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SUMARIO

La presente investigacion difunde temas relacionados al proceso de separacion
fisica de los hidrocarburos provenientes del Gas Natural (GN) en un nuevo esquema
alternativo que se plantea y como resultado de cumplir uno de los indicadores conducentes

como parte de la formacion académica recibida a través de los afios estudiados en la UNI.

Los Liquidos del Gas Natural (LGN) pueden ser procesados en plantas
fraccionadoras para obtener productos, tales como: propano / butano como Gas Licuado de

Petroleo (GLP), Gasolina Natural y Destilados medios.

El objetivo de esta tesis es mostrar que se puede modificar un sistema de
fraccionamiento para LGN y obtener en una sola uUnica torre de destilacion fraccionaria

productos intermedios comerciales como: GLP, Gasolina Natural y Destilados Medios.

El trabajo aborda el estudio de los principales aspectos de disefio relativos a la
torre de fraccionamiento, como: dimensiones de la torre, condiciones de operacion, flujos
de producto; el dimensionamiento de los principales equipos a utilizar en el proceso de
fraccionamiento, donde se puedan obtener los productos mencionados, teniendo como
carga los LGN provenientes de la Planta de Gas Natural de Malvinas; en vista de la escasez
del agua y para la ubicacion de la torre en cualquier punto del interior del pais utilizaremos

aire para el sistema de enfriamiento, en vez del agua de enfriamiento.

Asimismo, debemos tener politicas pedagogicas que sean vinculantes entre los
Alumnos-Docentes en la Universidad, que las agendas de investigacion y difusion para
actividades de innovacién tecnolégica apunten a un mismo objetivo, que las producciones
intelectuales sean del interés de la Universidad y sobre todo del pais, debemos darle mayor
valor agregado a nuestros productos y ello nos permitira estar nuevamente insertados a
contribuir al desarrollo sostenido de nuestro pais y eso se consigue trabajando, y asi de esta
manera despertar el interés de empresas que opten por invertir por proyectos sostenibles e

interesantes.
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SIMBOLOGIA

A = Area, pie cuadrado (pie?)

ACFM = pies clbicos reales por minuto (pie®/min)

APF = superficie externa total/pie de aleta, pie?/pie

APSF = superficie externa de aleta / superficie de haz de cara, pie?/pie?
bhp = potencia al freno

BP = espacio deflectores, pulgada

Cp = calor especifico, Kcal/ (Kg* °C)

CMTD = Diferencia temperatura media logaritmica corregida, °C
D = didmetro, m.

F = factor de correccion LMTD

Fa = superficie nominal de espacio, pie?

FAPF = Superficie de ventilador / ventilador, pie?/Ventilador
f = Razdn de un valor

FD = Diametro libre, plg.

G = Velocidad masica, Ib/ (pie? - seg)

GN = Gas Natural

GNL = Gas Natural Licuado

hp = Caballo de fuerza, horse power

k = Conductividad Térmica, Kcal/[(h* m?*°C)/m]

Kcal = Kilocalorias = 1 000 calorias

Kuop = Factor de caracterizacion de crudo

L = Longitud de tubo, m.

LGN = Liquido de Gas Natural

LMTD = Diferencia de temperatura media logaritmica, °C
MBD = miles de barriles por dia

MM = Peso molecular de la mezcla (Kg/Kgmol)

Np = NUmero de pasos

DP = Caida de presion, KPa

P = Presion absoluta del sistema, KPa

PF = Presion total del ventilador, pulgadas de agua.

Q = Calor transferido, Kcal/h

Re = Numero Reynolds = (123.9 DG)/m
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RC = Filas de tubos cruzados

r = Resistencia de pelicula (h - pie? - °F)/Btu

s = Gravedad Especifica a 15.6/15.6 °C

SP = Numero de espacios de deflectores

U = Coeficiente de transferencia global de calor, Kcal/(h*m?*°C)
xi = fraccion molar de cada componente en estado liquido
yi = fraccion molar de cada componente en estado gaseoso
Wi = viscosidad cinemética de cada componente, mPa*s

A = Calor latente, Kcal/Kg

p = densidad, Kg/m®

pL= densidad de liquido, Kg/m®

pv= densidad de gas, Kg/m3

°API = grado API

Hi = Flujo de calor del producto i, Kcal/h
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CAPITULO 1: INTRODUCCION

La planta a disefiarse utilizara como carga 55 miles de barriles por dia (MBD) de
LGN, donde se instalard una unidad de fraccionamiento que producira GLP, gasolina
natural y Destilados medios. Para permitir flexibilidad en el lugar de instalacion se usaran

enfriadores y condensadores con aire.

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Habitualmente, el fraccionamiento de los LGN se realiza en sucesivas torres de
fraccionamiento, un depropanizador, un debutanizador y un topping como la actual planta
de fraccionamiento de Pisco de la Compariia Pluspetrol; el presente trabajo, considera el
fusionamiento de esas fraccionadoras en una sola Unica torre de fraccionamiento, en el
cual, el GLP sale por el tope, la Gasolina Natural por un corte lateral y por el fondo
Destilados medios; los productos obtenidos son comercializables, es decir, el GLP como
producto final y la Gasolina Natural y Destilados medios como insumos para la obtencion

de Gasolinas (comercializadas como Gasoholes) y Diesel B5, respectivamente.

1.1.1 Problematica

El propésito de esta investigacion es disefiar una sola Unica torre de
fraccionamiento que permita obtener los siguientes productos comerciales: GLP, Gasolina
Natural y Destilados medios, teniendo como carga los LGN provenientes de una planta
semejante a Malvinas. Generalmente el tratamiento de los LGN se realizan en sucesivas
torres de fraccionamiento; en el presente trabajo esos fraccionadores se han logrado disefiar
fusionandolo en uno sola torre de fraccionamiento, en la cual el GLP sale por el tope de la

torre, la Gasolina Natural por una salida lateral y Destilados medios por el fondo.



La instalacion de un solo fraccionador en lugar de los tres fraccionadores
convencionales simplifica enormemente el area de instalacion y operacion.

A partir del fraccionamiento de los LGN se obtienen: mezcla de propano y butano
en proporciones definidas para producir GLP para el uso automotriz, industrial y
domestico, también se obtiene la Gasolina Natural, como insumo para la elaboracion de
Gasolinas, otro corte son Destilados medios obtenidos en el fondo de la torre, que sirve
como insumo para la elaboracion del Diesel B5 que producen las Refinerias de

PETROPERU S.A.y Refineria LA PAMPILLA S.A.

1.1.2 Justificacién

La Economia Peruana estd muy expuesta a la geopolitica del petrdleo y Gas
Natural. Los precios de los productos derivados, como: GLP, Gasolina Natural, Diesel,
Residual fluctian en funcion de este insumo estratégico. Menor costo del GN frente a
otras fuentes energéticas. Ahorro de divisas para el pais, por sustitucion en gran volumen
de Diesel importado, con una dependencia diversificada para el desarrollo en etapas finales
de produccion y de servicios para actividades productivas del sector industrial y sector
automotriz y su conexion de una dependencia con otros sectores.

La presente investigacion plantea estudiar la influencia que tienen las amplias
reservas de GN en el pais como una fuente atractiva de proyectos de inversion en disefios
alternativos y versatiles de plantas para el fraccionamiento de los LGN en el pais para

abastecer el mercado.



1.2

OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo General

Evaluar el estudio Técnico del disefio de una sola torre de fraccionamiento
gue permita la separacion de LGN: el GLP que cumplan las
especificaciones del mercado, la Gasolina Natural y Destilados medios
como insumos para la formulacién de Gasolinas y Diesel B5,

respectivamente.

1.2.2 Objetivos Especificos

Analizar el marco teérico del proceso de fraccionamiento.

Calcular el Balance de Masa y Energia en la torre de fraccionamiento y
equipos principales.

Calcular las condiciones de operacién de la torre y equipos principales.

Diseniar el Sistema de fraccionamiento, intercambiadores de calor y
aeroenfriadores.

Aplicar los conocimientos cultivados en la carrera de la Escuela de

Ingenieria Petroquimica en la elaboracién de este proyecto.



CAPITULO 2: MARCO TEORICO

Para la elaboracion de este trabajo se hizo una revision bibliografica de libros,
manuales y revistas los cuales estan debidamente citados en la bibliografia. En ellos se
hallo material significativo que facilito la comprension de algunos aspectos tedricos

relacionados con el tema de estudio.

21 ANTECEDENTES

Las informaciones que se dan a continuacion son producto de entrevistas con
funcionarios de empresas Petroleras y del sector, informaciones del Ministerio de Energia
y Minas (MEM) y la Direccion General de Hidrocarburos (DGH), informaciones publicas.

El mercado del GN esta en su etapa de maduracion a nivel nacional, sobre todo por
el efecto del Proyecto Camisea, que involucra los siguientes aspectos:

= Descubrimiento de mayores reservas probadas en el lote 56, 57 y 58, que aumentan
las actuales.

= Aumento de los clientes industriales y residenciales.

= Proyectos de ductos regionales a las provincias cercanas al trazado del gasoducto
principal al Sur y Proyectos de ducto de Gas al Norte.

= Perspectivas de negocios en el campo de “ductos virtuales” para los lugares de
consumo que no tienen cercano los ductos de distribucion de Camisea.

Esto, junto a la exportacion de Gas Natural Licuado (GNL), hace que los proyectos
de GN sean vistos con atractivo por los inversionistas privados y los entes
gubernamentales (Gobiernos Regionales y Municipios), en beneficios de sus comunidades.

En el norte del Perd, tres empresas tienen importantes reservas probadas de GN en
sus concesiones: BPZ, SAVIA y OLYMPIC GAS. Se tiene informacion que confirma
intereses de ambas empresas en cuanto al mercado y desarrollo de sus proyectos.

Las torres de fraccionamiento ocupan un lugar destacado en la Industria de

transformaciones fisico-quimicas, ya que juegan un papel fundamental en las operaciones



de transferencia de masa y de calor que requieren la obtencién de productos de las fuentes
de hidrocarburos.

Actualmente el proceso de separacion mas ampliamente utilizado en la industria de
refinacion es la destilacion. En la destilacion, la separacidn entre componentes se basa en
las diferencias entre volatilidades relativas de estos, de forma que cuando una fase liquida
se pone en contacto con una fase vapor, se produce una transferencia de materia entre
ambas fases, con el efecto neto de que en el vapor se concentran los componentes mas
volatiles, mientras que en el liquido lo hacen los menos volatiles.

En el pais, desde el 2004 se vine explotando el lote 88, el cual se procesa en planta
Malvinas, donde se vienen obteniendo LGN, estos se procesan en Pisco donde se obtienen:
propano, butano, gasolina natural y destilados medios.

Con la combinacién del incremento en la demanda mundial de energia y el declive
del petréleo convencional, los LGN son una alternativa energética relevante como fuente
de hidrocarburos para el presente y futuro.

Tabla 2.1 Reservas de Gas Natural y Condensados Lote 88

Reservas Totales
(100 por ciento)

Gas Seco GNL LGN

Categoria BCF MMBBL  MMBBL
Total Probadas (1P) 11,177.0 346.2 265.5
Probadas + Probables (2P, o mejor Estimacion) 15,929.3 520.9 397.0
Probadas + Probables + Posibles (3P) 18,599.7 611.3 474.1

Fuente: Netherland, Sewell & Associates, Inc. (NSAI), Mayo 2010

Es en este contexto, debido al descubrimiento de nuevos yacimientos de GN en la
selva Sur de nuestro pais, se hace factible construir una nueva planta de fraccionamiento de
los LGN, lo que se ha tomado en consideracion la explotacion de dicho recurso, para suplir

nuestra demanda actual de GLP, gasolina natural, Diesel, pensado en nuevas tecnologias



para la instalacion de plantas de fraccionamiento de LGN, se podria proponer nuestro

siguiente trabajo como alternativa de ello.

Figura 2.1 Matriz Energética del Peru 2009 - PJ

Participacion por Fuentes®

Participacion por Sector

95 Transporte
— 229
(39%)
7% | Industrial
f:*j‘z 182
32 {31%)
_ 22| Residencial
177  Comercial
S 176
o A (30%)

Generacitn
Eléctrica

Consumo Total de Energia (TJ)
| 586 097 |

Nota:
1 Después de pasar por los centros de Transformacion y/o descontadas las pérdidas.
2: La biomasa integra a la Lefia, Bosta & Yareta y el Bagazo.

1/ La participacion de la energia Solar es minima.

2/PJ = 10% Joule

Fuente: Publicacidn de resumen de matriz energética Ministerio de Energia y Minas



22 METODOLOGIA DEL PROYECTO

Especificar
alimentacion

A

Especificar la separacion de
dos componentes clave.

A

Especificar la separacion de
los componentes no clave.

A

Determinar la Presién de la
Torre y el tipo de condensador
(Célculos de los puntos de
burbuja y rocio)

@

|

Calculo de la relacion de reflujo
minima (correlacion de

underwood)

Célculo del numero de etapas
tedricas para la relacion de
reflujo especificada > valor
minimo.

A

Aplicar flash a la alimentacion
para la presion de la torre
(flash adiabético)

A

Calculo del minimo N° de
etapas tedricas (Ecuacion de
Fenske)

A

Calculo de la separacion de los
componentes no clave
(Ecuacion de Fenske)

v

Separacién
estimada

separacion
calculada

A

A

Localizacion de la etapa de
alimentacién (Ec. Kirkibride).

A

Calculo de los servicios del
condensador y del rehervidor,
dimensionamiento del
acumulador de reflujo (balances
de energia)

A

Célculo de dimensionamiento de
principales de equipos de
proceso: intercambiadores de
calor, aeroenfriadores y otros

A

[ FIN ]




2.3  UNIDAD DE FRACCIONAMIENTO DE LGN

La unidad de fraccionamiento, sera capaz de manejar el flujo de material de
alimentacion producto de la expansion de la capacidad de produccion proveniente de la
planta de Malvinas u otros hasta un caudal de procesamiento de 55.0 MBD como carga, la
unidad de fraccionamiento tomara el LGN y lo separard en GLP, gasolina natural como
materia prima o insumo para formular las gasolinas, ademas de los Destilados medios que
viene a ser un insumo para la formulacion del Diesel B5.

Los LGN provenientes del sistema de medicion de alimentacion pasan por un tren
de intercambio de calor que estd conformado por tres intercambiadores antes de ingresar a
la torre; un primer precalentamiento optimizado a partir de la corriente de salida de la
Gasolina Natural, donde se calientan desde 26.7 °C (80 °F) hasta 88.3 °C (191 °F) para
ingresar a un segundo precalentamiento, donde se aprovecha la corriente de salida de
Destilados medios, donde se calienta hasta 133.9 °C (273 °F) previo al ingreso del tercer
intercambiador, donde se emplea una de las corrientes de salida del aceite caliente
“Therminol 72”, que sale a 371.1 °C (700 °F) del horno de proceso para obtener la
temperatura optima de 195 °C (383 °F) antes el ingreso a la torre de fraccionamiento. Con
el fin de calentar el producto de fondo “Destilados medios” se instalara un el reboiler “tipo
kettle” en el fondo de la torre que sera calentado a partir de la otra corriente de aceite
caliente “Therminol 72”, proveniente del horno de proceso convencional que opera a una
eficiencia de 90% (duty = 20 996 816 Kcal/h) con el fin de calentar el aceite caliente
“Therminol 727, capaz de resistir temperaturas de hasta 380 °C (716 °F), sin alterar sus
propiedades fisicoquimicas y permitir optimizar este insumo recirculando en el proceso,
ademas su durabilidad. Ademas, se observard que la gasolina natural sale del proceso de
intercambio de calor con la carga a una temperatura de 35 °C (95 °F), y la corriente de

Destilados medios que sale del intercambio de calor con la carga, seria enfriada empleando



un aeroenfriador con el fin de enfriar los Destilados medios desde 93.3 °C (200 °F) hasta
35 °C (95 °F). El producto de GLP que sale del tope de la torre a 57.8 °C (136 °F) sera
condensado y enfriado con un aeroenfriador hasta la temperatura de condensacion en el

acumulador a 43.3 °C (110 °F). La gasolina natural requerira de un tanque de baja presion.

2.3.1 Panorama actual del Sistema de Fraccionamiento de Pisco

El proyecto se focaliza en el estudio técnico para un nuevo disefio en el sistema de
fraccionamiento, teniendo como carga Liquidos del Gas Natural (LGN), especificamente
consiste en disefiar que a través de una sola columna de destilacion se pueda obtener
principalmente productos de GLP, Gasolina Natural, Destilados medios, a diferencia del
sistema actual de la Planta de Fraccionamiento de LGN de Pisco, que posee una
Depropanizadora (extraccion de propano), Debutanizadora (extraccion de butanos),

Topping (extraccion de Nafta y MDBS), como se muestra en el siguiente diagrama.

0 D Nafta Tanque de Nafta e

Recepcion > .
de LGN Nafta —_— T
. 19.4 MBD ST 7
Almacenaje c d
arga de
barcos
_— Propano
16.2 MBD Propan% T D e )
— RS
.—’ 7.7 MBD Butano > Refrigerado Butano 7
LGN >
1
Tanque Diesel 1 )
7.5 MBD
Carga de
Camiones
GLP
2.6 MBD Propano >
1.6 MBD Butano y Esfera

2.3.2 Esquema de Torre de Fraccionamiento de Liquidos de Gas Natural

A través del siguiente esquema se trata de mostrar un resumen de todas las
variables operativas: Presion, Temperatura, flujos molar y volumétrico, ademas de la

cantidad térmica de intercambiadores y aeroenfriadores, entre otros.
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24  CONCEPTOS SOBRE FRACCIONAMIENTO DE HIDROCARBUROS

El petréleo crudo.- El petroleo crudo y las fracciones que de él, estan compuestos
esencialmente de moléculas y formadas por combinaciones de atomos de carbono
tetravalentes con atomos de hidrogeno monovalentes, llamadas hidrocarburos. El refino
modifica igualmente la distribucion de los diferentes tipos de moléculas para crear un
producto que responda a las especificaciones y que no existe mas de que de una forma
latente en el crudo.

Gas Natural (GN).- EI GN proviene de reservorios profundos, contenido en
espacios porosos de ciertas rocas, en estructuras geoldgicas denominadas yacimientos.
Algunas veces, sube a la superficie naturalmente y es producido solo (gas libre o no
asociado), otras veces llega a la superficie con petroleo (gas asociado). EI GN es un
combustible fosil, o sea, que proviene de un material organico depositado y enterrado en el
subsuelo por millones de afios. Otros combustibles fésiles son el carbdn y el petrdleo. El
petroleo y el gas constituyen “hidrocarburos”, porque las moléculas de estos combustibles
son combinaciones de atomos de hidrogeno y carbono, en su mayoria con estructura
molecular de cadena recta o de serie parafinica. El principal componente del GN es el
metano.

Liquidos del Gas Natural (LGN).- Esta compuesto mayormente por moléculas que
son mas pesadas que el metano. Los LGN son las moléculas de hidrocarburo que
comienzan con etano y llegan a tener hasta hidrocarburos de 14 carbonos; aumentan en
tamafio a medida que se segregan atomos de carbono. Se consideran LGN los siguientes
hidrocarburos:

Etano, Propano y Butano; Gaseoso en condiciones atmosféricas.

Gasolina Natural; liquido

Destilados medios; liquido
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Al igual que el petroleo crudo tenemos en el GN y sus asociados como los LGN,

generalmente se encuentran con impurezas como el CO», H>S, y N2, en bajas proporciones.

25  PRINCIPIO DE DESTILACION

La destilacion es una operacion fisica cuya finalidad es separar los compuestos
liquidos miscibles de una mezcla inicial. Cada compuesto en estado liquido tiene una
temperatura de ebullicion que lo caracteriza, esta propiedad se aprovecha para poderlos
separar.

Cuando se hace hervir un liquido liviano para separarlo de un pesado, se vaporiza
también parte del pesado. Mientras menor sea la diferencia entre los puntos de ebullicién
mayor sera la cantidad de liquido pesado que se vaporiza. En todo caso, el vapor de la
vaporizacion parcial sera siempre rico en contenido del componente mas liviano.

Los procesos fisicos involucrados en la Destilacion son dos: evaporacion y
condensacion; de esta forma la operacion requiere de las 2 etapas siguientes:

a) Calentamiento inicial de la mezcla hasta lograr la temperatura de vaporizacion
requerida para separacion.

b) Enfriamiento gradual de los vapores. Los vapores se van condensando
parcialmente a medida que atraviesan el equipo de destilacion; estos liquidos recuperados
tendran diferentes caracteristicas.

Casi todos los adelantos industriales en la destilacion son productos de la
experiencia en el procesamiento de petrdleo. En este caso el fraccionamiento tiene por
objeto separar fracciones del LGN de menor rango de ebullicion, para la obtencién de

GLP, Gasolina Natural, Destilados medios.
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2.5.1 Propiedades Fisico-Quimicas de LGN

Los LGN son una mezcla de hidrocarburos provenientes del GN, puede estar en
estado gaseoso o liquido dependiendo de las condiciones de presion y temperatura. Debido
a que los LGN son una mezcla compleja de distintos hidrocarburos hay que analizar cada
una de sus propiedades fisicas y quimicas entre las principales citaremos viscosidad, punto
de burbujeo, punto de rocio, calor especifico, entalpias, densidad; todas estas propiedades
se analizaran tomando en consideracion los dos posibles estados fisicos de los LGN que

son liquido y gaseoso.

2.5.1.1 Viscosidad

La viscosidad se puede definir como la medida de la resistencia de un fluido a fluir.
2.5.1.2 Temperatura de burbujay rocio

Cualquier sistema en equilibrio puede caracterizarse por los siguientes parametros:
- Presion;
- Temperatura;
- Composicion de las fases;
- Cantidad de cada fase.

Sin embargo, no todos estos parametros son independientes; basta fijar dos de ellos
para determinar el equilibrio, como lo demuestran las ecuaciones que vamos a ver a
continuacion.

La constante de equilibrio (K;) de un componente i en una mezcla
multicomponente de fase liquida y vapor es definido como la razén de la fraccion mol de

cada componente en la fase vapor (yi) y la fase liquida (xi).

K =i 2.1)
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Para un sistema ideal (gas ideal gas y solucion ideal), esta constante de equilibrio es
reducida a la razén de Presién de vapor (Pv;) de cada componente i a la presion total del

sistema (P), fijados en el Anexo 2 (Ecuacion de Antoine).

K =Y (2.2)

Los problemas sobre equilibrios pueden revestir un aspecto Unicamente cualitativo
que se deduce directamente sélo al establecer el balance de materia de la operacion.
Escogiendo dos de los referidos pardmetros como datos, los diferentes casos de estudio que
se puede dar son los siguientes:

1. Punto de burbuja de un liquido.
En este caso, es la temperatura a la cual se desprende la primera burbuja de vapor

emitida por el liquido; este tiene una composicion molar y;, tal que:

Zyizl
Dy =1=>"x*K; =1

Al conocer la composicion x; del liquido, esta ecuacion en K; depende més de dos

(2.3)

parametros presion y temperatura, de forma que si se fija uno de ellos, el otro queda
determinado. No obstante, como los coeficientes K; no son funciones explicitas ni de la
presion ni de la temperatura, la resolucion de esta ecuacion ha de verificarse por
aproximaciones sucesivas. Asi se llegara a determinar la temperatura de burbuja, asi como
la composicion de la fase vapor.
2. Punto de rocio de un vapor.

Podemos describirlo como la temperatura a la cual se desprende la primera gota de

liquido emitido por los vapores, tendra una composicion x;, tal que:

D ox =1
in :1:Zyi/Ki =1

(2.4)
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Obtenemos, también una ecuacién en K cuya resolucion se efectia por
aproximaciones sucesivas de la presion o de la temperatura, como en el caso anterior

llegamos a determinar la composicion de la fase liquida.

2.5.1.3 Peso molecular
MM :ZYi*Mi (2.5)
Yi = Fraccion molar del componente i.

Mi = Peso molecular del componente i.
MM = Peso molecular medio de la mezcla.

2.5.1.4 Densidad

1. Densidad en estado gaseoso.
Para los gases o los vapores se expresa la masa especifica en Kg/m?, como la masa
especifica, la cual es muy sensible a la temperatura y a la presion, se ha elegido un sistema
de referencia, definido por T =0 °C y P = 101.325 KPa, para que todas las mol ocupen el

mismo volumen: 0.0224 m®. La masa especifica ms se calcula, pues, por:

m, = MM K9 | 20°cy101.325KPa (2.6)
0.0224

m3
Los métodos empleados para calcular la variacion de la masa especifica gaseosa en
funcidn de la presion y temperatura son idénticos, ya se trate de un hidrocarburo puro o de

una mezcla. Todos toman en cuenta la ecuacion de estado que relacione los tres

parametros: presion, volumen y temperatura; de aqui, que se emplee la expresion de la

ecuacion P.V.T. La definicion general de mS:MMF;'Jr donde V es el volumen

molecular, conduce a la consideracion del caso siguiente:

PV =nRT
-Gasi -
ideal M. = MM P Kg (2.7)
RT m?
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MM = Masa molecular, Kg/Kgmol
P = Presion absoluta, KPa.
T = Temperatura absoluta, K.
R = Constante de los gases ideales.
2. Gravedad especifica de un liquido y grado API
La gravedad especifica de un liquido es definida como la relacion de la densidad

del liquido sobre la densidad del agua, ambas densidades calculadas a una misma

temperatura y a una misma presion; matematicamente se expresa de la manera siguiente:

_ pLiq
PH20

S (2.8)

s = gravedad especifica del liquido.
piiq = densidad del liquido.
pH.0 = densidad del agua.

La gravedad especifica es adimensional debido a que las unidades de la densidad
del liquido son las mismas unidades que la densidad del agua. A veces la gravedad
especifica viene dada como Sise°c, Significa que las densidades del liquido y del agua son
medidas a 15.6 °C y la presién es de 101.325 KPa.

En la industria del petréleo se usa la gravedad especifica en grados °API, que tiene

la siguiente relacion matematica.

SAP| = (141'5 j -131.5 (2.9)

S15.6°C

Sis6°c = gravedad especifica a 15.6 °C.
°API = Grados API.

2.6 USOS DEL GAS NATURAL Y SUS LIQUIDOS

El desarrollo y perfeccionamiento de la tecnologia del gas han contribuido
decididamente a que esta fuente natural de energia sea factor importante en la vida
moderna, tanto para las industrias como para el hogar.
Combustible Eficiente: Como combustible, ofrece ventajas que sobrepasan las

caracteristicas, disponibilidad, eficiencia y manejo de otros combustibles y liquidos.



17

1. Es limpio, por lo tanto los equipos en que se usa como combustible no requieren
mantenimiento especial.

2. Puede manejarse a presiones deseadas de entrega en los sitios de consumo.

3. Volumétricamente es susceptible a la compresion o expansién, en funcion de la relacién
presion — temperatura de trabajo.

4. Puede ser transportado por sistemas de tuberias madres, troncales y ramales,
especialmente disefiadas, que permiten mantener rangos de volimenes a presiones
deseadas.

5. Su despacho a clientes puede ser continua y directa a los equipos donde deben
consumirse, usando controles y reguladores, sin requerimientos de almacenaje en sitio o
preocupacién por volumenes almacenados en el hogar, la oficina, el taller, la planta o
fabrica.

6. Las caracteristicas de funcionamiento limpio y eficiente, su rendimiento y precio
econémico han logrado que cada dia se expanda el mercado de GN para vehiculos. Se ha
comprobado que como combustible el gas metano es menos contaminante del ambiente

gue otros, como las gasolinas y el Diesel B5.

2.7 SEPARADORES

El separador representa la primera instalacion del procesamiento. El término
separador es aplicado a una gran variedad de equipos usados para separar mezclas de dos o
mas fases. Estas mezclas pueden estar formadas por: una fase vapor y una liquida, dos
fases liquidas inmiscibles, una fase vapor y dos liquidas o alguna otra combinacion de las
anteriores. En el caso de mezclas vapor-liquido, la mezcla de fases entra al separador, y si
existe, choca contra un aditamento interno ubicado en la entrada, lo cual hace que cambie

el momentum de la mezcla, provocando asi una separacion gruesa de las fases.
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En el caso de las separaciones que incluyan dos fases liquidas, se necesitan tener un
tiempo de residencia adicional, dentro del recipiente suficiente para la decantacion de una

fase liquida pesada y la “flotacién” de una fase liquida liviana.

2.7.1 Principales funciones de un separador

1. Permitir una primera separacion entre los hidrocarburos, esencialmente liquidos y
gaseosos.
2. Refinar aun mas el proceso, mediante la recoleccion de particulas liquidas atrapadas en
la fase gaseosa.
3. Liberar parte de la fraccion gaseosa que pueda permanecer en la fase liquida.
4. Descargar, por separado, las fases liquida y gaseosa, para evitar que se puedan volver a
mezclar, parcial o totalmente.

Un disefio apropiado de los separadores es de suma importancia, debido a que estos
tipos de recipiente son normalmente los equipos iniciales en muchos procesos.

En el disefio del separador es necesario tomar en cuenta los diferentes estados en
que pueden encontrarse los fluidos y el efecto que sobre estos puedan tener las diferentes

fuerzas de gravedad.

2.7.2 Principios de la separacion fisica de vapor o liquidos

1. El momentum o cantidad de movimiento: Fluidos con diferentes densidades tienen
diferentes momentum. Si una corriente de dos fases se cambia bruscamente de direccion, el
fuerte momentum o la gran velocidad adquirida por las fases, no permite que las particulas
de la fase pesada se mueva tan rapidamente como las de la fase liviana, este fendbmeno

provoca la separacion.
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2. La fuerza de gravedad: Las gotas de liquido se separan de la fase gaseosa, cuando la
fuerza gravitacional que actla sobre las gotas de liquido es mayor que la fuerza de arrastre
del fluido de gas sobre la gota.
3. Coalescencia: Las gotas muy pequefias no pueden ser separadas por gravedad. Estas
gotas se unen, para formar gotas mayores, las cuales superan las tensiones superficiales
individuales y puedan separarse por gravedad.

Toda separacién puede emplear uno 0 mas de estos principios, pero siempre las
fases de los fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes densidades para que ocurra la

separacion.

2.7.3 Funciones de un separador

1. Las tasas de flujo de las fases liquida y gaseosa deben estar comprendidas dentro de
ciertos limites, que seran definidos a medida que se analice el disefio. Esto hace posible
que inicialmente la separacion se efectle gracias a las fuerzas gravitacionales, las cuales
actlan sobre esos fluidos, y que se establezca un equilibrio entre las fases liquido-vapor.
2. La turbulencia que ocurre en la seccion ocupada por el gas debe ser minimizada.
3. La acumulacion de espumas y particulas contaminantes ha de ser controlada en lo
posible.
4. Las salidas de los fluidos necesitan estar provistas de controles de presion y/o nivel.
5. Es conveniente que todo recipiente tenga una boca de visitas, para facilitar la inspeccion
y mantenimiento.

El cumplimiento de los puntos antes mencionados es fundamental para obtener la
eficiencia requerida. Por consiguiente, la separacion depende, con preferencia, del disefio
del equipo usado en el procesamiento y de las condiciones tanto corriente arriba como

corriente abajo.



20

2.7.4 Factores a considerar durante el disefio de separadores

Cuando se disefia un separador es necesario tomar en cuenta ciertos parametros que
intervienen en el disefio. Estos son los siguientes:

Caudal del gas a condiciones normales: Para disefiar un separador es preciso
conocer los volimenes de gas y de liquido que se van a manejar durante la vida atil del
proyecto. La variacion de estas cantidades en el tiempo y el impacto de los cambios
estacionarios obligan a verificar el comportamiento del separador en las condiciones mas
desfavorable.

Densidad de los fluidos en las condiciones de operacion: La densidad de los fluidos
dentro del separador interviene de modo directo.

Dimensionamiento del separador: Al completar los calculos que sirven de soporte
para seleccionar la unidad, indicaremos las dimensiones minimas del recipiente que debe

ser usado.

2.7.5 Secciones de un separador Liquido-Vapor

Los separadores poseen cuatro secciones en las cuales ocurren las distintas etapas
de separacion. Estas secciones son las siguientes:

Primera seccion de separacion: Comprende la entrada de los fluidos al separador.
Esta seccion permite absorber la cantidad de movimiento de los fluidos de alimentacion.
En ella también se controla el cambio abrupto de la corriente, lo que produce una
separacion inicial. Generalmente, la fuerza centrifuga, originada por su entrada tangencial
en el envase, remueve volumenes apreciables de liquido y permite redistribuir la velocidad
del gas.

Seccion de las fuerzas gravitacionales: En esta seccion las fuerzas gravitacionales
tienen una influencia fundamental. Las gotas de liquido que contiene el gas son separadas.

Este proceso se realiza mediante el principio de gravedad. En este caso la velocidad del gas
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se reduce apreciablemente. Por lo tanto, la corriente de gas sube a una velocidad reducida.
En algunos casos, en esta seccién se usan tabiques con el fin de controlar la formacion de
espumas Y la turbulencia.

Seccion de extraccion de neblina: Aqui se separan las minusculas partidas de
liquido que aun contiene el gas, después de haber pasado por las secciones anteriores. La
mayoria de los separadores utilizan, como mecanismo principal de extraccion de neblina,
la fuerza centrifuga o el principio de choque. En ambos métodos, las pequefias gotas de
liquido son recolectadas en una superficie, donde son separadas de la corriente del gas en
forma de grandes gotas, que luego caen en la primera seccién de separacion

Seccidn de acumulacion de liquidos: Esta seccion corresponde a la parte inferior
del separador y en ella se deposita el liquido separado en las etapas anteriores.

Por otro lado, los separadores poseen un sistema de control constituido por valvulas
de seguridad y de alivio las cuales controlan un aumento de la presion, valvulas de
contrapresion que regulan la presion del separador, valvulas de control de liquido,
mandmetros y termometros. La presidn de trabajo de los separadores es controlada por la

valvula de salida del gas.

2.7.6 Clasificacion de los separadores

Los separadores se clasifican:
Segun los tipos de fases a separar: 1. Gas-liquido, 2. Liquido-liquido
Segun su forma: 1. Verticales, 2. Horizontales, 3. Esféricos.

Todos estos separadores operan bajo los mismos principios de funcionamiento y la
seleccion de alguno de ellos para su utilizacion depende exclusivamente de la relacion de

resultados dptimos.
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A.) Separadores Verticales

Principales ventajas de los separadores verticales
El control de nivel es menos critico que en un separador horizontal. Esto se debe a

que su altura es mayor que la de un separador horizontal.
1. El separador vertical ocupa menos espacio en el piso que uno horizontal.
2. Con la orientacion vertical cuando la relacién Gas - Liquido (RGL) es alta y la calidad
de gas es baja.
Principales desventajas de los separadores verticales
1. Para una capacidad dada su costo es superior al de un separador horizontal.
2. Su instalacién y mudanza son mas costosas que para un separador horizontal.

B.) Separadores Horizontales
Principales ventajas de los separadores horizontales
1. Para una capacidad fija su costo es menor que el separador vertical.
2. Su instalacion, mudanza y servicio resulta menos complejo que el de un separador
vertical, la superficie disponible para la separacion gas-liquido es mayor. Cuales hacen mas
efectivos los procesos de separacion.
3. Con la orientacion horizontal se prefieren cuando la relacion Gas - Liquido (RGL) y la

cantidad de gas es alta.

2.8 PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR

La ciencia de la termodindmica trata de las transiciones cuantitativas y
transformaciones de energia como calor en los cuerpos. La ciencia de la transferencia de
calor esta relacionada con la razon de intercambio de calor entre cuerpos calientes y frios
Ilamados fuente y recibidor. Cuando se vaporiza una libra de agua o se condensa una libra
de vapor, el cambio de energia en los dos procesos puede hacerse progresar con una fuente

o recibidor independiente es, sin embargo, inherentemente muy diferente.
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Existen dos tipos generales de procesos que son: sin cambio de fase, conocida
también como calor sensible y con cambio de fase, calor latente. El proceso sin cambio de
fase o calor sensible, involucra operaciones de calentamiento y enfriamiento de fluidos
donde la transferencia de calor resulta solamente en cambios de temperatura; mientras que
en el cambio de fase, la operacion se traduce en una conversion de liquido a vapor o de
vapor a liquido; es decir, vaporizacion o condensacion. Muchas aplicaciones involucran

ambos tipos de procesos.

2.8.1 Mecanismos de transferencia de calor

Hay tres formas diferentes en las que el calor puede pasar de la fuente al recibidor,
aun cuando muchas de las aplicaciones en la ingenieria son combinaciones de dos o tres.
Estas son, conduccidn, conveccion y radiacion:

Conduccion: La conduccion es la transferencia de calor a través de un material
solido tal como es el caso de una pared estacionaria.

Conveccidn: La conveccion es la transferencia de calor de un punto a otro en un
fluido, gas o liquido, debido a la mezcla y movimiento de las diferentes partes del fluido;
Existen dos mecanismos por conveccion: conveccion forzada y natural.

Radiacion: La radiacion es la transferencia de calor de un cuerpo a otro mediante el
movimiento de ondas electromagnéticas a traves del espacio, inclusive cuando exista el
vacio entre ellos. La radiacion puede ocurrir a través de gases y liquidos; pero es mas
eficiente a traves de los gases.

Generalmente, en cualquier proceso de transferencia de calor se encuentran
presente, simultaneamente, varios de estos mecanismos, por ejemplo la transferencia de
calor por conveccion incorpora calor por conduccion en el fluido; de hecho, si el fluido
fuese aislante no se daria la conveccion, pues sirve para poner en contacto las partes frias y

calientes.
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Calor Sensible: La mayoria de las aplicaciones de los procesos de transferencia de
calor sin cambio de fase involucran el mecanismo de transferencia de conveccion, tanto
dentro de los tubos como superficies externas. El coeficiente de transferencia de calor por
conveccidn depende de parametros de la dindmica del fluido.

En base al movimiento del fluido, el flujo dentro de los tubos se divide en tres
regimenes de flujo, los cuales son medidos mediante un parametro adimensional llamado
Numero de Reynolds, el cual es una indicacion de la turbulencia del flujo. Los regimenes
de flujo son:

1. Flujo Laminar: namero de Reynolds menor que 2 100.
2. Flujo Turbulento: nimero de Reynolds mayor que 2 100.

Para cada uno de estos regimenes de flujo han sido desarrolladas ecuaciones semi-
empiricas las cuales son usadas para describir y predecir adecuadamente la transferencia de

calor en la regién en consideracion.

2.9 INTERCAMBIADORES DE CALOR

La transferencia de calor entre dos fluidos se lleva a cabo en intercambiadores de
calor. El tipo mas comun es uno en el cual el fluido caliente y el frio no entran en contacto
directo el uno con el otro, sino que estan separados por una pared de tubos o una superficie
plana o curvada.

La transferencia de calor se efectGa por conveccion desde el fluido caliente a la
pared o a la superficie de los tubos, a través de la pared de tubos o placas por conduccion,
y luego por conveccion al fluido frio. Por otro lado, si los fluidos son inmiscibles, el area
fisica de transferencia de calor puede ser eliminada, y la interfase formada entre los fluidos

puede servir como area de transferencia de calor.
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2.9.1 Funciones tipicas de un intercambiador de calor

2.9.1.1 Recuperacion de Calor

La corriente fria recupera parte del calor contenido en la corriente caliente. Es
decir, calentamiento y enfriamiento de las corrientes involucradas, las cuales fluyen

simultdneamente a ambos lados del area de transferencia de calor.

2.9.1.2 Evaporacion

Una de las corrientes involucradas en el intercambio de calor cambia de fase liquida

a vapor.

2.9.1.3 Condensacién

Una de las corrientes involucradas en el intercambio de calor cambia de fase vapor

a fase liquida.
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CAPITULO 3: HIPOTESIS Y MATRIZ DE CONSISTENCIA

31 HIPOTESIS

3.1.1 Hipotesis General

Es posible disefiar en una sola columna de fraccionamiento la separacion de LGN,
que permitird obtener GLP comercial, Gasolina Natural y Destilados medios como insumo

para la formulacion de Gasolinas y Diesel B5, respectivamente.

3.1.2 Hipotesis Especificas

H.1. Existe un desarrollo significativo de los conceptos y principios fundamentales que
se deben tomar en cuenta, para cimentar las bases antes de elaborar el disefio de la torre de
fraccionamiento.

H.2. Se puede plantear un balance de masa y energia mediante un modelo, que en el
balance de masa no exista pérdida por el transporte de masa debido al viento y otros
agentes dada la complejidad en su cuantificacion, ademas, para el balance de energia se
considerara en cada sistema sin pérdida de calor al medio.

H.3. El andlisis de las condiciones de operacion de la Torre son funcion de las variables
de presion, temperatura y flujo del sistema analizado, a partir de las condiciones del
acumulador tenemos la presion de la torre.

H.4. El disefio de la torre y equipos principales se determina a partir de los
requerimientos especificos de composicién de cada producto a partir de la carga — LGN a
la torre y para los equipos de transferencia de calor y enfriamiento a partir de
requerimientos de procesamiento y almacenamiento.

H.5. Al aplicar los conocimientos bases, se puede mejorar las capacidades de desarrollar
nuevos proyectos de analisis de procesos para constituir un elemento muy importante para

tomar una decisién mas cientifica y responsable.
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3.2 MATRIZ DE CONSISTENCIA

PROBLEMATICA OBJETIVO HIPOTESIS METODOLOGIA
El propésito de esta| Objetivo General Hipotesis General 1. Especificar la
investigacion es disefiar alimentacion.
una sola Unica torre de|Evaluar el estudio Técnico del |Es posible disefiar en una sola |2 Especificar la
fraccionamiento que | disefio de una sola torre de|columna de fraccionamiento la separacion de dos
permita obtener los | fraccionamiento que permita la | separacion de LGN, que permitira componentes clave v no
siguientes productos | separacion de LGN: el GLP que | obtener GLP comercial, Gasolina | P y
comerciales: GLP, | cumplan las especificaciones del | Natural y Destilados medios como clave. . -
Gasolina Natural Y | mercado, la Gasolina Natural y |insumo para la formulacion de 3. Determinar la P_re5|0n
Destilados medios, | Destilados ~ medios ~ como | Gasolinas y  Diesel  B5, | de la Torre y el tipo de
teniendo como carga los | insumos para la formulacion de | respectivamente. condensador (Cé|CU|OS de
LGN provenientes de una | Gasolinas y  Diesel  BS5, los puntos de burbuja y
planta  semejante  a | respectivamente. rocio).
Malvinas. Generalmente el 4. Aplicar flash a la
tratamiento de los LGN se alimentacién  para la
realizan en sucesivas torres g
de fraccionamiento; en el | Objetivos Especificos Hipdtesis Especificas p(rje'sé)o’rt]' de la torre (flash
prese_nte trabajo  esos 8 Analizar el marco tedrico del |H.1.  Existe un  desarrollo a Ia'a ico). . o
fraccionadores  se  han de fracci ; ianificativo de | 5. Célculo del minimo N
logrado disefiar proceso de fraccionamiento. significativo de los conceptos y | 4o etapas tedricas (Ec. de

fusionandolo en uno sola
torre de fraccionamiento,
en la cual el GLP sale por
el tope de la torre, la
Gasolina Natural por una
salida lateral y Destilados
medios por el fondo.

La instalacién de un solo
fraccionador en lugar de
los tres fraccionadores
convencionales simplifica
enormemente el area de
instalacién y operacion.

A partir del
fraccionamiento de los
LGN se obtienen: mezcla
de propano y butano en
proporciones definidas para
producir GLP para el uso
automotriz, industrial 'y
domestico, también se
obtiene la Gasolina
Natural, como insumo para
la elaboracion de
Gasolinas, otro corte son
Destilados medios
obtenidos en el fondo de la
torre, que sirve como
insumo para la elaboracion
del Diesel B5 que producen
las Refinerias de
PETROPERU S.A. vy
Refineria La PAMPILLA
S.A.

§ Calcular el Balance de Masa y

Energia en la torre de
fraccionamiento y  equipos
principales.

§ Calcular las condiciones de
operacion de la torre y equipos
principales.

§ Disefiar el Sistema de
fraccionamiento,
intercambiadores de calor y

aeroenfriadores.

§ Aplicar los conocimientos
cultivados en la carrera de la
Escuela de Ingenieria
Petroquimica en la elaboracion
de este proyecto.

principios fundamentales que se
deben tomar en cuenta, para
cimentar las bases antes de
elaborar el disefio de la torre de
fraccionamiento.

H.2. Se puede plantear un balance
de masa y energia mediante un
modelo, que en el balance de
masa no exista pérdida por el
transporte de masa debido al
viento y otros agentes dada la
complejidad en su cuantificacion,
ademas, para el balance de
energia se considerara en cada
sistema sin pérdida de calor al
medio.

H.3. El analisis de las condiciones
de operacion de la Torre son
funcion de las variables de
presion, temperatura y flujo del
sistema analizado, a partir de las
condiciones  del acumulador
tenemos la presion de la torre.

H.4. El disefio de la torre y
equipos principales se determina a
partir de los requerimientos
especificos de composicion de
cada producto a partir de la carga
— LGN a la torre y para los
equipos de transferencia de calor
y enfriamiento a partir de
requerimientos de procesamiento
y almacenamiento.

H.5. Al aplicar los conocimientos
bases, se puede mejorar las
capacidades de desarrollar nuevos
proyectos de analisis de procesos
para constituir un elemento muy
importante para tomar una
decision  méas  cientifica 'y
responsable.

Fenske).

6. Calculo de Ila
separacion de los
componentes no clave
(Ec. de Fenske).

7. Separacion estimada
igual a  separacion
calculada (de no ser
satisfactorio recalculamos
desde el paso N° 4).
8. Célculo de la relacion
de reflujo minima
(correlacion de
underwood).

9. Célculo del numero de
etapas teoricas para la
relacion de reflujo
especificada >  valor
minimo.

10. Localizacion de la
etapa de alimentacion
(Ec. Kirkibride).
11. Célculo de los
servicios del condensador
y del rehervidor,
dimensionamiento del
acumulador de reflujo
(balances de energia).
12. Célculo de
dimensionamiento de
principales de equipos de
proceso:
intercambiadores de
calor, aeroenfriadores y
otros.
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CAPITULO 4: DISENO DE LA TORRE DE FRACCIONAMIENTO

41 REQUERIMIENTOS DE DISENO

En el presente trabajo se disefiara una planta de LGN en la que se procesa 55.0
MBD de LGN, de una composicion similar al que se viene produciendo en Planta
Malvinas; primeramente se determinan las condiciones de proceso para la torre,
considerandola hasta el plato de extraccion de la Gasolina Natural; y luego se hallaran las
condiciones para la seccion de la torre entre este plato y el tope de la torre con el fin de
obtener GLP por el tope, gasolina natural por una salida lateral y los Destilados medios por
el fondo; los productos a obtener son comerciales, es decir, GLP con un PVR = 1072 KPa
(155.4 psi) y Gasolina Natural con un PVR = 50.3 KPa (7.3 psi). Las composiciones de los
productos se obtienen en relacion a los productos que se desean obtener.

Los LGN son entregados a la planta a 2 068.4 KPa (300 psig) y 26.7 °C (80 °F)
proveniente de planta Malvinas, estudios de reservorios han determinado que el reservorio
podra producir LGN a ese régimen por espacio de 30 afios a mas. Es necesario resaltar, que
esta planta, se considera instalada en un lugar, donde ya estan instaladas las facilidades de
bombeo y suministro de LGN (Sur Peruano).

Determinaremos las condiciones de trabajo a partir de la temperatura y presion del
liquido en el acumulador de reflujo, la temperatura lo determina el medio de enfriamiento,
en este caso es el aire, con esta temperatura calcularemos la presion en su punto de
burbuja, y a partir de esta presion obtenida se da una cierta caida de presion para
determinar la presion a diferentes niveles de la torre; la temperatura del tope se hallara con
el calculo del punto de rocio, y la temperatura de salida de la Gasolina Natural y los
Destilados medios, se determinara a partir del calculo del punto de burbuja en el plato de

extraccién de los respectivos productos.
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Para la carga, la temperatura se obtiene a partir de la relacién Liquido/Vapor igual
al del producto de fondo (Destilados medios) y tope (total de GLP y Gasolina Natural).

Seguidamente, comenzaremos nuestro estudio con la seccién comprendida entre el
fondo y el plato de extraccion de Gasolina Natural; seccién A (entre el producto de fondo
y el plato de ingreso de la carga) y seccion B (entre el plato de carga y el plato de
extraccion de la Gasolina Natural), con la ecuacién de Fenske encontraremos el niumero de
platos a reflujo total comprendidas entre estas secciones y el reflujo minimo a numero de
platos infinitos, luego determinaremos el numero de platos tedricos a reflujo real, la
eficiencia de platos, el nimero de platos reales, y localizaremos el plato de carga y
asumiremos el reflujo interno en este plato igual a 130 % del refluyjo minimo. A
continuacién, bajo el mismo principio se estudiara la seccién C comprendida entre el plato
de extraccion de la Gasolina Natural y el tope de la torre.

Al realizar el balance de energia alrededor de la torre, determinaremos la carga
térmica al rehervidor.

Se utilizaran intercambiadores de casco y tubo, los tubos seran de % diametro
externo (0.D.) y acero al carbono, 30 pies de longitud y 16 BWG.

La temperatura de la carga utilizando el calor primero de la gasolina natural y luego
de los Destilados medios y el Therminol 72.

Al fondo de la torre se calienta utilizando Therminol 72 en un rehervidor.

El enfriamiento de todos los flujos y la condensacion del tope se obtienen con
enfriadores de aire. Temperatura de ingreso del aire 32.2 °C (90 °F), condiciones de

verano.

4.1.1 Condiciones de ingreso a la torre de Fraccionamiento

La composicion y condiciones al ingreso de la torre de Fraccionamiento de LGN, se

encuentran definida a partir de la carga.
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Tabla 4.1 Composicion de las condiciones de la carga

Componentes % molar % Vol. Ibmol/h Kgmol/h
Etano 0.751 0.566 54 24.5
Propano 42.934 33.348 3075 1394.8
i-Butano 6.286 5.800 450 204.1
n-Butano 12.491 11.109 895 406.0
i-Pentano 4.862 5.019 348 157.9
n-Pentano 4.8 4.904 344 156.0
n-Hexano 6.446 7.322 462 209.6
Benceno 0.195 0.155 14 6.4
182-295 °F 13.557 17.243 971 440.4
307-397 °F 4.732 7.848 339 153.8
409-488 °F 1.718 3.478 123 55.8
500-590 °F 0.947 2.361 68 30.8
602-700 °F 0.281 0.846 20 9.1
TOTAL 100.00 100.00 7,163 3,249.2

Flujo Molar Kgmol/h | 3,249.2

Temperatura °oC 26.7

Presion KPa 2,068.4

Fuente: Diagrama de Flujo de Proceso Depropanizadora/Debutanizadora Balance Mol Proyecto Camisea -
Lote 88 - Upstream Planta Fraccionamiento

4.1.2 Punto de Burbuja en el Acumulador de Reflujo

El producto en acumulador de reflujo serd enfriado con aire a 32.2 °C (90 °F),
condiciones de verano; obtenemos temperatura de 43.3 °C (110 °F) para dicho acumulador
y a estas condiciones tendremos una presion de 1 254.8 KPa (182 psia). En el acumulador
de reflujo para obtener el punto de burbuja se utiliza la ecuacion 2.3.

Tabla 4.2 Composicién y condiciones en el acumulador de reflujo

(b)K43.3°C
Componentes | Kgmol/h | % molar Pv® X*PVi | sigkea | Xi*Ki
Etano 245 1.204 5,963.3 71.79 4.75] 0.057
Propano 1,394.8 68.562 1,517.1] 1 040.15 1.21( 0.830
i-Butano 204.1 10.033 594.3 59.63 0.47( 0.048
n-Butano 402.8 19.799 423.3 83.81 0.34( 0.067
i-Pentano 7.7 0.379 168.9 0.64 0.13| 0.001
n-Pentano 0.5 0.022 129.6 0.03 0.10( 0.000
TOTAL 2034.4 100.000 1,256.0 1.000
Flujo Molar Kgmol/h 2,034.4

Temperatura °C 43.3
Presién KPa 1,254.8

(a): Presion de vapor del componente i en KPa
(b): Constante de equilibrio del componente i
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4.1.3 Punto de rocio en el Tope de la torre

Para la presion de tope y el acumulador de Reflujo consideramos una caida de
presion de 13.8 KPa (2 psi), por lo que, la presion sera 1 268.6 KPa (184 psia), para la
determinacion del punto de rocio del producto de Tope, se obtiene la temperatura de 57.8
°C (136 °F). En el Tope para obtener el punto de rocio se utiliza la ecuacion 2.4.

Tabla 4.3 Composicién y condiciones del Tope de la torre

(bK57:8°C
Componentes | Kgmol/h | % molar | Pvi® | yi*P/PVi | 1aesexpa | YilKi
Etano 24.5 1.204| 7,559.4 0.002 5.96 0.002
Propano 1,394.8 68.562 | 2,067.7 0.421 1.63 0.421
i-Butano 204.1 10.033 846.0 0.150 0.67 0.150
n-Butano 402.8 19.799 616.4 0.407 0.49 0.407
i-Pentano 7.7 0.379 257.2 0.019 0.20 0.019
n-Pentano 0.5 0.022 202.0 0.001 0.16 0.001
TOTAL 2034.4 100.000 1.000 1.000
Flujo Molar Kgmol/h | 2,034.4

Temperatura °C 57.8
Presion KPa 1,268.6

(a): Presion de vapor del componente i en KPa.
(b): Constante de equilibrio del componente i

4.1.4 Punto de Burbuja en el plato de extraccion de Gasolina Natural

La temperatura viene a ser la temperatura en el Punto de Burbuja de este producto,
consideramos una caida de presion de 20.7 KPa (3 psi), entre este punto y el tope de la
torre; la presion serd 1 289.3 KPa (187 psia), para la determinacién del Punto de Burbuja
en el plato de extraccion de Gasolina Natural; se obtiene la temperatura de 173.9 °C (345

°F).
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Tabla 4.4 Composicion y condiciones de la Extraccion de Gasolina Natural

) . (b)K1739°C
Componentes | Kgmol/h | % molar Pv;® Xi*Pvi 1289.3KPa Xi*Ki

n-Butano 3.2 0.324| 5,131.8 16.63 3.98 0.013
i-Pentano 150.1 15.303| 2,778.6 425.21 2.16 0.330
n-Pentano 155.6 15.858( 2,415.2 383.00 1.87 0.297
n-Hexano 209.6 21.359 1,203.1 256.97 0.93 0.199
Benceno 6.4 0.647 944.6 6.11 0.73 0.005
182-295 °F 431.4 43.967 452.3 198.86 0.35 0.154
307-397 °F 24.9 2.543 101.4 2.58 0.08 0.002
TOTAL 981.2 100.000 1,289.4 1.000

Flujo Molar Kgmol/h 981.2

Temperatura °C 173.9

Presién KPa 1,289.3

(a): Presion de vapor del componente i en KPa, calculado con la Ec. Antoine y nomogramas.
(b): Constante de equilibrio del componente i

4.1.5 Punto de Burbuja en el plato de fondo de la torre

Viene a ser la temperatura en el Punto de Burbuja del producto de fondo;
consideramos una caida de presion de 34.5 KPa (5 psi) entre este punto y la presion en la
salida del corte lateral de la torre (plato de extraccion de Gasolina Natural), entonces la
presion encontrada sera de 1 323.8 KPa (192 psia) y con ella determinamos el punto de
burbuja en el fondo de la torre, obteniendo 329.4 °C (625 °F).

Tabla 4.5 Composicion y condiciones del plato de extraccion del Destilados medios

(b)K3294°C
Componentes | Kgmol/h | % molar | Pvi® | X*PVi | 1ssskpa | Xi*Ki

182-295 °F 9.1 3.884 |4,538.1 176.3 3.43( 0.133
307-397 °F 128.8 55.146 |[1,754.7| 967.64 1.33| 0.731
409-488 °F 55.8 23.884 622.6 148.7 0.47( 0.112
500-590 °F 30.8 13.204 207.5 27.40 0.16( 0.021
602-700 °F 9.1 3.884 100.0 3.88 0.08( 0.003
TOTAL 233.6 100.000 1,323.9 1.000

Flujo Molar Kgmol/h 233.6

Temperatura °C 329.4

Presion KPa 1,323.8

(a): Presion de vapor del componente i en KPa, calculado con nomogramas.
(b): Constante de equilibrio del componente i
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4.1.6 Temperatura de carga en el ingreso a la torre

Para obtener la temperatura de carga de la torre consideramos la presion de fondo

1323.8 KPa (192 psia) y el equilibrio Liquido-vapor, se obtiene una temperatura de 195 °C

(383 °F). La relacion Liquido/Vapor (R) = 233.6 / 3015.6 = 0.0775, es del producto de

fondo (Destilados medios) y la suma de Gasolina Natural y GLP.

Tabla 4.6 Composicién y condiciones de la Carga

(b)K195°C

Componentes | Kgmol/h| % molar Pv;® eman | MR R+Ki Li Vi
Etano 24.5 0.751 34,895.7| 26.36 4.19 26.44 0.1 24.4
Propano 139438 42.934 14,982.3( 11.32| 238.31 11.40 9.5] 13853
i-Butano 204.1 6.286 7,964.1 6.02 34.88 6.09 26| 2015
n-Butano 406.0 12.491 6,720.3 5.08 69.36 5.15 6.1] 399.9
i-Pentano 157.9 4.862 3,759.7 2.84 26.97 2.92 42| 153.7
n-Pentano 156.0 4.800 3,301.2 2.49 26.66 2.57 4.7 1513
n-Hexano 209.6 6.446 1,714.0 1.29 35.81 1.37| 118| 1978
Benceno 6.4 0.195 1,372.1 1.04 1.09 1.11 0.5 5.9
182-295 °F 440.4 13.557 686.7 0.52 75.25 0.60( 57.2( 3832
307-397 °F 153.8 4.732 171.0 0.13 26.27 0.21| 57.7 96.1
409-488 °F 55.8 1.718 35.9 0.03 9.53 0.10( 413 14.5
500-590 °F 30.8 0.947 6.2| 0.005 5.27 0.08( 29.0 1.8
602-700 °F 9.1 0.281 2.1] 0.002 1.55 0.08 8.9 0.2
TOTAL 3249.2 | 100.000 233.6| 3015.6

Flujo molar, liquido Kgmol/h 233.6

Flujo molar, vapor Kgmol/h 3,015.6

Temperatura °C 195

Presion KPa 1,323.8

(a): Presion de vapor del componente i en KPa, calculado con la Ec. Antoine y nomogramas.

(b): Constante de equilibrio del componente i
Hallando la composicion en el estado Liquido y Vapor

Sea R =L/V, larelacion producto liquido a Vapor.
L+V =m; entonces: X, *L+y,*V =z,*m
xi*L+yi*V _m
X*V  x*V  x*V
SN
X, X*V\L/) x*L{V

m;
X_*
~ m*R
' R+K,

m =L +V, =V, =m —L,

R+K, = R:T‘R;donde:Lizx.*L
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BALANCE DE MASA Y PROPIEDADES FiSICAS

Tabla 4.7 Resumen de Balance de Masa y condiciones de operacion

PROPIEDADES : C_arga =ILG Dfi'(;?gsos ?\Ia:tou';gf‘ GLP | Reflujo Vag‘(’);e: &
Liquido | Vapores

Temperatura, °C 195.0 195.0 329.4 173.9 43.3 43.3 57.8
Presion, KPa 1,323.8 1,323.8 1,323.8 1,289.3 1,254.8 1,254.8 1,268.6
Liquido gpm a condiciones Py T 240 - 327 750 897 2,261 -
Gas mmscfd (15.6 °C, 101.325 kPa ) - 60.531 - - - - 143.815
Peso Molecular (Kg/Kgmol) 143.892 64.189 167.771 91.606 48.225 48.225 48.225
Kgmol/h 233.6 3,015.5 233.6 981.1 2,034.4 5,130.1 7,164.5
Kg/h 33,613 193,562 39,191 89,875 98,109 247,399 345,508
P.V.R.a37.8°C, KPa - - - 50.3 1,072 - -
Sp-gr a 15.6 °C (agua=1,0) 0.7696 - 0.7840 0.6885 0.5292 0.5292 -
Sp-gr a 15.6 °C (aire=1,0) - 2.22 - - - - 1.67
Entalpia especifica, Btu/lb (*) 300 384 490 285 104 104 234
Entalpia especifica, Kcal/kg 167 213 272 158 58 58 130
H, MBtu/h 22,231 163,864 42,337 56,471 22,494 56,723 178,239
H, Kcal/h 5,613,371 | 41,228,706 | 10,659,952 | 14,200,250 | 5,690,322 | 14,349,142 | 44,916,040

(*) Ver Figura4.1y 4.2
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Figura 4.1 Entalpia de Hidrocarburos Ligeros
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Figura 4.2 Entalpia de Fracciones de Petrdleo
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4.2.1 Densidad Carga/Producto

El céalculo de Densidades a ciertas condiciones de Presion y temperatura a la salida

inmediata de la torre de fraccionamiento se realizaran con graficas de correccion por efecto

de compresibilidad y expansion térmica (Ver Figuras 4.3 y 4.4)

Tabla 4.8 Resumen densidades Carga - Producto

Carga-LGN Destilados | Gasolina . | Vapores

PROPIEDADES Ll'quid?) Vapor medios Natural GLP | Reflujo al El)'ope
Temperatura °C 195.0 195.0 329.4 173.9 43.3 43.3 57.8
Presion, KPa 1,324 1,324 1,324 1,289 1,255 1,255 1,269
Sp-gr a 15.6 °C (agua=1,0) 0.7696 - 0.7840 0.6885 | 0.5292 | 0.5292 -
Densidad de liquido STD, Ib/pie® 47.94 48.84 42.89 3297 | 3297
Correccién por presion a P 0.10 0.10 0.19 0.30 0.30
Densidad a 15.6 °Cy P 48.04 48.94 43.08 33.27 | 33.27
Correccién por temperaturaa T -9.50 -16.0 -10.15 -3.20 -3.20
Densidad liquido, Ib/pie? 38.54 - 32.94 32.93 30.07 30.07 -
Densidad de vapor, Ib/pie? - 1.36 - - - - 1.39

4.2.2 Presion de Vapor de GLP

Para el célculo de la Presiéon de Vapor Reid (PVR), utilizaremos el procedimiento

de célculo segln la norma ASTM D 2598, dando como resultado 1,072 KPa (155.4 psi).

Tabla 4.9 Presion de vapor de GLP

Composicién
Componentes Vqu[r)nétrica Pv (KPa) | x*Pv
Etano 1.12 5,404.7 60.5
Propano 65.39 1,336.9 | 874.2
i-Butano 11.37 513.2 58.3
n-Butano 21.62 362.0 78.3
i-Pentano 0.48 1415 0.7
n-Pentano 0.03 107.5 0.0
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Figura 4.3 Correccion de densidad por compresibilidad de hidrocarburos liquidos
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Figura 4.4 Correccion de densidad por expansion térmica
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43 NUMERO DE PLATOS TEORICOS A REFLUJO TOTAL

Seleccion de componentes clave: Conviene, al principio, listar los componentes de la
alimentacion siguiendo el orden de su volatilidad relativa. A los componentes mas volatiles
se les llama “ligeros” y a los menos volatiles “pesados”. Habra un componente, el
componente clave ligero, que estd presente en el residuo en cantidades importantes,
mientras que los componentes mas ligeros que el clave ligero se encuentran en pequefias
cantidades. Si todos los componentes tienen concentraciones importantes en el residuo,
entonces el més volatil es el clave ligero.

En forma similar, en el destilado habra una cantidad importante de un componente,
el componente clave pesado; por el contrario, los componentes méas pesados que el clave
pesado estad presente solo en pequefias cantidades. Si en el destilado hay concentraciones
importantes de todos los componentes, entonces el menos volatil es el clave pesado.

La dificultad de la separacion, medida por el nimero de platos que se requieren
para una relacion de reflujo dada, estd determinada por las concentraciones de los
componentes clave en los productos. Por lo tanto es importante establecer cuéles son los
componentes clave.

Componentes claves entre la seccion de tope y la seccion central

Clave Ligero: n-Butano

Clave Pesado: i-pentano
Componentes claves entre la seccion central y la seccion de fondo

Clave Ligero: 182-295 °F

Clave Pesado: 307-397 °F

Las etapas minimas pueden ser calculadas para muchos sistemas multicomponentes

por la ecuacion de Fenske.
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_ logS, 4.1
" loga,, '
s, (X] [X] 4.2)
X B /LK X D /HK
aavg = (atope *afondo )‘/2 (43)

Xp,.k = flujo liquido en el destilado del clave ligero, Kgmol/h.

Xp,Hk = flujo liquido en el destilado del clave pesado, Kgmol/h.

Xg,k = flujo liquido en el fondo del clave ligero, Kgmol/h.

Xe,nk = flujo liquido en fondo del clave pesado, Kgmol/h.

Sm = Numero de etapas minima, incluye un rehervidor parcial.

aavg = Volatilidad relativa promedio de los componentes claves en la separacion.

4.3.1 Numero de Platos Tedricos en la seccion de tope

Tabla 4.10 Balance masico en la seccion de tope y central

TS Carga Seccion Tope Seccion Central
Kgmol/h XE Kgmol/h | 9% molar Kgmol/h % molar

Etano 245 0.008 24.5 1.20

Propano 1394.8 0.463| 139438 68.56

i-Butano 204.1 0.068 204.1 10.03

n-Butano ® 406 0.135 402.8 19.80 3.2 0.32
i-Pentano ® 157.8 0.052 7.7 0.38 150.1 15.30
n-Pentano 156.1 0.052 0.5 0.02 155.6 15.86
n-Hexano 209.6 0.069 209.6 21.36
Benceno 6.4 0.002 6.4 0.65
182-295 °F 431.4 0.143 431.4 43.97
307-397 °F 24.9 0.008 24.9 2.54
TOTAL 30155 1.000] 2034.4 100.00 981.1 100.00

(a) Componente clave ligero
(b) Componente clave pesado

Sean las constantes de equilibrio (K):

Seccién de Tope:

Seccioén Central:

Kik = 0.486, Knk = 0.203
Kik = 3.980, Knk = 2.155

XD,LK = 402.8, XD,HK = 7.7, XB,HK = 150.1, XB,LK =3.2

2
g = (0.486)(3.980) _210
0.203 )\ 2.155
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S, = 402.8 ) 150.1 _ 2454
3.2 7.7

_ log(2454)

o= =10.52
log(2.10)
4.3.2 Reflujo minimo a NUmero de Platos Infinito en la Seccidn de Tope

El método Underwood es la mas ampliamente usado de los métodos para el céalculo
de reflujo minimo. Underwood asume volatilidad relativa constante y constante flujo molar

de vapor en el desarrollo de este método. El primer paso es evaluar 6 por ensayo prueba y

error: 1-q= i(a-i(g)/a. (4.4)

Tabla 4.11 Condiciones de operacion en la seccion de tope

K 173.9°C
Componentes XF XD XB 12893KPa | @avga307-307°F | Gavg XD/ @avg-0)
Etano 0.008 | 0.012 22.73 289 0.0090
Propano 0.463 | 0.686 9.28 118 0.6276
i-Butano 0.068 | 0.100 4.80 61 0.1381
n-Butano 0.135 | 0.198 0.003 3.98 51 0.3435
i-Pentano 0.052 | 0.004 0.153 2.16 27 -0.3550
n-Pentano 0.052 | 0.0002 0.159 1.87 24 -0.1795
n-Hexano 0.069 0.214 0.93 12 -0.0437
Benceno 0.002 0.006 0.73 9 -0.0008
182-295 °F 0.143 0.440 0.35 4 -0.0212
307-397 °F 0.008 0.025 0.08 1 -0.0003

Consideraremos q = B/T = 981.2/2,034.4 = 0.48226, tendremos 6 = 31.0

Una vez iterando y determinado 0, la razon de reflujo minimo; segln la ecuacién 4.5,
obtenemos:

(Ly/D), +1=R, +1=>" Xo (4.5)

i=L (ai - ‘9)/0‘i

1 0.012*289 N 0.686*118 N 0.100*61 N 0.198*51 N 0.004*27 N 0.0002* 24
" 289-31.0 118-31.0 61-31.0 51-31.0 27-31.0 24-31.0

Rm+1=1.624
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4.3.2.1 Relacion de Reflujo Minimo (Rm)

Un método de estimacion de reflujo minimo es tratar los claves como binario y usar

técnicas desarrolladas para la destilacion multicomponente, entonces: Rm = 0.624

4.3.2.2 Relacion de Reflujo Real (R)

Sea: R = 1.30*Rp = 1.30%(0.624) = 0.811

R R
L = LV, = 4.6
M=y Y M=oy (4O

(Lo/Vl)m =038y Lo/V1 = 0.45
De la Figura 4.5, tenemos: Sm/S = 0.50, entonces S =21.1

Figura 4.5 Correlacion de Etapas vs. Reflujo Erbar-Maddox

L'V,

- # _ ~  Basado en Underwood Rm |
0.20 L ks = =T i~~~ ——Extrapolado

0.60 0.70 0.80 0.9

0.0 0.20 0.30 0.40 0.50

5,./S
Fuente: GPSA Engineering data book



4.3.3 Numero de Platos Tedricos entre la seccion fondo y central
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Tabla 4.12 Balance masico en la seccién fondo y central

CARGA - LGN PRODUCTO
Componentes Liquido Vapores Seccion Fondo Secuo_rlw_OC(:;ntral y

L % molar Vi % molar | Kgmol/h | % molar | Kgmol/h | % molar
Etano 0.1 0.039 244 0.809 245 0.812
Propano 9.5 4.058| 1,385.3 45.940 1,394.8| 46.255
i-Butano 2.6 1.107| 2015 6.683 204.1 6.769
n-Butano 6.1 2.621| 399.9 13.260 406.0|] 13.463
i-Pentano 4.2 1.786| 153.7 5.096 157.9 5.235
n-Pentano 4.7 2.019| 1513 5.018 156.0 5.174
n-Hexano 11.8 5.068| 197.8 6.557 209.6 6.949
Benceno 0.5 0.194 59 0.196 6.4 0.211
182-295 °F 57.2 24.505| 383.2 12.708 9.1 3.883 431.4] 14.305
307-397 °F 57.7 24.680 96.1 3.187 128.8 55.146 24.9 0.827
409-488 °F 41.3 17.689 145 0.480 55.8 23.883
500-590 °F 29.0 12.427 1.8 0.060 30.8 13.204
602-700 °F 8.9 3.806 0.2 0.006 9.1 3.883
TOTAL 233.6 100.0| 3,015.5 100.0 233.6| 100.000f 3015.5] 100.000

Sean las constantes de equilibrio (K):

Seccion central-tope:
Seccion de fondo:

Kik = 0.351, Knk = 0.079
Kik = 3.428, Knk = 1.326

Xpk =431.4, Xpnk =24.9, Xenk = 128.8, Xgi1k = 9.1

12
g = (0.351](3.428) _339
0.079 )\ 1.326

s, —[ 431411288} 54559
249 \ 9.1

_ log(245.22) _ 450

" log(3.39)
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4.3.4 Reflujo minimo a Numero de platos Infinito (sec. fondo y central)

Tabla 4.13 Condicion de operacion en la seccion de fondo y central

Componentes XF XD XB 13K2?;K2a davg a602-700 °F | @avg™XD/(@avg-0)
Etano 0.008 26.360 15,691 0.00756
Propano 0.429 11.318 6,737 0.43655
i-Butano 0.063 6.016 3,581 0.06487
n-Butano 0.125 | 0.003 5.077 3,022 0.12968
i-Pentano 0.049 | 0.153 2.840 1,691 0.05204
n-Pentano 0.048 | 0.159 2.494 1,484 0.05189
n-Hexano 0.064 | 0.214 1.295 771 0.07532
Benceno 0.002 | 0.006 1.037 617 0.00238
182-295 °F 0.136 | 0.440 0.039 0.519 309 0.21178
307-397 °F 0.047 | 0.025 0.551 0.129 77 -0.10654
409-488 °F 0.017 0.239 0.027 16 -0.00289
500-590 °F 0.009 0.132 0.005 3 -0.00026
602-700 °F 0.003 0.039 0.002 1 -0.00003

Consideraremos q = L/V = 0.0775, tendremos 6 =111.2

Una vez iterando y determinado 6, la razon de reflujo minimo; segun la ecuacion 4.5,
obtenemos:

N ~0.003*3, 022 0.153*1, 691 0.159*1, 484 0.214*771

"7 3,022-111.2 1691 111.2 1484 111. 2 771-111.2
N 0.006*617 N 0.440*309 N 0.025*77
617-111.2 309-111.2 77-111.2

Rm+1=1.226

4.3.4.1 Relacion de Reflujo Minimo (Rm)
Rm =0.226

4.3.4.2 Relacion de Reflujo Real (R)
Sea: R = 1.30*Rm = 1.30*(0.226) = 0.294, Luego tenemos que la relacion de reflujo
es: 886.8 Kgmol/h. De la ecuacion 4.6, tenemos: (Lo/V1)m =0.18 y Lo/V1 =0.23

De la Figura 4.5, tenemos: Sw/S = 0.31, entonces S = 14.5
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44  EFICIENCIA DE PLATOS

Todo disefio de la torre de fraccionamiento es trabajado utilizando platos teoricos.
Un plato real no conseguiria el equilibrio debido a las limitaciones del tiempo de contacto
liquido-vapor. En una torre real, muchos platos son requeridos para obtener una aceptable
separacion. Esta se logra con el uso de la eficiencia de platos, se define: e = Platos tedricos
/ Platos reales. Partiendo de la viscosidad de carga (n) y la volatilidad relativa de los
componentes claves a la temperatura media de la torre, hallaremos la eficiencia total de los

platos. (Ver Figura 4.6)

4.4.1 Eficiencia de platos en la seccion tope

La temperatura media en la seccion de tope es Tm=116.1°C (241 °F) y P =1 254.8 KPa
(182 psia)

(b)K116.1°C
Componentes claves Pv@ B
n-Butano 2,116.0 1.69
i-Pentano 1,028.7 0.82

(a): Presion de vapor del componente i en KPa
(b): Constante de equilibrio del componente i

0n_C4,i_C5) =2.06
palle.l1°C =0.06cp (Ver figura 4.7)
on_caics*n =0.12
e = 85% (Ver figura 4.6)

4.4.2 Eficiencia de platos en la seccion fondo y central

Temperatura media de la torre Tm = 251.7 °C (485 °F) y P =1 323.8 KPa (192 psia)

@ K251.7 °C
Componentes claves | Pv 1323.8 KPa

182-295 °F 1,7340| 131
307-397 °F 537.1 0.41

(a): Presion de vapor del componente i en KPa
(b): Constante de equilibrio del componente i

01(182-295 °F, 307-397°F) = 3.20

na251.7°C =0.033cp  (Verfigura 4.7)
0L(182-295 °F, 307-397 °F) 1. = 0.106

e = 85% (Ver figura 4.6)
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Figura 4.6 Efecto de la volatilidad relativa y viscosidad en la Eficiencia de plato de Torres de

fraccionamiento
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Figura 4.7 Viscosidad de hidrocarburos liquidos
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45 NUMERO DE PLATOS REALES

El nimero de platos teoricos es 13.5 sin incluir el rehervidor y una eficiencia de
85% tendremos 15.9 =~ 16 platos reales entre el plato del producto fondo y el plato de
extraccion de Gasolina Natural, ademas, en la seccion de tope tenemos 21.1 platos tedricos
y una eficiencia de 85 %, tenemos 24.8 = 25 platos entre el plato de extraccion de Gasolina
Natural y el plato de extraccion del producto de tope. Siendo el nimero total de platos de la

torre igual a 41 y la altura de la torre es de 24.994 m (82 pies).

46 NUMERO DE PLATO DE CARGA

Podemos asumir que el plato de carga debe estar colocado de modo que la relacion
entre el nimero de platos tedricos por encima del plato de carga; es al nimero de platos
totales tedricos, obtenemos que sea igual a la misma relacién de platos reales, segun la
Ecuacion de Kirkbride. Luego, hallamos el nimero de platos tedricos a reflujo total
necesarios para efectuar el fraccionamiento deseado entre la carga y el tope de la torre.
Seccion Central: Ki = 0.351, Kn = 0.079
Seccion de fondo: Kik = 0.519, Kn = 0.129

Xpk =431.4, Xprk =24.9, Xerk = 153.8, Xg 1k =440.4
S, = 431.4 ) 153.8 _6.05
4404 \ 24.9
Y2
Gy = 0.351)0.519 _4.93
0.079 A 0.129

. - log(6.05) _ Lot
log(4.23)

Luego tenemos la relacion: S :L y Reemplazando: %:—: X =5
(S,): S 450 18.0

Por lo tanto, la carga ingresara a la torre por el plato N° 11
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47 BALANCE DE ENERGIA EN LA SECCION CENTRAL

Por intermedio de este balance de energia encontraremos la cantidad de reflujo
interno inducido en el tope de la seccidn central. La cantidad de reflujo determinado en el
cuadro de balance masico, la consideraremos al nivel del plato de carga y a la misma
temperatura. Entonces la entalpia de carga vaporizada 41 293,615 Kcal/h.

Reflujo interno vaporizado, se considera su peso molecular igual a 86, la cantidad
de 886.8 Kgmol/h.

Entalpia reflujo interno de vapor a las condiciones del plato de carga es 213.4 Kcal/Kg

(384 Btu/lb).
Cantidad de Reflujo interno vaporizado 76 265 Kg/h
Entalpia Reflujo interno vaporizado 16 274,951 Kcal/h

Entalpia reflujo interno liquido a las condiciones del plato de carga 166.7 Kcal/Kg (300

Btu/Ib).
Cantidad de Reflujo interno liquido bajando del plato de carga 76 265 Kg/h
Entalpia del reflujo interno liquido bajando del plato de carga 12 713,376 Kcal/h

Cantidad de vapores que forman el producto de tope 187,984 Kg/h (3 015.5 Kgmol/h). El
peso molecular de vapores es 62.339 Kg/Kgmol y Entalpia especifica 211.2 Kcal (380
Btu/lb). Entalpia de los vapores que forman el producto de tope 39 702,221 Kcal/h.

La diferencia del balance es el calor latente del reflujo interno inducido al tope de la
seccion central, el peso molecular del liquido a ese nivel es igual al producto del corte
central de la torre, 6sea de la Gasolina Natural, Peso molecular = 91.606 Kg/Kgmol, su
calor latente a estas condiciones a ese punto es 47.2 Kcal/Kg (85 Btu/lb).

Carga entrando al sistema

Carga vaporizada 41 293,615 Kcal/h
Reflujo interno vaporizado 16 274,951 Kcal/h
57 568,566 Kcal/h
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Carga saliendo del sistema
Producto de tope 39 702,221 Kcal/h

Producto interno liquido 12 713,376 Kcal/h
52 415,597 Kcal/h

Diferencia del balance de calor del reflujo interno inducido al tope de la seccion
central 5 152,969 Kcal/h. Cantidad de reflujo inducido al tope de la seccidn central
107,921 Kg/h. Como sabemos el peso molecular de Gasolina Natural = 91.606 Kg/Kgmol,

6sea tendremos 1,178.1 Kgmol/h.

48 BALANCE DE ENERGIA EN LA SECCION DE TOPE

Por intermedio de este balance de energia encontraremos la carga térmica al

condensador, y por ende, la cantidad de reflujo externo necesario.

Entalpia de carga vaporizada 41 293,615 Kcal/h
Reflujo interno, vaporizado (seccion central) 16 274,951 Kcal/h
Entalpia de producto central -14 200,250 Kcal/h
Entalpia de producto de tope -5 690,322 Kcal/h
Reflujo interno, liquido (seccién central) -12 713,376 Kcal/h
Carga térmica al condensador 24 964,618 Kcal/h

El calor latente del producto de tope es 72.2 Kcal/Kg (130 Btu/lb), luego
tendremos:
Material al condensador = 345,508 Kg/h, osea 7,164.5 Kgmol/h.
Reflujo externo = 5,130.1 Kgmol/h
Reflujo promedio en la seccion de tope: 3,156.9 Kgmol/h

Relacion de Reflujo medio 1.55

49 COMPOSICION DEL LIQUIDO ENTRANDO AL REHERVIDOR
La composicion, temperatura y cantidad de liquido que va al rehervidor se calcula
por tanteos, estimando la temperatura del mismo; aplicando la siguiente formula:

Qr =(B+V)*C, *AT+4,*V (4.7)
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B: Cantidad de producto de fondo, Kg/h
V: Vapores que salen del rehervidor, Kg/h
AT: Diferencia de temperatura entre el fondo y el rehervidor

Cpi: Calor especifico del liquido de fondo en el rehervidor, Kcal/ (Kg °C)

Jv: calor latente de vaporizacion, Kcal/Kg

Los vapores en equilibrio con el producto de fondo de la torre tienen un peso
molecular Peso molecular = 155.8 Kg/Kgmol, donde su calor latente de vaporizacion es
27.8 Kcal/Kg (50 Btu/lb) a las condiciones del fondo de la torre. El calor especifico del

liquido del fondo es 0.793 Kcal/ (Kg °C); paraun AT =11.1°C (20 °F).

Tabla 4.14 Condiciones y composicion del plato anterior a la entrada al rehervidor

(a): Presion de vapor del componente i en KPa
(b): Constante de equilibrio del componente i

4.9.1 Carga Térmica al Rehervidor (Qr)

(b)K 318:3°C
Componentes | Kgmol/h | % molar | Pv® Xi*PVi | 13038kpa | Xi¥Ki
182-295 °F 158.8 9.416| 4,025.8 379.07 3.04 0.286
307-397 °F 852.3 50.552 1,514.8 765.76 1.14 0.578
409-488 °F 539.8 32.015 521.2 166.86 0.39 0.126
500-590 °F 105.6 6.269 167.5 10.50 0.13 0.008
602-700 °F 29.5 1.749 79.3 1.39 0.06 0.001
TOTAL 1686.0] 100.000 1,323.6 1.000
Flujo molar Kgmol/h 1,686.0
Temperatura °C 318.3
Presion KPa 1,323.8

Este balance de se halla realizando un balance global alrededor de toda la torre de

fraccionamiento. Balance de Energia Global:

He, +HF,V+QR =Hg+H, +H; +Q,
QR :HB+HM +HT +Qc_(HF,l +HF,v)

(4.8)

Hr,: Carga liquida

He,: Carga vaporizada

Hg: Producto de fondo

Hwm: Producto central

Hr: Producto de tope

Qc: Carga al condensador

Qr: Carga térmica al rehervidor

De la ecuacion 4.7, tenemos: 8,573,065 = (39,191+ V)*0.793*11.1+ 27.8*V

-5 613,371 Kcal/h
-41 228,706 Kcal/h
10 659,952 Kcal/h
14 200,250 Kcal/h
5690,322 Kcal/h
24 864,618 Kcal/h

8 573,065 Kcal/h

V = 224,797 kg/h osea 1,442.9 Kgmol/h
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Tabla 4.15 Composicion en el plato de la entrada al rehervidor

Producto 5
components | Va1 | RS | mokotales | o |0hC2

Kgmol/h
182-295 °F 148.8 9.1 157.9| 4,012.7 3.03
307-397 °F 718.8 128.8 847.6| 1,508.6 1.14
409-488 °F 480.9 55.8 536.7| 518.5 0.39
500-590 °F 74.2 30.8 105.0 166.2 0.13
602-700 °F 20.2 9.1 29.3 78.6 0.06
TOTAL 1,442.9 233.6 1,676.5

(a): Presion de vapor del componente i en KPa

(b): Constante de equilibrio del componente i

La cantidad de liquido ingresando al rehervidor sera 263,988 Kg/h.

Luego la temperatura del liquido entrando al rehervidor sera 318.3 °C (605 °F) y su

cantidad 1,676.5 Kgmol/h, por lo que tenemos un Peso molecular = 157.5 Kg/Kgmol.

CALOR ESPECIFICD BTU/S(LB)("F)

Figura 4.8 Calores especificos de hidrocarburos liquidos

Calores especificos de hidrocarburos Liquidos. [Holcomb & Brown, Ind, Eng. Chem, 34, 505 (1942)]
+k = Factor de caracterizacion
Fuente: GPSA Engineering data book

1 I  EEEE
I
: - R R
" : ¥ W 1
I I i e e
L T T . T ':_ap'l I -
11 | I - T - = H -
A 7] 1 ARL ! e LT H
- s r 1 ! ﬂ’xfﬁ-‘:*' [H]
ge - a2gs e
I ak ] _3___ = £ e hﬁll' ’I
A ey H I " . i
j I _[" ¥ ﬁ o i - :ﬂ': f: -
t ‘ % o cb : ! A r,‘;f_:.:, Ihﬂu"' 1
{ T ;4 T
i yH] . 1 -Ta' E@,ﬁ.-# Fam
Enais SRR Fi R = o s
: T H e o
1 il Fanm __-?",E gj | H:—-\":'_;.i
are i = : L] e . a4 = -
e H A e AT e T ;
e T t | 1 2 ] il ol I &l = -1
_!!- T } II-l -: 2 _IH;' ﬂ_ ;-'E: ¥ .
¥ | u Tt s T 'l
I 14 oL i e r | L L .y
osr z S opianseacai s s 00 BOO 800 1000
i o o i -ﬂ'—...?.f - t |
g Ly o E
}—+1-1 = s r
' NEE . 5:;&' = ] _i e
osbLE ! - E&
¥ T e . 13 =t : ! b 1
Hil| ..r“ 3 1 :F:_ = m i . i: ;
.~ 1= -
AR = " T T LENS}
Zienies L 5 g2 L -
D4 <1 Ty 1§58 i :
ZINETaE Searit E voc]
i = i e - 1
r‘J= - e
] i - g 09 -
5 : SEiauaniun b it =+ HHH J B :
O Ll i T d : L 11 g _-ﬂ 1]
il 47 L 1
[¥] 200 400 600 *= 160 100 120
Temperatura “F L



54

410 DIAMETRO DE LA TORRE

El didmetro de la torre de fraccionamiento es determinado por el area de burbujeo,
la cual debe ser lo suficiente para mantener la velocidad del gas por debajo del punto

donde se pueda arrastrar liquido al plato superior.

4.10.1 Espaciamiento de platos

El espaciamiento de los platos es seleccionado sobre la base del proceso y las
limitaciones mecéanicas, aunque la mayoria de las torres se encuentran normalmente a
0.610 m (24 pulgadas) de separacién entre plato y plato.

Las limitaciones principales del proceso para espaciamientos de platos son la
inundacién por chorro y la inundacién del downcomer. La inundacion por chorro puede ser
definida como el punto en el cual la espuma liquida en un plato se extiende al plato
superior. El siguiente cuadro se refiere al espaciamiento de platos para didmetro y nimero

de pasos en el flujo. Esta relacion es para fines informativos y no es un requisito.

Espaciamiento de platog Diédmetro maximo recomendado de
(pulg) vessels
Numero de pasos de platos
1 2 3 4
18 9-0" 11'-6" | 14'-0" | 16'-0"
24 12'-0" | 15-0" | 18-0" | 21-0"
30 15-0" | 18-6" | 22-0" | 25-0"

4.10.2 Método del Nomograma para calcular el didmetro de la torre

Los fabricantes de platos de valvula han desarrollado métodos de disefio para sus
platos. Los procedimientos de disefio estan hechos disponibles para estudios preliminares.
Uno de estos procedimientos empieza con el nomograma en la Figura 4.9. Esta es una

simple relacion del flujo de liquido en galones por minuto (GPM) vy la cantidad de Vcarga

V.., =CFS A

definido como: carga
PPy

(4.9)
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Figura 4.9 Diametro de plato de valvula (método nomograma)

30 —
- (Para propésito de aproximacion unicamente) P
. Basado en espaciamiento de platos de 24 pulgadas 3
a5 — Para platos de cuatro pasos [ 3000
—1 (1) Divide Veasza por 2 » -
~ (2) Divide GPM por 2 n
7] (3) Obtener didmetro de platos de dospasos, -
= (4) Multiplicar diametro por {2.{1}“: Te ~
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Fuente: GPSA Engineering data book
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4.10.3 Calculo de diametro de Torre (Método Nomograma)

El didametro de la torre se calcula en el plato N° 16, por donde se extraera la
Gasolina Natural y los vapores que van al condensador y encontramos las siguientes
condiciones en ese plato:

527.486 Kg/m?(32.93 Ib/pie®)
22.266 Kg/m?® (1.39 Ib/pie®)
15 517 m3/h (547,988 pie’/h)

(0.199 m®/s) 3 158 gpm
0.610 m (24 pulgadas)

Densidad de liquido
Densidad de vapor
Flujo de Vapor

Flujo de liquido
Espaciamiento de platos

Existen varios métodos para el calculo del diametro de la Torre, pero elegimos el método

nomograma para estos fines:

H 3
Vv, = 547,988 1.39 _30 pies
%% 3600 /(32.93-1.39) seg

GPM = 3,158 gpm

En la Figura 4.9: tenemos platos de 4 pasos y un diametro de 4.60 m (15 pies 1 pulgada)

411 DIMENSIONAMIENTO ACUMULADOR DE REFLUJO

Emplearemos un acumulador cilindrico horizontal, con una relacion de didmetro a
longitud del cilindro de 1:4. Consideraremos que el acumulador hasta un 50% de su
volumen total. Para un tiempo de compensacion de 10 min.

Gasto = 3,158 gpm

Volumen de compensacion 119.543 m? (31 580 galones)

Volumen del acumulador 239.086 m?® (63 160 galones)
Las dimensiones del acumulador serian:
Diametro: 4.24 m (13 pies 11 pulgadas)

Longitud: 16.94 m (55 pies 07 pulgadas)
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CAPITULO 5: DISENO DE EQUIPOS PRINCIPALES

Con frecuencia requieren que el ingeniero de proceso analice disefios de
intercambiadores de calor, especifiquen el funcionamiento de transferencia de calor, y
determinen la viabilidad de usar intercambiadores de calor en nuevos servicios. Para el
disefio de intercambiadores y aeroenfriadores se empled la guia general que ofrece la

GPSA capitulo 09 y 10, respectivamente.

5.1 INTERCAMBIADORES DE CALOR

Fundamentos de transferencia de calor: las definiciones basicas y ecuaciones usadas en
los calculos de intercambiadores de calor, son observados a continuacion:
Balances de Calor
Para fluido caliente sin cambio de fase:
Q=m,Cpy, *(THl_THZ) (5.1)
Para condensacion isotérmica de fluido caliente:
Q=my4 (5.2)
Para fluido caliente sin cambio de fase:
Q=mcCp *(Tcz _T01) (5.3)
Relacion Basica de Intercambiadores de Calor
Q =UA*(LMTD) para disefio de paso simple (5.4 a)
Q =UA*(CMTD) para disefio de paso multiple (5.4 b)
Evaluacion de Funcionamiento con Transferencia de calor sensible.- Para predecir el
funcionamiento de un intercambiador particular en un nuevo servicio o comparar disefios
diferentes para un servicio dado, es Util entender los efectos de cambios de las variables

sobre la resistencia de pelicula para la transferencia de calor y la caida de presion. Para
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determinar los coeficientes de pelicula y la caida de presion, la Tabla 5.3 resume estas
proporciones para las variables aplicables. Si la resistencia de pelicula de lado de tubo y la
caida de presion en nuevas condiciones que implican el flujo turbulento fuera deseada, las

serie variables serian:

0.47 0.67 C 0.33 0.8 0.2
h, H K, C p2 G, Dy
Y la ecuacion:

0.2 18 12
Apm m ("W N 556)
AP, Hy G, P2 \ D, Npl

La resistencia de la pelicula del lado carcasa y la presion del lado carcasa tienen
similar orden. En la Tabla 5.3 todas las variables que cambian en la torre vertical aplicado
donde el flujo del régimen es apropiado. El disefio del intercambiador se realizara en bases
a las siguientes consideraciones del manual GPSA vy libro Kern de transferencia de calor:

1. Comprobar el balance de calor segin los tipos de fluidos caliente y frio

involucrados, segln las ecuaciones 5.1 y 5.3, para cada intercambiador.

QiH: mHCPH *(THl _THZ)
Qc mcCPc *(Tcz _Tc1)

=1.0 (5.7)

2. Calcular el LMTD, en un intercambiador de flujo en contracorriente.

LMTD = (THl _THZ)_(TCZ _TC1) (58)
|n(TH1 _THZ J
Tcz _Tc1
3. Verificar el coeficiente de transferencia global requerido, asumiendo un Uasumido, Y
de forma iterativa encontrar el Urear.
4. Calcular la caida de presion del lado tubo y la resistencia de la transferencia de

calor con la relacion que muestra la Tabla 5.3 y los valores que muestran en la

Tabla 5.4.
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Flujo total del &rea de la seccidn transversal (FT)

* ~*x )2
Fr o N 7TD0 ’Z D (5.9)
G= L (5.10)
(3600)FT/144)
Re = 123:9%G*D; (5.11)
7]

Para nimero de Reynolds (Re): Re < 2,100 (flujo laminar), Re > 2,100 (flujo turbulento)

De la Tabla 5.4 (ver nota), la razon de la segunda a la primera resistencia es f:
(r), = f(r) (5.12)

Usando los valores base de la Tabla 5.4 para las condiciones (ri)1, y luego reemplazar en la

047 0.67 033 08 02
c |
ecuacion 5.5. f z(/lzj (’ﬁ] pl] [Glj (D,zj
’Lll KZ sz GZ Dil

Base (interior del &rea)

(r), = f(r), y (r,), =0.0038(h* pie? *°F )/ Btu de la Tabla 5.4.
De la Tabla 5.3 (Ver nota a), la razon de la segunda a la primera caida de presion es:
(APi)2 = (f) (APi)1 (5.13)

Usando los valores base de la Tabla 5.4 para las condiciones (APi)1, y reemplazar en la

02 G 18 D 12 N
ecuacion 5.6. f = (”ZJ (ZJ [,01]( ilj p2
Hy G, 2, \ D, N,

(AP)2=(f) (AP)1 y (APi)1 =0.0061 psi/pie. A partir de la Tabla 5.4.

5. Calcular la caida de presién del lado casco y la resistencia para la transferencia de
calor como muestra la relacién de la Tabla 5.3, donde el valor se muestra en la
Tabla 5.4, y en los datos de disefio de cada intercambiador de calor como el

ejemplo de la Figura 5.1.
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We
"~ 3600% (A /144)

[Ib/ pie’ *seg] (5.14)

Arc: Superficie neta de flujo cruzado. pulg?
Wec: Flujo masico de producto lado casco, Ib/h

De la Tabla 5.3 (ver nota a), la razon de las resistencias nuevas y antiguas son:
(r,), = f(r,), (5.15)

Use los valores bases de Tabla 5.4 para las condiciones de (ro)1

0.27 0.67 0.33 0.6 0.4
= e B 6 =
H K, C p2 G, Dy,

(r.), = f(r,), v (r,), =0.0028(h* pie® *°F )/ Btu

De la Tabla 5.3 (Ver nota a), la razon de la segunda a la primera caida de presion es:

(APo)2 = (f) (APo)1 (5.17)

Usando los valores base de la Tabla 5.4 para las condiciones (AP,)1. Se obtiene el

nimero de filas de tubos cruzados entre las ventanas centradas del deflector, como se

muestra en el ejemplo de la Figura 5.1.

RC, = N1*(RCy = 10 por nota en la Tabla 5.4). Se obtiene el nimero de flujo cruzado, el

cual es uno mas que el numero de deflectores segin cada disefio de intercambiador. N1 =

N °deflectores +1

SP, = N2*(SP1 = 1 segun nota de la Tabla 5.4, ya que (APo)1 €S para un espacio de

deflector). N2 = NUmero de espacio de deflector.

0.5 185 0.15
) ) e (S 1R e
H G, P2 \ D, SP A\ RC,

6. Se calcula la resistencia del metal del tubo.

DO DO
=5 Ik, {In(Diﬂ (5.19)
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kw: se obtiene a partir de la Tabla 5.1
Do: Diametro externo del tubo, pulgada.

Di: Diametro interno del tubo, pulgada.

7. Se calcula el coeficiente de transferencia de calor global.

Zr:r{i‘_’}rrojtrwﬂm +rﬁ(':‘_’]

U

_1
dr

8. Se compara el coeficiente de transferencia de calor requerido calculado en el paso 3

con el valor calculado en el paso 7.

Tabla 5.1 Conductividad térmica tipica de metales, kw

(5.20)

(5.21)

Btu / [(h*pie? °F)/pie]
Material Temperatura del Metal
200 °F 400 °F 600 °F 800 °F

Aluminio templado, 3003 104 106 -- --
Acero al carbono 29 28 26 24
Acero carbono molibdeno (1/2%) 25 25 24 22
Acero, Cr 21/4, 1% Mo 21 22 21 20
Cr13 16 16 16 16
Acero inoxidable 304 9.3 10 11 12
Admiralty 70 79 89 -
Cobre 225 224 223 -
Cu-Ni 90/10 30 34 42 49
Cu-Ni 70/30 18 21 25 30
Niquel 39 35 33 33
Aleacion 825 (NiFeCrMoCu) 7.1 8.1 9.1 10
Titanio 12 11.5 11.2 11.2
Extracto de las Normas TEMA

Fuente: GPSA Engineering data book
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Tabla 5.2 Coeficientes de transferencia de calor tipicos, U, resistencia de ensuciamiento, r¢

Servicio y (rf) U Servicio y (rf) U
Agua (0.002)
Gas a 100 psi (0.001) 35-40 Rico en HC (0.001) / Pobre en HC (0.002) 80-100
Gas a 300 psi (0.001) 40-50 Csiig/Cs(ig) (0.001) 110-130
Gas a 700 psi (0.001) 60-70 MEA/MEA (0.002) 120-130
Gas a 1000 psi (0.001) | 80-100 Gas a 100 psi/Gas a 500 psi 50-70
Kerosene (0.001) 80-90 Gas a 1000 psi/Gas a 1000 psi 60-80
MEA (0.002) 130-150 Gas a 1000 psi/cond. C; (0.001) 60-80
Aire (0.002) 20-25 Vapor (0.0005) Rehervidor 140-160
Agua (0.001) 180-200 Hidrocarburo caliente (0.002) Rehervidor 90-120
Condensados con Fluido transferencia de calor (0.001) Rehervidor | 80-110
Agua (0.002) 125-135
Cs-C4(0.001) 70-80
Nafta (0.001) 70-80
Amina 100-110

U en Btu/(h*pie®*°F)
r¢ en (n*pie?*°F)/Btu

Fuente: GPSA Engineering data book

Tabla 5.3 Variables en funcionamiento de intercambiadores

r2= (f)*(r)) @

. N - . AP2= (H)*(AP1) @
*)

Variable Régimen de Flujo Coraza (f) Tubo(f) Coraza (f) | Tubo(f)
Viscosidad Turbulento (p2/p1)®? (M2/p1)®?7 (M2/pa)% | (M2/p)®?
Viscosidad - volumen
para correccion de [(Ma/p2) (Pwa! pwz) ]
pared Linea de corriente 4 (M2/p1)
Conductividad térmica | Turbulento o linea de corriente | (x1/k2)%% (K1/1c2) 087
Capacidad calorifica (Cp1/Cp2)02
especifica Turbulento o linea de corriente 8 (Cp2/Cp2)°3
Velocidad méasica Turbulento (G1/G2)°6 (G1/Gy)08 (G2/G1)18 | (G2/Gy)L8
(o flujo mésico) Linea de corriente (G1/G2)°38 (G2/G1)
Densidad Turbulento o linea de corriente p1/p2 p1/p2

(Do1/Do2)%! | (Din/Di2)*
Diametro del tubo Turbulento (Do2/Do1)%4 (Dio/Din)2 5 2
Diametro del tubo Linea de corriente (Dio/Din)3 (Din/Di2)?
longitud del tubo Linea de corriente (L2/L1)038
Pasos de Tubos Turbulento o linea de corriente (Np2/Np1)
N° de espacios de
deflector Turbulento o linea de corriente SP2/SP1
N° de tubos de filas
cruzada ® RC2/RC1

) Use la unidad constante para cualquier variable en ambos casos.
@ f es la proporcion del nuevo valor al viejo valor para una variable dada. El total es el producto de fs

individual.

® Namero de filas de tubos expuestos para flujo cruzado (como opuesto para flujo en paralelo). Este nimero
es determinado por el deflector y geometria del dispositivo.

Fuente: GPSA Engineering data book
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Tabla 5.4 Variables bases, obtenidos segin la Tabla 5.3

Fluido Regimen de Flujo Local Lado tubo (un paso)

r k Cp p | AP/pie | u® Gi Di
Agua Turbulento 0.0009 | 0.358 1.0 |62.1| 0.068 | 0.764 265 | 0.62
Hidrocarburo Turbulento 0.0038 | 0.0788 | 0.5 |46.9| 0.061 0.726 185 | 0.495
Metano Turbulento 0.0058 | 0.02 0.54 |0.27| 0.137 | 0.0113 | 31.2 | 0.62
Hidrocarburo | Corriente de Linea | 0.049 | 0.0716 | 0.526 | 51.3 @) ®) 42.3 | 0.834

Lado coraza

k Cp p AP®) u® Go" Do
Agua Turbulento 0.0005| 0.395 | 1.007 |59.8| 0.23 0.282 | 156.7 | 0.625
Hidrocarburo Turbulento 0.0028 | 0.0762 | 0.557 | 46.8| 0.25 0.549 | 132.4 | 0.625
Metano Turbulento 0.0038 | 0.037 | 0.655 |0.23| 0.09 0.0182 | 6.19 | 0.625

Fuente: GPSA Engineering data book

Figura 5.1 Detalles de los resultados del disefio de un intercambiador de calor

Corte daflector

34% diams,
30% area

Diametro libre
(6.75 in.)

734 tobos - 34 pulg D Ext.

15/16 puls A diapason

Distancia entre

! centroides =
[ 95=cul % diam.y
), E
L | 1
Pérdidas - Use Tolerancia TEMA
Hueco de tubo = 576x0.75"x1/64"n = 21.2 pulg?
Grieta de Coraza = 30"mx0.175"x0.60 = 9.2 pulg®
31.1 pulg?
Flujo de area de ventana
area de ventana = (0.237)(30")? = 213.3 pulg?
tubos en ventana = (208)(0.785)(0.75")? = 91.8 pulg?
121.5 pulg?
31.1 pulg?
152.6 pulg?
Flujo de area cruzado
area libre = 6.75"x18 5/8" = 125.7 pulg?
Fuga = 31.1 pulg?
Flujo de area cruzado neto = 156.8 pulg?
BP = Diapason de deflector = 18 5/8"
FD = Diametro libre = 6.75"
Nota: area de ventana = flujo de area cruzado

Fuente: GPSA Engineering data book
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Tabla 5.5 Datos de Tubos para intercambiadores de calor y condensadores

. Superficie por pie Peso por

TUb? DE, | Bwa Elspesorge DI, plg Are? %e fluljoz lineal, pies? pie lineal,

P9 apare portubo. pig Exterior | Interior | lb de acero
Yo 12 0.109 0.282 0.0625 0.1309 0.0748 0.493
14 0.083 0.334 0.0876 0.0874 0.403
16 0.065 0.370 0.1076 0.0969 0.329
18 0.049 0.402 0.1270 0.1052 0.258
20 0.035 0.430 0.1450 0.1125 0.190
Ya 10 0.134 0.482 0.182 0.1963 0.1263 0.965
11 0.120 0.510 0.204 0.1335 0.884
12 0.109 0.532 0.223 0.1393 0.817
13 0.095 0.560 0.247 0.1466 0.727
14 0.083 0.584 0.268 0.1529 0.647
15 0.072 0.606 0.289 0.1587 0.571
16 0.065 0.620 0.302 0.1623 0.520
17 0.058 0.634 0.314 0.1660 0.469
18 0.049 0.652 0.334 0.1707 0.401
1 8 0.165 0.670 0.355 0.2618 0.1754 1.610
9 0.148 0.704 0.389 0.1843 1.470
10 0.134 0.732 0.421 0.1916 1.360
11 0.120 0.760 0.455 0.1990 1.230
12 0.109 0.782 0.479 0.2048 1.140
13 0.095 0.810 0.515 0.2121 1.000
14 0.083 0.834 0.546 0.2183 0.890
15 0.072 0.856 0.576 0.2241 0.781
16 0.065 0.870 0.594 0.2277 0.710
17 0.058 0.884 0.613 0.2314 0.639
18 0.049 0.902 0.639 0.2361 0.545
11/4 8 0.165 0.920 0.665 0.3271 0.2409 2.090
9 0.148 0.954 0.714 0.2498 1.910
10 0.134 0.982 0.757 0.2572 1.750
11 0.120 1.010 0.800 0.2644 1.580
12 0.109 1.030 0.836 0.2701 1.450
13 0.095 1.060 0.884 0.2775 1.280
14 0.083 1.080 0.923 0.2839 1.130
15 0.072 1.110 0.960 0.2896 0.991
16 0.065 1.120 0.985 0.2932 0.900
17 0.058 1.130 1.010 0.2969 0.808
18 0.049 1.150 1.040 0.3015 0.688
11/2 8 0.165 1.170 1.075 0.3925 0.3063 2.570
9 0.148 1.200 1.140 0.3152 2.340
10 0.134 1.230 1.190 0.3225 2.140
11 0.120 1.260 1.250 0.3299 1.980
12 0.109 1.280 1.290 0.3356 1.770
13 0.095 1.310 1.350 0.3430 1.560
14 0.083 1.330 1.400 0.3492 1.370
15 0.072 1.360 1.440 0.3555 1.200
16 0.065 1.370 1.470 0.3587 1.090
17 0.058 1.380 1.500 0.3623 0.978
18 0.049 1.400 1.540 0.3670 0.831

Fuente: Procesos de transferencia de calor, Donald Q. Kern




65

Tabla 5.6 Disposicion de los espejos de tubos. Cuenta de tubos — Arreglo triangular

Tubos de 3/4" Diametro Externo, arreglo triangular

Tubos de 3/4" Didmetro Externo, arreglo triangular

de 15/16 plg de 1 plg
CorazaDl, plg | 1-P 2-P 4-p 6-P 8-P | CorazaDl,plg | 1-P 2-P 4-p 6-P 8-P
8 36 32 26 24 18 8 37 30 24 24
10 62 56 47 42 36 10 61 52 40 36
12 109 98 86 82 78 12 92 82 76 74 70
13Y 127 114 96 90 86 13Y4 109 | 106 86 82 74
15%, 170| 160| 140| 136| 128 15Y 151 138| 122| 118| 110
17Ya 239| 224| 194| 188| 178 17Ya 203| 196| 178| 172| 166
19Y4 301| 282| 252| 244| 234 19Y4 262| 250| 226| 216| 210
21Y% 361| 342| 314| 306| 290 21 316 | 302 278| 272| 260
23% 442 420| 386| 378| 364 23Ys 384| 376| 352| 342| 328
25 532| 506| 468| 446| 434 25 470 | 452| 422| 394| 382
27 637| 602| 550| 536| 524 27 559 | 534 | 488| 474| 464
29 721| 692| 640| 620| 594 29 630| 604| 556| 538| 508
31 847| 822| 766| 722| 720 31 745| 728| 678| 666| 640
33 974| 938| 878| 852| 826 33 856| 830| 774 760| 732
35 1102 | 1068 | 1004 | 988| 958 35 970| 938| 882| 864| 848
37 1240 | 1200| 1144| 1104 | 1078 37 1074 | 1044| 1012| 986| 870
39 1377 | 1330| 1258 | 1248 | 1218 39 1206 | 1176| 1128 | 1100| 1078
Tubos de 1" Diametro Externo, arreglo triangular de | Tubos de 1 1/4' Diametro Externo, arreglo triangular
11/4 plg de 1 9/16 plg
8 21 16 16 14
10 32 32 26 24 10 20 18 14
12 55 52 48 46 44 12 32 30 26 22 20
13% 68 66 58 54 50 13Y% 38 36 32 28 26
15Y4 91 86 80 74 72 15Y4 54 51 45 42 38
17Y 131 118| 106| 104 94 17Y4 69 66 62 58 54
19%, 163| 152| 140| 136| 128 19Y 95 91 86 78 69
21Y% 199 | 188| 170| 164| 160 21Ys 117| 112| 105| 101 95
23Y% 241| 232 212| 212| 202 23 140 136| 130| 123| 117
25 294 | 282| 256| 252| 242 25 170| 164| 155| 150| 140
27 349| 334| 302| 296| 286 27 202| 196| 185| 179| 170
29 397| 376| 338| 334| 318 29 235| 228| 217| 212| 202
31 472 454 | 430| 424| 400 31 275| 270| 255| 245| 235
33 538| 522| 486| 470| 454 33 315| 305| 297| 288| 275
35 608 | 592| 562| 546| 532 35 357| 938| 882| 864| 315
37 674| 664| 632 614| 598 37 407 | 1044 | 1012| 986| 357
39 766| 736| 700| 688| 672 39 449 | 436| 425| 419| 407
Tubos de 1 1/2" Diametro Externo, arreglo triangular
de 1 7/8 plg
12 18 14 14 12 12
13Y 27 22 18 16 14
15%, 36 34 32 30 27
17V 48 44 42 38 36
19Y4 61 58 55 51 48
21Y% 76 72 70 66 61
23% 95 91 86 80 76
25 115| 110| 105 98 95
27 136| 131| 125| 118| 115
29 160 | 154| 147| 141| 136
31 184 177| 172| 165| 160
33 215| 206| 200| 190| 184
35 246| 238| 230| 220| 215
37 275| 268| 260| 252| 246
39 307 299| 290| 284| 275

Fuente: Procesos de transferencia de calor, Donald Q. Kern
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5.1.1 Intercambiador de Calor Gasolina Natural y LGN

NUmero de cascos 1 posicion horizontal
Diametro interior casco 0.991 m (39 pulgadas)
Longitud 9.144 m (30 pies)

NUmero de tubos 1305

Diametro exterior (O.D.) de tubo 0.019 m (3/4 pulgada)

Espesor de tubo 0.002 m (0.065 pulgada)

Area de transferencia 714 m? (7,688 pies cuadrados)
Pitch 0.024 m (15/16 pulgada)

BWG 16

Espaciado entre deflectores 0.635 m (25 pulgadas)

Numero de espacios de deflectores (SP) 14

FLUIDO Lado Casco Lado Tubo
Nombre de Fluido Gasolina Natural | Carga - LGN
Cantidad de Fluido, Total Kg/h 89,875 227,175
Gas (In/Out) Kg/h
Liquido Kg/h 89,875 227,175
Temperatura ingreso °C 173.9 26.7
Temperatura salida °C 35 88.3
Temperatura Calérica °C 115 52.8
Viscosidad, Liquido mPa*seg 0.149 0.150
Cp, calor especifico Kcal/(Kg*°C) 0.632 0.564
k, Conductividad térmica Kcal/(h*m*°C) 0.0376 0.0450
Presion ingreso KPa 1,034.2 2,068.4
A P calculado KPa 3.4 0.7
Ensuciamiento (minimo) 0.001 0.001
Densidad (p) Kg/m3 589.317 674.214
Peso molecular Kg/Kgmol 91.606 69.919
Calor de Intercambiador Kcal/h 7 891,132
LMTD °C 15.4

Realizando el calculo para cada uno de los pasos en el disefio de intercambiadores,

tenemos Urequerido = 13.959 Kcal/h*m?*°C,
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5.1.2 Intercambiador de Calor de Destilados medios y LGN

NUmero de cascos 1 posicion horizontal
Diametro interior casco 0.686 m (27 pulgadas)
Longitud 9.144 m (30 pies)

NUmero de tubos 590

Diametro exterior (O.D.) de tubo 0.019 m (3/4 pulgada)

Espesor de tubo 0.002 m (0.065 pulgada)

Area de transferencia 323 m? (3,476 pies cuadrados)
Pitch 0.024 m (15/16 pulgada)
BWG 16

Espaciado entre deflectores 0.432 m (17 pulgadas)

Numero de espacios de deflectores (SP) 21

FLUIDO Lado Casco Lado Tubo
Nombre de Fluido Destilados medios | Carga - LGN
Cantidad de Fluido, Total Kg/h 39,191 227,175
Gas (In/Out) Kg/h
Liquido Kg/h 39,191 227,175
Temperatura ingreso °C 329.4 88.3
Temperatura salida °C 93.3 133.9
Temperatura Cal6rica °C 228.9 107.8
Viscosidad, Liquido mPa*seg 0.188 0.105
Cp, calor especifico Kcal/(Kg*°C) 0.699 0.626
K, Conductividad térmica Kcal/(h*m*°C) 0.0389 0.0349
Presion ingreso KPa 1,034.2 2,068.4
A P calculado KPa 3.4 3.0
Ensuciamiento (minimo) 0.001 0.001
Densidad (p) Kg/m3 623.756 657.395
Peso molecular Kg/Kgmol 167.771 69.919
Calor de Intercambiador Kcal/h 6 476,345
LMTD °C 34.5

Realizando el calculo para cada uno de los pasos en el disefio de intercambiadores,

tenemos Urequerido =16.067 KcaI/h*m2*°C.
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5.1.3 Intercambiador de Calor Therminol 72 y LGN

NUmero de cascos

Diametro interior casco

Longitud

NUmero de tubos

Diametro exterior (O.D.) de tubo
Espesor de tubo

Area de transferencia

Pitch

BWG

Espaciado entre deflectores

NUmero de espacios de deflectores (SP)

1 posicidn horizontal

0.481 m (19 ¥ pulgadas)
9.144 m (30 pies)

246

0.019 m (3/4 pulgada)
0.002 m (0.065 pulgada)

135 m? (1,451 pies cuadrados)

0.024 m (15/16 pulgada)
16

0.305 m (12 pulgadas)
14

FLUIDO Lado Casco Lado Tubo
Nombre de Fluido Therminol 72 Carga - LGN
Cantidad de Fluido, Total Kg/h 120,694 227,175
Gas (In/Out) Kg/h
Liquido Kg/h 120,694 227,175
Temperatura ingreso °C 371.1 133.9
Temperatura salida °C 204.4 195.0
Temperatura Calérica °C 300.6 160.0
Viscosidad, Liquido mPa*seg 0.229 0.078
Cp, calor especifico Kcal/(Kg*°C) 0.553 0.686
K, Conductividad térmica Kcal/(h*m*°C) 0.0410 0.0450
Presion ingreso KPa 689.5 2 068.4
A P calculado KPa 724 11.0
Ensuciamiento (minimo) 0.002 0.001
Densidad (p) Kg/m?3 824.948 617.349
Peso molecular Kg/Kgmol 190.0 69.919
Calor de Intercambiador Kcal/h 10 324,069
LMTD °C 97.7

Realizando el calculo para cada uno de los pasos en el disefio de intercambiadores,

tenemos Urequerido = 25.708 Kcal/h*m?*°C,




5.1.4 Reboiler —-Tipo Kettle: Therminol 72 y Destilados medios

NUmero de cascos

Di&metro interior casco

Longitud

NUmero de tubos

Diametro exterior (O.D.) de tubo
Espesor de tubo

Area de transferencia

Pitch

BWG

Espaciado entre deflectores

69

1 posicion horizontal

0.889 m (35 pulgadas)
9.144 m (30 pies)

992

0.019 m (3/4 pulgada)

0.002 m (0.065 pulgada)
543 m? (5,842 pies cuadrados)
0.024 m (15/16 pulgada)

16

0.533 m (21 pulgadas)

Numero de espacios de deflectores (SP) 14

FLUIDO Lado Casco Lado Tubo
Nombre de Fluido Therminol 72 | Destilados medios
Cantidad de Fluido, Total Kg/h 475,608 263,988
Gas (In/Out) Kg/h 224,797
Liquido Kg/h 475,608 39,191
Temperatura ingreso °C 371.1 318.3
Temperatura salida °C 340.6 329.4
Temperatura Cal6rica °C 358.3 322.8
Viscosidad, Liquido mPa*seg 0.161 0.095
Cp, calor especifico Kcal/(Kg*°C) 0.591 0.795
A, Calor Latente Kcal/Kg 27.8
k, Conductividad térmica Kcal/(h*m*°C) 0.0383 0.0322
Presion ingreso KPa 689.5 1,220.4
A P calculado KPa 101.4 1.8
Ensuciamiento (minimo) 0.002 0.001
Densidad (p) Kg/m?3 772.567 527.646
Peso molecular Kg/Kgmol 190.0 167.771
Calor de Intercambiador Kcal/h 8 573,065
LMTD °C 9.6

Realizando el calculo para cada uno de los pasos en el disefio de intercambiadores,

tenemos Urequerido = 21.491 Kcal/h*m?*°C,
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52 AEROENFRIADORES
El disefio del aeroenfriador se realizd en bases a las siguientes consideraciones:
e El tipo de ventilador es de tipo forzado.

e Los ventiladores son accionados por un motor eléctrico.

e Los tubos estaran dispuestos en un arreglo triangular con una seccion de 4 filas,
debido a los requerimientos de transferencia de calor. El diametro de los tubos
seleccionados es de 1 pulgada calibre 12 BWG, pitch de tubo 0.064 m (2 %
pulgada), disposicion triangular (A), con un longitud de 9.144 m (30 pies) y aletas
de 0.016 m (5/8 pulgada) de altura.

Tabla 5.7 Parametros de disefio para los aeroenfriadores

Tipo de ventilador Tiro forzado

Tipo de tubo Acero al carbén BWG 12
Diametro externo de los tubos (m) 0.025 m (1 pulgada)
Longitud del tubo (m) 9.144 m (30 pies)
Altura de aleta (m) 0.016 m (5/8 pulgada)
Numero de pasos por los tubos 3

Numero de filas 4

Temperatura de disefio del aire a la entrada del aeroenfriador: A la temperatura
promedio del aire, a condiciones ambientales, se debe afiadir un minimo de 1.7 °C (3 °F) al
tomar en cuenta que se pueda presentar recirculacion, considerando también los meses mas
calientes del afio se le afiade 3.3 °C (6 °F) a la temperatura de disefio. Por lo tanto, para una
temperatura promedio del aire de 81 °F, se tiene: t1 =81 °F + 3 °F + 6 °F = 90 °F.

Cpaire = 0.16 Kcal/Kg°C (0.16 Btu/lIb°F)
Primera Prueba:
1. Coeficiente de transferencia global asumido (Uy).

2. Calcular aproximadamente la temperatura del aire subida

At, = (U;(;rlj(ﬂ ;Tz —tlj (5.22)
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. Calculo del CMTD

LMTD = (Tl _Tz)_(tz _tl) (523)
| 17 T2
-1

CMTD = f *(LMTD), f: se encuentra evaluando P y R de la Figura 5.2.

. Calculo de la superficie requerida.

3 Q
A= (U, \cMmTD) (5.24)

. Calculo del area de la cara usando el factor APSF (Ver Tabla 5.8).

F, = A (5.25)
APSF
. Calculo del ancho de la unidad con la longitud del tubo asumido
F
Ancho = Ta (5.26)
. Calcular el nimero de tubos usando el factor APF de la Tabla 5.8.
A
- "X 5.27
" (APF)L) (6.27)

. Calcule en el lado tubo la velocidad masica, el nimero de pasos y lectura de Aide la
Tabla 5.9 para 1in OD x 12 BWG.

144(W, (N, )

> (a0, NA) o

. Calcular el nimero de Reynolds modificado.

W _(0)6)

H (5.29)
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10. Calcular la caida de presion utilizando la ecuacion de la Figura 5.5 y 5.6.

fYLN
AP, = P+ BN (5.30)
t ¢ p

11. Calcule el coeficiente de pelicula usando la ecuacion de la Figura 5.6.

I..-'_;
(%)
y de la Figura 5.4.
1/3
Jk(cfk’” ) p
h, = b (5.31)

12. Calcular la cantidad de aire

_Q
W, = 0.16YaL) (5.32)

13. Calcular la velocidad maésica de la cara de aire.

G, = Vl\:/a Ib/(h*pie? de superficie de cara) (5.33)

14. Usar en el lado aire el coeficiente de la pelicula de la Figura 5.7.

15. Calcule el coeficiente de transferencia global

A _(AR)D,) (5.34)

AR = 21.4 pie?/pie? de la Tabla 5.8.

1 (1J(ij + rdt[ A, j+ ro.+ S (5.35)
U, (h \A A h,

rmx. €s omitido de los calculos, ya que la resistencia del metal es muy pequefia

comparada a las otras resistencias.

Segunda prueba y subsecuentes: Si el Uy calculado en el paso 15 es igual o un poco

mayor que el Uy asumido en el paso 1, y la caida de presién calculada en el paso 10 esta
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dentro de la caida de presion permitida, la solucion es aceptable. Procedemos al paso 16.

De otra manera, repetimos los pasos 1 al 15, como sigue:

1. Asumimos nuevo Uy entre el valor originalmente asumido en el paso 1 y el valor

calculado en el paso 15.

2. Ajustamos el Ata incrementando At si el Uy calculado es mayor que el Uy asumido,

o disminuimos Atasi el Uy calculado es menor que el Ux asumido.

16. Calcular el area minima de ventiladores.

Superficie —ventilador / ventilador = FAPF = m (5.36)
#ventiladores
17. Calcular el didmetro del ventilador
0.5
Diametro — ventilador = {M)(FHAPF)} (5.37)

18. Calcular la caida de presion estatica del aire usando Fp de la Figura 5.8 y Dr a la

temperatura promedio de aire de la Figura 5.9.

19. Calcule el volumen actual de aire usando Dr de aire del ventilador de ingreso

ACFM = W, (5.39)

(D, )(60)(0.0749)

20. La presion total del ventilador se estima usando Dr de aire al ventilador y area de

ventilador.
2
PF =AP, + LMZ (DR) pulgadas de agua (5.40)
4005[HD J
4
Donde: 4005= | 29Pwt3000) - 25 op

pa*12
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21. La Potencia de freno aproximado por ventilador, con el 70% de eficiencia del

ventilador.
bhp = (ACFM /ventilador )(PF) (5.41)
(6356)(0.70)
. - 3
Donde el factor de conversion 6356 = 33’009 pies — b |12 pl_J lg | _pie
min*hp 1pie ) 62.3lb

Nota: 62.3 es el peso de un pie cubico de agua a 60 °F.

Figura 5.2 Factores de correccién MTD (1 paso — Flujo cruzado, ambos fluidos puros)

DMsposiciones tipicas de tubos
MNomenclatura

T1 = temperatura de ingreso, lado tubo ‘I'Iﬂg”“ TIﬂngED
Tz = temperatuvra de salida, lado tubo ‘:'D':'_f.f_bﬁ;qﬂj ':'e"'n‘*:_‘“:.':'n“;“
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Tabla 5.8 Datos de aletas de tubos para tubos de 1 pulgada de didmetro externo

Altura de aleta por
Aleta/pulgada 1/2 pulg. por 9 5/8 pulg. por 10
APF, pig?/pie 3.80 5.58
AR, pie?/pie? 14.5 21.4
Pitch Tubo 2pulg. A | 2 1/4pulg. A | 2 1/4pulg. A | 23/8pulg. A | 2 1/2 pulg. A
APSF (3 filas) 68.4 60.6 89.1 84.8 80.4
(4 filas) 91.2 80.8 118.8 113.0 107.2
(5 filas) 114.0 101.0 148.5 141.3 134.0
(6 filas) 136.8 121.2 178.2 169.6 160.8

Notas: APF es area total externo/pie de tubo aletado en pie?/pie. AR es la razdn de area de tubo aletado
comparado al area exterior de 1 pulgada de diametro exterior de tubo vacio el cual tiene 0.262 pie?/pie de
area de la cara del tubo

Fuente: GPSA Engineering data book




75

Figura 5.3 Factor de friccion para fluidos fluyendo en el interior de tubos

(d2yFes, 21d) (g1, Fnd) ‘opeoipipows splotiey =p oWy

i
—— =N
2a
oon'oL 0001 0ol ol ol L0
I 1 1 | |
! _w \ __:_ |
év i il 000
I (il .
Y 1 H | PO
1T, | T NMENE 50°0
2 _ —] 9000°0
- L0
ltflllll-lf. | -] — 1000
&0 -
i — 000
.l
T g0
1 -t a00"0
I [— . 1 oL
s B OB [ SRRV OREFTHT = KT ! - —1 100
o "OpFEY (¢ ORPGTLEORG RRITRAONIRG ¥ pRPROOWA =T | | | gl
I (O T="nET) TIHmedE pTRRATED = § il =00
{ vepd, Tan ] qf ROPILE PRpRSOSL = M
= md “oqes B erEemeRp womesnd op BpRD = gV
- WREDSEE O FOKIRE =3
T~ “ ; 900

L0

4

B a:'E]'
(g} (a) (dv) 00B'E




Brw/[(hr*pie2*F)/pic]

i
)

CPR
k

k(

76

Figura 5.4 Factor de propiedades fisicas para hidrocarburos liquidos
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Figura 5.5 Caida de presion para fluidos fluyendo al interior de tubos
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Figura 5.6 Correlacion del factor J, para calcular el coeficiente de la pelicula al interior, h
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Tabla 5.9 Caracteristicas de tuberia

pie cuadrado | pie cuadrado Peso por
Tubo | B.W.G| Espesor Area Superficie | Superficie |pie de longitud| Tubo | Momento | Seccién de [Radio de | Constante Area transversal
D.E. |[Medida|pulgadas| interna |Externa por| Interna por Acero D.l. de Inercia Médulo giro C** D.E./D.I. del metal
pulgada pulg. > | pie longitud | pie longitud libras * pulgada| (pulgada®) | (pulgada®) | pulgada pulg. 2
1/4 22 0.0280 | 0.0295 0.0655 0.0508 0.066 0.194 | 0.00012 0.00098 0.0792 46 1.289 0.0195
1/4 24 0.0220 | 0.0333 0.0655 0.0539 0.054 0.206 | 0.00011 0.00083 0.0810 52 1.214 0.0159
1/4 26 0.0180 | 0.0360 0.0655 0.0560 0.045 0.214 | 0.00009 0.00071 0.0824 56 1.168 0.0131
1/4 27 0.0160 | 0.0373 0.0655 0.0570 0.040 0.218 | 0.00008 0.00064 0.0829 58 1.147 0.0117
3/8 18 | 0.0490 | 0.0603 0.0982 0.0725 0.171 0.277 | 0.00068 0.00360 | 0.1164 94 1.354 0.0502
3/8 20 0.0350 | 0.0731 0.0982 0.0798 0.127 0.305 | 0.00055 0.00290 0.1213 114 1.230 0.0374
3/8 22 1 0.0280 | 0.0799 0.0982 0.0835 0.104 0.319 | 0.00046 0.00250 | 0.1227 125 1.176 0.0305
3/8 24 0.0220 | 0.0860 0.0982 0.0867 0.083 0.331 | 0.00038 0.00200 0.1248 134 1.133 0.0244
1/2 16 0.0650 | 0.1075 0.1309 0.0969 0.302 0.370 | 0.00220 0.00860 0.1556 168 1.351 0.0888
1/2 18 0.0490 | 0.1269 0.1309 0.1052 0.236 0.402 | 0.00180 0.00720 0.1606 198 1.244 0.0694
1/2 20 0.0350 | 0.1452 0.1309 0.1126 0.174 0.430 | 0.00140 0.00560 0.1649 227 1.163 0.0511
1/2 22 0.0280 | 0.1548 0.1309 0.1162 0.141 0.444 | 0.00120 0.00460 0.1671 241 1.126 0.0415
5/8 12 0.1090 | 0.1301 0.1636 0.1066 0.602 0.407 | 0.00610 0.01970 0.1864 203 1.536 0.1770
5/8 13 | 0.0950 | 0.1486 0.1636 0.1139 0.537 0.435 | 0.00570 0.01830 | 0.1903 232 1.437 0.1580
5/8 14 0.0830 | 0.1655 0.1636 0.1202 0.479 0.459 | 0.00530 0.01700 0.1938 258 1.362 0.1410
5/8 15 0.0720 | 0.1817 0.1636 0.1259 0.425 0.481 | 0.00490 0.01560 0.1971 283 1.299 0.1250
5/8 16 0.0650 | 0.1924 0.1636 0.1296 0.388 0.495 | 0.00450 0.01450 0.1993 300 1.263 0.1140
5/8 17 0.0580 | 0.2035 0.1636 0.1333 0.350 0.509 | 0.00420 0.01340 0.2016 317 1.228 0.1030
5/8 18 0.0490 | 0.2181 0.1636 0.1380 0.303 0.527 | 0.00370 0.01180 0.2043 340 1.186 0.0890
5/8 19 0.0420 | 0.2298 0.1636 0.1416 0.262 0.541 | 0.00330 0.01050 0.2068 358 1.155 0.0770
5/8 20 0.0350 | 0.2419 0.1636 0.1453 0.221 0.555 | 0.00280 0.00910 0.2089 377 1.126 0.0650
3/4 10 0.1340 | 0.1825 0.1963 0.1262 0.884 0.482 | 0.01290 0.03440 0.2229 285 1.556 0.2600
3/4 11 | 0.1200 | 0.2043 0.1963 0.1335 0.809 0.510 | 0.01220 0.03260 [ 0.2267 319 1.471 0.2380
3/4 12 0.1090 | 0.2223 0.1963 0.1393 0.748 0.532 | 0.01160 0.03090 0.2299 347 1.410 0.2200
3/4 13 0.0950 | 0.2463 0.1963 0.1466 0.666 0.560 | 0.01070 0.02850 0.2340 384 1.339 0.1960
3/4 14 0.0830 | 0.2679 0.1963 0.1529 0.592 0.584 | 0.00980 0.02620 0.2376 418 1.284 0.1740
3/4 15 0.0720 | 0.2884 0.1963 0.1587 0.520 0.606 | 0.00890 0.02380 0.2410 450 1.238 0.1530
3/4 16 0.0650 | 0.3019 0.1963 0.1623 0.476 0.620 | 0.00830 0.02210 0.2433 471 1.210 0.1400
3/4 17 0.0580 | 0.3157 0.1963 0.1660 0.428 0.634 | 0.00760 0.02030 0.2455 492 1.183 0.1260
3/4 18 | 0.0490 | 0.3339 0.1963 0.1707 0.367 0.652 | 0.00670 0.01780 | 0.2484 521 1.150 0.1080
3/4 20 0.0350 | 0.3632 0.1963 0.1780 0.269 0.680 | 0.00500 0.01340 0.2532 567 1.103 0.0790
1 8 0.1650 | 0.3526 0.2618 0.1754 1.462 0.670 | 0.03920 0.07840 [ 0.3009 550 1.493 0.4300
1 10 0.1340 | 0.4208 0.2618 0.1916 1.237 0.732 | 0.03500 0.07000 0.3098 656 1.366 0.3640
1 11 0.1200 | 0.4536 0.2618 0.1990 1.129 0.760 | 0.03270 0.06540 0.3140 708 1.316 0.3320
1 12 0.1090 | 0.4803 0.2618 0.2047 1.037 0.782 | 0.03070 0.06150 0.3174 749 1.279 0.3050
1 13 0.0950 | 0.5153 0.2618 0.2121 0.918 0.810 | 0.02800 0.05590 0.3217 804 1.235 0.2700
1 14 0.0830 | 0.5463 0.2618 0.2183 0.813 0.834 | 0.02530 0.05070 0.3255 852 1.199 0.2390
1 15 0.0720 | 0.5755 0.2618 0.2241 0.714 0.856 | 0.02270 0.04550 0.3291 898 1.167 0.2100
1 16 | 0.0650 | 0.5945 0.2618 0.2278 0.649 0.870 | 0.02100 0.04190 | 0.3314 927 1.149 0.1910
1 18 0.0490 | 0.6390 0.2618 0.2361 0.496 0.902 | 0.01660 0.03320 0.3366 997 1.109 0.1460
1 20 0.0350 | 0.6793 0.2618 0.2435 0.360 0.930 | 0.01240 0.02470 0.3414 1060 1.075 0.1060
11/4 7 0.1800 | 0.6221 0.3272 0.2330 2.057 0.890 | 0.08900 0.14250 0.3836 970 1.404 0.6050
11/4 8 0.1650 | 0.6648 0.3272 0.2409 1.921 0.920 | 0.08470 0.13550 0.3880 1037 1.359 0.5650
11/4 10 0.1340 | 0.7574 0.3272 0.2571 1.598 0.982 | 0.07410 0.11860 0.3974 1182 1.273 0.4700
11/4 11 0.1200 | 0.8012 0.3272 0.2644 1.448 1.010 | 0.06880 0.11000 0.4018 1250 1.238 0.4260
11/4 12 0.1090 | 0.8365 0.3272 0.2702 1.329 1.032 | 0.06420 0.10270 0.4052 1305 1.211 0.3910
11/4 13 0.0950 | 0.8825 0.3272 0.2775 1.173 1.060 | 0.05790 0.09260 0.4097 1377 1.179 0.3450
11/4 14 ] 0.0830 | 0.9229 0.3272 0.2838 1.033 1.084 | 0.05210 0.08330 [ 0.4136 1440 1.153 0.3040
11/4 16 0.0650 | 0.9852 0.3272 0.2932 0.823 1.120 | 0.04260 0.06820 0.4196 1537 1.116 0.2420
11/4 18 0.0490 1.0420 0.3272 0.3016 0.629 1.152 | 0.03340 0.05340 0.4250 1626 1.085 0.1850
11/4 20 0.0350 1.0940 0.3272 0.3089 0.456 1.180 | 0.02470 0.03950 0.4297 1707 1.059 0.1340
1172 10 0.1340 1.1920 0.3927 0.3225 1.955 1.232 | 0.13540 0.18060 0.4853 1860 1.218 0.5750
11/2 12 0.1090 1.2910 0.3927 0.3356 1.618 1.282 | 0.11590 0.15460 0.4933 2014 1.170 0.4760
1172 14 0.0830 1.3980 0.3927 0.3492 1.258 1.334 | 0.09310 0.12410 0.5018 2181 1.124 0.3700
11/2 16 | 0.0650 | 1.4740 0.3927 0.3587 0.996 1.370 | 0.07560 0.10080 [ 0.5079 2299 1.095 0.2930
2 11 0.1200 | 2.4330 0.5236 0.4608 2.410 1.760 | 0.31440 0.31440 0.6660 3795 1.136 0.7090
2 12 | 0.1090 | 2.4940 0.5236 0.4665 2.201 1.782 | 0.29040 0.29040 | 0.6697 3890 1.122 0.6470
2 13 0.0950 | 2.5730 0.5236 0.4739 1.934 1.810 | 0.25860 0.25860 0.6744 4014 1.105 0.5690
2 14 0.0830 | 2.6420 0.5236 0.4801 1.699 1.834 | 0.23000 0.23000 0.6784 4121 1.090 0.5000

Aluminio 0.35
Titanio 0.58
A.I.S.1. 400 Series Aceros inoxidables 0.99
A.1.S.1. 300 Series Aceros inoxidables 1.02
Bronce de Aluminio 1.04

** \lelocidad de liquido = libras por (tubo hora)/(C*Gravedad especifica de liquido) en pie por segundo
Gravedad especifica de agua a 60 °F = 1.0

* Los pesos estan basados en el acero al carbono bajo con una densidad de 0.2833 libras/pulgada cuadrada. Para otros metales se multiplican por los factores siguientes:

Cobre de Aluminio 1.06
Niquel-cromo-hierro 1.07
Admiralty 1.09
Niquel - Cobre Niquel 1.13
Cobre y cupro-niquel 1.14

Cortesia de TEMA

Fuente: GPSA Engineering data book
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Tabla 5.10 Factor de correccion para fluidos viscosos dentro de los tubos

UREY
Factor de correccion *cuando ¢ = (MLJ Wer Figura 4.12
Factor de
correcion @
1. Hidrocartburo gaseoso; vapot; agua 1.0
2. Hidrocarburo liquido (18 a 48 APT), soluciones de MEADEA 0.96
3. Agua / soluciones de glicol; fluidos de transferencia de calor 092
4. Lubricantes; fracciones de Hidrocarburos pesados (10 a 18 APT) 0.83
ILI 0,25 - . .
Cuando Nr< 17,9 = ', Un mimero de Reynolds menor que 17 es unicamente
probable para Lubricantes o fracciones de Hidrocarburos pesados. El valor minimo
recomendado de @ para usar en el paso 10 es 0.80, a pesar de que el valor calculado
pueda ser menor.

Fuente: GPSA Engineering data book

Figura 5.7 Coeficiente de pelicula de aire
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Las Figuras 5.7 v 5.8 aplican unicamente para 1 pulg, diametro externo
(OD), 5/8 pulg, alto, 10 fpi, 2 1/2 pulg, A paso de banco de tubos aletados.
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Figura 5.8 Caida de presion estatica de aire
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Figura 5.9 Cuadro de proporcion de densidad de aire
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Fuente: GPSA Engineering data book
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5.2.1 Aeroenfriador de Destilados medios

Caracteristicas de Fluido De?ﬂ;%doo.f.aggj'os
Cantidad de Fluido, Total Kg/h 39,191
Temperatura ingreso °C 93.3
Temperatura salida °C 35.0
Temperatura promedio °C 64.4
Viscosidad, Liquido mPa*seg 0.700
Cy, calor especifico Kcal/(Kg°C) 0.528
Presion ingreso KPa 1,034.2
A P calculado KPa 3.4
Ensuciamiento (minimo) 0.001
Calor de Enfriador Kcal/h 1 206,393
Numero de pasos Np 3
NUmero de ventiladores 2
Densidad (p) Kg/m3 751.904
Peso molecular Kg/Kgmol 167.771

Luego de resolver de manera iterativa segun los pasos anteriores de disefio, tenemos Uy = 2.2.
At,=10 °C (18 °F)

LMTD =29.9 °F, (Ver Fig. 5.2: R =5.83, P = 0.16; entonces, factor = 0.92)
CMTD = 27.5 °F, tubos de 3 pasos

APSF =107.2, APF =5.58

Ntubos = 473

Velocidad masica en los tubos = 222.6 Kg/m?*s (45.6 Ib/pie®*s)
Velocidad méasica de aire = 11,003.5 Kg/m?*h (2,253.7 Ib/pie?*h)
FAPF = 13.750 m? (148 pie?), 2 ventiladores utilizados

Diametro del ventilador = 4.267 m (14 pies)

ACFM = 385 523 (Total), por ventilador 192 762

PF = 0.41 pulgadas de agua

bhp= 11,412 Kcal/h (17.8 hp)

El motor del ventilador real necesario para el reductor de velocidad requiere una
eficiencia de 92%, 12,374 Kcal/h (19.3 hp); y para esta aplicacién: (24.6 pie) (30 pie) =
738 pie? (68.562 m?)

(68.562 m?)(APSF) = 7,349.846 m? (79,114 pie?), area de superficie extendida

Por lo tanto, esta unidad debe tener una superficie extendida de 7,349.846 m?, dos

ventiladores de 4.267 m de diametro, y dos ventiladores con 12,374 Kcal/h.
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5.2.2 Aeroenfriador GLP

Caracteristicas de Fluido

GLP (Lado Tubo)

Cantidad de Fluido, Total
Temperatura ingreso
Temperatura salida
Temperatura promedio
Viscosidad, Liquido

Cp, calor especifico
Presion ingreso

A P calculado
Ensuciamiento (minimo)
Calor de Enfriador
Numero de pasos Np
Numero de ventiladores
Densidad (p)

Peso molecular

Kg/h
°C
°C
°C

mPa*seg
Kcal/(Kg°C)
KPa

KPa

Kcal/h

Kg/m?®
Kg/Kgmol

98,109
57.8
43.3
50.6

0.098

0.640
1,034.2
82.7
0.001
910,452
3
2
473.664
48.225

Luego de resolver de manera iterativa segun los pasos anteriores de disefio, tenemos Uy = 6.2.

At:=13.3 °C (24 °F)

LMTD =21.0 °F, (Ver Fig. 5.2: R =1.08, P = 0.52; entonces, factor = 0.88)

CMTD = 18.5 °F, tubos de 3 pasos
APSF =107.2, APF =5.58
Ntubos = 188

Velocidad masica en los tubos = 1,403.2 Kg/m?*s (287.4 Ib/pie?*s)
Velocidad méasica de aire = 15,617.9 Kg/m?*h (3,198.8 Ib/pie?*h)

FAPF = 5.481 m? (59 pie?), 2 ventiladores utilizados

Diametro del ventilador = 2.743 m (9 pies)

ACFM = 217,246 (Total), por ventilador 108,623

PF = 0.75 pulgadas de agua
bhp= 11,733 Kcal/h (18.3 hp)

El motor del ventilador real necesario para el reductor de velocidad requiere una
eficiencia de 92%, 12 759 Kcal/h (19.9 hp); y para esta aplicacién: (9.8 pie) (30 pie) = 294

pie? (27.313 m?)

(27.313 m?)(APSF) = 2,927.954 m? (31,517 pie?), area de superficie extendida
Por lo tanto, esta unidad debe tener una superficie extendida de 2,928.025 m?, dos

ventiladores de 2.743 m de didmetro, y dos ventiladores con 12,759 Kcal/h.
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CAPITULO 6: CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

6.1

CONCLUSIONES

La cromatografia enviada por la planta de produccién de LGN debe estar entre los
parametros especificos para el disefio de la planta de fraccionamiento para evitar asi los

problemas operacionales.

Es posible disefiar una unidad de procesos a partir de los Liquidos de Gas Natural, que
produce GLP en el tope, Gasolina Natural por una salida lateral y Destilados medios

por el fondo.

Para operar con confiabilidad, la torre de fraccionamiento estara conformada y definida
por 41 platos de burbujeo, donde la carga de LGN ingresard por el plato N° 11, la
salida del GLP sera por el tope, la Gasolina Natural por el plato N° 16 y los Destilados

medios por el fondo.

El dimensionamiento de la torre de fraccionamiento se realizé de acuerdo a la carga-
LGN producida en la actual Planta Malvinas 55.0 MBD, con el fin de producir 28.0
MBD GLP, 19.5 MBD de Gasolina Natural y 7.5 MBD de Destilados medios.

El dimensionamiento de los intercambiadores se basa en las cantidades de flujo de
calor, considerando la densidad, fases, velocidades de los fluidos de trabajo vy
requerimiento de las condiciones de operacion, se emplearon tuberias con un diametro

exterior (O.D) constante de %2 pulgada y 30 pies de longitud.

El equipo de enfriamiento para el Destilados medios y el GLP méas conveniente para

este sistema fue la utilizacion de aire en lugar de agua como medio de enfriamiento.

La realizacion de este proyecto, permite adquirir nuevos conocimientos en cuanto al
manejo de criterios en el disefio columnas de fraccionamiento, disefio de
intercambiadores de calor, aeroenfriadores, asi como los procesos de destilacion de

fracciones de Liquidos de Gas Natural.
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RECOMENDACIONES

En el disefio de torres o columnas de fraccionamiento cuando la alimentacion se
encuentra fuera de especificacion: se recomienda aumentar gradualmente la razon de
reflujo, y bajar el flujo de alimentacion a la torre hasta darle flexibilidad de manejo a la
torre. De la misma manera, el aumento de livianos en la torre conllevaria a afectar la
capacidad de condensacion y la presion de la torre, por lo que seria recomendable

colocar una torre estabilizadora antes, para asegurar la pureza del producto.

En el disefio de torres o columnas de fraccionamiento cuando la alimentacion entra a
una temperatura mayor a la requerida en la entrada de la torre genera exceso de vapores
y mayor gasto de energia. Se recomienda tener en cuenta las limitaciones en la
capacidad de la torre y del condensador: conviene introducir la carga por debajo de su

punto de burbujeo ya que se genere menos vapor en la zona de rectificacion.

En la torre de fraccionamiento se recomienda operar a la menor presion posible, para
aumentar volatilidad y gastar menos energia en la separacion, puesto que al realizar la
separacion cambiando la volatilidad relativa, es decir, a mayor presion menor

volatilidad relativa y por tanto mas dificil la separacion.

Una vez instalada la Torre de Fraccionamiento de debe desarrollar un plan basico de
mantenimiento para garantizar el buen funcionamiento, eficiencia del proceso, equipos

e instalaciones.

De la misma manera que obtuvimos el diametro de la torre aplicando el método
Nomograma, se recomienda revisar los métodos del Factor “C” y el método detallado,
especificados en el capitulo 19 del GPSA Engineering data book, para el calculo de

didmetro de la torre de fraccionamiento.

Se recomienda considerar en el disefio de la planta tanque de SLOP, adicional a los
tanques de recepcion y de almacenamiento de productos, con el fin de recepcionar las
mezclas no especificadas para ser enviados al reprocesamiento en la carga, que pueda

ser necesaria para el arranque de la torre y para evitar la pérdida de materia prima.
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ANEXOS

ANEXO 1: Datos de cromatografia del LGN - lote 88

Engineers, Ltd.

Carga - alimentacion de la planta
Composicion
Metano %mol 0.000
Etano %mol 0.751
Propano %mol 42.934
i-Butano %mol 6.286
n-Butano %mol 12.491
i-Pentano %mol 4.862
n-Pentano %mol 4.800
n-Hexano %mol 6.446
Benceno %mol 0.195
182 - 295 °F %omol 13.557
307 -397°F %omol 4.732
409 - 488 °F %mol 1.718
500 - 590 °F %mol 0.947
602 - 700 °F %mol 0.281
Total %mol 100.0
Fase Total
Flujo molar Ibmol/hr 7,163
Flujo masico Ib/hr 499,232
Entalpia Btulb 1,056
Temperatura °F 80.0
Presion psig 300.3
Fase liquida
Flujo masico 499,232
bpd aT 52,991
bpd aSTD 55,000
GE.aT 0.6457
G.E. aSTD 0.6221
Masa molecular 69.69
Calor especifico btw/Ib°F 0.5154
Viscosidad cp 0.2913
Tension superficial dinas/cm 143
T] Howe-Baker DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO

DEPROPANIZADORA/DEBUTANIZADORA BALANCE MOL
PROYECTO CAMISEA - LOTE 88 - UPSTREAM PLANTA FRACCIONAMIENTO

ESTE DEUJO, Y TODOS LOS DETALLES DE DISENO ¥ DATOS MOSTRADOS AQUI, SON
UNICAMENTE DE PROPIEDAD EXCLUSIVA DE HOWE-BAKER _ENGINEERS, LTD. DE TYIER, TEXAS
Y NO SER A REPRODUCIDO EN NINGUNA MANER A O USADO PAR A CUALQUER PROPOSITO EN
ABSOLUTO,EXCEPTO SEGUN EL PERMEO ESCRITO DE HOWE-BAKER, ENGINEERS, LTD.

Para: PLUSPETROL PERU CORPORATION, S.A.

DWG PCAM-525-PL-C-8009

J-1915

Rev: 01
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ANEXO 2: Ecuacién de Antoine

Para estimar la presion del vapor de un liquido o un sélido se usa la ecuacion de
Antoine; la ecuacién de Antoine se basa en presiones de vapor experimentales medidos en

un rango de temperatura.

B .
log(Pv) (A == Cj Pven mmHg y T en Celsius
Componentes A B C
Etano 6.95335| 699.106| 260.264
Propano 7.01887| 889.864( 257.084
i-Butano 6.93388| 953.920| 247.077
n-Butano 7.00961( 1022.480( 248.145
i-Pentano 7.03015( 1140.450( 247.012
n-Pentano 7.00877| 1134.150| 238.678
n-Hexano 6.98950( 1216.920( 227.451
Benceno 7.06437| 1296.930| 229.916

Fuente: Antoine Coefficients for Vapor Pressure, Iranian Chemical Engineers.

ANEXO 3: Peso molecular y gravedad especifica de cada componente de los LGN

Peso Gravedad

Componentes | Molecular | especifica
(Kg/Kgmol) [ (60/60°F)

Etano 30.070 0.35639
Propano 44,097 0.50736
i-Butano 58.123 0.56293
n-Butano 58.123 0.58407
i-Pentano 72.150 0.62459
n-Pentano 72.150 0.63111
n-Hexano 86.172 0.67800
Benceno 78.108 0.87900
182-295 °F 105.504 0.73337
307-397 °F 143.061 0.76984
409-488 °F 182.015 0.80185
500-590 °F 230.848 0.82645
602-700 °F 278.863 0.85086

* Tabla N° 1: Factores de conversion de la Norma ASTM D-2421 y datos de pseudocomponentes del Estudio
de impacto ambiental y Social del proyecto de ampliacion de Liquidos de Gas Natural de Planta.
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ANEXO 4: Pseudocomponentes en la corriente de alimentacion

. . Punto de
Temperatura Presion Densidad S
Componente Critica Critica Estandar del Peso Ebullicion

°F) (psi) | Liquido (Ib/pie?) | Melecular N((’flrj)‘a'

182 °F 494,22 451.57 44,1027 89.16 181.56
193 °F 506.40 439.62 44.2956 92.58 193.14
207 °F 521.41 427.39 445991 96.43 207.13
215 °F 531.78 429.36 45.1260 98.26 214.64
227 °F 548.38 429.07 45.8607 101.57 227.36
239 °F 560.02 418.56 46.0489 105.03 238.68
250 °F 571.44 408.04 46.2204 108.50 250.00
261 °F 583.02 398.59 46.4263 111.93 261.33
273 °F 594.48 389.31 46.6256 115.46 272.66
284 °F 605.78 380.11 46.8138 119.09 283.99
295 °F 617.03 371.06 46.9980 122.83 295.38
307 °F 628.18 362.44 47.1862 126.64 306.70
318 °F 639.28 354.27 47.3811 130.51 317.99
329 °F 650.40 346.42 47.5820 134.50 329.33
341 °F 661.51 338.90 47.7873 138.57 340.68
352 °F 672.62 331.66 47.9970 142.75 352.05
363 °F 683.64 324.84 48.2122 146.97 363.31
375 °F 694.73 318.14 48.4287 151.34 374.71
386 °F 705.87 311.65 48.6502 155.87 386.18
397 °F 716.99 305.80 48.8889 160.40 397.49
409 °F 728.17 300.52 49.1464 164.86 408.72
420 °F 739.58 295.79 49.4299 169.41 420.00
431 °F 750.93 290.89 49.7006 174.19 431.38
443 °F 761.99 285.62 49.9401 179.14 442.76
454 °F 772.67 280.06 50.1491 184.23 454.06
465 °F 783.42 274.85 50.3696 189.33 465.35
477 °F 794.06 269.52 50.5762 194.67 476.69
488 °F 804.58 263.78 50.7567 200.29 488.25
500 °F 814.96 258.24 50.9346 206.28 499.70
511 °F 825.35 253.12 51.1256 211.86 511.05
522 °F 835.09 248.31 51.3002 217.39 521.78
533 °F 845.17 242.55 51.4419 223.65 533.43
545 °F 854.85 236.72 51.5599 230.52 544.89
556 °F 864.22 230.70 51.6523 237.29 556.33
567 °F 873.14 224.82 51.7272 244.04 567.43
579 °F 883.52 220.83 51.9394 250.30 578.74
590 °F 894.53 217.48 52.1998 256.30 590.26
602 °F 905.42 214.31 52.4619 262.58 601.63
613 °F 916.18 211.15 52.7156 269.12 612.94
624 °F 926.96 207.83 52.9589 275.59 624.43
636 °F 937.51 204.55 53.1925 282.04 635.77
647 °F 947.94 201.29 53.4190 288.56 647.05
658 °F 958.35 198.01 53.6405 295.29 658.41

Fuente: Estudio de Impacto Ambiental y Social del Proyecto de Ampliacion de la Planta de Fraccionamiento
de Liquidos de Gas Natural de Pisco.
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ANEXO 5: Calidad Propano — Butano (Laboratorio Pisco - Pluspetrol)
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ANEXO 6: Calidad Nafta — MDBS (Laboratorio Pisco - Pluspetrol)

Tanques de Nafta TKBJ 3020 y MDBS TKBJ 3030

H"F pluspetrol PLUSPETROL PERU CORPORATION S.A.
LABORATORIO - PISCO
Peru Corporation
Carretera Pisco Paracas Km. 13.5
Enero 2009

PROPIEDADES NAFTA Especifi caciones MDBS Especifi caciones

TKRBJI 3020 |TKBY 13020 Min Max TKRBJI3030 |TKBJ 13030 Min Max
APARIENCIA
Visual C/B C/B C/B C/B
Color ASTM <05 <05
Color Saybolt +30 +30 126
VOLATILIDAD
Gravedad APIa 15.6 °C 741 737 4189 490
Gravedad especifica a 15.6 °C 0688 0.690 0680
Presion de vapor Reid, psi 94 83 12
Punto de Inflamacién, °C 530 520 520
Destilacion a 760 mmHg, °C
Punto inicial 348 373 278 1615 151.9
10% 511 537 173.6 1732
20% 583 603 177.9 177.6
50% 837 838 196.7 1972
90% 9239 1240 264.6 266.1 2450
95% 138.4 1323 2899 2927
Punto final 157.6 156.0 1950 313.2 3145
Recuperado, % Vol 984 983 9383 985
Residuo % Vol 09 09 1.0 1.0
Perdida, % Vol 0.7 08 038 0.6
CORROSIVIDAD
Arzufre total, ppm 9.2 50 339 100
Prueba Doctor Nepativa | Nepativa Nepativa
Corrosion lamina de cobre, 3h 1a 1a b 1a 1a
a 50 °C
COMPOSICION
Indice de cetano 495 170
Carbon Ramsbottom 1% de
fondos. % masa
Cenizas, % masa
Parafinas, %V 827 700 85.0
Olefinas, %V 1.0
Naftenos, 2%V 137 105 200
Aromaticos, %V 37 90
Butanos y livianos, %V 23
FLUIDEZ
Viscosidad Cinematica 40 °C, ¢St 135 133 132
Punto de Escumimiento, °C <21 <21
CONTAMINANTES
Aguay Sedimentos, %Vol 005
Contenido de plomo, ppb 10.0 100 50.0
Observaciones: Azufre MDBS prod planta 1 = 2143 ppm

Amfre MDBS prod planta 2 = 27.05 ppm
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ANEXO 7: Propiedades fisicas, quimicas y térmicas de Therminol 72

Composicion Mezcla de aromaticos sintéticos
Apariencia Liquido claro &mbar

Maxima temperatura promedio 380 °C
Maxima temperatura de pelicula 400 °C
Viscosidad cinemaética @ 40 °C DIN 51562 - 1 5.74 mm?/s (cSt)
Densidad @ 15 °C DIN 51757 1084 Kg/m3
Punto de Inflamacion DIN 51376 132 °C

Punto de ignicién ISO 2592 143 °C
Temperatura de auto ignicién DIN 51794 585 °C

Punto de Fluidez ISO 3016 -18 °C

Punto de ebullicién @ 1013 mbar 271 °C
Coeficiente de expansion térmica 0.00113/°C

Contenido de Humedad DIN 51777 -1 <220 ppm
Acidos Totales DIN 51558 - 1 mg KOH/g
Contenido de cloruros DIN 51577 - 3 <10 ppm
Corrosion lamina de Cobre EN ISO 2160 <<la

Peso molecular promedio 190

Nota: Los valores cotizados son valores tipicos obtenidos en el laboratorio de muestras de
produccion. Otras muestras podrian exponer datos ligeramente diferentes. Los datos
especificos estan sujetos a cambios.
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