenaje y a limites de bateria
respectivamente., El gas efluente de este separador se envia como
gas residual de baja presiédn a unirse con el gas residual
proveniente del Primer Enfrlador de Carga.-Gas Residual Baja
Presién EA-2102, para ser anviado a 35, 5°C (95.8°F) y 8.4
Kg/em®man €120 psigd, a L.B.
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El gas residual de alta presidén es utilizado para enfriar al gas
de carga como ya se ha mencianade en la seccién 3.3. De este gas
después de salir del Primer Enfriador CargasGas Residual Alta
Presién EA-2101, a una presién de 23.33 Kg/cmzman €C331.9 psigd ¥
32.22°C C80°F) se separa una corriente de 9 MMPCSD (€0.85
MMMCSD)que se envia a L.B. para regenerar los endulzadores de
propane. El flujo restante de la corriente de gas residual de
alta presién se une con la corriente de descarga de Segundo
Compresor Gas Residual GB-21028 y se envian al Comprescor Gas
Residual Alta Presion GB-2103 AB/R, para comprimirse hasta una
prasion de 41.3 Kg/cmzman €587 psigd en su primer etapa y se
envia al Interenfriador del Compresor Gas Residual Alta Presién
EA-2112 AB/R para enfriarse a una temperatura de 43°C €110°F y
nuevamente entrar a la segunda etapa del compresor para alcanzar
una precidn de 78.145 Kg/cm’mn €1111.43 peigd) y temperatura de
190°¢  €374°F). Este gas es enfriadec primeramente en el
Rahervidor Torre Desmetanizadora EA-2111 AB de donde sale a 40°C
C104°F>para ser enviado a Limites de Bateria.

5.1.5 SISTEMA DE DESMETANIZACION.

La Torre Desmetanizadora DA-2101, opera a 24.8 Kg/cmzman 330
pEigd y esti constitufida por 28 plates del tipo de valvula
necesarios para efectuar el fraccionamiento. El calor es
suministrado por el Rehervidor Torre Desmetanizadora EA-2111 AB
empleande la corriente de gas residual efluente del Compresor de
Gas Residual Alta Presidn GB-2103 AB/R.

En el Plato No. 14 .de la Torre Desmetanizadora, se tiene una
extraccién lateral de 2'$20,000 Kealsh €10°000,000 BTUZH).,
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El producto de fondes de la Torre Desmetanizadora DA-2101
efluente del Rehervidor EA-2111 AB a 28°C (82.41°F) es enviado
por medio de la Bomba GA-2102/R al Tanque de Licuables FA-2109.
A este tangque llega también una corriente de licuables
proveniente de la Endulzadora y Estabilizadora de Hidrocarburos
Condensados. El productos Etano y Licuables de este tanque es

enviado por medie de la Bomba de Licuables, GA-2103/R al ducto
hacia Morelos.

El producto de domos de la Torre Desmetanizadora DA-210f1 a

-84.23°C (-118.8°F) se mezcla con el vapor efluente del Cuarto
Separador de Carga a Desmetanizadora FA-2108, constituyendo el

gas residual de alta presidn a 24.68 Kq/cmzman €349.9 Pgigd ¥
-84.38%°C -110.86°F).
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5.2 BALAWCE DE NATRRIA Y ENBEGIA

L BALANCE DE MATSRIA ¥ EN3GEA KOSTHADO A CONTIRUMCION GB OBTUVO A PARTIR DRL GINULADOR DR PEOCESOS SINFROC.

IHSTITUTO KEXTCAKO DRL PRIEOLEO SUEDIRRCCION DB INGRNIERIA DB PROYECTAS DR PLAKTAS INDUSSRIALES

BLANTA  CRIOGENICA CORTAATO  UNAY §3CH0 POR C¥V/1CIE

LOCALTIACION  C.P.Q. TABASCO I FRCEA &1 ABE. 1932 08.5B.M4

CLINTE FACULTAD DB ESTUDIOS SUPBHIOERE CURUTITLAN

ALARCE DR MATBRIA Y ENERGIN (BASY SECA} BINPBOC-TL

CORBIERTE RO, (PASH) 1 ERAL] 1N &V 5 A
COMPOKERTR LB-NL/E  \ NOL  EBeNOLIE M XOL  IB-NOL/E % XOL  LB-NOL/E A NOL  LB-NOL/E \ MOL
BIOX.CARBOKO 16,482 0.15¢ 6,950 h2%5 (B} 1883 003§ B2 845
KETARO 40056.953 716,560 6218 Ly 91916 4895.239 97.116  33785.638 §1.146
TR0 1T 13368 1881 851 2% 11966 2,208 984.088
EROPAKO .15 5080 462,251 21.n L%} 055 6. 1.8
N-BUTAND SH.H5 1,35 21,618 158 h.eee e nae ]
1-BUTAKO 423808 0810 121,196 S.834 S0 i tm ]
R-PEKTANO 1811 3.5 236833 1e5e2 (N1 .04 e (A1)
1-PERTARD 112,659 0390 35,91 1o Lt (XN IR
K-EEXANO #5508 v 518.176 23.6%6 bt ue e (A11)

TOTAL 1B-NOL/E S2L, 048 100 2150450 tee.at 40700 190,280 SOBO.GGR 120008 34297,550 149.098

FLUJO TOTAL 1B/E * KG/8 1118853, 531503, 136825, 61321, 6691, 3035, szaM. 37186, §12583, 259719,

TINPRBATURA 7 * € He.48  un Héy unn e .22 LRI N 13,93 39,99

PRISION PSIG'BGICH MAK. S60.88 61,438 I .60 22158 15.574 15,25 123912 1.0 78,30
[, ATK = 14,7000 PSIN)

PBSO NOLRCULAR®R WATSGR 21,384 18.03) §2,321 13,55 16,369 19.469 16,369 19,469 16,457 19454
DING RELATIVA & €6 T*AFL L3517 11,898 1,558 138,326 030787 135,694 308 15,890 630361 334,558

BED A Ge ¥ 218683.9 15838.5 1513.8 18556.4 125250.5
MAPCED 887,1 RG'GAF,1ATN SHL 426,536 16,331 19,958 396 3an 41814 45.628 312,491 316.888
DBHS & PYT LB/FTIGICN3 4. 1487 206646 J6.H5T 00 B.6746 9.81061 1.9286 0.08347 14423 sl
GRRAPYT ma

TINSRC APY P .91 .15 43,489 16.284
FACTOR COMPRESIRILIOAD b.an (R [ R 1.9186 [ R::11
SRTALRIA ESP. BTU/LB-MOL 4250.93 -1148.85 416,31 513,52 H.
ERTALEIA NBTU/E 12933 <IN 194.3 . 143688.0
MODULO w5 pI1H s nes s
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TRBITUTO REXICANG DEL PETROLED

BLARTA  CEIOGBRICA

LOCALIZACIOR  C.E.0. TAD

AGCO |

BALAKCE DE NATRRIA Y ENERGIA (BASR SBCA)

CORRIZNTR FO. (PASE)

COKPORERTE
DIOX,CABBONO
HETAKO
BTANO
PROPARO
H-BUTANO
1-BUTANO
H-BBRTAND
1-PRETANG
R-EEXAKD

TOITAL LB-X0L/8
FLUJO TOTAL LB/B * XG/E

TRNFXRATURA P * C
PERSION PSTGPRG/CH2 NAK,
(P. ATN = 14,7008 PSIA)
PRSO MOLECULAE’R WATECH
DENS BELATIVA A 58 P*API
BPD A 68 7

KNPCSD 687,1 KG'6F, IATN
DENS & PUT LB/PTI*G/CH3
GPRAPYT
PIVSEGARY Y
VAPORIZACIOR KOLAR'PESO
PACTC: CONPERSIBILIDAD
BKTALPIA 2EP. BTU/LB-HOL
EKTALPIA NETU/B

HODULG

(330

LB-MOL/E ¥ MOL
5.9 8,348
12,928 0.898

EIE4. 365 48,235

U9 26,185

19.58 9.3

§42,183  4.109
14,968 3,069
a3
HE N0 5.6e5

N D 120000
SIABTY. 258945,

43.266 15,332
1.48480 160356
§0698.5
126,991 128,174
0.8686 ¢.49478
18,2

1.1848

-431.54

-5693.9
2085

SUBDIRECCIGH DR INGERIBRIA DB PROYECTGS DE PLABTAS INDUSTRIALEE

CONTRRTO

UNAY
FECEA 91 ABR. 1392  0B.55.84
CLIERTB PACULTAD DR BSTUDIOS SUPRRIORES CUAUTITLAR

7 VAP

LB-NOL/E % NOL
16.482  B.150
40056558 76,569
1304817 12,960
4156 50808
BILSIS  1.590
2358 @
JEERE] il
172.6%%  4.309
245.569  ta0

51321148 13d.e0
1118653, 507543,

95.48 3.0
954,38 67,476

21.384 18.00)
4.35477 271,895
186839
500,408 476,536
4.3295 €.96935

11,788

0.8038
462,35
0246.6
005

LR

LB-XOL/E Y ML

18482 0190
40856.998 76,568
184,017 13960
i [N
B31.965  1.50¢
123800 BN
18114 63
172.65% 4.3
245,505 bn

52321.042 120 18
1118653, 527543,

95,82 3.0
93445 850

21.38¢ 18031
£.35077 270,885
118683.9
SEE.0H 476536
§.2236 4.06166

13.365

.em
180,95
135184
HIb

302

L3-NOL/E A NOL
58.861  0.1%0
Jedz. 4 T6.368
S476.83 12,960
2268.117 5,768
623.922  1.591
37858 e8I
13334 6258
129495 8.3
166,432 478

13240782 126084
BISI4L. 268507,

95.44 35,8t
93445 850t

21.384 18.E31
1.35477 231,855
163952.9
73000 257402
4.2236 0.86766

95,109

6,063
4088.95
1601395
us

HECRD POR CVW/ICIE

AF. FOR

SINPROC-IT

| UN.111

18-X0L/@  V KOL
58.861  0.190
M2 TE.560
5476.010 13,964
268110 508
§23.928 .59k
310,85 .81
UL e
129,455 433
B4 L

39248, 78R 1d2.402
339148, JEMEYT,

§1.46 4.4
92845 65.21%

21,384 18,831
435877 271,895
163952.9
75,8498 357,402
4,881 2.07628

8.96837 #.94283
HIn4s

134889.7
8
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IHSTITUTO NRXICANO O3L PRIBOLIG

PLANTA CRICGENICA
LOCALIZACION  C.P.Q. T

ABAGCO 1
CLIZRTR PACULTAD DB BSTUDIOS SUPERIORES CUAUTITLAR

BALKKCE DE NATEBIA ¥ DRERGIA (BASE 5ICA)

CORBIEKTR NO. (PASE)

CONPOKERTE
810X, CABBOND
KETARO
ETARO
PROPAROD
H-BUTAKD
1-8UTANO
K-PINTARO
1-PERTARD
H-2EXARD

TOTAL 18-MOL/B
FLUTO TOTAL LB/ * K&/

TEMPERATURA # * €
PRESICN PSIG®RG/CN2 XAN.
[P. ATH = 14,7008 PSIA)
EREO KOLRCULAR'K WATSON
DENS RELATIVA A g0 P*API
BPD A £0 7

KHECSD 687,1 KG*64P, IATK
QNG A PYT LB/FTY'G/CH3
MUERGARTY Y
VAPQRIIACION NOLAR®PESO
FACTOR COMPERSIAILIDAD
ERTALPIA E5P. BIU/LB-NOL
BHTALPIA NBIU/B

RODULO

11 Mt

LB-NOL/E  \ MOL
S8.861  0.154
ML T 16,568
5410.013 13,960
268,110 5,788
623,928 159
.58 .81
JELREL T I R
129495 0,330
186432 14

3540780 1040
838140, 388621,

.58 6.95
922,45 64,897

2,384 18,031
6.35077 275.89%
163952.9
315,000 351402
S.1605 9,882€6

0.94456 0.30128
1B2.5%

124887.5
Hi}]

CONTEATO  URAI

12

1B-HOL/8 ¢ NOL
19,60 L1SM
16414.258 76.568
1626.084 13,960
156,939 578
w916 1.59¢
185,958 0.810
15,181 4,350
43,165 0.330
1411 Lan

13188, 268 190.¢03
1913, 126876,

g5.00 350
334,45 65.701

21.33¢ 18.03]
0.35077 271,895
S4651.0
1254000 1914
4.2236 0.45765
16.3%

[ 113 ]
4000.9%
$3319.9
M5

TECEA ) ABE, 1992 48:58:M

ER 144

18-KOL/d 1 HOL
19.628 LIS
114,250 76,560
1026.084 12,960
156,039 5.780
1,916 1,55
105,958 0,810
45,781 4939
43,165 0,338
§1.417 44n

1100.268 19b.0e
219113, 126876,

.15 2.86
828,45 65.279

21,384 16,831
0.35077 271,855
$4651.0
125.008 1151
§.4138 4.00612

4.92765 9.87558
e.43

194818
HH

XL

1B-HOL/E % NOL
19,620 6150
10H14.250 76,568
1226. 044 13,960
736,039 5,780
01916 1,598
Hs.950 0.8l
45,760 4,350
43,165 0,330
6L L

13480,260 10000
219143, 126876

40 -1
922,45 64.857

21,384 18.031
£.35677 271,895
$4651.0
125,000 118,134
6841 4,19563

+.80039 021919
263.51

18299.2
5

SUEDIERCCION DX INGERIGRIA DR PROYECTOS DR FLANTAG INDUSTRIALES
L} 8RCEO POR CYV/ICIE

AP, POR

SINPROC-IT

15 XL

LB-HOL/E  § NOL
18,061 H150
3H42. 148 76,568
$478.013 13.960
266,117 5,784
623.928 1.590
308590 0.81%
13130 135
129.495 0,338
184,432 04me

39240,780 100400
BI9148, 80627,

-84t -13.88
S16.45 §4.436

21.384 18,431
4.35077 211,885
163952.9
ns.m 8.4n
6.1748 £.10852

0.86992 72058
anu

BazdNLG
uK
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we DEBE
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\
I8BTITUTO NEKICARD DRL PRYROLRO FUBDIRRCCION 5&1‘3&“![! D3 PROYRCTOS DB PLARTAS IKDUETAIALES
PLANTA  CRIOGRNICA COKTRATO  UNAX BECEO POR CWV/ICIS
LOCALIZACIOR  C.P.Q. TABASCO 1 PRCEA 01 ABE. 1992  #8:58: M AP. POR
CLIBTE FACULTAD DR EGTUDIGS SUPRRIOBES CUMUTITLAN

BALANCB DB NATERIA Y BNERGIA {BAGE GECA)

SINPROC-TI

COSRIRNTE N0, (PAER} 16 NBL 171 AP 18 Wap 19 9hf ]34
CONPORIRIR IB-NOL/S 4 MOL  LS-NOL/E A MOL  LB-HOL/B M MOL  LB-NOL/E W NOL  LB-NOL/E Y MOL
BIOX.CABBONO . s 56,261 L113 JUN L I BEK] {219 0 14865 0,13
NRTARO (396,402 44.469  35679.990 B4.015  BIDL.MB BA.ALS 26751240 BANIS  BOLT.MB B4MNS
3] BILAE 20,423 6993010 10962 LUB.MY 10762 IMEN9 1162 1248443 11,762
PROPASD 1662.477 16,855 1361.619 1.297 FILR YUY S U H PP L I 1) e an
-BUTANO f3.624 6.4H 197,280 4465 19320 b.46S 141,960 1465 49328 1465
1-BUTARD 58 .48 12,219 129 FLN: L ] ] 92414 ka8 B 629
K-PERTARQ 1632801 1.85% 19,922 647 4980 L4 W9 LM §.981 0047
1-PERTARD 149,460 1.51% 2,191 LS 5,199 8,055 17353 LhS §.798 55
R-BEXANO vt 1.3 11.59% 00 L0 1699 BT 2.4 0
T0TAL L8-X0L/8 863,130 TID.MA0  42457.910 180,040 RREL4.4B8 130.00%  JI80D.000 LMO.END IC614.480 HLAH
FLOJO TOTAL LB/B * XG/E L. 141163, 807642, JE634E, 9L, 91585, €532, 204055, 81910, 51588,
TENPRRATURA £ * C -840 -18.84 -840 -18.08 A48 -le.t -h4b 1848 -65.43 484,13

PBRSIO PSIC'EG/CK HAN. 910,25 4,002 91028 64092 910.28 64, 310,28 64002 984,28 6).580
(P, ATH = 14,7000 PEIA)

PES0 NOLZCULAE'K WATEON 31,55 16,159 19.022 18,752 19.022 18,152 19.022 1852 19.027 18152
DRKS RELATIVA A 60 P*API 42945 197,90 €.32764 18302 032764 318,372 132164 80002 LIV NI
BDA GNP 49657 168938.1 12345 126703.6 2145
HNPCED GBF,1 KG'EEP, 1ATH 54.256 §9.833 405.744 386,700 14,436 96.676 184,340 280,010 181,436 96.676
DERS A PYT L3/F13'G/CNY 21,8936 0. 44604 5.1861 206307 5.1861 4.8038) 5.1851 0,000 12,6801 ea03R2

MUBGAPY T 43.259 .01 3244

VAPORIZACION XOLAR'PESO LA T IR N1 0.35789 4.32863
PACTOZ CGHPRRSIBILIDAD 0.6884 1.66884 4.6084

BHTALFIA RSP, BTU/LR-HOL ~612.9% 84411 204431 2844.31 9119
ENIALETA MBTV/E -§636.9 120763.6 w9 9512.7 98504
Lualib] pLiH 111 s b1} His
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INGTITUTO MEXICANO DRL PETROLEO SUBDIBECCION DB INGENIZHIA DF FROYECTOS OF PLABTAS IRDUSTRIALES

PLANTA  CRIOGENICA COHTRATO  UNAX BECED POR CTV/ICIS

LOCALITACIOR  C.P.Q. TABM PRCEA 81 ABR, 1992 9BiSBuM4 A,

CLIRETE FACULTAD DE IEIIJDIOE EUPIIKDiIB CUMITITLAR

BALARCE DR KATRRIM Y INRBGIA (BASK SRCA| SINFROC-TL

COERIRRTR NO. (FASE) unne R 114 23 Nt ELR . 1 25 TR
CONPONEXTE LB-KOL/E % MOL  LB-NOL/E % MOL  L8-MOL/E % MOL  LB-NOL/B M NOL  LB-NOL/E % MOL
BIOX.CAHBORO 42,198 € 42,19 1.133 $6.251 K133 19,780 0,209 407 LIk
KITARO 653,240 BEMS 26752248 BALBIS  2SEINL99F BELMS  ST49.041 65.304  29921.950 68,910
RTAND INGO29 1D.I60 345,325 11.362 4R9RTML 1162 1920.677 21,828 3NIZ.4M 9,17
PROPANG 1921259 3.2 .25% .20 161679 1.0 818.163  9.234 S43.496 1,615
F-BUTARD L6 BES 141,960 4.46% 191,260 4,463 154,563 1.156 42,691 LIn
1-BUTANO 92.4M 0,20 92,44 9,29 122,219 b5 91,181 1.036 NNE A
B-PERTARO 4.9 Ly IEATTINE N 1)) 1.2 LW 1621 L3 2455 0,06
1-PRATARO 11393 0088 1139 #8858 2,191 55 wan o e .95 1B
R-ERXAED B.639  6.007 6.693 .07 11,599 o 11433 0125 [P T N 7]

TOYAL LB-NOL/B R XN U] J1643.430 100600 42451910 106,069 BBA3.SSH 190.0M  33654,360 100,008

FLUJO TOTAL LB/R * KG/E 615132, 110;55. EESIIL, 204155, BIIE42. 356N 204836, 92951, §92706, 223383,

TENPRRATURA P * ¢ -18.00 -33.3) -31.98 -38.88 410 -43.88 4140 -43.89 -41.80 -43.89
FEXSION PSIG'RG/CN2 MAR. $H.20 63.50¢ 838,28 63.158 894,83 §2.981 834,63 62,901 854,63 62,501
{P. AL =« 14,7000 BEIN}

PREQ MOLECULAR'K WATGOR 19.022 18,152 19.427 18.752 19.02 18,152 029 1M 17,905 19.084
DIRS RRLATIVA & 64 PPAPT L6 3NN 0.32164 310,312 £I2164 30,312 0.36385 251,393 $.31692 314,588
EPD A 50.7 12613.6 1261036 168923.1 386012 13H36.9
HNPCED 687,1 2G GUP,1ATH 104,308 20600 W8 290 45144 386783 Bt,13¢ 84,182 321604 306,521
DENE & PIT LB/PI3°G/CNY $.3812 011238 1.0039 1126 1.8759 £.1261€ 22.5952 0.3619¢ 64011 9.10327
MUSICAPY Y

25,968
VAPORITACIOR KOLAR*PISO €.52184 0.8510) 4.06539 882543 £.79265 §.14625 00053 0,000
TFACTOR COKPRRSIBILIDAD L5714
IRTALPIA I5P, BTU/LB-NOL 2.4 1319.1 mie -65.5% U19.61
ENTALEIA NBTU/R Mnus.1 63023.5 1.5 -5 054
ROOULO b1} U s s ues
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TEBTITYTO NEXICARD DIL PETROLEQ

SUBDIBECCION DR INGERIRRIA D3 PROYECTOS DR PLARTAS INDUSTRIALYS
PLANTA CRIOGENICA CORTRATO  URAY EICEQ POR CYW/ICIS
LOCALIIACION  C.P.Q. EABABCO 1 PECEA #1 ABR. 1992  #8:36:10 AP, POR
CLIZKTR FACULTAD Dt $5TUDIOS GUPBRIORES CUMITITLRR
BALAKCE O NATERIA Y BWERGIA {BASS EECA) SINPROC-11
CORATENTE KO. (PASE| (iR} A 8 X3 9 M bLITH
COMPORINTE LB-H0L/B W ML LB-NOL/E \ MOL  LB-NOL/H VY XOL  LB-NOL/E % NOL  LB-MOL/E A MOL
BIOX.CARBOKO €2.009 1205 4200 0.2 35,718 4.216 6,291 01M 6,413 e
NRTARO © 10035.040 54,295 I913S.M40 54,295  5025.511 18,896  SLN9.519 86.91) 29921.9%0 8B.910
RTANO 423,922 22.6M 4231322 .71 3636.649 20.611 §35.211 9.315  I.e 928
PROPANO HBR.66 13,269 24Bh.668 13,289  2297.684 18.558 82975 1.4 $43.496  1.615
F-BUTARQ 189,208 4,208 189,248 4.8 180010 6,158 648 0D 12,49
T-BUTARD 191,963 209 391763 2499 386.945  1.995 L8 e 2.8
R-PERTARG JLIN P B ) 181429 L 180.65¢ 1,358 L3 Ln 1498
1-FERTARO 169785 0908 169.1M5 .98 165,200 1.8 6505 0 2.95¢
H-HEXAKO o W53 1N #5398 1 us.2 1.898 LI LR 4,561
TOTAL 18-KOL/B 18666680 100,008 1B666.680 1O O0F  12926.230 1NL.MA  $746.386 14940 3E54.360 1MLARY

FLUIO TOTAL LB/E * KG/E LEICT R TEVI SI6147. 21, 17, 19050 102129, 46897, G046, 213383,
TENPERATURA P * € -2 - -45.66 -43.14 -§3.60 -53.16 -45.86
PHEGICR PSTG*RG/CHY NAN, 894,63 62,301 Sindt 9.4 BEH 24608 HRt
(P ATH = 14,7008 PEIA} .

PRS0 MOLRCULAR'E WATEON 21.651 15.81 21.651 16.80 31,998 16,2293 11,811 19,10 11.919 19,084
DRNS RRLATIVA B 62 P'aPL 140976 221,578 L6 2151 1.42916 198,219 31647 315,619 1.31692 314588
BED A 60 7 182620 89266.9 (11 A 0418 13336,
MNPCSD GBF,] XG*SOF,1ATA 178,386 170,015 178,385 110015 nuAn e 54,915 52,338 320,614 386.52)

DING R PYT LB/PTI'GICK3 22.5674 036148 14,9318 017521 128515 120586 3.9821 0.16379
TAPORTIACION HOLAR'PIGQ LS 0

-43.14 -B.86 62,70
.40 s5t4 29,481

. 30077 b19838 16620 149230 089296 0.85561
RTALPIA RGP. BTU/LB-MOL -387.89 -391.32 -1 202640
ENTALPIA NBYU/R -1 -1226. -23269.8 681836
KapbiL ms i H 11 s
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IRGTITUTO NAXICARO DIL PRTROLEG GUBDIRICCTON DB IWGERIXRIA DX PROYECTOS DR PLARYAS INDUETRIALES

PLATA  CRIOGIRICA CORTRATO  UNMM BICA0 POR CYY/ICIE

LOCALIIACION  C.P.Q, TABA FEC3A 0 ABR. 1991 #93:9004 4, POR

CLIRKTR PACULTAD D2 IHUDIOS SUF“IOHIQ CURDTTTLAR

BALARCK DE NATRRIA Y BNERGIA (BASE 6ECA) BINPROC-TT

CORBIKKTE KO, (TAGR) 31 at 3z e RER 14 bR H B
CORPONINTR 19-K0L/B 4 NOL  lB-MOL/E % ¥OL  LB-NOL/B ¥ KOL  LB-NOL/E % MOL  1B-NOL/B % MOL
BIOX.CAEBORO U821 B PV .50 0% 3.5 4% .54 LSk 1,352 0.269

177,006 54,310 3250.960 92.MS  20253.160 92.M5  33252.760 92.M5  1916.283 74516

ITAEO 109,934 30855 2597432 .00 2597.431  T.8F  2587.431  1.19%  JMD.605 24.855
PROPAEQ 30,048 12060 231623 0841 2182 .64 21,623 0641 172,555 4086
N-BUTANO 0 1 $.811  0.HE 5.611  0HE 5.8 L6 §.383 &1
1-BUTARD 652 8910 6.163 ~ t.any £.160 0L 6,163 0.017 5.519 131
N-FENTARO L LM L6 Ll L85 LN [N A [N R H
1-PENTARO PRI B 4152 1152 b 12 Ly [ B N ]
-8R XAK0 LEsS na LH LW LU L LUs L L8

TOTAL LB-KOL/A VLB 194,088 610,570 RD00E 36122500 100000 36120500 JORANE 0222045 100008

FLUJC TOTAL 1878 ¢ XG/E BIS21. 36917, 623915, 20303, §23315. 20303 623515, 2010143, 86034, 39939,

TENFAEATURA T * € -99.12 -72.88 ~16.42 -50.1 -95.9 -71.07 -90.6) -1.81 -123.54 -86.41
PRIBIOR PSIG'EG/CND NAN, 0 24,608 84,90 3940 S48.70 3050 S48 3800 150.00 24,518
(P, ATR = 14,0088 FSIA)

FI60 ROLRCULAR®K WATS0R U946 17,658 1.2 1900 1.0 1921 1o an 20.061 18,592
DIXS RELATIVA & GO PAPL 037298 247,960 031075 Q20.B4T 431075 1201 0.3108 123.807 4.33933 285.4%4
8D A 641 14982.8 1376010 1376011 131601 ma3
MXPCED 68F,1 KGUEAP, IATH Jl 180 29.812 345,249 13,401 45,48 128,41 35,249 9.1 48355 25,461
DINE & PIT LA/ITI*G/C0) 0501 §.1630 14148 045400 41982 0. 46661 4.8 0,068 10.5195 0,16851

NyUSG APYY 50.75)

YAPORIIACIOR BOLAR*PIB0 019667 9.13284 §.9030) 4.80H2 0.6891) 05600 L1182 112
FACT02 CONPEESIBILIDAD .M

ERTALPIA 25P. BTV/LB-KOL -1089.21 pD A 1936.53 1864.01 -664.92
TTALPIA NBTU/A -3565.2 86226.5 69361.9 613110 28019
ROOVLO 5 05 s uy un
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THETTIVI0 XBXICANO DEL PETROLEO

PLARTA CRIOGENICA
LOCALISACION  C.P.Q. YABI

01
CLIEATR PACULEAD bt lBﬂmIﬁB SUPRRTOREE CUMUTITLAR

BALANCE DR MATERIA Y EWERGIA {BASB EEKCA)

COERIEATE MO. {PASS)

CONFONERTR
B10X.CARBGRO
NRTARQ
AN
PROPARO
R-BUTARO
1-BUTANO
R-PISIANO
1-PERTARO
1-ERXAKO

10TAL 18-X0L/E
TLUJ0 OTAL L3/8 * RG/E

TERPLEATURA # ¢ C
PRISIOR PEIC'IG/CN2 MAR,
(P, AT = 14,0000 P5LA)
PREO KOLBCULAR'E NATEOR
DING RELATIVA & 6% P*APL
BOAEN?

NXECED 87,1 KG'E07, 1AM
DENS & PIT LB/TTIG/CN3
GRAPYT
FHEIGAPY T
TAPORLIACION MOLAR'PREO
FACTOR CONFRESIBILIDAD
SNTALPIA B5P. BTU/L3-NOL
TRTALPIA KBTU/E

L]

36 TP

18-ROL/E VML
.191 G066
30275.568 94.894
1547.826  4.851
59468 0,185
1420 LW
L L2
[RIVE A
[N ]
[N AN

HUTRERUNTL
535824, M,

-98.8) -12.91
S41.9¢ 3800

16,794 19,385
0,30651 330.153
114448.8
I, 694 190,586
320 1.5

8.

L6

e

9687
ns

COI“!IO

3T X

LB-XOL/B ¥ WOL
1.ne
1252012 64,369
125039 29.54¢
N 48
5,381 1.185
5.515 415
L e
(3 X )
[ AR

11955 10Al
15689, 3L

+12).5¢ -86.41
B 24608

T 1840

0.34585 270,594
149871
3119 .6
26,4297 140336

[ALUE N1
-1298.24

-450 .4
s

TICEN 81 ABE, 1992 #B:3Ba%4

/0

LE-KOL/B 4 KOL

£33 Lo
126,131 §6,183

2.866 178

[ B N
[R1]]
(BTN
L s
[ B R]]
(W]

150891 1. 008
12406, 5621,

-123.5¢ 86,41
000 L6018

16,520 19,400
30418 332,690

1A% 680
2250 1.09603

1.5

[ B

263,86
JUIR
H1H

B

LE-KoL/8 4 K0L
91 hAEE
MN5.568 9489
1547626 4.8%1
53,068 1,185
0420 0L
60 a0

[ NI A
L um
e e

904,720 114
535620, 203H4.

-145.48 5003
234 160

16094 19,385
0.30651 31115
119808.8
304,894 280,586
1,7233 0.02761

$.91562 ¢.89243
1908.44

(1111 0]
s

GUBDIRECCIOR DX INGIWINRIA DX PROYECTOS DR PLANTAS INDUSTRIMLES
R HECH0 POR CYV/ICIE

AP, PO

§InpR0C.11

g

Le-KOL/8  \ MOL
JUAIL B K1)
1929075 64,250
895,254 33.2%%
85,211 2.8
G425 L
LR
(A1)
L
L

2992112 1.0
STBAY, 26145,

DB LX) ]
B 26

WAL 1868
134001 286,181
RPN
0,388 4,430
52,4

4845
-1615.46
-4U%t
e

5



INSTITUTO NRXICARO DBL PRTROLEQ GUBDIRECCION DR IKGRNIERIA DB PROTECTOS DT PLANTAS INDUSTRIALES
PLANTA  CRIQGENICH CORTEATO  URAM BECEO POR CTV/ICI5
LOCALITACIOR  C.P.Q. TABAGCO I PICEA O1 BB, 1952  4B:SEB:M4 AP, POR

CLIKRTE FACULYAD DR NGTUDIOB SUPERIOBES CUAVRITLAN

BALAKCE DR NATRIA Y BRIBGIA [BAGE SECA}

SINPROC-1T

CORRIENTE KO, (MASE) 41 e L1311 am LN 45 L1Q
COXPONRHTE 13-NGL/E A NOL  LB-NOL/R 4 MOL  LB-NOL/E % NOL LB-NOL/E A XNQL  LB-NOL/E % NOL
BIGX.CARBOKO .29 L 89.953  0.558 69.95  0.558 T.405 G466 60.351 054
XRTAKO 545,780 91110 3935994 24459 29009 .89 JMBA20 35018 §6.96¢  1.51)
TR0 $5L.512 .20 TIIV.EB4 44185 TIIT.6B4 44.185 467.516 6.1 S16M.61 55,242
PROPARD LESL M) 096394 19227 3096,394 19,211 I.H6 LT 30168 21,448
R-BUTANO (A1) 815014 5,188 BI5.714 5,188 4 LN 031,895  1.460
1-BUTARO L] 421,046 2,651 2146 2,651 i LN 423,178 3.8
R-PINTARD t 183.157 1.1 19305 117 A0 M 18300 LR
1-PRETARO ] % LM 172,19 1.075 000 400 112,659 1.548
E-EIXARO L 45,323 1525 500 1805 Lt 45508 .25
TOTAL LB-NOL/E 222600 10 16108,460 180,010 IG149,460 100,000 10205,808 100,000 11150.358 140,008

TLUJ0 TOTAL L9/E * XG/E 416161, 2

537958, 244014, 537958, 244014, 186650, é63, 41611, U,

TENPEERTURA F * ¢ -5 -96.33 -8 -0 <2580 23241 -119.8% -89 8119 .33
PREEICH PEIG'EG/CN2 MAN, 3.0 16404 38104 H.688 L HL28 49.90 .61 ISLEE
(P, ATM = 14,7000 PEIN)

PEEQ NOLECULAR'R NATSON 16,369 19.41 31.3%5 16,381 33,39 15.381 16,655 19,419 3960 1580
DIRS RRLATIVA A 60 Peaer 4.36287 33569 442974 191,766 42974 190,066 £.20525 332055 $.46060 175,652
D AGET 8204,1 857526 85192.6 41906.5 §3638.9
MAPCED §8F,1 RG°6OT,1ATK 05,161 266.066 153,939 146714 153939 16004 107,096 102.00) 186,561 141,568

DINS A PYY LB/PII'G/CHI 15485 002400 26,8543 0.4317 15511 h24946 2.2264 0.03566 28,7043 0,439
GMAPYT

i918.4
MUSRCAPY T 85,081
APORIZACION MALAR'PEGO LR Ls 1.1043 LOsSHE 100008 L0
PACTOR CONPRISIBILIDAD 1332 LRELE]
INTALBIA RSP, BYUZLS-ROL unn -8, -1463.43 2288.3 ~102.84
RTALPIA NBTU/E 65236.6 -33895.5 -2895.1 25166.6 16,7
us a8 s ms pl
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INBTITUT0 MEKICARO DXL PRTROLEO SUEDIEICCION DB INGEHIRRIA B2 PROYECIOS D3 PLANPAS llDUSYBIlLIE

PLANTA CRIOGERICA CORIRATO  UNAX EBECBO POR CVW/ICIG

LOCALIIACIOR  €.P.Q. TABAGCO I TICER © lBl 1952 #8500 AP, MR

CLINNTE 7ACULTAD DR ISTUDIOS SUPRRIORKS CUALTITLAN

BALA¥CE DX NATZRIA ¥ ENBRGIA (BASE SECA) SINPROC-11

CORBITHTR KO, (PASE} 6 KBl 1 ¥AP 18 WP 9w 50 ne
CONPORINTR LB-NOL/B A NOL  IB-KOL/E Y NOL  LB-NOL/E 4 XOL  LB-NOL/A % NOL  LB-NOL/E % oL
BIOX.CASEOKQ 1,739 4065 ELI N B 3] 112 A8 1N LS 62 g
XBEARO TMEE258 95,750 1LASL2I0 95,200 152 955K LHSAL2N 95750 2853308 91.716
3Tk 82 91061 L1 9.4 18 19130 85L610  2.239
PROFANO (7% LI M HT §.05 e L35 143 2956 43
K-BUTAND 146 L L L L [N R (2 I X1}
1-3UTARO L e LI Lt [R1I N (A1]] (A1
A- PETARD it Lt L L tiH L Ll [N]]
T-PIRTARO LA R i L L 0 He (K11}
H-BLOARD L e . Lin LAL1 I N [NE1) e L

TOTAL LB-NOL/E 11957.690 160,468 11952.690 100008 11957.69% 10000 11957.690 206000 U

FLUJG TOTAL LB/8 * KG/@ 195085, 90288, 199455, 90290, 193455, sn2u, 199455, 90290, 11980, 216808,

TENPRBATURA F * C -120.83 -84.46 -10.93 -73.85 <3hab -6 . 3.2 <8142 -63.01
PEESTON PEICTRC/CN2 MAW, I U.4H LA A I 3.5 B 2.3 0l 1638
{P. AN« L4, 7000 P5IA}

PRS0 NOLECULAR'K WAYSON 16,647 19,420 16,547 19.420 16.647 19429 16.661 19.420 15,369 19.46%
DERE RELATEYA A §8 FeAPL L0518 302,157 433518 332,156 430518 332,156 131818 332,156 0.3010) 35,600
BED A 61 P g Hi01.6 Hin 4.6 108151.8
XNPCED 687,1 RG*607, 1ATH U422 118,504 11212 10,518 114.212 108,918 14,212 108910 219.M6 265.951
DEKS A YT LD/PTI*GICN3 2,2218 4.03569 Lan L8l 1.433% 00209 LR taen 11162 0.0t
PO APYT n.5 38,512 54403 18948
VAPORIIACIOR NOLAR'PESO 0.99939 0.99938

PACT0R CONPRRSIBILIDAD [ KL 88942 2.9571 8349
ERTALPIA B5P. BYU/LE-NOL 291,15 522,20 31208.5) 1.8 1850.64
SHTALPIA NBTU/R ME6.6 N8 303784 U 834123
LA s " p1H FH ue
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IRGTITUTO NRXICAKO DEL FETROLEO SUBDIRRCCION DE IRGENIZRIA DR PROYECTOS DB PLANTAG IKDUSTRIALES

PLARTA  CRIOCINICA COKTRATO  UFAR BECEO POR CYV/ICIS

LOCALIZACION  C.P.Q. TABASCO I TECEA @1 ABR, 1392  #8:5B.04 AR,

CLIKKTR FACULTAD DE ESTUDIOS GUPERIOESS CUAUTITLAR

BALARCE DX XATBAIA Y RNERGIA {BASR BRCA) SINPROC-1T

CORRIRRTE K0, (FASE} 51 e §3 VAP 5P 55 VAP
COXPOREATR LB-MOL/E % HOL LB-MOL/B Y KOL  LB-NOL/E 4 MOL  LR-NOL/E % MOL
810X, CARRORQ W12 043 166 LA ] | X313 8.55% 0436
XITAHD 18533078 $1.016 4901982 §7.716 97016 220172 91,056
KTAHQ 652,604 2.23% 2320 2.8 .23
PROPAND 3.9% .3 .65 04 .43
§-BUTARD (A N (1N L
1-BUTARO e L ]
N-PERTANG [N Rl ]
I-PRETANO [] ] [}
N-HEXRRO LHE b Lm 1.

T0TAL LB-NOL/R 9200000 TOL008 29200000 200,000 SHIG.SEN TOO.0NN - 412,440 1H068 23774740 10LOME

PLUJ0 TOTAL L8/B * ¥6/E AT1560, 216848, 177508, 218608, 62117, 37%8. 395863, 1719561, 189173, 176526,

TIKPIRATURA 7 * C <540 20,78 hh 12 LA LI Y] S0 22 s 2.
PRREIOR PEIG'EG/CNY MAK, 22154 15,896 21,50 1554 21,58 15.51 21,50 15,51 2050 155
(. AT = 141000 PSIA}

PR60 NOLSCULAR'E WATSOH 16.369 19,469 16,363 19.469 16,369 19,469 16,369 19,469 16,369 19.489
OBWS RELATIVA A §0 P*APT £.30267 335,690 0.38287 325,69 4.31207 235,630 €.30287 335,690 0.30267 335.690
BDAG? 18188 148152.8 18581.% 29516.3 2.8
MAPCED 6BF,1 KGUGMY,IATH  279.M45 265.951 219,046 265,951 41,548 45,690 231,186 220.261 2212 16.538
DEEE & PYT LB/FTI'G/CI 0.8615 d.01388 0.6746 0.41061 06746 0.41081 0.6746 #1181

TUBIG RPTT 15410 33,813 16 160246
TACTOH CONPRRSIBILIDAD .54 1.9716 £.9M6 LR
INTALPIA REP. BYU/LB-NOL 3510 416,21 416,31 416,31
TITALPIA XBTU/E JUE L] % 105801.6 104896.7
KODULO u HH s HIH
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THSTITUTO NBXICARO DEL PETROLEO

SUBDIBECCION DB INGRNIREIA DY PROYECTOS DR PLAWTAS INDUSTRIALIS
PLANTA  CEIOGEWICK

CONTRATO  UNMX #8CB0 POR CYV/ICIE

LOCALLIACIOR  C.P.Q. TABAECO I PICEA 01 ABR. 1992 - 98:58:8 AP, BB
CLIBATE FACULYAD DB E5TUDIOS GUPERIORES CUAUTITLAR
BALAKCE DR NATERTA ¥ ENRBGIA {BAGR &ECA} §1XPROC- 1T
CORBIENTE RO. (PAGY) 56 TAP ST VAP 58 VAP 53 AP
CONFORSETS LB-NOL/B Y MOL  LB-MOL/E X NOL  LB-MOLIE % NOL  LB-MOL/E A\ NOL
BIOX.CABBOKO 8.55 L3 8.55% 4.8 15028 1845 1.7 1048
NRTARO BB N6 NI 9116 INBS.E 91196 IS.Ee 97,105
[1e11) $31.365 .08 530,365 2.8 384488 l.028 984,068 2.628
FROPANO 3 3491 b .65 e 1.9
A-BUTARO (A1 AT 1811} B
1-BUTANY [N X i
W-PERTAND [S11 K [B11]
1-PENTARO [A11] LHe
§-2BXANO [N} (A1}
TOTAL LB-NOL/R DA IHIEE 23000048 100000 34752,550 100,048 14192550 100,000

PLUIO TOTAL LB/E * KG/E

TENPERATURA F * C
PERSICH PBIGHIG/CHY NN,
{B, ATK = 149049 PSIA)
PRS0 NOLRCULAR'K WAYEOH
DENG RELATIYA & §0 PraAPL
BDAGNY

MAPCSD €67, 1 KG'SAF, 1ATN
DERS & PIT LBIFTIGICKY
FIUGRGARYY

PACTOR CONPERSIRILIDAD
ERTALPIA ZGP. BTU/LB-MOL
RRTALEIA KETU/E

XOCULO

IBINII. 176526,

12%.8 5369
218.22 19,561

16.369 19.469
0.30287 335,699

2271201 216.538
I8 001250
138.558
[ B1H)
4151,50
1129613
48

389173, 116526,

15351 6151
LR rRY}

16,369 19.489
£.20207 335,698
86462.5
21.20 216.538
£.8523 0.00365
126.845
L
4966.82
1180849
uys

§12583. 259719

13328
31858

6.22
nan

16,457 19,454
430361 334,558
1292565
332.491 316898
4.8899 0.01426
179,726
[ 1371
118,35
166251.1
pi1t)

512683, 259119

138,65 134,81
nu.w 1

16,457 19.454
$.0351 334,55¢
129250.%
332451 316,888
25918 4. 44158
61,381
1.9617
5515.48
1933823
5



5.3 DIMENSIONAMIENTO PRELIMINAR DE EQUIFO DE PROCESO

El equipc se dimensiond con el objetc de obtener sus
caractaristicas representativas para posteriormente efectuar la
evaluacién econdmica. El dimensicnamiento preliminar sold se
aplicéd a aquellos equipos que presentaron camblos en su carga
y/0o condicones de operacién (temperatura y presidénd.

S.3.1 SEPARADORES LIQUIDO~VAPOR Y TANQUES DE BALANCE

"A continuacien se indica la secuencia de cileulo para el disefio
preliminar de separadores liquido-vapor verticales.

SEPARADORES LIQUIDO-VAPOR VERTICALES. .

Segundce Separador de Gas Dechidratado FA-Z2104

Datos:

Presién de Operacidn = 82,801 Kg/t:m’man = B804.63 psig
Temperatura de Operacién = -43.88°C = -47°F

We = 204 938 lb/hr

¥Wv = 602 708 lb/hr

&L = 22.5052 lb/ple”

Sv = 6.4471 lb/pte”

Caleulo de condiciones de diseMo:

PRESION DE DISERO

Pop = 1.1 Po

Po = Po + 30 psig Cse selecciona la mayord
Pp = 1.1 % B894.B3 = 984 003 psig

Pp = B04.83 + 30 = ©24.83 psig

TEMPERATURA DE DISENO

Intervalo de operacién C°F) To ¢°F>
< -20 Tmin = To

-20 a 650 To + 25
> 650 Tmax = To
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Flujo volumétrico:
QL = WLACéL % BOY = 204 B38/(22.5952 % 60 = 151,186 pie”/min
Qv = WusCév % BO) = 602 706/C6. 4471 » 803 = 1558.1 ple’/mxn

Como Qv > Qu la posicidén del tanque es vart&cal.’

Velocidad del vapor:
V = 0.35 €6 - &v3/EvdtY? = 0.35 [C22.5852 -6, 44710 /6. 447101477
V = 0.554 piess

Dismetro del recipiente:

D = [Qu/CO.785 % V % 80312 = (1558.1.,C0.785 » 0.554 » 803172
D=7.73 ples = 2.38 m

Longitud del trecipiente:
La longitud del recipiente se calcula por medio de la relacion
L/D éptima. En términos generales esta relacidén para cualquier

tanque de procesc se encuentra en el intervalo de 1 = L/D £ S,

Para fijar la altura del tanque se consideran los anchos de
placa comercial: 4, 6, 8, 10 y 12 pies.

Para este caso el L/D 3 4, por loque L = 4 % D
L =4 %235 = 3001 pies = 9.42 m

En la tabla S.3.1.1 se mencionan los datos necesarios para el
predimensionamiento de leos separadores liquido- vapor y en la

tabla 5.3.1.2 se muestran las caracteristicas de diseMo de estos
equi pos.
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TABLA 5.3.1.1 DATOS PARA DISENO PRELIMINAR DE
SEPARADORES LIQUIDO-VAPOR Y TANQUES DE BALANCE

CLAVE TEMPERATURA |  PRESION FLUSO MASICO (LB/H) DENSIOAD (LBA1E)

EQUIPO Iis) PsiG) Lowno VAPOR LouDo VAPOR
FA2101 3 8500 1254 1118853 264 422
FA2102 04 9100 311211 807 642 2780 519
FA2103 45.06 5004 413417 12729 2068 305
FA2104 470 20183 204938 2708 2% 648
FA:2105 -76.84 5547 st =21 23915 2633 343
FA2106 9863 49 83084 535820 261 873
FA2107 -145 2%0 57640 43181 2731 155
FA2108 12354 3500 75689 12408 2643 225
FA2109 e 34846 236604 - e -

FA2110 100,048 1707 54556 78570 3tz 050




TABLA 5.3.1.2 CARACTERISTICAS DE DISENO DE

SEFARADORES LIQUIDO-VAPOR Y TANQUES DE BALANCE

PRES. DISENO

3 v

IR [ P e K O - i I Mo
FA2101 (5)| 1348 | 70 773 |100043 | 03330 | 441808 | VERTIGAL| 13 | 283 | a4 |- | 897 1097 A285C
Pa2102(1)| 104 | 238 | 7087 | toor | 1sses | zessss | veAmcaL| ore [zes | s [~ | 78 20 A285-C
FA2108 | 4586 | 4304 | 433 | a8 sa1ss | VEATIGAL| 1083 |10 | 338 |6 | sov | 16820 A205C
FA2104 | 470 | 4388 | 10 | oads 18801 | VERTICAL | 0884 | 230 | 778 (4 | oa2 2081 A203C
FA2105 | 7084 | 0040 | 498 | 61047 | soo4 | 30515 | VERTICAL| o9z | 224 | 84 |8 | 127 | 41me A203C
Fa2100 sat | 219 | 23083 |VERTGAL| os1 | 241 | 7ee |3 | 728 7 A0SE
Faz100 | 1480 | 5888 | s | 2% 18 | 814 |VERTICAL| 143 |2¢a7| 873 |2 | &8 78 A203E
FA2108 12354 | 2041 | zross | ses 4775 | o1se |VERMEAL] 1147 fose | 18 |8 | 17 o5 A203E
:;1;;: ;u -; &8 27 | e0s00 | 3114320 - HORLZ. - 308 | 1200 | = | 1am 1] A205C
FA-2110 (1)} | 57544 | 1908 189 | 24030 02943 | 202207 | VERTICAL | 27447 | 130 | 480 [— 40 120 A-285C
o 280 . 128 474 | 74N | 02003 | 2797 | VEATIGAL | o~ 122 ) a0 |- | 218 70 A285C
32 sz 5 079 | 12502 | 02918 ~— | vERTIGAL{ o~ 122§ 40 |- | 213 70 A285-C

NGTA (1) EGUPOS MO DISERAOCS

i

) MATERAL D€ ACLEROD CON BECERA Y AARAMN'

/0 08 ACLERO0 AL DSEAO DE LA PUWTA DRGIRAL




© S. 3. 2 INTERCAMBIADORES DE CALOR

Para el disefio de los intercambliadores de caler se consideraron
los datos proporcicnados por el SIMPROC. Las caraclteristicas de
cada uno de los intercambiadores de calor,
tabla 5.3.2.1.

se muestran en la

Para el coeficiente total de transferencia de caler (UD se tomd
un valor promedic dentro del intervalo

recomendado  par
Kern D."®
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TABLA 6.3.2.1 CARACTERISTICAS DE DISERO
DE INTERCAMBIADORES DE CALOR

COVE TN T -

K3l DE DBEND "CARGA TERMICA L;!? (‘,‘ﬁ‘“ ul%ﬂf o WMATERIAL (3)
EA2101 23 10279 sso19ed | rseermo | 2ae7 2041 enz cEN ATE. SAS18T0,
EA2I02 723 oz 63200 | 2524070 | 2280 5e04 19041 CEN FY) BASIETD
AT s 10213 281005 | 11s3ei0 | 2255 2090 seas o SA43 | SAS1870
EA2508 na o213 252000 | wooow | z2me 2 1842 CEN 6A0343 | 6A200E
EA2105 T 10847 o0 | owesaroo | 2480 sa7a 28 o sAM3 | sasiero
EAz100 04 10013 asor | igazeo0 | 39s2 1740 25308 o 5A3%3 | sr2cef
EAIOT 04 10013 510979 | 20289170 X 11289 »982 CEN oazd | enamE
EA2108 0004 W4T 2071000 | 8210618 28 1676 8153 CEN 83 | sAz0E
EA2100 s 6102 se02ss | 1s204120 3 4913 10318 N sadey | oa2aE
EAZ110 2 e0ss sTrest 2680023 138 1245 an2 CEN, SAIY SA2WE
EA21ty Y 122 12078281 | sasisein s 1387 4300 BN Yoy SASI70
EA212ABAL) | 473 ) 12701620 | £0760000 59 1885 [ M 83144 | aasiso
EA21AB() | 228 20 0174000 | 2460000 | 1104 183 3784 CaM. 8811116 | Sa51570
EA2114 AR, &8 1250 8920320 | 3som0000 | soss 2047 Ty CEN 88111413 | BAS16TO
ErnsARm | 7ra 1100 2057107 | 11734880 128 oary 19928 CEM eB1nu3 [ ersism
BA2101 (1) - — S1e700 | 12300000 - = -~ p i

NOTA() EQURONODBERAD
0; RECOMENDAOG POR KERN™




5.3.3 TORRE DESMETANIZADORA

El disefic hidraulico de la torre se realizd por medic de
un pagquete de computaciodn PLATIMP que diseffia platos tipo
valvula. Se tomaron de referencia los platos en donde el cambio
de flujo es apreciable, C1l, 4, S, 10, 11 y 13) para poder
determinar el dismetro de la torre. Los resultados obtenidos se
encuentran en las tablas 5.3.3.1 o 5.3.3,8. Como se puede
ocbservar la torre tiene tres diametros, de 7 pies, que
corresponde del plato 1 al 8, de 9 ples para los platos 8 al 20
Y de 11 pies para los platos 21 al 2©.

CALCULO DE LA ALTURA

Para determinar la altura de la torre se emplearon los criterios
propuestos en @l manual cuatro del 1MpY2

Datos:

Seccidén Superior Intermedia Inferior
No. platos 8 i2 -}
Espaciamiento entre

platos Cpulgd 24 24 24

No. pasos 1 2 3
Dlimetro Torre Cplesd 7 -] ’ 11
Dismetro Bogquilla de

fondos Cpulg) - ; 10 C1>
NOTA C1):

El dismetro fue calculado por madic del pPrograma para
dimensionamiento de lineas a una fase (elaborado en el Instituto

Nexicano del Petréles), los resultados se muestran en la tabla
5.3.3.7.



TABLA 5.3.3.1 PLATOS TIPO VALVYULA

PLATO No.1

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPMY
DENSIDAD DEL LIQUIDO G/¢M® CLB/PIE™
TENS. SUPERFICIAL DINAS/CM

VAPOR AL PLATO M'.SEG CPIES"/SEG)
DENSIDAD VAPOR G/CM' CLBAPIE™
FACTOR DE ESPUMA

TIEMPO DE RESID. BAJANTES, SEG

Sz21 C287.g8)
0.4214 C28.308>
5. 82

41.0768 C24.127>
0,035 C2.1858>
0. 80

S.0

DATOS CONFIGURACIONALES:

DIAMETRO DEL PLATO M CPIES)

AREA DE BURBUJEO TOTAL M® CPIES®

NUMERO DE PASOS

ESPACI AMIENTO ENTRE LOS PLATOS CM CPULG)
ALTURA DEL VERTEDERO CM CPULG)

CLARO DE LA BAJANTE CM CPULGD

DENSIDAD DEL MATERIAL G/CM' CLB-PIE™

2.135 C7.0
2.91 C31.328)
1

‘€0.968 c24.0

5.08 c2.0
3.81 €1.5)
8.16Q C510.00
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TABLA 5.3.3.2 PLATOS TIPO VALVULA

PLATO No. 4

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPMD
DENSIDAD DEL LIQUIDO G/CM® CLB/PIE®
TENS. SUPERFICIAL DINAS/CN

VAPOR AL PLATO M*/SEG CPIES'/SEG)
DENSIDAD VAPOR G/CM" CLB/PIE™
FACTOR DE ESPUMA

TIEMPO DE RESID. BAJANTES, SEG

1488.85 (B22.81)
0.4817 (28.825)
7.18

41. 076 C24.127)
0.03S €2.1858)
0. 80

5.0

DATOS CONFXGURACIONALES:

DIAMETRO DEL PLATO M CPIESD

AREA DE BURBUJEO TOTAL M CPIES™

NUMERG DE PASOS

ESPACIAMIENTO ENTRE LOS PLATGS CM CPULG)
ALTURA DEL VERTEDERO CM CPULGD

CLARO DE LA BAJANTE CM CPULG)

DENSIDAD DEL MATERYAL G/CM" CLB/PIE®

2.13% 7.0

‘2. 085 (22,419

1

50.96 C24.00
5.08 c2.00
3.81 (1.5
8.160 (510.00



TABLA %.3,.3.3 PLATOS TIPO VALVULA

PLATO No.S5

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPM)
DENSIDAD DEL LIQUIDO G/CM" CLBA/PIE™
TENS. SUPERFICIAL DINAS/CM

VAPOR AL PLATO M'/SEG CPIES"/SEG)
DENSIDAD VaPOR GrcM* CLBAPIED
FACTOR DE ESPUMA

TIENPO DE RESLD, BAJANTES, SEG

3853.0 (2188, 25
0.5107 C31.887)
Q.07

20.407 C17. 2711
0. 0304 (1.8988)
0.80

.0

DATOS CONFIGURACIONALES:
DIAMETRO DEL PLATO M (PLES)
AREA DE BURBUJEO TOTAL M? cPIES®>
NUMERO DE PASOS
ESPACI AMTENTO ENTRE LOS PLATOS CM CPULGS
ALTURA DEL VERTEDERO CM CPULGY
CLARO DE LA BAJANTE CM CPULGY
DENSIDAD DEL MATERIAL G-CM® CLBAPLE™

2.745 €8.00
1.1767 Ci8,.00
2

B0, 08 £24.00
3.81 C1.%
5.35 2.5
8,168 (510.0>
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TABLA 5.3.3.4 PLATOS TIPO VALVULA

PLATO No.10

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPM>
DENSIDAD DEL LIQUIDO G-CM" CLB-PIE®
TENS. SUPERFICIAL DINAS/CM

VAPOR AL PLATO M'/S5EG CPIES'~SEG)
DENSIDAD VAPOR G-CM" CLBAPIE™
FACTOR DE ESPUMA

TIEMPO DE RESID, BAJANTES, SEG

4582, 3 €25588.0)
0.4B34 €30.17wW>
8.14

3. 075 C24.1000
0.0368 C2.4232)
0.80

5.0

DATOS CONFIGURACIONALES:

DIAMETRO DEL PLATO M CPIES)

AREA DE BURBUJEO TOTAL N' CPIES™

NUMERD DE PASCS

ESPACI AMIENTO ENTRE LOS PLATOS CM CPULG)
ALTURA DEL VERTEDERO CM CPULGD

CLARO DE LA BAJANTE CM CPULG)

DENSIDAD DEL MATERIAL G/cM® CLB.PIE™

2.748 €9.0
2.028 C21.801>
‘3

80.98 €24.0)
5,08 €2.%5)
5.08 C2.%)
B8.1680 ¢510.0)



TABLA S.3.3.5 PLATOS TIFO YALVULA

PLATO No.11

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPMY 5350, 92 C2957. 545
DENSIDAD DEL LIQUIDO GrcM® CLBAPIE™ 0.487 C28.138)
TENS. SUPERFICIAL DINAS-CM s.0

VAPOR AL PLATO M'/SEG CPIES'/SEGD 44.08 c25. 899
DENSIDAD VAPOR G-CM" CLBAPIE™ 0. 042 C2. 87685
FACTOR DE ESPUMA 0.80

TIEMPO DE RESID. BAJANTES, SEG 5.0

DATOS CONFIGURACIONALES:

DI AMETRO DEL PLATO M CPIES 3.355 C11.00
AREA DE BURBUJEO TOTAL M® (PIES® 3.407 C11.02>
NUMERO DE PASOS 3
ESPACIAMIENTO ENTRE LOS PLATOS CM (PULGY B80.08 C24.0)
ALTURA DEL. VERTEDERQC CM CPUL®G) 3.81 1.5
CLARO DE LA BAJANTE CM CPULG) 3.8L C1.9
DENSIDAD DEL MATERIAL Gr-cM' CLBPIE™ 8.180 CS10.0
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TABLA §.3.3.6 PLATOS TIPO VALVULA

PLATO No.13

DATOS DE PROCESO:

LIQUIDO DEL PLATO LPM CGPM)
DENSIDAD DEL LIQUIDO G-cM® ¢LB-PIE™
TENS. SUPERFICIAL DINAS/CM

VAPCR AL PLATO M’/SEG CPIES"/SEG)
DENSIDAD VAPOR G/CM® CLB-PIE®>
FACTOR DE ESPUMA

TIEMPO DE RESID. BAJANTES, SEG

5165.6 (3407.8)
0. 4808 C28, 1223
4.0

53. 955 C31.602

0. 0459 C2. 86690
0. 80
5.0

DATOS CONFLGURACIONALES:

DIAMETRO DEL PLATO M ¢PIESD

AREA DE BURBUJEO TOTAL M® CPIES®

NUMERO DE PASOS

ESPACI AMIENTO ENTRE LOS PLATOS CM CPULGD
ALTURA DEL VERTEDERO CM CPULG)

CLARO DE LA BAJANTE CM CPULG)

DENSIDAD DEL. MATERIAL G-CM' CLBAFIE™

3.355 C11.00
3.50 (38.63)
3

860.86 (a4.00
3.8 C1.5>
3.8 C1.5>
8.169 (510.0>
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TABLA S.3.3.7 DIMENSIONAMIENTO DE BOQUILLAS
PLANTA RECUPERADORA DE ETANC Y LICUABLES IIX
CONTRATO: TESIS

ELABORADO POR: CJV

DIMENSIONAMIENTO DE LA LINEA: SALIDA DE FONDOS
DATOS:

FLUJO MASICO KG/HR CLBAHR)

FLUJO VOLUMETRICO LPM C(GPM>

DENSIDAD G/CM* CLB/PIEYS
VISCOSIDAD CP

CRITERIO DE DIMENSIONAMIENTO:
CRITERIO DE DI AMETRO ECONOMICO
DI AMETRO ECONOMICO CPULGY

DI AMETRO SELECCIONADO:

DIAMETRO NOMINAL CM CPULG)
DIAMETRO INTERNO CPULGD

NUMERO DE REYNOLDS
FACTOR DE FRICCION CDARCY)

CAIDA DE PRESION EN 100' KG/CM® CPSIG)
VELOCIDAD M- SEG (PIES/SEG)

DE DA-2101

200313 €441617>
3470.9 <1918, 4D
0.450 ¢2z8.7>
a.oL

20, 548 C8, 202

25.4 C100
25.45 €10, 020

2.78104 E + 7
0.0134

0.021 CO0.304)
2.379 €7.82



SECCION SUPERIOR
- La distancia recomendada entre el primer plato y la parte

superior de la torre ec de 36 pulg.
~ Para matenimiento s@ requiere un registro hombre de 18 pulg.
- Espaciamineto total por platos

L = Espaciamiento entre platos % No. de platos
L = 24 pulg. ® B = 192 pulg.
Altura total = 36 + 18 + 192 = 246 pulg. = B8 248 mn
SECCION DE TERANSICION 1
La altura debido al cambio de diimetro esta determinada por el
angulo de inclinacidn para la nueva seccion. Para esta
variacién de diametro, Se recomientda un &ngulo de 45°,
L = tg 45° % 12 = 12 pulg = 305 mm.

SEGCION INTERNEDL A
= Altura por cambio de nimero de pasos

A = [Espac. platos + 6 pulg + CEspac. platos 2))-Secc. Trans.

A = 42 - 12 = 30 pulg.

=~ Para mantenimiento, se requiere un registro de hombre de 1B

pulg.

= Espaciamiento total por platos

L =12 % 24 = 286 pulg.
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- Altura requerida para la extraccidén lateral esta dada por:
L = Espac. platos + 6 pulg = 24 + B8 = 42 pulg.
Altura total = 30 + 288 + 18 + 42 = 378 pulg = Q061.2 mm

EECCION DE TRANSICION 2
Altura = tg 45° % 12 = 12 pulg =305 mm

SECCION INF OR

= Altura por cambio de No. de pasos.

A = [2 % Espac. plates + 8] - Sece. Trans. 2
A= (2 R2d + 6 - 128 = 42 pulg

= Para mantenimiento se require un registro hombre de 18 pulg,
~ Espaciamiento toctal por platos

L =6 %24 =144 pulg.

- Altura entre el nivel maximo y @l Ultimo plato Cfigura S.3.3.1)
CA=F +K+BD

F = diiam. bogquilla + 6 + B & 12 pulg, el que sea mayor
F =10+ 8 + 8 = 24 pulg
X =8 pulg. + Cdiam, boquillas2) = B8 + 102 = 11 pulg.
B = Long. fondo de bajante - 8 pulg. = 55 ~ 8 = 47 pulg.

A =24 + 11 + 47 = 82 pulg.
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- Altura del nivel maximo al fondo de la torre, considerande un

tiempo de residencia de 3 minutes.

Flujo = 1918.4 GPFM

Dismetro = 11 piesz

Vol = 1018.4 GPM ® 5 min. = ©5.02 gal. = 1 282.2 pie’

Volumen = Area ® Altura

Altura = Volumen/Area
Aroa = Cr % D4 = [n # 110714 = 95.03 pies®
Altura =1 282.2 ~ 985.03 = 13.5 ples = 162 pulg.

Altura total = 30 + 18 + 144 + 82 + 162 = 438 pulg. = 11 075 mm

Altura total de la torre = 8248 + 305 + Q0B1.2 + 305 + L1075
"altura total de la torre = 26 B884.2 mm

En la figura 5.3.3.2 se muestra el esquema de la torre con sus

dimensiones.
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9 ‘ B
(wo zeo2)

£ (OAM, BOQUILLA + 8 PULG. +8 PULG,) 012 PULG, EL QUE SEA MAYOR
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S.3.4 BOMBAS, COMPRESORES Y EXPANSORES

A continuacicdn se describe el disefio preliminar de la Bomba de
Carga a Desmetanizadora GA-2101.R: ’ ) g

Datos:

Flujo = 263.2 GPM

Presidn de succidén = 239 psig
Presion de descarga = 350 psig

CALCULO DE LA POTENCILA:
HP = (GPM » APD/C1714 % ;» % ymd
TABLA B.3. 4.1

”m = = &7, 24K

aPd = 2482. 4

HP = (262.4 ® 150001714 » O.B724) = 34.5 & 35 HP

TABLA 9._.9.4.2

HPF = 34.90

HP = 35-0.880 = 30.3 X 40 HP
En la tabla 5.3.4.3 ce describen las caracteristicas de boembas,

expanscores y conmpresores; estos dogs Oltimos obtenidos por medio
del SIMPRCC.
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TABLA 5.3.4.1

EFICIENCIA DE BOMBAS

CAPACIDAD EFIGIENGIA
(@PM) (PM) )
10 1600 12,23
20 96.18 268.20
30 54,28 83.68
40 T2.37 38,44
60 108.58 48.28
70 12088 4884
80 144.74 80.44
80 1&2.63 B1.79
100 180,62 8375
200 301,88 83.57
300 542,77 69.30
400 723.7 73.13
800 004.62 76.38
1000 1800.24 80.00
2000 3e1es 8268
3000 8427.74 84.20
4000 723600 a5.38
5000 9048.24 B88.62
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TABLAE.3.4.2

EFICIENC!A DE MOTORES

MOTOR EFICIENCIA MOTOR EFICIENCIA
HF)  (KW) (%) HF) (kW) (%)
1 0.74 ) 500 ara 03
2 140 82 800 447 83
8 2.24 84 700 522 93
5 a3 a5 800 697 94
75 659 85 900 e71 84
10 748 s 1000 748 84
15 119 86 1250 932 84
20 140 a7 1800 1118 04
26 188 88 1780 1305 84
%0 224 a8 2000 1491 84
40 208 89 2500 18684 54
50 972 8 2750 2051 85
75 558 %0 3000 2297 85
100 748 80 3500 28610 95
125 a2 90 4000 2883 86
180 112 80 4500  33se 85
200 149 90 5000 3728 95
250 188 80
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TABLA 5.3.4.3 CARACTERISTICAS DE DISENC

DE BOMBAS, COMPRESORES Y EXPANSORES

CLAVEDEL NOMBRE DEL POTENCIA ERCIENCIA
EQUIPO EQUIPO (4PY/(KW) [ B
GAZ0IMR (1) ]  BOMBADE CARGA A
DEBMETANZADORA 40/30 ]
GAZICZM (1  BOMBA DE FONDOS DE
DEBMETANIZADORA 58.35/42 o4
GA103A 0 BOMBADE
LICUABLER 53/60 05
GASIGA/R (1)  BOMBA DE HDROCARSU-
ROS COADSORBIDNG 2.00/1.8 52
GB-2101 1. COMPREBOR DE
GAB RESIOUAL 3130/2 234 70
aB-e1e 0. COMPREBOR DE
GAS REBIDUAL 2009/t 498 70
as21es COMPRESOR GAS REBH
ABR DUAL ALTA PRESHON 28 097/21 540 70
6C-2101 1e¢. EXPANSOR 2020/1 513 70
ac-n02 2o. EXPANSOR 3 162/2 350 70

NOTA {1): EQUIPOS NO DISERADCS
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5.3.5 DESHIDRATADORES

Los requarimientos de la wetapa de deshidratacién permanecen
igual con respecto a2 la planta original, debido a que las
caractaeristicas del gas natural de alimentacidn son las mismas,
por lo tanto no se diseffaron. Sus caracteriszticaz =Ton las
siguientes:

CLAVE DEL EQUIPC: DA-2102 A-D

NOMBRE: Deshidrataderes.

NUMERQO DE UNIDADES: Cuatro

TEMPERATURA DE OPERACION: 35°¢ co3°F>

TEMPERATURA DE DISERO: 48°¢ ¢120.2°F>

PRESION DE OPERACION: B86. 8 Kg/em® CO%0 psigd
PRESION DE DISERO: 77.4 Kg/cmz €110.88 pcigd
LONGI TUD: B.892 m C29.48 pies)

DI AMETRO: 3.508 m C11.409 plesd
HATERIAL: Acero al carbén.



5.4 CONSUNO DE SERVICIOS AUXILIARES

Para determinar el consume de Servicios Auxiliares, sélo se
calcularon los serviclos que se modificaron al optimizar la
pPlanta Cagua de enfriamientoc para el intercambiader EA-2103,

consumo de propanc y vapor de altad.
5.4.1 AGUA DE ENFRIAMIENTO

DATOS:
‘Q = 45 512 980 BTUAH
_Tom = SO°F
Taal = 100, 4°F
Cp = 1 BTU/LLSF
& = 04.2 Lbrpie”
ma Q/CCp % ATD = 45 855 230/C1 % (115-g012) = 1 834 249.2 lbrh

m = 30 570 lb/min = 3 552 GPM
CONDLCIONES DE SUMINISTRO: 4.22 Kgrem®, 32.2°C ¢80 psig, O0°F>

CONDLCIONES DE RETORNO: 2.04 Kgrem®, 48.1°¢ ¢29 psig, 118°F

CLAVE EQUIPO CONSUMO NORMAL
LPM GPM
EA-21i2 Iinterenfriador Compresor
A-B/R sor Gas Residual Alta
Presién. . 13 482 3 S8z
EA-2113 Enfriador de Gas de Re-
A-B generacidn de Deshidrata-
' cidn. 7 418 1 981
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EA-2114 . Enfriader de Gas de Re-

A-B/R circulacién. 11 847 3156
EA-2118 Prenfriador de Gas de

A-B Carga. 17 827 4 710
TOTAL 50 847 13 389

S.4.2 VAPOR MOTRIZ CALTA PRESICND
CONDICIONES DE SUMINISTRO: 102 Kgrsem®, 440°C €1450 psig, 824°F)

CONDICIONES DE RETORNO: Vapor de media 45 Kgrsem®, 348°C
CB40 peig, B55°FY y Condencado 3.5 Kgrem®, 60°C €S0 psig, 140°F)

CLAVE EQUIPO CONSUNMO NORMAL
Kg/h 1b/k
Ch~2103 Compresor Gas Resiual 2%g 003 71 000

Alta Presidn.

El consumo de vapor motriz se calculd por medio del programa The
Energy Aanalyst del Institutc Mexicano del Petrdéleo, 1o
rasultados se encuentran en las tablas 5.4.3.1 y 9.4.3.2.

S.4.3 GAS CONBUSTIBLE

CONDICIONES DE SUMINISTRO: Disponible del! Gas Residual de la
Planta a las condiciones de 1S5. 5 Kg/cm’, 20°c (220 psig, as°F)

CLAVE EQUIPO CONSUMO NORMAL
Kg sen® Mm"/D Npi "D
. BA-2101 Calentador del Gax de
Regeneracidn, 1.13 11.32 406,78
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TABLA  S5.4.3.2

STEAM TURBINE PERFORMANCE

TURBINE SECTION No.i

1. PROJECT
2. SECTION
3. RUN OR ID
4. INLET PRESSURE, KG/CM* MAN CPSIAD 101.9 C1450>
5. INLET TEMPERATURE °c ¢°F> 440 €B24d
B. EXIT PRESSURE KG/CM® CPSIAD 45 CB400
7. THERMAL CINTERNAL) EFF, % s
8. EXTERNAL EFFICIENCY. % a8
EXIT AREA M® CPIESD . 0.93 C10d

10. STEAM FLOW KG/HR CLB/HRD 258234 (570000

kg RESULTS sk

1. TURBINE SECT No. 1

2. SHAFT POWER KW CHP) OUOL. & C13403)
3. EXIT TENPERATURE °C C°F> B, 24 (655, 2D
4. INLET ENTHALPY KJ/KG ¢BTU/LB) 3212.9 (1382. 5
5. EXIT ENTHALPY KJ/KG CBUT/LE) 3071.4 C1321.8)
6. EXIT VELOCITY M/SEG CPIES/SEG) 5.344 C17.522>
7. SONIC VELOCITY AT EXIT M/SEG CPIES/SE®) 538.8 C766.6)
8. SPECIFIC VOL. AT BXIT G-CN® CLBAPIE™ 0.015 €C.048)
9. SONIC CBESTY EXIT PRESS KG-CM® CPSIAS 0.347 C4.038)
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TABLA  §.4.3.1

STEAM TURBINE PERFORMANCE

TURBINE SECTION No.1

1. PROJECT

2. SECTION

3. RUN OR ID

4, TINLET PRESSURE, KG/CM® MAN CPSIAY
5. INLET TEMPERATURE “c C°F)

8. EXIT PRESSURE KG/CM® CPSIAY

7. THERMAL CINTERNALD EFF, %

8. EXTERNAL EFFICIENCY, %

S. EXIT AREA M® CPIES™

10. STEAM FLOW KG/HR CLB/HR)

45 (640>

348. 2 (BSS. 2>

0.582 (8.0)
B0

«8

0.932 (102

1599516 C351358)

*##% RESULTS st

1. TURBINE SECT No.

2. SHAFT POWER KW CHPD

3. EXIT TEMPERATURE °C ¢°F>

4. INLET ENTHALFY KJ/KG CBTU/LED

§. EXIT ENTHALPY KJ/KG CBUT/LE)

®. EXIT VELOCITY M/SEG CPIES/SEG)

7. SONIC VELOCITY AT EXIT MsSEG CPIES/SEG)
8. SPECIFIC VOL. AT EXIT Gr/CM® CLB/PIE®D
SONIC (BEST) EXIT PRESS KG/CM® CPSIA)

1
20800 C182.8)
83.8 (1B2.8)
3071.4 C1321.8)
2502.4 €1115.5)
137.55 €450.97)
425.83 €1395,5)
0.7583 C47.343)
0.175 C2.48)
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S. 4.4 REFRIGERANTE CPROPANO}

A continuacion se muestra la memoria de calcule para el Primer
Enfriador Carga-Refrigerante EA-2103, ‘

Datos:
Q =11 183 910 BTU/H

A =175 BTU/Lb C1D
Q= N %W

W=Q/x =11 183 010/178 = 64 647 lb/h = 20 324 Kg/h

€12 Los valores del calor latente de vaporizacién de Engineering
Data Book'®

CONDICIONES DE SUMINISTRO: -22.77°C ¢-8°F)

CONDICIONES DE RETORNO: -22.77°C ¢-2°F>

CLAVE EQUIPO CONSUMO NORMAL
Kgsh 1b/h

EA-2103 Primer Enfriador

CargasRefrigerante. 28 324 64 647
EA-2105 Segunde Enfriador

CargasRefrigerante. 103 g68 228 208
EA-2108 Tercer Enfriador

Carga/Refrigerante. SO ess 111 703
TOTAL

183980 405 58



5. 4.5 AGENTES QUIMICOS CMETANOLD

La funcioen del metanol es avitar la formaclidn de . hidratos,
consumo = 2 Q000 litros por dia. ! .
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CAPITULO VI
COMPARACION TECNICO-ECONOMICA ENTRE EL. PROCESO ACTUAL
Y EL PROCESQO PROPUESTO



COMPARACION TECNICO-ECONOMICA ENTRE EL POROCESO ACTUAL
Y EL PROCESO PROPUESTO.

6.1 COSTO DE EQUIPOS DE PROCESO

La evaluacién econdmica se hizo en base a castox de equipos de
proceso ¥y servicios auxiliares que presentaren cambios con
respecto al disefic original de la planta. Se usd como moneda de
comparacién el délar, para evitar tener gque ajustar por el
efecto de inflacién.

Los costos de fabricacién de los equipos se obtuvieron a partir
de cortrelaciones, lag cuales no consideran los costos de
transporte, dando los costos de los equipos en una fecha de
referencia, debiendo ser actualizados con un  ifndice que
relacicne les costos a traves del tiempo, tomando el wvalor del
equipe en =l aMo de referencia para saber cuanto valdr& el mismo

equipo conforme pasa el tiempo, de acusrdo con la siguiente
ecuacidn:

INDICEL

COSTO & = ® COSTOj © €1)

INDLCE;

Donde:

COSTOL = Costo del equipo en el afio L al que se quiere referir.
COSTOj = Costo del equipo en el afid j de referencia.
INDICEL = Indice de costos en el afio i al que se qulere referir,
INDICEj = Indice de costos en el afio j de referencia.

En el presente Lrabajo se empled el indice de costos de la
Revista Chemical Engineering, el valor de este indice para el
final de enero de 1092 fue el de 915.1.
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Para ealeular la inversiédn total deben tomarse en cuenta, los
costos de tuberfa, cimentacién, estructuras, instrumentacion.
instalacian eléctrica, aislamiento y pintura. En general, estos
costes se calculan como un porcentaje de costos de fabricacién
de los equipos.

La mayoria de los costoc de los equipos e calcularon por medio
de un paquete de compute que se basa en el métede de
Guthrie, el cual es un método de estimacidn de tipo modular gque
fue desarrollado por Kenneth M. Guthrie en 186B. Todos los
ecostos de los elementos prineipales son agrupadeos en seis
distintor maduloas, cinco directozx y uno indirecto, que son:

~ Proceso

- Manejo de sélidos

— Desarrollo del sitic

— Edificios industrialex
- Servicios

- Indirectos del Provecto

Para nuestro caso utilizamos el médulo de proceso, el cual
répresanta &l costo de un equipo especifico de preoceso (tal como
un intercambiador de caler, bomba, compresor, etc.2 junto con el
costo de materiales en campo, mano de obra en campoe, e
indirectos necesariogs para instalar el equipo dentra de un
“Circuito" de proceso quimico. Este mddulo calcula costos
promedios para los affor de 1968 a 1888,

La contigencias zon escenclalmnte un costo que se asigna para
cubrir los detalles que no pueden ser estimados directamente,
pero se conoce que pueden ocurrir en el proyecto de una planta
de proceso. Las tecnicas mis detalladas de estimacién aplican
para aproximaciones del BO al 80% del costo total esperado del
proyecta, las contigencias gubren los costos adicionales para
lograr que la prediccidn sea cercana al 100%.
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El wvalor de cada elemento de costo Cexcepto indirectos en un
médule particular es obtenido del costo del equipo Clibre a
bordo) en acero al carbén y relacionando los factores para cada
tipo especi{fico de equipo de proceso. La selecciédn de los
factores se realiza de acuerdoc a la "miltiple" magnitud base
délar Ccosto total del equipo).

El término "multiple’ se aplica a2l valer total en délares de un
grupo de equi pos similares, tales como todos los
intercambiadores, todas las bombas, ete., de un eireuite de
proceso, Si unicamente se trata de una pieza de equipo, se
utilizan los datos para modulos simples.

Las relaciones clavexs entre los elemantos primarics de costos se
desarrollan 2 continuacidn, siendo esencliales para la formacién
rapida de los extimados.

El factor de material indica la relacidn entre el costo total de
edquipo (E) y el costo total de los materiales asociados con el
equipo CM), Este factor 4ncluye todos los costos directes

de material y tiene un rango de 1.42 a 1.73, para escte médulo se
emplea un valor de 1.62.

El factor de mano de cbra incluye a tedos los trabajadores de
canmpo requeridos para instalar el equipo ¥y elegir los materizles
an campo. Este factor representa los costos directos por manc de
obra en campo (L) que tiene generalmente un rango de 0.34 a
0.868. El mddulo indica un valor de 0.88.

La razén L/M relaciona el costo directo por manc de obra cen el
costo directo por materfal. Esta razén varia con cada actividad
realizada y es una medida importante de la productividad, para
la construccién, su valor xe encuentra en un rango de 0.32 a
0.4. El m&dule considera un valor de O, 38.
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El factor de costos directos (M & LY relaciona el costo del
egquipsd Clibre abordod con el costo por material ¥ manc de obra
en campe necesarlio para instalar el equipo en un sitioc
previamente preparado, su valor se encuentra en un rango de 1.8
a 2.8. El médulo utiliza un valor de 2.2,

El factor de costos indirectas incluye todos los elementos de
costo {indirecto asociados con el médulo de proyecto. El rango de
este factor se ubica en un 32 a 45% de los costog directos. Un
factor de 1.34 ha sideo establecido para representar el méddulc de
indirectox del proceso.

A continuacidn se muestra el costo de cada uno de los equipos

para el caso actual y el caso propuesto, s6lo para los equipos
que presentaron algun cambio con respecto al disefo original.
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TABLA 6.1.1 RECIPIENTES

CASO: ACTUAL
VERTICALES CLAVE
FA-2104 76 4408
FA-2108 579488
FA-2108 20087.8
FA-2107 1856 4
©0STO BAGE DEL EGUIPO (108%) 1850918
OOATO BASE DEL EGUIPO {1992) 1887182
COSTO DEL MATERIAL AUXILIAR 833382
£OSTO DIRECTO 8112192
HORIZONTAL
FA2103 349000
COSTO BASE DEL EGUIPO (106¢) 349009
COQTO BASE DEL EQUIPO {1082) 356800
COSTO DEL MATERIAL AUXILAR 400043
COSTO DIRECTO 60 656.2
TOTAL i 176€73.0
CASO PROPUESTO
VERTICALES FA2108 17 €757
FA-2104 722119
FA2105 70 862.5
FA2108 370274
FA2107 25 6020
FA2108 37014
COSTO BASE DEL EQUIPO (1964) 268118
COBTO BASE DEL EGUIPO (1092) 231 879.6
COSYO DEL MATERIAL AUXILIAR 481 962.1
COBTO DIRECTO 702 £05.3
TOTAL 1418867.1
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TABLA 8.1.2 INTERCAMBIADORES

DE CALOR

COSTO BASE DEL EQUIPO (1056)
COSTO BASE DEL EQUIPO (1002)
COSTO DEL MATERIAL ALXILIAR

COS8TO DIRECTO
TATAL

CLAVE
EA-R101
EA2102
EA2108
EA2104
EA2108
EA-2108
EAR107
EA-2108
EA-2100

EA2110
EAR111

EAR112
EA2118
EA2114

£O8TO (DOLARES)

200 384.3
834 1808
141 1009
4198133
536085
162 701.0
2118478
87 O78.8
1392208
135 4194
218 6304
203 450.7
124 121.7

R 5238
30879549
31583970
5400 982,0
7 398 455.7
15004 788.4

1254




TABLA 6.1.2 CONT.

INTERCAMBIADORES DE CALOR

CASQ: PROPUESTO

CO3TO BASE DEL EQUIPO (1088)
CQS8TO BASE DEL EQUIPO (1062)
COSTO DEL MATERIAL AUXIUAR
COSTO DIRECTO

TOTAL

oLvE
EA-2101
EA-2102
EA-2103
EA-2104
EA-2105
EA-Z108
EA-2107
EA-2108
EA-2108
EA-2110
EA-211%

CO8TO (DOLARES)

174 1222
344 0202
108 088.2
140 7047
821 6789
584 618.1
874 1805
190 4650.9
251 4820

24 0256.7

132 738.0
93459165

34206772
48843507
8010 087.4

160230854
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TABLA 6.1.3 TORRE DESMETANIZADORA

M

CABO: ACTUAL
COBTO (DOLARES)

CQOSTO BASE DE RECIPIENTE (1896) 568 053.0
COSTO BASE DEL RECIPIENTE (1562) ' 580 800.0
COSTO DEL MATERIAL AUXILIAR 1208 759.8
COSTO DIRECTO 1750 061.4
COSTO DE & PLATOS D= 8.5 PIES (1008) 87214
COSTO DE 11 PLATOS D= 0.5 PIES (1080) 165704
COSTO DE 13 PLATOS Das 13 PIES (1900) 415847
COSTO TOTAL DE PLATOS (1086) o8 747.8
COSTO TOTAL DE PLATOS (1062) 67 224.0
TOTAL 36138450
CASQ: PROPUESTO

COSTO BASE DE RECIPIENTE (1089) 481 2120
COS3TO BASE DEL RECIPIENTE (1862) 451 3442
COBTO DEL MATERIAL AUXIUAR 57 750.8
COSTO DIRECTO 1978728
COSTO DE 8 PLATOS D= 7.0 PIES (1080) 88704
COSTO DE 12 PLATOS D= 0.0 PIES (1989) 188834
CQSTO DE 6 PLATOS Da 11 PIES (19€6) 135193
COSTO TOTAL DE PLATOS (1960) 41063.1
COSTO TOTAL DE PLATOS (1902) 419780

TOTAL

28579428

12¢




TABLA 8.1.4 EXPANSORES Y COMPRESORES

CAS0: ACTUAL
CLAVE COSTO (DOLARES)
GB-2101 277 000.0
aB-2102 188 000.0
GB-2103 AB 9000 000.0
GC-2101 186 000,0
ac-2102 260 000.0
COBTO BASE DEL EQUIPO (1969) 7 4485587
COBTO BASE DEL EQUIPO (1962) 78168185
COSTO DEL MATERIAL AUXILIAR 86362381
COSTO DIRECTO 172117497
TOTAL 834830084
CAS0 PROPUESTO
CLAVE COSYO (DOLARES)
GB-2101 300 000.0
aB-2102 200 000.0
GB-2108 AB 2 808 060.0
GC-2101 202 000.0
Ge-2102 910 500.0
CosTO BASE DEL EQUIPO (1989) 7 242 882.6
COSTO BASE DEL EQUIPO (1992) 7 405 506.3
COSTO DEL MATERIAL AUXILIAR 8 403 781.0
COSTO DIRECTO 18731 852.7
TOTAL 31 541 140.1
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6.2 COSTO DE SERVICIOS AUXILIARES

El consumo de los servicios auxiliares fue calcualado para 10
alios, ¥y su caste fue proporciconado peor el Departamento de
Economia del IMP, En la Tabla 6.2.1 se muesiran estos consumos y
sus respectivos costos,
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TABLA 6.2.1 SERVICIOS AUXILIARES

CASO: ACTUAL
SERVICIO CONSUNO VALOR UNITARIO COSTOTOTAL
(DOLARY) {DOLAR
AGUA DE ENFRAMIENTO 90530 856.0 0.04m3 36215340
-} VAPOR ALTA PRESION 175483708 86/TON 150 915 960.0
VAPOR BAJA PRESION 3892450 S62{TON 24133190
PROPILENO (1) 820 850.0 441/TON 408090 2600
TOTAL 563050 162.0
GASO: PROPUESTO
AGUA DE ENFRIAMIENTO 70061 3%2.0 0.04/m3 28M 4500
VAPOR ALTA PRESION 205830199 BE/TON 177 0139710
PROPANO (1) 7311338 156/TON 114058 8680
TOTAL 323 9052850

ELCXAD.

NOTA {1). SE




6.3 COMPARACION TECNICO~-ECONOMICA
SEPARADORES LIQUIDO-VAPOR

El costs total de los separaderes liquidso-vapor aumenta en un
20% con respecto 2al disefio original. Este incremento cse debe
principalmente a la adicién del Tanque Separador FA-2108. A
pesar de fgue el costo total de los equipos pertenecientes al
Sistema de Separacidn se incrementa, se logra disminuir la carga
a la Torre Desmetanizadora, logrando asf un mayor beneficio,

Los Separadores Ligquido-Vapor restantes no presentan cambios
significativos en sus caracteristicas de disefo,

Se modificaron las condiciones de operacién, tLemperatura y
prasidn de algunos equipos, ¢on la finalidad coms ya se ha
mencionads de obLener mayores recuperaciones y purezas del etano
¥y metanc, principalmente. sin embargo, las modificaciones
realizadas ne €on muy significativas.

INTERCAMBIADORES DE CALOR

En la red de intercamblo de calor se presentan los cambios mas
fuertes respecto al disefio original. El 4srea requerida para el
esquema propuesto es 12.5% mayor con respecto al disefic
original, sin embargo, los regquerimientos de Servicios

Auxiliares se disminuyen considerablemente con este tipo de
arreglo.

El 4rea requerida parz cada tren de enfriamients ez la
siguliente:

C% Aread
ier. Tren de Enfriamiento +18.3
20. Tren de Enfriamiento +16.6
3er. Tren de Enfriamlento -83. 4

Total +12.8
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TQRRE, DESMETANI ZADORA

Las caracateristicas de disefio de la  Torre  Desmetanizadora
presentan los siguientes cambios: .
DISERO

CARAC. DISERO ACTUAL PROPUESTO
No. Platos 30 26
Diam. Secc. Supericr Cples) 6.8 7.0
Diam. Secc, Intermedia (plesd 85 8.0
Diam, Secc. Inferior Cplesd 13.0 11.0
Altura total Cpilesd 84.9 88.68

Como se puede obsevar lox requerimientos con respecto al numere
de platos, altura y al diametro de la seccidn inferior de la
torre son mencres en comparacisn con el disefic coriginal, por
consiguiente @l costo de la columna se ve reducido en un 21%,

GOMPRESORES Y EXPANSORES

Los requerimientos de potencia de los expansores y compresores
¢ incrementan ligeramente con respecto al disefio original,
eaxceplto en el compresor GE-2103, el cual presenta un disminucisén
an xu potencia, por consiguiente el costo total de estos equipos
dicminuys en un 8. 74%. A continuacion se presenta el porcentaja
de variacion en la potencia para cada unc de los equipos:

CLAVE DEL EQUIPO REQUERIMIENTO DE POTENCIA C%0
GB-2101 +4.70
GB-2102 _ +4.40
eB-2103 -0.43
.ec-2101 +4.40
oe-2102 +4.70
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CONSUMO DE SERVICIOS AUXILIARES

El consumo de servicios auxillares para el disefio propuesto,
disminuye principalmente en lo= requerimientos agua de
enfriamients y de refrigerante, no siendoc necesarioc emplear
vapor de baja presidén.’ '

En el dicefio original se emplea propileno como refrigerante, en
el caso propuesto se utiliza propano, por lo gque sy costo se
reduce considerablemente, en un 19.8%,

A continuacién se indican loc porecentajes de consumo de
servicios auxiliares:

SERVICIO AUXILIAR CONSUMO C*%D
Agua de Enfriamiento -22. 0a%
Vapor de Alta Presién +17.30%
Vapor de Baja =100, 00%
Refrigerante -42.47%

En 1a tabla 8.3.1 =e hace un resumen de la comparacién de co=tos
de equipo de proceso y de serviclos auxiliares.
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TABLA 6.3.1 COMPARACION DE COSTOS

CASO ACTUAL CASO PROPUESTO

(DOLARES) {DOLARES)
RECIPIENTES 11756730 14158571
CAMBIADORES DE CALOR 159647564 183230054
COMPRESORES Y EXPANSORES 33 463 906.4 31 541 140.1
TORRE DESMETANIZADORA 36136499 10859775
TOTAL DE EQUIFO 42079797 52 1390355
SERVICIOS AUXILIARES 563050 1620 239052960
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CONCLUSICONES Y RECOMENDACIONES

Como se indicéd en su oportunidad, el objetivo principal de este
trabajo es analizar el procespo criogénico de ra Planta
Recuperadora de Etano y Licuables III, con el fin de proponer
modificaciones en base a criterics de mintmizacidén y
conservacidn de energlia, obleniéndose un ahorro en costos de
inversién del 3.B8% y una reduccidén del 42.47% en costos de
operacidn, C(debido principalmenie al cambic de refrigeranted y
un ahorro de enaergia de 6. 31%.

Para el caso actual el costo de procesamiento para cada MMPCSD
de alimentacicon ez 936,413 pesos mexicanoz (308,52 délares),
mientras que para el caso propuesto es de 550,195.25 pesos
mexicanes C177.4 délares), esto representa un ahorro de 42.47%
coma Ya se meciond anterlormente (@l wvalor del ddlar fue
considerado como 3100 pesos mexicanos).

Uno de los aspectos mis importantes para el disefio de una Planta
Criogénica, es la realizacidn de una red de intercambio de calor
adecuada, en la cual se aproveche al maximo toda la energia de
efriamliento que pueden preoporcionar las corrientes de proceso e
incluse, en alguncs casos, como el nuestro  proponer  una
extraceison lateral de calor de la Torre Desmetanizadora;
para reducir leos requerimientos del rehervidor y de los
servicios auxiliares (refrigerante, agua de enfriamiento y vapor
de baja presiénd, por lo cual, el tren de enfriamiento
constituye la parte mis importante en la evalucidn técnica
debido al ahorreo que produce en costos de opeacidn,

E= recomendable hacer una revision para nuevos diselos ¥y para
Plantas Criogénicas existentes, del tren de enfriamiento para
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encontrar el arregle mis adecuado que permita un bajo consumo
de serviclos auxiliares.

Es también impertante, dque todos los equipos del Sistema de
Saparacidn operen a condiciones dptimas Ctemperatura, presiénd,
para reducir de esta manera el trabajo de la Tarre
Desmetanizadora,

Otro aspecto de cuma importancia son las caracteristicas de la
alimentacidén a la planta, debido a2 que la composicién del Gas
Narural puede variar dependiendo de la ubicacién del pozo, asi
come tamblén de las caractelsticas geolédgicas y geofizicas del
yacimiento, el gas podré presentar diversas componentes. Por
ejemplo, =i sSe presentan altos contenidos de blidxido de carbono
en al gas de alimentacidén, puede existir congelamiento en los
domos de la Torre Desmetanizadora. Para este caso existen
tecnologias especificas como las realizadas en el Instituto
Mexicano del Petréleo.

Se concluye, que as conveniente realizar este tipo de revisiones
a dicefios establecidos, ya que coms se puede cbservar, se
obtienen ahorros en energia & inversidén, lo cual se refleja en
la economia total del proceso. No deberi perderse de vista el
estudico de nuevos desarrollos tecnolédgices y mejoras que
beneficien sensiblemente la economia de los procesos. Algunocs
disefios ya existentes, como en este casc no contemplaban el uso
eficiente de energia.
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APENDICE

A continuacién se describe de manera breve los fundamentos de
cada uno de los programas computacionales empleados en este
trabajo.

PLATIMP: Disefic y simulacién de plates tipo valvula.

Determina las caracteristicas geométricas y para&metros

hidriaulices de platos tipa valvula flotante para disefio de
.nuevas columnas de fraccicnamiento y simulacién para columnas

existentes.

Disefia y simula columnas con platos de tipo valvula flotante
rectangulares, cuya ventaja principal es la de disponer de un
intervalo mis amplio de operacitn, en cuanto a flujos manejados.
=in que la eficiencia cambie en forma notable a diferencia de
otros tipos de platos, Esta caracteristica aunada a 1la
manufactura sencilla de la vilvula permite obtener digefios
econdmicos.

SIMPROC: Simulador CGeneral de Procesos IMP

Este simulador es un programa de computadora digital escrito en
Fortan V que realiza los balances de materia y energia de‘
diversos Procesox Quimicos, de Refinacién ¥y Petroquimicos en
estado estacicnario, y la evaluacidn de lac propiedades

termofisicas de lazc corrientes involucradas en los mismos,

proporcicnando infermacion suficiente para llevar a cabo la
ingenierfa de detalle de un proyecto industrial, como lo es el

dizeNic de equipos ¥y tuberfas, sistemz de servicios auxiliares,

extimacién de costos, etc. |
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Cada equipo o proceso termodinamico de una planta se representa

per un modelo matemitico, equivalente 2 un médulo del SIMPROC.

La resolucidn de los diferentes médulos que componen un procese
=@ efectta recibiendo 1la informacién de las corrientes
relacionadas la médulo y de los parametreos de disefMo del mismo.

THE ENERGY ANALYST AND STEAMBAL:

Ee un programa para analizar ciclos de corrientes de energia
Industriales. Desarrollando balances completos de materia vy
energia de la planta para encontrar el calor requerido y la
energlia producida,. Puede ser usado para evaluar plantas nuevas,
para probar plantas viejas, ¥ evaluar alternativas de
configuracidn de la planta.

El programa es de tipe modular ¥ permite modelar y analizar
plantas complejas por medio del uso de algunos comandos. El
programa consiste de dos Lipos de subrutinas:

- M4dulo de Equipo.

-~ Médulo de propiedades.

El usuario crea un medelo ¢iclico mediante el encadenamiento de

subrutinas de méddulos de equipo en conjunto con los médulos de
propledades.

UNA FASE:

Es un programa de tipo modular que permite
dimensionamiento de lineas nuevas, ast

hacer el
como la simulacién de
tuberias ya existentes que manejan un flujeo
Cliquide o vapord.

mefisico
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El pregrama cuenta con dos modelos para el cialculo del patrén de
flujo del tipo horizontal: Método de Baker vy Métpde de
Taitel -Duker.

Para un predimensicnamiento de lineas el programa requiere las
caracteristicas fisicas y flujo de la fases, caleculapde el
dismetro ¥y el tipo de patrén de flujo para las condiciones

suministradas.
Una opcidn adicional nos permite hacer un chequeo hidrauliceo de’

una tuberfa tomando en cuenta accesorics y conexiones (valvulas),
suminstrando la L/D o longitud equivalente de estos.
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