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RESUMEN

El objetivo del presente proyecto fue disefiar una planta para la obtencién de
metanol a partir de gas natural asociado proveniente del campo Sacha por medio
de reformado con vapor, con el propésito de reducir el venteo de este recurso y
disminuir las importaciones de metanol. Se propuso ubicar la planta en la Provincia
Francisco de Orellana, en las instalaciones del campo Sacha (Bloque 60) y se
trabajo con un flujo de gas natural asociado de 15 059 MPCSD (miles de pies

cubicos estandar por dia).

El proceso de obtencidon de metanol se conformd por 4 etapas: pre-tratamiento,
reformado, sintesis de metanol y purificacion del producto. En la etapa de pre-
tratamiento se realizé una absorcion quimica de los gases acidos en dietanolamina
para endulzar el gas natural y con un pre-reformado se elimin6 los componentes
pesados de la corriente; en la etapa de reformado se convirtié el gas dulce en gas
de sintesis por medio de un reformado con vapor de agua (SMR) que da lugar a
reacciones fuertemente endotérmicas a altas temperaturas; en la etapa de sintesis,
se obtuvo el producto deseado en un reactor multitubular con catalizador de
Cu0O/ZnO/Al203 para beneficiar las reacciones que tiene una conversion del 40 %
por pasada; y en la purificacién, el metanol se separd del gas de sintesis sin
reaccionar e ingreso a una torre de destilacién para alcanzar una pureza del 97 %
en masa y una produccion de 24 330,75 kg/h o 583,94 t/dia.

El balance de masa y energia para la zona de pre-tratamiento se realizé por medio
del Software Aspen HYSYS, con base en los resultados de los balances en cada
equipo se realizé el dimensionamiento de los equipos y se elaboré el diagrama de
bloques (BFD), diagrama de flujo (PFD) y diagrama de tuberias e instrumentacion

(P&ID) junto con la distribucién en planta de los equipos.

Finalmente, del analisis de pre-factibilidad econdmica se obtuvo un valor actual neto
(VAN) de 576 562 966,27 USD y una tasa interna de retorno (TIR) de 66 %. Estos
datos muestran que la planta para la obtencion de metanol a partir de gas natural

asociado es econdmicamente factible.



1. JUSTIFICACION

El gas natural es el resultado de la transformacion de materia organica sometida a
altas presiones dentro de formaciones geoldgicas a lo largo de millones de afos,
esta compuesto por varios hidrocarburos que permanecen gaseosos a condiciones
de temperatura y presion estandar, esta formado principalmente por metano con
pequenas proporciones de etano, propano, butano, fracciones mas pesadas e
impurezas como didxido de carbono, sulfuro de hidrogeno, vapor de agua,
nitrogeno entre otros, también se puede encontrar la presencia de condensados y

petréleo asociado con la fase gaseosa (Chandra, 2017, pp. 2-3).

Si el gas se encuentra en yacimientos que son gasiferos, es decir, proviene de
pozos que no poseen petrdleo, se o conoce como gas no asociado, mientras que,
si el gas procede de plataformas con petréleo se lo denomina como gas natural
asociado (Mokhatab, Poe y Mak, 2019, p. 3).

En el ultimo periodo, el gas natural ha tomado protagonismo dentro de la matriz
energética del pais, este recurso representa el 4,40 % de la energia primaria, que
en el afo 2019 fue de 223 millones de BEP (barriles equivalentes de petréleo)
ubicandose solo por debajo del petréleo y la hidroenergia que representaron el
86,90 % y el 6,80 % respectivamente. La oferta de energia primaria la completa los
productos de cana y lefia con el 1,80 % (Ministerio de Energia y Recursos Naturales
no Renovables, 2019, p. 24).

Segun el Ministerio de Energia y Recursos Naturales no Renovables (2019), la
manufactura de gas natural en Ecuador en el afio 2019 fue de 51 238 millones de
pies cubicos, de los cuales 11 244 millones de pies cubicos corresponden a gas
natural libre que provienen de la explotacién del Campo Amistad ubicado en el
Golfo de Guayaquil, y los 39 994 millones de pies cubicos restantes pertenecen a
gas asociado que se obtiene de la explotacion petrolera en los diferentes campos
(Agencia de Regulacion y Control Hidrocarburifero, 2020, p. 9; Ministerio de

Energia y Recursos Naturales no Renovables, 2019, p. 54).



De la cantidad total de gas natural producido a nivel nacional, solo el 49 % que
corresponde a 25 071 millones de pies cubicos es utilizado en diferentes
actividades para cubrir la demanda de gas (Ministerio de Energia y Recursos

Naturales no Renovables, 2019, p. 54).

En la Figura 1.1 se muestra la produccion de gas natural y la demanda total en el
periodo 2008 a 2018, donde se puede observar que durante este tiempo la
produccion siempre satisfizo la demanda de gas en el pais (Ministerio de Energia

y Recursos Naturales no Renovables, 2019, p. 54).

[

Figura 1.1. Produccion y demanda de gas natural en (MPC) del 2008 a 2019
(Ministerio de Energia y Recursos Naturales no Renovables, 2019, p. 54)

El gas natural no asociado es empleado principalmente como fuente de generacion
eléctrica en la central Termogas Machala y utilizado en menor cantidad en el
consumo de sectores industriales y residenciales. Por otra parte, el gas natural
asociado se emplea como parte del Proyecto OGE&EE (Optimizacion de la
Generacion Eléctrica en campos petroleros en motores de combustion interna con
gas asociado y crudo) para generacion eléctrica y en el Centro de Gas de
Shushufindi para la obtencion de derivados (Ministerio de Energia y Recursos
Naturales no Renovables, 2019, p. 37).

En la Figura 1.2 se presenta la produccién de gas natural y su consumo por sector

(autoproductores, centrales eléctricas, consumo propio, centro de gas, sector



industrial y sector residencial) para el periodo de 2008 a 2019 donde se evidencia

que existe una cantidad de gas que es desaprovechada.
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Figura 1.2. Produccion y consumo de gas natural en (MPC) por sectores en el periodo del

2008 a 2019
(Ministerio de Energia y Recursos Naturales no Renovables, 2019, p. 37)

El 51 % restante del total de gas natural producido a nivel nacional, corresponde a
gas natural no aprovechado en ninguna actividad y que es quemado o venteado en
las estaciones petroleras (Ministerio de Energia y Recursos Naturales no
Renovables, 2019, p. 54). Esta actividad representa una problematica, al ser fuente
de emisiones contaminantes al ambiente y al desperdiciar un importante recurso

energeético.

El venteo y la quema de gas en teas de los campos de extraccion de petrdleo son
operaciones inadecuadas que producen péerdidas econdmicas para el pais, en vista
de que se debe importar derivados de petréleo y productos petroquimicos (Correa
y Cabrera, 2016, p. 2).

Toda esta cantidad de gas desperdiciado representa un recurso potencial para la
industria. El gas natural es utilizado en centrales térmicas como sustituto de los
derivados del petrdleo, en el sector residencial como fuente de calefaccion, en el

sector de transporte como combustible; y por su elevado poder calorifico es



utilizado en la industria del vidrio, ceramica, cementera, alimentaria, papel,
metalurgia y demas industrias donde es usado como fuente de energia (Union

Fenosa Gas Comercializadora, 2019, p. 1).

También es importante en la industria petroquimica, el gas natural es utilizado como
fuente de calor y como materia prima rica en compuestos base para la obtencién
de productos como urea, amoniaco, etileno, propileno, benceno, metanol, entre
otros productos quimicos. En la Figura 1.3 se muestra los diferentes productos
quimicos que se obtienen al utilizar los compuestos del gas natural como materia

prima (Osinergmin, 2011, p. 13).
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Figura 1.3. Productos petroquimicos obtenidos a partir de gas natural
(Banco Central del Ecuador, 2020)

Una de las alternativas para la industrializacion del gas natural, es su utilizacion
como fuente para producir metanol, producto utilizado en la industria y no es
producido en el pais, debido a que en el Ecuador no se ha desarrollado actividades
petroquimicas y carece de empresas que produzcan insumos industriales que se

obtengan de los hidrocarburos (Camara de Industria de Guayaquil, 2012, p. 7).



Con el objetivo de satisfacer la demanda nacional de metanol, en el afio 2019 se
importaron 17 727 t, que generaron un egreso de 7,5 millones USD al Ecuador;

12,1 % mas con respecto al 2018 (Banco Central del Ecuador, 2020).

En la Figura 1.4 se muestra una grafica con los valores de la cantidad de metanol
importado en el periodo 2015 — 2019; las importaciones de metanol en cada afo
han superado las 10 000 t y han presentado un aumento desde el 2016, lo que
representa que el metanol es un producto con gran demanda dentro de la industria

nacional (Banco Central del Ecuador, 2020).
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Figura 1.4. Cantidad de metanol importado en el periodo de 2015 a 2019
(Banco Central del Ecuador, 2020)

Las aplicaciones del metanol a nivel industrial son diversas, se utiliza como materia
prima para producir formaldehido, metilamina, dimetil tereftalato, acido acético,
cloruro de metilo y metil metacrilato que se aplican posteriormente en la elaboracién
de una diversa gama de productos como: aditivos para combustibles, pinturas,
resinas, plasticos, poliéster, barnices, tableros aglomerados, éter dimetilico y
enchapados (Sehested, 2019, p. 368).

También el 40 % de la produccién mundial de metanol es utilizada como reactivo

en la formacion de combustible biodegradable como el biodiésel, para la mezcla de



combustibles y para producir gasolinas de alto octanaje (Methanol Institute, 2020,
p. 22).

Las principales materias primas para la obtencion de metanol son el carbén y el
gas natural, pero en la actualidad se han desarrollado procesos renovables y
amigables con el ambiente como la gasificacion de residuos o biomasa y el uso de
dioxido de carbono que encuentra en los gases de combustiéon. En la Figura 1.5 se
presentan las diferentes tecnologias para la obtencién de metanol a partir de las

materias primas antes mencionadas (Sehested, 2019, pp. 368-369).
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Figura 1.5. Materias primas y diferentes tecnologias para la produccion de metanol

PR=Pre-reformado /SR= reformado con vapor /ATR=reformado autotérmico
(Sehested, 2019, p. 369)

Al utilizar gas natural para obtener metanol previamente se debe producir gas de
sintesis por medio del reformado. El gas de sintesis es una mezcla de gas
combustible que posee principalmente mondxido de carbono e hidrégeno que es
usado para la produccién de energia, procesos quimicos y transporte (Pashchenko,
2019, p. 7073).

Con el fin de obtener gas de sintesis, en los ultimos afios se han realizado varios
estudios sobre la eficiencia energética de diferentes tecnologias de reformado
como son: el reformado con vapor, reformado auto térmico, reformado por

oxidacion parcial con oxigeno y reformado de metano con diéxido de carbono



también conocido en la industria como reformado seco (Blumberg, Tsatsaronis y
Morosuk, 2019, p. 5).

Una de las operaciones unitarias fundamentales en el proceso es la sintesis de
metanol, para esto se requiere de un reactor de sintesis basado en la tecnologia
Lurgi, en donde la temperatura de entrada de gas, la presién y el caudal volumétrico
del agua de refrigeracion se han optimizado para aumentar la producciéon de
metanol en un 7 % (Chen, Jiang, Song y Posarac, 2011, pp. 819-821). También se
ha trabajado sobre el dimensionamiento de un reactor heterogéneo por medio de
simulacién para alcanzar un rendimiento elevado con un consumo minimo de

energia (Romero, 2016, p. 11).

En funcion de lo expuesto anteriormente y puesto que en el pais existe una gran
demanda de metanol, el cual es importado por varias empresas entre ellas: Agripac
S.A., Resiquim S.A., Damaus S.A., Espectrocrom CIA. LTD. y Petroecuador (Banco
Central del Ecuado, 2020, p. 1), el disefo de la primera planta para la produccién
de metanol a partir de gas natural asociado proveniente de un campo petrolero, se
presenta como una alternativa para procesar el gas natural no aprovechado. Por
otra parte, resulta una solucion ambiental al reducir la contaminacion generada por

la quema de este recurso.

Desde el punto de vista econdmico, resulta favorable ingresar en el mercado del
metanol puesto que para el 2019 Ecuador importé 17 727 t de este insumo para
satisfacer la demanda local (Banco Central del Ecuador, 2020, p.1), con la
instalacion de la planta de metanol se podrian reducir las importaciones de metanol

y evitar la salida de divisas del pais en este rubro.

Las tecnologias de reformado y sintesis de metanol han sido estudiadas con el fin
de optimizar y mejorar el proceso, pero estas tecnologias no se han implementado
en el pais para transformar este recurso natural e ingresar en la industria
petroquimica. Por esta razén se propone la realizacion del analisis de pre-
factibilidad técnica y econdmica del disefio para conocer la viabilidad de la
instalacion de la planta y asi conocer la posibilidad de implementarla en el pais.



En un inicio se pretende que la planta esté disefiada para tratar 15 059 MPCSD
(miles de pies cubicos estandar por dia) de gas natural producidos en el campo
Sacha (Petroamazonas EP, 2020, p.1).

El gas natural obtenido en el campo Sacha posee en su composicion cantidades
considerables de acido sulfhidrico, didxido de carbono e hidrocarburos pesados,
segun el analisis cromatografico presentado por Leiva, por esto en el disefio de la
planta se propone la adicion de un tratamiento previo de la materia prima con el fin
de eliminar los contaminantes y mejorar la eficiencia de los procesos siguientes
(2018, p. 67). En la planta se llevara a cabo dos procesos de tratamiento que son:
el endulzado del gas natural y el pre-reformado seguido de un proceso de

reformado para obtener gas de sintesis y la sintesis de metanol.



2.  DESCRIPCION DEL PROCESO

En el presente capitulo se describié el proceso productivo de una planta para la
obtencion de metanol a partir de gas asociado procedente del campo Sacha,
Bloque 60 que es operado por Petroamazonas EP desde agosto del 2016
(Petroamazonas EP, 2020, p. 1).

2.1. LOCALIZACION DE LA PLANTA

2.1.1. MACROLOCALIZACION

La materia prima se obtendra directamente del campo Sacha que se encuentra en
el norte de la amazonia ecuatoriana, en la provincia de Francisco de Orellana,
canton La Joya de los Sachas a 50 km de Lago Agrio (Leiva, 2018, p. 52). En la

Figura 2.1 se presenta la macrolocalizacion de la planta.

Figura 2.1. Macrolocalizacion de la planta de metanol
(Google Maps, 2021)



10

2.1.2. MICROLOCALIZACION

La planta de produccién de metanol estara ubicada dentro del campo Sacha Bloque
60, debido a que asi se puede obtener el gas natural después de ser extraido junto
con el petréleo de los procesos de produccion. El flujo de gas se lo recibira
directamente de los separadores existentes en la estacion y sera dirigido a la planta.

El transporte de gases por lo general es muy costoso y al ubicar la planta en el
campo petrolero se economizara la operacion y construccion de un gasoducto para
el transporte de materia prima desde la extraccion de gas asociado hasta la planta.
Se presenta la microlocalizacion en la Figura 2.2, las coordenadas de la ubicacién
son -0,333844, -76,879871.

Figura 2.2. Microlocalizacion de la planta de metanol
(Google Maps, 2021)

El campo Sacha delimita al sur con los campos petroleros Culebra-Yulebra; al norte

con Palo Rojo, Ron, Eno y Vista; al este con los campos Mauro Davalos Cordero
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(MDC) y Shushufindi-Aguarico; y al oeste con los campos Pucuna, Huachito y
Paraiso (Leiva, 2018, p. 52).

El campo Sacha empez6 su produccion el 6 de julio de 1972 bajo el cargo de la
empresa TEXACO con una produccién promedio diaria de 29 269 BPPD (barriles
de petroleos por dia), en una segunda etapa fue operado por el Consorcio CEPE
TEXACO en el afo 1989 con una produccion de 63 936 BPPD. El campo paso a
ser operado por PETROPRODUCCION vy presentd un descenso en la produccion
para el afo 2005, posteriormente en el aiio 2009 el campo pasa a ser operado por
Operaciones Rio Napo CEM e incrementa la produccion diaria a 75 103 BPPD y
finalmente en el 2016 Petroamazonas EP se hace cargo del campo (Leiva, 2018,

p. 4; Romero y Gomez, 2010, p. 2).

2.2. PROCESO DE PRODUCCION

La planta estara disefiada en funcién de la cantidad de materia prima disponible en
el campo Sacha que es 15 059 MPCSD (miles de pies cubicos estandar por dia) de
gas natural, valor que se obtiene del Resumen Ejecutivo de Operaciones generado

por Petroamazonas EP (2020, p.1).

El proceso de manufactura de metanol a base de gas natural constara de cuatro
etapas: pre tratamiento del gas natural, reformado para la obtencién de gas de
sintesis, sintesis de metanol y destilacién del producto. En el disefio del proceso
productivo, las diferentes secciones empleadas pueden considerarse de forma
independiente y su tecnologia puede seleccionarse y optimizarse por separado
para cada etapa (Aasberg-Petersen, Christensen, Nielsen y Dybkjaer, 2003, pp.
253-254).

El proceso comenzara después de que el gas natural sea extraido junto con el
petréleo de los procesos de produccion. El flujo de gas se lo recibira directamente
de los separadores existentes en la estacion y se lo dirigira a la planta productora

de metanol para dar inicio con las diferentes etapas.
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2.2.1. ETAPA DE PRETRATAMIENTO DEL GASNATURAL

El gas natural presenta una composicion que puede cambiar en funcion del tipo de
yacimiento, profundidad y condiciones geoldgicas del lugar. Inicialmente el gas
natural es conocido como gas amargo por contener gases como diéxido de carbono
y acido sulfhidrico, por esta razén, el gas natural debe ser sometido a un tratamiento
previo de acondicionamiento y remocion de estas sustancias (Gutiérrez, Sosa,

Ruiz, Zapata y Erdmann, 2013, p. 3).

El gas natural asociado proveniente del campo Sacha Bloque 60 se produce con
una presion de 481,00 kPa, temperatura de 21,11 °C y con una composicion molar
que se obtuvo del estudio realizado por Leiva (2018, p. 67) ademas, la cantidad de
acido sulfhidrico presente en el gas natural asociado se establecié de acuerdo a
valores sugeridos por Martinez (2014, p. 109), todos estos datos se presentan

resumidos en el Anexo |.

Una vez que el gas natural ingrese a la planta productora de metanol, este pasara
por un separador con el propdsito de separar el vapor de los componentes liquidos
que son arrastrados en la corriente de gas natural asociado (Correa y Cabrera,
2016, p. 30). Una parte del gas ingresara al separador para eliminar los
condensados a temperatura y presion de extraccion (Morales, Tirado, Cabrera y
Mercado, 2005, p. 34); mientras que, otra parte sin tratar se utilizara como

combustible en el reformado.

El separador bifasico trabajara a una presion de operacion igual a la presion con la
que ingresa el gas natural y con un tiempo de retencion que se determinara en
funcién de los °API (Coulson y Richardson, 2005, p. 463).

Posteriormente empezara el endulzamiento del gas que ocurrira en un sistema que
se compondra por una columna absorbedora y una torre de destilacion para la
regeneracion de la amina. Este proceso es utilizado para remover diéxido de
carbono y acido sulfhidrico, gases acidos que pueden generar problemas en el
manejo del gas natural (Gutiérrez et al., 2013, p. 1).



13

Primero la corriente de gas natural sin condensados entrara en la columna de
absorcion de relleno, esta columna operara a 481,00 kPa y 21,11 °C con una
eficiencia del 97 % en la remocion del acido sulfhidrico (Correa y Cabrera, 2016, p.
60). El empaque que se utilizara para el proceso de absorcion de gases acidos sera
del tipo silla ceramic Berl por su gran superficie de contacto, mayor eficiencia,

resistencia a la corrosion y menor costo (Coulson y Richardson, 2005, pp. 591-592).

Para remover los contaminantes se trabajara con una solucion de DEA
(dietanolamina) al 30 % en masa por su versatilidad para operar a diferentes
presiones y ser menos costosa (Pino, 2010, p. 36). El gas que sera tratado se
pondra en contacto en contracorriente con la solucidn de amina dentro de la
columna de absorcion, el gas amargo ingresara por la parte inferior y la solucién de
amina por la parte superior para que los elementos acidos del gas sean absorbidos

en la solucion de amina (Gutiérrez et al., 2013, p. 4).

La solucion de amina contaminada por los gases acidos entrara al sistema de
regeneracion donde se realizara la recuperacion de la amina en una torre de
destilaciéon que trabajara con una eficiencia del 95 % y una temperatura de
operacion de 125,30 °C; los gases acidos y trazas de hidrocarburos presentes en
la corriente liquida se separaran y seran venteados (Jiménez, 2003, p. 150;
Martinez, 2014, p. 83).

La amina recuperada se enfriara hasta 20,00 °C para ser recirculada al proceso y
se mezclara con una corriente de reposicion de la solucién de amina para mantener
su composicion masica. La necesidad de reponer la solucion de amina surge del
hecho de que se perdera por la cabeza del absorbedor y del regenerador (Correa
y Cabrera, 2016, p. 136). Ademas se implementara una bomba en la tuberia de
transporte con el fin de mantener la presion que existe en el absorbedor (Gutiérrez
et al., 2013, p. 6).

Para terminar la etapa de pretratamiento de gas natural, el gas dulce que se
obtendra de la parte superior del absorbedor se enviara a un proceso de pre-
reformado. El objetivo de realizar un pre-reformado es convertir los hidrocarburos
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superiores (C2+) presentes en la materia prima en una mezcla de metano, vapor de
agua, hidrégeno y o6xido de carbono; con este proceso también se eliminara
cualquier rastro de azufre que quede remanente en la corriente de alimentacion y
se evitara de esta forma el envenenamiento de catalizadores aguas abajo del
proceso. La reaccion de pre-reformado se representa en la Ecuacion 2.1 (Aasberg-

Petersen, Dybkjaer, Oversen, Schjgdt, Sehested y Thomsen, 2011, p. 432).
CoH,, + nH,0 2 nCO + (n + %)H2 [2.1]

El reactor de pre-reformado se disefiara como un reactor adiabatico de lecho fijo
que utiliza catalizador de niquel altamente activo. El gas natural endulzado
reaccionara a una temperatura entre 350,00 — 500,00 °C, la reaccion general es
ligeramente endotérmica y dara como resultado un gas libre de hidrocarburos
superiores (Aasberg-Petersen et al., 2011, p. 432). El vapor que se utilizara para el
pre-reformado y reformado sera vapor sobrecalentado a 600,00 °C y 477,80 kPa

que se generara en una caldera (Mamani, 2018, p. 65).

2.2.2. ETAPA DE REFORMADO CON VAPOR

La corriente de gas natural que ha sido tratada entrara en el proceso principal de la
planta, que es el reformado. La tecnologia que se empleara para reformar el gas
natural en la planta sera el reformado con vapor (SMR), esta opcion resulta la mas
adecuada segun la cantidad de gas natural que se procesara. El reformado con
vapor es la conversion de hidrocarburos en una unién de metano, dioxido de
carbono, monoxido de carbono, hidrogeno y vapor conocido como gas de sintesis
(Dybkjaer y Aasberg-Petersen, 2016, p. 607).

El reformado se llevara a cabo por dos reacciones fuertemente endotérmicas, la de
reformado propiamente dicha y la de intercambio agua-gas. Al reaccionar el gas
natural con vapor de agua se producira hidrégeno y como subproducto una mezcla

gaseosa de monoxido de carbono y didxido de carbono en un alto porcentaje. En
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la primera reaccion el gas natural se convertira netamente en monéxido de carbono

e hidrogeno como se muestra en la Ecuacion 2.2 (Sosa y Fushimi, 2006, p. 21)

CH, + H,0 2 CO + 3H, [2.2]

En la reaccion secundaria el mondxido de carbono se convertira en dioxido de
carbono con una produccion extra de hidrogeno con ayuda de un catalizador, esto

es representado por la Ecuacion 2.3 (Sosa y Fushimi, 2006, p. 21).

CO + H,0 2 CO, +H, [2.3]

El reformador que se utilizara es de tipo tubular, este reformador sera un calentador
de combustién con tubos llenos de catalizador a base de niquel en un portador
ceramico colocado en la seccidon radiante del calentador que operara a una
temperatura entre 800,00 y 1 000,00 °C, y a una presion en el rango de 20 a 30 bar
(Blumberg et al., 2019, p. 2). El calor para las reacciones de reformado se
suministrara por quemadores ubicados en la parte superior del horno que usaran
parte de gas natural como combustible y aire (Dybkjaer y Aasberg-Petersen, 2016,
p. 607).

Finalmente el gas de sintesis obtenido saldra del reformador y sera comprimido a
66,75 bar y se enfriara a 250,00 °C en un intercambiador de calor (Pellegrini, Soave,
Gamba y Langé, 2011, p. 4893).

2.2.3. ETAPA DE SINTESISDE METANOL

El gas de sintesis comprimido y enfriado ingresara al reactor para dar lugar a la
conversiéon del gas en metanol. El hidrogeno y 6xidos de carbono reaccionaran
entre si para producir metanol acompafado de una pequeha cantidad de agua,
gases disueltos y trazas de subproductos como se describe en las reacciones
exotérmicas representadas por las Ecuaciones 2.4, 2.5y 2.6 (Chen et al., 2011, p.
818).
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€0, + 3H, 2 CH;0H + H,0 [2.4]
CO + 2H, & CH;0H [2.5]
€O, + H, 2 CO + H,0 [2.6]

Para favorecer la reaccion de formacién de metanol, se utilizara un catalizador de
CuO/ZnO/AI203 que produce un 40 % de conversion (Ertl, Knbzinger, Schit y
Weitkamp, 2008, p. 2922; Pellegrini et al., 2011, p. 4893).

El reactor utilizado sera un reactor adiabatico tubular acoplado con una camisa de
enfriamiento, semejante a un intercambiador de calor de tubos y coraza. El
catalizador que se utilizara se empaquetara en tubos verticales colocados en una
carcasa a través de la cual fluird agua para eliminar el calor producido por las
reacciones exotérmicas y generar vapor (Chen et al., 2011, p. 818), el vapor que
absorbera el calor producido ingresara al reactor a 250,00 °C y 202,60 kPa para
conservar la temperatura de operacion maxima del catalizador y no desactivarlo
(Luyben, 2001, p. 5775; Chen et al., 2011, p. 819).

Para incrementar la conversion de las reacciones, la unidad funcionara con un
reciclo de gas de sintesis no convertido en el reactor, el mismo que operara a
250,00 °C y presion de 6 675,00 kPa (Chen et al., 2011, p. 819; Lemonidou, Valla
y Vasalos, 2003, p. 386).

2.2.4. ETAPA DE PURIFICACION DEL PRODUCTO

La corriente de producto que saldra del reactor de sintesis se enfriara hasta
alcanzar los 25,00 °C en un intercambiador de calor con el objetivo de condensar
los productos obtenidos. Esta corriente ingresara a un separador gas-liquido que
operara a 101,30 kPa (Lemonidou et al., 2003, pp. 386-387), donde el gas de
sintesis sin reaccionar se separara del metanol, una parte del gas de sintesis no

reaccionado sera comprimido nuevamente a 6 675,00 kPa y recirculado al reactor,
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mientras que un 12 % de la corriente se purgara con el fin de mantener los gases
inertes en fracciones bajas (Li, Hong, Jin y Cai, 2010, p. 2847; Pellegrini et al.,
2011, p. 4893).

Por ultimo, se realizara la purificacién del metanol crudo en una torre de destilacion
de platos. La solucion de metanol-agua se calentara a temperatura de burbuja de
81,05 °C por medio de un intercambiador de calor con el objetivo de beneficiar la
destilacion del producto (Martinez y Rus, 2004, p. 358).

La destilacion fraccionada utilizara vapor como fluido de arrastre y contara con
platos perforados en su interior (Martinez y Rus, 2004, p. 237), la presiéon de
operacion de la columna de destilacion sera de 101,30 kPa (Dortmund Data Bank

Software y Separation Technology, 2017).

Después de pasar el producto por este proceso se tendra 24 330,75 kg/h de
metanol al 97 % en masa y el agua que se recuperara por el fondo con una pureza
de 98 %; finalmente, el metanol sera enviado a tanques para su almacenamiento
y distribucién (Mamani, 2018, p. 81). Con esta cantidad se lograra cubrir la
demanda completa del Ecuador y se dejara un excedente para realizar

exportaciones.
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3. BASESY CRITERIOSDE DISENO DE LOSEQUIPOS

En el presente capitulo se detallan los diferentes criterios que se aplicaron en el
diseno de la planta de obtencidn de metanol a partir de gas natural proveniente del
campo Sacha, Bloque 60. Para establecer estos criterios se utilizaron normas,
reglamentos y libros, que permitieron el correcto disefio y dimensionamiento de los

equipos implicados en el proceso de produccion.

3.1. SEPARADOR BIFASICO

Para las condiciones de operacion del separador vapor-liquido se consideraron los
requerimientos para lograr una separacion eficiente en los dos equipos a utilizar
(Coulson y Richardson, 2005, p. 463).

El disefio de los separadores bifasicos que se usaron en la zona de pre-tratamiento
y en la zona de purificacion del producto obtenido en la planta de metanol, se basé
en la Norma APl 12J “Specification for Oil and Gas Separators” (American
Petroleum Institute, 2008).

La velocidad superficial maxima admisible del gas en la unidad de separacion
secundaria, se calcul6 por medio de la Ecuacion 3.1 a las condiciones de operacion

(American Petroleum Institute, 2008, p. 13).

v, =Kx |2% [3.1]
dg

Donde:

Va: velocidad superficial maxima admisible en la unidad de separacién

secundaria (ft/s)
dc: densidad del liquido a las condiciones de operacion (Ib/ft3)
da: densidad del gas a las condiciones de operacién (Ib/ft3)

K: Constante. Depende de las condiciones de disefo y operacion (ft/s)
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Para determinar la constante K se utilizaron los datos presentes en la norma API

12J los cuales se detallan en la Tabla 3.1 (American Petroleum Institute, 2008,

p.13).

Tabla 3.1. Constante K para determinar la velocidad maxima superficial

Separador Altura (ft) Constante K (ft/s)
Vertical 5 0,12a0,24
e 10 0,18 20,35
. 10 0,40 a 0,50
Horizontal
Otras alturas 0,40 a 0,50 x (L/10)%%
Esférico Todas 0,20 a 0,35

(American Petroleum Institute, 2008, p. 13)

Se calculé el area minima del flujo mediante la Ecuacion 3.2 (American Petroleum
Institute, 2008, p. 17).

Q
Amin = V_j [32]
Donde:
Anmin: area minima (ft?)
Qq: caudal del gas (ft%/s)

Con el valor de area minima calculado, se procedi6 a calcular el diametro minimo
del separador por medio de la Ecuacion 3.3 (American Petroleum Institute, 2008, p.
17) y se trabajé con un factor de seguridad del 9 % aplicado en el célculo del

diametro del separador (Couper, Penney, Fair y Walas, 2012, p. 6).

Dyin = 12 X ( /%) [3.3]

Donde:
Dmin: didametro minimo del separador (in)

Amin: area minima del flujo de gas (ft?)
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Se verifico la relacién altura-diametro (H/D) tipica para separadores bifasicos
verticales que es de 2 a 4 y se consider6 un nivel normal de liquido en el tanque
del 30 % (Gas Processors Suppliers Association, 2004, p. 7.6; American Petroleum
Institute, 2008, p. 17).

El volumen de liquido contenido en el separador vertical excluyendo el casquete
del fondo se calculd por medio de la Ecuacién 3.4 (American Petroleum Institute,

2008, p. 14).

2
DminZXT[ HXNj,

Vo= 4 144x5,615 [3.4]
Donde:

Vi volumen de liquido contenido en el recipiente (bbl)

Dminz: diametro minimo aplicado el factor de seguridad (in)

H: altura del separador (ft)

NL: nivel normal del liquido (%)

El nivel del liquido en el separador bifasico se encontré con la Ecuaciéon 3.5
(Coulson y Richardson, 2005, p. 462).

Donde:
hi: nivel del liquido (ft)

Finalmente se encontré la capacidad del liquido del separador con base en la

Ecuacién 3.6 (American Petroleum Institute, 2008, p. 14).

1 440xV],

w [3.6]

tret

Donde:
W: capacidad del liquido (bbl/dia)
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tret: tiempo de residencia (min)

El tiempo de residencia en separadores se encontré en funcion de la densidad
(°API) del liquido separado, estos tiempos se encuentran detallados en el Anexo Il

(American Petroleum Institute, 2008, p. 14).

3.2. TORRE DE ABSORCION

Para el disefio del absorbedor de gases acidos, se consideré como presion y
temperatura de operacién a la presién y temperatura de la corriente de gas que

entra al equipo.

Un factor importante a considerar en el disefio fue el porcentaje de inundacién de

la columna que se determiné con la Ecuacion 3.7 (Sinnott y Towler, 2013, p. 901).

1
Ky diseﬁo]E

% Inundacién = [ PR
4

[3.7]

Donde:

Kadiserio:  parametro de la correlacion de caida de presion entre corrientes de gas
y liquido

K4 inun: parametro de relacién 6ptima de presion de la columna

Se calculé la velocidad masica del gas por unidad de area con la Ecuacion 3.8, fue
importante conocer las propiedades de los fluido a separar (Sinnott y Towler, 2013,
p. 904).

0,1
2 KL
13,1xV ><Fp><(dL>

K, disefio =

[3.8]

dyX(dy—dy)

Donde:

V: velocidad masica del gas por unidad de area (kg/m?s)
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Fp: factor de empaque, depende del tipo y tamafio de empaque (m™')
H: viscosidad del liquido (N.s/m?)

dv: densidad del gas amargo (kg/m?3)

di: densidad de la solucion de DEA (kg/m3)

Una vez que se obtuvo el flujo masico de gas por unidad de area se utilizé la
Ecuacion 3.9 para encontrar el area de la seccidn transversal de la columna de
absorcion (Sinnott y Towler, 2013, p. 907).

_v
Ar = [3.9]
Donde
At Area transversal de la torre (m?)
V' Flujo masico del gas (kg/s)

El diametro de la columna se calcul6 con la Ecuacion 3.10 (Sinnott y Towler, 2013,
p. 907) y se considerd un factor de seguridad para columnas empacadas de 15 %

aplicado al diametro del absorbedor (Couper et al., 2012, p. 6).

Ap = g X (D)2 [3.10]
Donde:
Dc: didmetro de la columna (m)

La altura total de la torre de absorcion se encontré por el método de calculo del
numero de unidades de transferencia que se presenta en la Ecuacién 3.11 (Sinnott
y Towler, 2013, p. 894).

Z=HOG XNOG [311]

Donde:

Z: altura total de la columna (m)



23

Hoa: altura de la unidad de transferencia en fase gaseosa (m)

Nog: numero de unidades de transferencia en fase gaseosa

Si la alimentaciéon del disolvente no contiene soluto vy, la recta de operacion y la
curva de equilibrio del sistema son rectas, es decir, el gas a separar se encuentra
diluido en la corriente de entrada, en este caso las unidades de transferencia se

puede calcular por la Ecuacion 3.12 (Sinnott y Towler, 2013, p. 895).

1 mxG mxG
Nyp = ———x In|(1—22m) 22 4 Bm [3.12]
oG mXGm
1—( T ) L Y2 Lm
m
Donde:
mxGm T . .,
. relacidn optima de operacion de la columna de absorcion
m
Y1, y2: fraccidn molar del soluto en la entrada y salida de la columna

Para que la solucion sea considerada diluida, la concentracion del soluto con el que

se trabaj6 debe ser inferior al 10 % en masa (Geankoplis, 1998, p. 696).

Al calcular la altura de la unidad de transferencia (Hog) se utilizé la Ecuacién 3.13
que se expreso en funcién de las alturas de las unidades de transferencia de

pelicula individual He y HL (Sinnott y Towler, 2013, p. 895).

Hog = Hg +m x = x H, [3.13]
Donde:

Ha: altura de la unidad de transferencia de pelicula en fase gaseosa (m)

H: altura de la unidad de transferencia de pelicula en fase liquida (m)

La altura de las unidades de transferencia de pelicula individual de gas y liquido se
calcularon por medio de correlaciones obtenidas por numerosos estudios
realizados por Cornell, las cuales se presentan en las Ecuaciones 3.14 y 3.15
(Sinnotty Towler, 2013, p. 899).
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H; = O'Ollxlphx(SC)g’sX(oggs)l'llx(&%)oss

(Lxf1xfaxf3)%°

[3.14]

0,15
H; = 0,305 X @), X (56)2’5 x K3 % (L)

05 [3.15]

Donde:

Ph: factor de He

®n: factor de HL

(Sc)v: numero adimensional de Schmidt en la fase gaseosa
(Sc)L: numero adimensional de Schmidt en la fase liquida
De: diametro de la torre (m)

Z: altura de la torre (m)

Ks: factor de correccion del inundacién

L: flujo masico del liquido por unidad de area transversal (kg/m?s)
f1: constante de correccion de la viscosidad del liquido
fa: constante de correccién de la densidad del liquido

f1: constante de correccion de la tension superficial

3.3. TORRE DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

Para disefiar una torre de destilacién que va a separar un fluido multicomponente
se empled el método FUG descrito por Fenske-Underwood-Guilliland, con el cual

se logro un disefio aproximado de la torre (Castillos, 2011, p.2).

Antes de comenzar con el disefio, se selecciono entre todos los componentes de la
mezcla, dos componentes cuyas concentraciones en el producto representan un
buen indicador de la separacion conseguida en el destilado. Estos componentes
clave al tener diferentes volatilidades se conocieron como componente clave liviano
al mas volatil y como componente clave pesado al menos volatil, en funcion de
estos componentes se realizé el disefio de la torre de destilacion (McCabe, Smith,
Harriott, 2007, p. 777).
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Con estos componentes identificados se calculd el numero minimo de platos como

se presenta en las Ecuaciones 3.16 y 3.17 (McCabe et al., 2007, p. 779).

af_l]: i/aDijxaFij XaBl'j [316]
In|(xp;i/xgi)/(xpi/xpi

Nypin = [Cepi/ Bl/_( pj/xej)| 1 [3.17]

Inay;

Donde:

xp; . fraccién del componente clave liviano en el destilado

xg; . fracciéon del componente clave liviano en el fondo

xp;j . fraccién del componente clave pesado en el destilado

xgj .  fraccion del componente clave pesado en el fondo

[ volatilidad relativa media

ap;j.  volatilidad del clave ligero en funcion al clave pesado en la destilacion
ap;j-  Vvolatilidad del clave ligero en funcion al clave pesado en la alimentacion

ag;j.  volatilidad del clave ligero en funcion al clave pesado en los fondos

Se utilizé la Ecuacion 3.18 para calcular la relacion de reflujo minimo (Rm) (McCabe
et al., 2007, p. 780).

DXXni DxxD :
(F Dl)——aAB* = J
me‘n _ XXpi Xij

m — [3.18]
Donde:
D: flujo molar del destilado (kgmol/h)
F: flujo molar de la alimentacién (kgmol/h)
xg; . fraccidn del componente clave liviano en la corriente de alimentacion
xpj . fraccion del componente clave pesado en la corriente de alimentacion

El reflujo 6ptimo con el que trabajo la torre se consideré como un 25 % por encima

del reflujo minimo previamente calculado, con este valor se encontr6 el numero de
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etapas ideales segun la grafica de correlacion de Gilliland que se presenta en la
Figura AIV.2 (McCabe et al., 2007, pp. 788, 792).

El diametro interno de la torre se determiné a partir de la Ecuacion 3.19 y la altura

de la torre con la Ecuacion 3.20 (Jiménez, 2003, p. 151).

D, = \/(m) x D x (Rp +1) x (22,2) x (1) x (3) [3.19]
H, = 0,61 x (%) + 4,27 [3.20]
Donde:

Dc: diametro interno de la columna (m)

D: flujo de producto (kgmol/h)

Ro: relacion de reflujo molar

Tev: temperatura de condensacion del vapor (K)

P: presion de operacion de la columna (atm)

He: altura total de la columna de destilacién (m)

S: etapas ideales segun el método de McCabe-Thiele

n: eficiencia de los platos

3.4. REACTOR ADIABATICO DE LECHO FIJO

El reactor para el pre-reformado se disefiéd como un reactor adiabatico de lecho fijo,
su temperatura de operacion estuvo entre 350 a 500 °C, condicion a la que el gas
natural endulzado reacciona con vapor de agua (Aasberg-Petersen et al., 2011, p.
432).

Para un sistema heterogéneo fluido-sélido un parametro importante del disefio del
reactor de lecho fijo fue determinar la masa del catalizador sdlido que se utilizé para
que se lleve a cabo las reacciones, de dicha masa de catalizador depende la

velocidad de formacion del producto (Fogler, 2008, p. 18).
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La masa de la cama de catalizador requerido para la reaccion se calculé por medio
de la Ecuacion 3.21 a partir de la velocidad espacial del fluido que se obtuvo de
bibliografia (Fogler, 2008, p. 68).

WHﬂfzgf [3.21]
Donde:

WHSV: velocidad espacial del fluido (kg/h kgcat)

mg: flujo masico del gas a la entrada (kg/h)

Mc: masa de catalizador (kg)

Para determinar el volumen de la cama de catalizador se utilizd la densidad media

del catalizador como se muestra en la Ecuacion 3.22 (Fogler, 2008, p. 68).

y, =M [3.22]
dc

Donde

Ve: volumen del catalizador (m3)

dc: densidad del catalizador (kg/m?3)

Para el disefio del reactor se asumié que su volumen fue igual al volumen del
catalizador y una relacién longitud didametro entre 1 a 4, de esta manera se calculd
el didametro y la altura del reactor adiabatico con las Ecuaciones 3.23 y 3.24 (Sinnott
y Towler, 2013, p. 682).

ch%XD%XH [3.23]
2 =25 [3.24]
Dr

Donde:

Dr: diametro de la torre (m)
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H: altura de la torre (m)

La caida de presion a través del lecho se calculé con la Ecuacion 3.25 conocida

como ecuacion de Ergun (Fogler, 2008, p. 177).

= - dgngCxDp x (55) % [15"“;;5”” +1,75%xG [3.25]
Donde:

P: presion (Pa)

LLF: longitud del lecho (m)

dg: densidad del gas a la salida del lecho (kg/m?3)

gc: factor de conversidn de unidades igual a 1 para el sistema métrico

internacional

Dp: diametro de particulas en el lecho (m)

€ porosidad del lecho o fraccidén de vacio

1-€: volumen de vacio por volumen global del lecho
U viscosidad del gas a la salida del lecho (kg/m s)
G: velocidad masica por unidad de area (kg/s m?)

Para finalizar, la carcasa del reactor fue disefiada como un recipiente a presion,
para lo cual fue necesario conocer la presion interna de disefio del recipiente que
se consider6 igual a un 10 % por encima de la presion manométrica de operacién
(Sinnotty Towler, 2013, p. 576).

Con estos datos se calculo el espesor minimo de la pared como se muestra en la
Ecuacioén 3.26 (Sinnott y Towler, 2013, p. 576).

t=—Pi 3.26]
2xSxE—1,2xP;

Donde:

t: espesor minimo requerido (mm)
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Pi: presion interna de disefio (N/mm?)
Di: diametro interno (mm)

S: presidon maxima permitida (N/mm?)
E: eficiencia de la union soldada

Se utilizé una tapa de cabeza hemisférica para el disefio adecuado del reactor
adiabatico, por lo que su grosor se determiné al utilizar la Ecuacién 3.27 (Sinnott y
Towler, 2013, p. 580).

¢ __0,885xP;xR;
cabeza = GyE—0,1xP;

[3.27]
Donde:

Rei: radio de la corona (mm)

3.5. HORNO TUBULAR

En la planta de manufactura de metanol, el equipo clave fue el horno donde ocurre
el reformado del gas natural con vapor de agua. El tipo de horno tubular que se
seleccionod fue un horno de cabina de tubos verticales, porque en esta posicion los
tubos soportaran la cantidad de catalizador necesario para las reacciones de

reformado.

En el proceso de reformado de gas natural (SMR), la temperatura de operacion del
horno estara entre 800 y 1 000 °C, y una presiéon de operacion de 20 bair,
condiciones necesarias para que las reacciones de reformado con vapor de agua

ocurran (Blumberg et al., 2019, p. 2).

Para el dimensionamiento del horno se establecié un 10 % de exceso de aire,
cantidad necesaria para conseguir una combustién completa (Baukal, 2001, p. 6),
y como combustible se trabajé con una porcion del mismo gas natural proveniente

del campo Sacha.
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Se calculé el flujo de calor que se requiere en el reformador por medio de la
Ecuacion 3.28, donde se consideraron las entalpias de entrada y salida del flujo a
calentar (Baukal, 2001, p. 11).

Q4 = my X (Hg — Hg) [3.28]
Donde:

Qa: flujo de calor absorbido en el proceso (kJ/h)

m: flujo masico del gas natural que ingresa al horno (kg/h)

Hsy He entalpia especifica de salida y de entrada del flujo de gas (kJ/kg)

Se determiné el calor liberado por los quemadores por medio de la Ecuaciéon 3.29
para lo cual se considerd una eficiencia térmica del horno del 80 % segun Wuithier

cuando se trabaja con combustibles gaseosos (1973, p. 1176).

— Qa4
Q, = Brf [3.29]
Donde:
Qu: flujo de calor liberado en el proceso (kJ/h)
Eff: eficiencia térmica del horno considerada un 80 %

Se calculé la temperatura de los gases de combustion en la chimenea con la
Ecuacion 3.30, esta ecuacion considera un 2 % de pérdidas por la pared y es usada

para combustibles gaseosos (Couper et al., 2012, p. 207).

0,08—Ef f 1,128

T — [3.30]
stack 10,748 .
9,25E—-05x(1+24ire)
100
Donde:
Tstack: temperatura de entrada a la chimenea (°F)
€Xaire: exceso de aire (%)

Eff: eficiencia térmica del horno considerada un 80 %
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Se determind la longitud media del rayo radiante por medio de la Ecuacion 3.31,

este valor se calculd en funcion de las dimensiones del horno (Baukal, 2001, p. 12).

L=2x3fVy [3.31]
Donde:

l: longitud media del rayo radiante (m)

Vh: volumen del horno (m?3)

Para encontrar el factor de emision de la llama (¢;), se empled la Figura AVII. 2,

después de un proceso iterativo (Wuithier, 1973, p. 1164).

Se calculd el factor global de intercambio de calor por radiacién con el uso de la
Ecuacion 3.32 y la superficie de los refractarios desnudos en la camara de radiacion

del horno de tubos verticales por medio de la Ecuacion 3.33 (Baukal, 2001, p. 14).

F= [3.32]

Ap =Arp—A [3.33]
Donde:

F: factor global de intercambio de calor

&4 coeficiente de la absorcion del haz tubular

& factor de emision de la llama

A: area equivalente de los tubos (m?)

ARr: area de los muros refractarios (m?)

ATR: area total de la zona de radiacién (m?)

La fracciéon de calor absorbido en la seccion radiante del horno debe estar entre 70
y 80 % del calor total absorbido (ANCAP, 2018, p. 8), esta fraccion se determiné
por medio de la Ecuacién 3.34 y debié cumplir el criterio (Wuithier, 1973, p. 1159).
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R = He=Hac [3.34]

He

Donde:
R: fraccidon de calor absorbido por los tubos
He: entalpia de combustion (kJ)

Hcc: entalpia de los gases de combustion a la temperatura Tg (kJ)

La razon de transferencia de calor por radiacién en el horno se calculé con la
Ecuacion 3.35 (Wuithier, 1973, p. 1159).

TQrad = 5t [3.35]
Donde:
TQraq: razon de transferencia de calor por radiacion (kJ/h m?)

RxQ.:  flujo de calor absorbido por radiacion (kJ/h)

ATR: area exterior de los tubos (m?)

Por otra parte, para el dimensionamiento de la zona de conveccion del horno
reformador, se calculé el flujo de calor transferido por conveccion con la Ecuacion
3.36 (Wuithier, 1973, p. 1171).

Qconv = Qa4 —R X Q, [3.36]
Donde:

Qconv: flujo de calor transmitido por conveccién (kd/h)

Qa: flujo de calor total absorbido en el proceso (kJ/h)

Otro de los factores importantes en calcular fue el coeficiente de conveccion que se
determiné por medio de la Ecuacion 3.37 (Wuithier, 1973, p. 1171).

2
2v70,3
h, = 0,018 x Cp x Emax)xT " [3.37]

D3
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Donde:

Cp: calor especifico de los gases de combustion (kJ/kg K)

Gmax: velocidad masica de los gases alrededor de los tubos (kg/m?h)
diametro exterior de los tubos (m)

T: temperatura media de los gases de combustion (K)

Se calculo el resultado de la radiacion de los muros con la Ecuacion 3.38 (Wauithier,
1973, p. 1171)

E, =100 x (hc+h};"fh‘i:mt [3.38]
Donde:

Em: efecto de la radiacion de los muros (%)

Am: area de los muros de la seccion de conveccion (m?)

At area exterior de los tubos (m?)

hr: coeficiente de radiacion de gases (kJ/h m? °C)

Arm: coeficiente de radiacion de los muros (kJ/h m? °C)

Para completar el disefio del horno fue importante calcular la pérdida de presién y
la altura de la chimenea necesaria para cumplir con los requisitos de contaminacion

atmosférica por dilucidon de los gases de combustién (Couper et al., 2012, p. 209).

Con la Ecuacion 3.39 se determind la diferencia entre la presién atmosférica y la

presién de la chimenea, conocida como tiro o Draft (Couper et al., 2012, p. 209).

29 M
Draft =0,0179 x P, x (= - @) x Ah [3.39]
Donde:
Draft: diferencia de presion (inH20)
P,: presiéon atmosférica (inH20)
Ta: temperatura ambiente (°F)

Tag: temperatura de los gases de combustion (°F)
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Ah: elevacion de la chimenea (ft)

La Ecuacion 3.40 se utilizé para calcular las pérdidas de presion a la salida de la

chimenea (Couper et al., 2012, p. 209).

AP, = 0,003 x%z [3.40]
Donde:

AP,,: pérdida de presion a la salida de la chimenea (inH20)

G: velocidad masica del gas (Ib/s ft?)

Finalmente, se calculé las pérdidas de presién a lo largo de la chimenea con la
Ecuacion 3.41 (Couper et al., 2012, p. 209).

AP; = 0,09 x P [3.41]
Donde:

APf: pérdida de presion por friccion (inH20/100 ft)

Dc: diametro interno chimenea (in)

3.6. REACTORMULTITUBULAR DE LECHO FIJO

En el reactor multitubular se considerd un reactor basado en la tecnologia Lurgi
disponible en el mercado. Las condiciones de operacion del reactor segun el diseiio
y optimizacion realizada por Chen et al. (2011) son 250 °C y presién de 66,75 bar
(p. 819), ademas se conciderd una conversion de didoxido de carbono en metanol
del 40 % (Pellegrini et al., 2011, p. 4893).

Mediante el método que se aplicé para el disefio del reactor se determin6 el
diametro optimo del tubo, la caida de presion del reactor, la cantidad de catalizador,

el numero de tubos y la temperatura del liquido refrigerante (Luyben, 2001, p. 5775).
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Se conocié el perfil de temperaturas a lo largo del reactor enfriado mediante la

integracion numeérica de la Ecuacion 3.42 (Luyben, 2001, p. 5776).

ar _ Arx”““”x(dcf,;—;ct)w 342
aw Y (CPreactivos*Freactivos)+ L(CPproductos*Fproductos) '
Donde:

dw: diferencial del peso del catalizador (kg)

dT: diferencial de la temperatura (K)

Arx: entalpia de reaccion a las condiciones de operacion (kJ/kgmol)

r: tasa de obtencién del producto (kgmol/s)

Dtub: diametro del tubo (m)

u: coeficiente global de transferencia de calor en el reactor (kJ/s m?K)
T: temperatura de salida del reactor (K)

Te: temperatura del refrigerante (K)

F: flujo molar de los compuestos (kgmol/s)

deat: densidad del catalizador (kg/m3)

Cp: capacidad calorifica media de los compuestos (kJ/kgmol K)

Se aplico la Ecuacion 3.43 para calcular el coeficiente global de transferencia de

calor para el reactor (Luyben, 2001, p. 5781).

0,6885E—06

U = 0,01545 + X Re [3.43]
14

Donde:

U: coeficiente global de transferencia de calor (kJ/s m?K)

Dp: diametro de particula (m)

Re: numero adimensional de Reynolds

Con la Ecuacion de Ergun se determiné la velocidad superficial del fluido, como se
describe en la Ecuacion 3.44, la caida de presion debe ser maximo de 0,6 bar que
es el criterio adecuado para reactores multitubulares (Luyben, 2001, p. 5777).
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V= ’DPX(APR)E+05 (3.44]
fXLeypxdg

Donde:

V: velocidad superficial (m/s)

Dp: longitud de la particula (m)

APy: caida de presion por los tubos (bar)

f: factor de friccion para el reactor multitubular
Ltub: longitud del tubo (m)

da: densidad del gas (kg/m?)

Después, el flujo de gas que circul6 por cada tubo se encontré con la Ecuacién 3.45
(Luyben, 2001, p. 5777).

Fou = V x (Z2202) x - [3.45]
Donde:

Ftub: flujo molar por tubo (kgmol/s)

Mw: peso molecular (kg/kgmol)

Para encontrar el numero de tubos necesarios se aplico la Ecuacion 3.46 (Luyben,
2001, p. 5777).

Newp = 72 [3.46]
Donde:

Ntub: cantidad de tubos

Fin: flujo de entrada del gas (kgmol/s)

Se calculé la masa del catalizador en cada tubo y el area total de transferencia de
calor por las paredes del tubo con las Ecuaciones 3.47 y 3.48 respectivamente
(Luyben, 2001, p. 5777).
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D2,
Wiy = (7T><4t b) X Leyp X dege [3.47]
AR =71 X Dtub X Ltub X Ntub [348]
Donde:
Wiub: masa del catalizador en cada tubo (kg)
Ar: area de transferencia de calor (m?)

La cantidad de catalizador que se necesitd para que las reacciones de obtencion

de metanol ocurran, se encontré con la Ecuacion 3.49 (Luyben, 2001, p. 5781).

Wear = Weup X Newp [3.49]
Donde:
Weat: masa total del catalizador (kg)

3.7. TORRE DE DESTILACION

Para la purificacion del metanol, se utilizé una destilacion fraccionada, con vapor
como fluido de arrastre y platos perforados como relleno. La torre operé a una
presion de operacién de 101,30 kPa (Dortmund Data Bank Software y Separation
Technology, 2017), y la solucién de metanol-agua ingres6 a la temperatura de
burbuja de 81,05 °C (Martinez y Rus, 2004, p. 358).

Para disenar la torre se utilizaron los valores de equilibrio vapor-liquido del sistema
metanol-agua que presenté Khoshandam (2016) en su trabajo, estos datos se

emplearon para graficar la curva de equilibrio.

Con ayuda de la grafica de la curva de equilibrio y la recta de alimentacién del
sistema, se encontrd el reflujo minimo con la Ecuacion 3.50 (McCabe et al., 2007,
p. 722).



38

Rmin = = [3.50]

Donde:

Rmin: reflujo minimo

XD: fraccion molar de producto destilado

X,y coordenadas de interseccion de la linea de alimentacion con la curva de
equilibrio

La relacion 6ptima de reflujo para la columna de destilacién se calculé con la
Ecuacioén 3.51 (Treybal, 2007, p. 458).

Rp = 1,5 X Ryin [3.51]
Donde:
Rb: relacion optima de reflujo

Para encontrar la cantidad de platos necesarios para lograr una diferencia de
concentracion definida, se utilizd la construccion por paso del método de McCabe-
Thiele, en el cual se representd graficamente la recta de operacion de la seccién
de rectificacion (ROE) y la recta de operacién de la seccidon de agotamiento (ROA)
de manera contigua con la curva de equilibrio del sistema (McCabe et al., 2007, p.
705).

Para graficar la linea de operacion de la seccién de rectificacion (ROE) se utilizé la
Ecuacién 3.52 en funcion de las fracciones molares del liquido a separar (McCabe
et al., 2007, p. 706).

Ynsr = =2y + 2 [3.52]

Rp+1 n Rp+1

Donde:
Yn+1: fraccion molar del vapor en la zona de rectificacion

Xn: fraccion molar del liquido en la zona de rectificacion
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Para graficar la recta de operacion de la seccion de agotamiento (ROA) se empled
la Ecuacion 3.53 (McCabe et al., 2007, p. 706).

Yimt1 = Ty Xm ~ g [3.53]
Donde:

Ym+1: fraccion molar del vapor en la zona de agotamiento

XB: fraccidn molar del liquido en la zona de agotamiento

W: flujo molar de los fondos (kgmol/h)

L: velocidad total del reflujo en la zona de agotamiento (kgmol/h)

Con la grafica construida se pudo obtener la cantidadde platos de la torre y la

ubicacion del plato de alimentacién (McCabe et al., 2007, p. 706).

La torre de destilacion esta compuesta de un condensador por la parte superior y
de un hervidor en la parte inferior. Con la Ecuacion 3.54 se determiné la cantidad
de vapor de agua saturado que se requiere en el hervidor (McCabe et al., 2007, p.
715).

thy = S [3.54]
Donde:

my: consumo de vapor de agua (kg/h)

V: flujo molar de vapor del hervidor (kgmol/h)

Am: calor latente molar de ebullicién de la mezcla (kJ/kgmol)

Ay calor latente especifico de ebullicion del agua (kJ/kg)

Con la Ecuacién 3.55 se calculd el requerimiento de agua de enfriamiento que se
utilizd en el condensador de la torre. Esta ecuacion es empleada cuando el

condensado no es subenfriado (McCabe et al., 2007, p. 715).

VX2 [3.55]

m =
W Cpwx(Ta=Ty)



40

Donde:

My flujo de agua consumida (kg/h)

T2-T1:  aumento de la temperatura del agua fria (°C)

V: flujo molar de vapor en la seccion de rectificacion (kgmol/h)

Cpw: capacidad calorifica del agua (kJ/kg°C)

Se realizo el calculo del diametro interno y la altura total de la columna por el mismo
procedimiento que en la columna de destilacion multicomponente, tal como se

explica en la Seccién 3.3.

3.8. TANQUE DE ALMACENAMIENTO

Para disefar los tanques se aplicaron los criterios de la Norma API 650 “Welded

Tanks for Oil Storage” que son: (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

e Siel volumen de operacién (Vop) =2 10 000 bbl, el volumen nominal del tanque
(Vnom) se calcula como Vop dividido para 0,90.

e Si 2 000 bbl < Vop < 10 000 bbl, el volumen nominal del tanque (Vnom) se
calcula como Vop dividido para 0,85.

e SiVop <1000 bbl, el volumen nominal del tanque (Vnom) se calcula como si
fuera el Vopy se le suma 4 ft de altura al tanque.

e Siel Vhom> 10 000 bbl, se considera una altura menor al diametro interno.

e Siel Vnom <10 000 bbl, se considera una altura mayor al diametro interno.

e Siel Vhom > 10 000 bbl, el volumen se aproxima de 1 000 en 1 000 unidades.

e Si1000 <Vnom< 10000 bbl el volumen se redondea de 100 en 100 unidades.

Al tomar en cuenta estas consideraciones, el caudal de disefio se determiné
mediante la Ecuacién 3.56 y el volumen de operacion de los tanques de
almacenamiento, se determinaron con la Ecuacién 3.57 (American Petroleum
Institute, 2007, p. B.1). El tiempo que permanecié el fluido en el tanque se considerd

segun la produccion diaria de metanol y se trabajé con un factor de seguridad para
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el disefio del tanque de 10 % segun lo recomendado por la norma APl 650

(American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

Qaiserio = Qop X (1 + %) [3.56]
Donde:
Qop: caudal de operacion (m3/h)

Quiseio:  caudal de disefio (m3/h)

f: factor de seguridad

VZ)p = Qaiserio X t¢ [3.57]
Donde:

Vop: volumen de operacion (m?3)

te: tiempo de contingencia (h)

El grosor del equipo se calculé con la Ecuacion 3.58 (Sinnott y Towler, 2013, p.
580).

pPLXHLXg D;

b =" sxe X Tooo [3.58]
Donde:

tt: espesor requerido de la pared (mm)

pL: densidad del liquido almacenado (kg/m?3)

HL: altura ocupada por el fluido contenido (m)

g: aceleracion de la gravedad (m/s?)

Di: diametro interno del tanque (m)

S: tension permisible segun el material (N/mm?)

E: eficiencia de la soldadura

Para el tanque de almacenamiento del producto obtenido se considerd un techo

flotante por la presién de vapor del metanol, se consider6 una tapa plana y para el
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disefio del espesor de esta tapa se empled la Ecuacion 3.59 (Sinnotty Towler, 2013,
p. 580).

tp =De X |55 [3.59]
Donde:

tp: espesor de la tapa plana (mm)

De: diametro nominal de la tapa (mm)

Pi: presion de vapor del metanol (N/mm?)

S: tension maximo permitido (N/mm?)

E: eficiencia de la soldadura

C: constante de cada tipo de tapa

3.9. INTERCAMBIADORESDE CALOR

Para dimensionar los diferentes intercambiadores de calor que se utilizaron en el
proceso de producciéon, se consideraron los siguientes parametros (Incropera,
DeWitt, Bergman y Lavine, 2011, p. 706).

Flujo volumétrico del fluido que se desea calentar o enfriar.

e Ubicacion de los fluidos.

e Temperaturas maximas que se desea alcanzar por el lado de los tubos y
coraza.

e Velocidad de los fluidos en los tubos y la coraza.

e Operacion a contracorriente.
Por medio de un balance total de energia en el intercambiador, se determin6 el flujo
de calor transferido con el empleo de la Ecuacién 3.60 (Incropera et al., 2011, p.

711).

Q = Tflc X Cpc X (Tce - TCS) = mf X Cpf X (Tfs — Tfe) [360]



43

Donde:
Q: flujo caldrico transferido (kJ/h)
M Y My flujo masico del fluido caliente y del fluido frio (kg/h)

Cpcy Cpr:  capacidad calorifica del fluido caliente y del fluido frio (kJ/kg °C)
Tce y Tte: temperatura caliente y fria de entrada (°C)

Tes y Tts: temperatura caliente y fria de salida (°C)

La eficiencia de la transferencia de energia en un intercambiador se determiné con
la Ecuacion 3.61 en funcion de la capacidad térmica de los fluidos (Incropera et al.,
2011, p. 722).

St el s e o 361
Donde:

Eint- eficiencia del intercambiador

Qreal: flujo caldrico real (kJ/h)

Qmax: flujo caldérico maximo (kd/h)

Cs capacidad térmica del fluido frio (kJ/h °C)

Ce: capacidad térmica del fluido caliente (kJ/h °C)

Chmin: capacidad térmica minima (kd/h °C)

La velocidad del fluido, tanto por el lado de los tubos como por el lado de la coraza
deben cumplir rangos permisibles de velocidad, con base en estos criterios se
determind el area de flujo por la coraza al utilizar la Ecuacion 3.62 (Kern, 1999, p.
171).

_ DiXBXC l
A = X5 [3.62]
Donde:
As: area de flujo por la coraza (in?)
Di: diametro interior de la coraza (in)

B: espaciamiento entre los deflectores (in)
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C: paso de los tubos (in)
Pt: espaciamiento entre tubos (in)
n: numero de tubos

El area total de transferencia que permitié cumplir el criterio de velocidad por la
seccion transversal de los tubos se calculd con la Ecuacion 3.63, el area de
transferencia se seleccioné en funcion de los diferentes diametros nominales de
tuberia (Kern, 1999, p. 174).

AT=Aﬁx§ [3.63]
Donde:

At area de transferencia de calor (in?)

At area de flujo por tubo (in?)

n: pasos por los tubos

Un criterio para la seleccién de la configuracién de numero de pasos por la coraza
y por los tubos de un intercambiador de calor fue encontrar el factor de traspaso
por medio de la grafica presentada en la Figura AXI.1 (Incropera et al., 2011, p.
722).

El coeficiente global de transferencia de calor de operacion se encontré por medio
de la Ecuacion 3.64 en funcién de la resistencia al ensuciamiento y del coeficiente
global de transferencia de calor de disefio que se encontraron en bibliografia

(Incropera et al., 2011, p. 717).

Uy = [3.64]
op %+Re

Donde:

Uop: coeficiente global de transferencia de calor de operacion (W/m?2K)

Ub: coeficiente global de disefio de transferencia de calor (W/m2K)

Re: resistencia al ensuciamiento (W/m?K)’
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3.10. SISTEMA DE TUBERIASY BOMBAS

Previo la seleccidon de la bomba, se establecio los tamanos de la tuberia en las
zonas de succién y descarga en funcion del caudal que maneja la bomba para

sistemas de distribucién de fluidos segun la Figura AXIl.1 (Mott, 2006, p. 162).

Con los datos de tamafio de tuberia se determind su area transversal y se calculd
la velocidad del flujo con la Ecuacion 3.65 (Mott, 2006, p. 164).

-9
9= " [3.65]
Donde
9: velocidad de flujo en la tuberia (m/s)
Q: flujo volumétrico (m3/s)
At area transversal de la tuberia (m?)

Con la velocidad de flujo se calcul6é el numero adimensional de Reynolds para la
seccion de succion y descarga mediante la Ecuacion 3.66, las propiedades de los

fluidos se determinaron a temperatura media (Mott, 2006, p. 230).

Re = % [3.66]

Donde:
p: densidad del fluido (kg/m?3)
bin: diametro interno de la tuberia (m)

U: viscosidad dinamica del fluido (kg/ms)

Con la Ecuacion 3.67 se determind la rugosidad relativa en base material de la
tuberia y del diametro (Streeter, Wylie y Bedford, 2000, p. 207).

. €
€= [3.67]
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Donde:
€ rugosidad relativa
€: rugosidad absoluta (m)

Con el calculo del numero de Reynolds y la rugosidad relativa para cada zona de
las tuberias, se encontro el factor de friccion de Darcy con ayuda del diagrama de

Moody que se presenta en la Figura AXII.2.

La cabeza de pérdidas de energia por friccion en secciones rectilineas y largas de
la tuberia tanto para flujo turbulento como laminar, se calculé con la ecuacion de

Darcy que se representa en la Ecuacion 3.68 (Mott, 2006, p. 233).

L 92

he = fp X o X o [3.68]
Donde:

hr: cabeza de pérdidas de energia debido a la friccion (m)

L: longitud de la tuberia (m)

fo: factor de friccion de Darcy

g aceleracion de la gravedad (m/s?)

Por otro lado, las pérdidas menores de energia dependen del paso del fluido por
accesorios como codos, expansiones, valvulas, etc. Este valor se calculé con la
Ecuacioén 3.69 (Mott, 2006, p. 281).

192

hace = Kace X 2xg [3.69]
Donde:

Racc: cabeza de pérdidas de energia debido a los accesorios en la tuberia (m)
Kace: coeficiente de resistencia del accesorio

Se utilizé la ecuacion de Bernoulli para calcular la altura generada por la bomba
como se indica en la Ecuacion 3.70 (Mott, 2006, p. 203).
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7+Zl+5+HB=%+ZZ+%+hf+haCC [3.70]
Donde

P1y P2: presion en el punto 1y 2 del analisis (Pa)

y: peso especifico del fluido a ser bombeado (N/m?)

21y Z2: altura en el punto 1 y en el punto 2 con respecto a la referencia (m)
V1y Va: velocidad en el punto 1y en el punto 2 del analisis (m/s)

Hs: altura de la bomba (m)

Para conocer la potencia total que una bomba agrega al fluido transportado, se
utilizé la Ecuacién 3.71 (Mott, 2006, p. 207).

Pot = Hg Xy X Q [3.71]
Donde:

Pot: potencia (W)

Q: flujo volumétrico (m3/s)

3.11. COMPRESOR

La seleccion de los compresores que se utilizo se baso en el numero de etapas
requerido para alcanzar la presién de descarga deseada, esto se encontrd por
medio de la Ecuacién 3.72 y los siguientes criterios que se seleccionan segun la

relacion de compresion (Lira, 2007, pp. 27-28).

Rc =— [3.72]
Ps

Donde

Rc: relaciéon de compresion

Po: presién absoluta de descarga (kPaa)

Ps: presiéon absoluta de succion (kPaa)
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Si Rc > 5 se usa un compresor de una sola etapa
Si Rc > 30 se usa un compresor de dos etapas

Si Rc > 100 se usa un compresor de tres etapas

En la industria, la compresion y expansion generalmente son procesos adiabaticos,
por lo tanto el trabajo realizado por el equipo se calculé con la Ecuacién 3.73 que

representa el trabajo adiabatico (Sinnott y Towler, 2013, p. 1222).

W = ZXA’;:“ 2% (I’j—l) n_ 1] [3.73]
Donde:

W: trabajo especifico realizado (kJ/kg)

Z. factor de compresibilidad

R: constante universal de los gases (8,314 kd/kgmol K)

T1: temperatura de entrada (K)

P2: presion de salida del compresor (kPaa)

P1: presion de entrada del compresor (kPaa)

Muw: masa molecular del gas (kg/kgmol)

n: coeficiente de expansion adiabatica

Para calcular el trabajo real realizado por el compresor, Sinnott y Towler

recomiendan una eficiencia del 85 % que se presenta en la Ecuacion 3.74 (p. 1227).

w
Wrear = 085

[3.74]

Donde:

Wyeai:  trabajo real realizado (kJ/kg)

Se empled la Ecuacién 3.75 para determinar la potencia del equipo (Sinnott y
Towler, 2013, p. 1227).

Poteomp = W X Titgqs [3.75]
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Donde:
Potcomp:  potencia del compresor (W)

Mggs: flujo masico del gas (kg/h)

Finalmente, se calculd la temperatura de la corriente que sale del compresor por
medio de la Ecuacion 3.76 (Sinnott y Towler, 2013, p. 1225).

-1

T,=Tyx(2) " [3.76]

Py

Donde:

y: relacion de calores especificos
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4. DISENO DE LA PLANTA

4.1. BALANCE DE MASA

El balance de masa se efectud en funcién de la produccion de gas natural en el
campo Sacha que es de 15 059 MPCSD (miles de pies cubicos estandar por dia),
las corrientes fueron calculadas para una produccién continua, debido a que el gas

natural asociado se lo recibe directamente de la extraccion del petréleo en campo.

El balance de masa en la etapa de pre tratamiento de gas natural se realiz6é por
medio del software de simulacion de procesos quimicos Aspen HYSYS V10, esta
simulacién se llevé a cabo debido a que el gas natural es una mezcla de varios
componentes los cuales interfieren en la absorcidén y desorcion de gases acidos en
dietanolamina, por esta razén estos procesos dependen de muchos factores a
considerar los cuales complican su calculo. Para este caso el software de
simulacion empled el paquete de propiedades “Acid Gas-Chemical Solvents”

utilizado en sistemas de gases acidos.

En la Figura 4.1 se detalla el disefio de la etapa de pre tratamiento realizado en el
software Aspen HYSYS V10.
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Figura4.1. Esquema de la etapa de pre-tratamiento de gas natural en Aspen HYSYS V10
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Los resultados del balance de masa de cada equipo se describen por corrientes en

la Tabla 4.1 y sus calculos respectivos se presentan en el Anexo Il.

Tabla 4.1. Resultado del balance de masa de la planta de produccion de metanol

Equipo Especificacion Nombredelas Flujo masico (kg/h)
corriente
] Divisién de la G.N. campo Sacha 20 724,44
corriente gas G.N. proceso 16 822,56
natural G.N. combustible 3901,88
Entrada G.N. proceso 16 822,56
Separador bifasico
Condensados 25,20
(BS-001) Salida
Gas amargo 16 797,36
Gas amargo 16 797,36
Entrada
Torre de absorcion DEA 18 760,00
(D-001) DEA amarga 19 467,40
Salida
Gas dulce 16 089,96
Torre de destilacién Entrada DEA amarga 19 467,40
multicomponente _ DEA recuperada 18 547,39
(D-002) Salida
Gases acidos 920,01
Intercambiador de . DEA recuperada 18 547,39
Entrada y salida
calor (IQ-001) Agua 1 37 094,77
DEA recuperada 18 547,39
- Adlcmn de Agua reposicion 212,61
corriente de agua
DEA 18 760,00
Caldero (IQ-005) Entrada y salida Vapor de agua 42 602,17
Gas dulce 16 089,96
Reactor adiabatico de Entrada
lecho fijo Vap‘r’z f‘(i)"; e 42 602,17
(R-001)
Salida Gas pre-reformado 58 692,13
Compresor (KT-001) Entrada y salida Gas pre-reformado 58 692,13
Aire 57 815,79
Entrada G.N. combustible 3901,88
Horno tubular Gas pre-reformado 58 692,13
(F-001) p ’
Gas de sintesis 58 692,13
Salida
Gases de combustion 61 717,67
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Tabla 4.1. Resultado del balance de masa de la planta de produccion de metanol
(continuacién...)

Compresor (KT-002) Entrada y salida Gas de sintesis 58 692,13
Adicién de la Gas de sintesis 58 692,13
- corriente Gas sintesis recirculado 53 544,41
recirculada Gas de sintesis total 112 236,54
Intercambiador de Gas de sintesis total 112 236,54
1 Entrada y salida
calor (IQ-002) Agua 2 105 900,00
Gas de sintesis total 112 236,54
Entrada
Reactor multitubular Agua chaqueta 165 900,00
(R-002) Producto de sintesis 112 236,54
Salida
Agua chaqueta 165 900,00
Intercambiador de . Producto de sintesis 112 236,54
Entrada y salida
calor (IQ-003) Agua 3 60 000,00
Entrada Producto de sintesis 112 236,54
Gas de sintesis
Separador bifasico recirculado 53 544,41
(BS-002) :
Salida Purga 7 644,00
Solucién metanol-agua 51 048,04
Compresor (KT-003) Entrada y salida Gas (.16 sintesis 53 544,41
recirculado
Tntercambiador de . Solucion metanol-agua 51 048,04
Entrada y salida
calor (IQ-004) Agua 3 60 000,00
Entrada Solucién metanol-agua 51 048,04
Torre de destilacion .
Agua de destilacion 26 717,29
(D-003) Salida £
Metanol 24 330,75

4.2. BALANCE DE ENERGIA

Se presentan en la Tabla 4.2 los valores de temperatura obtenidos en el balance
de energia para los sistemas que generan una variacion de temperatura en las
corrientes de la planta, los calculos correspondientes al balance de energia en cada
equipo que genera un cambio de temperatura se encuentran detallados en los
Anexos I1LVIII, XI'y XIll,
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Tabla 4.2. Resultado del balance de energia en la planta de produccion de metanol

Equipo Especificacion Corriente Temperatura (°C)
Gas amargo 21,11
Entrada
Torre de absorciéon DEA 20,15
(D-001) DEA amarga 35,38
Salida
Gas dulce 25,67
o, Entrada DEA amarga 35,38
Torre de destilacion
multicomponente DEA recuperada 125,30
- Salida
(D-002) Gases acidos 95,00
DEA recuperada 125,30
Entrada
Intercambiador de calor Agua 1 15,00
(IQ-001) DEA recuperada 20,00
Salida
Agua 1 66,16
DEA recuperada 20,00
- A.dwlén de Agua reposicion 25,00
corriente de agua
DEA 20,15
Caldero Entrada Agua a Evaporador 25,00
(1IQ-005) Salida Vapor de agua 600,00
Gas dulce 25,67
Reactor adiabatico de Entrada vV d
lecho fijo P oo 600,00
(R-001)
Salida Gas pre-reformado 286,70
Compresor Entrada Gas pre-reformado 286,70
(KT-001) Salida Gas pre-reformado 848,62
Aire 25,00
Entrada G.N combustible 21,11
HOE;? (;8?;1 lar Gas pre-reformado 848,62
Gas de sintesis 1 000,00
Salida .
Gases de combustion 310,00
Compresor Entrada Gas de sintesis 1 000,00
(KT-002) Salida Gas de sintesis 1 398,57
L Gas de sintesis 1 398,57
Adicion de la
- corriente Gas sintesis recirculado 700,40
recirculada Gas de sintesis total 1101,00




Tabla 4.2. Resultado del balance de energia en la planta de produccion de metanol
(continuacién...)

Gas de sintesis total 1101,00
Entrada
Intercambiador de calor Agua 2 25,00
(IQ-002) Gas de sintesis total 250,00
Salida
Agua 2 341,50
Gas de sintesis total 250,00
Entrada
Reactor multitubular Agua chaqueta 250,00
(R-002) Producto de sintesis 252,11
Salida
Agua chaqueta 447,16
Producto de sintesis 239,40
Entrada
Intercambiador de calor Agua 3 25,00
(IQ-003) Producto de sintesis 25,00
Salida
Agua 3 193,50
Entrada Gas Qe sintests 25,00
Compresor recirculado
KT-003 : ;
( ) Salida Gas de sintesis 700,40
recirculado
Solucién metanol-agua 25,00
Entrada
Intercambiador de calor Agua 3 193,50
(IQ-004) Solucién metanol-agua 81,05
Salida
Agua 3 120,60
Entrada Solucion metanol-agua 81,05
Torre de destilacion .
Agua de destilacion 99,74
(D-003) Salida s
Metanol 67,93

En la Tabla 4.3 se presenta las potencias que requieren equipos como bombas y

compresores, estos calculos se encuentran en los Anexos Xl y XIII.

Tabla 4.3. Potencia requerida por bombas y compresores de la planta de obtencion de
metanol

Potenciarequerida

Equipo (kW)

Bomba (P-001) 4,28

Bomba (P-002) 3,72
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Tabla 4.3. Potencia requerida por bombas y compresor de la planta de obtencion de
metanol (continuacion...)

Bomba (P-003) 7,95
Bomba (P-004) 15,44
Bomba (P-005) 6,57
Bomba (P-006) 3,75
Bomba (P-007) 1,10
Bomba (P-008) 1,10
Compresor (KT-001) 25 032,10
Compresor (KT-002) 22 552,12
Compresor (KT-003) 41 170,42

En la Tabla 4.4 se resume los flujos de vapor requeridos en los procesos. Estos

calculos se presentan en el Anexo Il Seccion All.4, Anexo VIII'y Anexo IX.

Tabla 4.4. Flujo de energia y de vapor utilizado en la planta de obtencion de metanol

, I Equipo Flujo ener gético Flujo de vapor

Operacion unitaria especifico (kJ/kg) (kg/h)

Destilacion Condensador 1,42E+07 37 094,77
multicomponente Calderin 6,05E+06 6 256,59
Condensador 6,72E+07 239 479,89
Destilacion fraccionada

Calderin 6,72E+07 29 525,16
Sintesis de metanol Chaqueta del reactor 7,20E+07 165 900,00

43. DISENO Y DIMENSIONAMIENTO DE LOS EQUIPOS
PROPUESTOS

4.3.1. DISENO DE LOSEQUIPOSPROPUESTOS

Segun el balance de masa, balance de energia y los criterios para el disefio que se
detallaron en el Capitulo 3, se disefaron los equipos requeridos para la produccion
de metanol. Los calculos llevados a cabo para el disefio de los mismos se

encuentran detallados desde el Anexo Ill hasta el Anexo X. En la Tabla 4.5 se
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presenta el diametro y altura de tanques, reactores, separadores y torres de

destilacion.

Tabla 4.5. Diametro y altura de los equipos de la planta de produccion de metanol

(TK-003)

Equipo Diametro (m) Altura(m)
Sepa(rlz;(écif) gilf;ésico 1,02 3,05
Torre(c}l)e_ ggi())rci(')n 2,78 18,63
Torre de destilazc}:)i(_')(r)lor;l)ulticomponente 0,85 8,76
Reactor adiazllité%c; )de lecho fijo 221 6,15
Reacto(rR r_r:)u(;tzi)tubular 2.80 6,00
Sepa(rg(é(ig l(:))izt;ésico 3,71 11,28
Torre Ei}g_((i)e(:)sétilacién 2.87 11,73
Tarase de el
ooty b2 oot
ow
Tanque de agua 16,79 12,19

En la Tabla 4.6 se resumen los resultados del disefo de los intercambiadores de

calor, estos calculos se ejemplifican en el Anexo XI.

Tabla 4.6. Dimensiones de los intercambiadores de calor

Equipo Diametro | Diametroexterno | Longitud | NOmero de
coraza (m) tubos (m) (m) tubos
Intercambiador de calor (IQ-001) 0,69 2,54E-02 5,49 296
Intercambiador de calor (IQ-002) 1,00 3,17E-02 5,49 425
Intercambiador de calor (IQ-003) 1,55 10,16E-02 5,49 355
Intercambiador de calor (IQ-004) 1,24 1,90E-02 4,88 177
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Las dimensiones de las diferentes camaras que conforman el horno reformador y
las dimensiones del caldero que se encuentran en la Tabla 4.7. El

dimensionamiento se detalla en el Anexo VII.

Tabla 4.7. Dimensiones de las camaras del horno y del caldero

Equipo Camara/Tipo | Especificacion D'”Efn”)s‘ on
Altura 12,55
Can}ara'lrde Longitud 7,35
radiacion
Ancho 5,00
Horno tubular ’ Altura 1,60
(F-001) Camara .c}e Longitud 735
conveccion
Ancho 2,60
Altura 18,29
Chimenea
Diametro 2,09
Altura 5,25
Caldero . ]
(1Q-005) Pirotubular Longitud 9,45
Ancho 425

4.3.2. ESPECIFICACIONESDE LOSEQUIPOS PROPUESTOS

En las hojas de especificaciones de los equipos propuestos se puede encontrar
informacion como: fabricante del equipo, etiqueta utilizada dentro de la planta,
material de fabricacion, dimensiones, funcionamiento y parametros de diseno de
equipos principales y secundarios. Los equipos y accesorios se seleccionaron de
catalogos segun su disponibilidad en el mercado y de acuerdo con la informacién

obtenida de los disefos y requerimientos de produccion.

Desde la Tabla 4.8 hasta la Tabla 4.23 se detallan las fichas de especificacion de
los equipos que conforman la planta de obtencién de metanol a partir de gas natural
asociado, la informacion de los equipos se obtuvo de fabricantes como IEFSA
Ingenieria y Equipos de Filtracion (2019), GEA Engineering (2020), Wenlop (2019),
SEEPSA (2020), Haldor Topsoe (2021) y Alfa Laval (2021).
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Tabla 4.8. Hoja de especificacion del separador bifasico

HOJA DE ESPECIFICACION N° 1

Equipo: Separador bifasico

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304
IEFSA Ingenieria y Equipos de Filtracion | gt; queta de planta: BS-001

Modo de operacion: Continuo

NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 1,02 m Presion de operacion: 481,00 kPa

Altura: 3,05 m Temperatura de operacion: 21,11 °C
Velocidad de sedimentacion: 1,22 m/s
Area minima de flujo de gas: 0,69 m?
Relacion altura diametro: 3,00
Volumen del liquido: 0,74 m?
Capacidad del liquido: 5,56E-03 m?/s
Tiempo de retencion: 2,23 min
Tipo de tapa: Torisférica

Principio defuncionamiento: El separador tiene la finalidad de separar el gas de los compuestos
liquidos condensados que son arrastrados por la corriente de gas natural asociado, de esta forma
se tiene gas natural mas puro, sin liquidos que puedan generar dafios en equipos.

Esquema:

l [
| T e T .
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Tabla 4.9. Hoja de especificacion de la torre de absorcion

HOJA DE ESPECIFICACION N° 2

Equipo: Torre de absorcion

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316
GEA Engineering Etiqueta de planta: D-001
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1
Dimensiones: Parametros de disefio:
Diametro: 2,78 m Presion de operacion: 481,00 kPa
Altura: 18,63 m Temperatura de operacion: 35,38 °C
Caida de presion: 3,20 kPa
Porcentaje de inundacion: 86,60 %

Tipo de torre:

Clase de empaque:
Tamafio del empaque:
Area transversal:
Tipo de tapa:

Columna de relleno
Silla ceramic Berl
0,013 m
4,59 m?
Torisférica

Principio de funcionamiento: En el absorbedor entra en contacto gas natural con solucioén de
DEA al 30 % en masa contracorriente con el ingreso del gas desde la parte inferior y el liquido
desde la parte superior. La amina absorbe los gases acidos, didéxido de carbono y acido sulfhidrico
y de esta forma se obtiene gas natural dulce.

Esquema:
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Tabla 4.10. Hoja de especificacion de la torre de destilacion multicomponente

HOJA DE ESPECIFICACION N° 3

Equipo: Torre de destilacion multicomponente

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316

Wenlop Etiqueta de planta: D-002
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 0,85 m Presion de operacion: 481,00 kPa

Altura: 8,76 m Temperatura de operacion: 125,30 °C
Caida de presion: 7,20 kPa
Reflujo minimo: 2,46
Reflujo 6ptimo: 3,07
Numero total de platos: 9
Platos sin hervidor y 7
condensador:
Plato de alimentacion (desde 1
arriba):
Efmenma de la columna : 95 9
Tipo de tapa: Torisférica

Principio de funcionamiento: La torre de destilacion multicomponente se utiliza para regenerar
la amina, por medio de una destilacion fraccionada separa el didoxido de carbono y acido
sulfhidrico absorbidos en la DEA para que sea recirculada al proceso.

Esquema:
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Tabla 4.11. Hoja de especificacion del reactor adiabatico de lecho fijo

HOJA DE ESPECIFICACION N° 4

Equipo: Reactor adiabatico de lecho fijo

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316

SEEPSA Etiqueta de planta: R-001
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 221 m Presion de operacion: 478,00 kPa

Altura: 6,15 m Temperatura de operacion: 427,70 °C
Caida de presion: 374,00 kPa
Catalizador: Ni-MgALO4
Volumen de catalizador: 21,33 m?
Relacioén altura didmetro: 2,5
Soporte del lecho: 0,31 m
Area transversal: 3,85 m?
Espesor del cuerpo del reactor: 6,66 mm
Tipo de tapa: Torisférica
Espesor de la tapa: 8,23 mm

Principio de funcionamiento: Al pre-reformador ingresa la corriente de gas natural dulce
mezclado con vapor de agua, aqui se convierten los hidrocarburos superiores en una union de
metano, vapor de agua, hidrogeno y 6xidos de carbono. El pre-reformador es disefiado como un
reactor adiabatico de lecho fijo con niquel como catalizador.

Esquema:
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Tabla 4.12. Hoja de especificacion del horno tubular

HOJA DE ESPECIFICACION N° 5

Equipo: Horno tubular

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316
HALDOR TOPSOE Etiqueta de planta: F-001
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1
Dimensiones: Parametros de disefio:
Cémaraderadiacion | Presion de operacion: 2 000,00 kPa
Altura: 12,50 m Temperatura de operacion: 1 000,00 °C
Longitud: 7,35 m Longitud del tubo: 12,50 m
Ancho: 5,00 m Diametro externo tubo: 124,80 mm
Camara de conveccion | Diametro interno tubo: 110,80 mm
Altura: 1,60 m Separacion entre ejes: 193,40 mm
Longitud: 7,35 m N¢ tubos en la zona de radiacion: 76
Ancho 2,60 m NP° tubos zona de conveccion: 104
Chimenea Area de refractarios desnudos: 163,61 m?
Diametro: 2,09 m Area de la zona de radiacion: 345,50 m?
Altura: 18,29 m Area de la zona de conveccion: 183,75 m?
Catalizador: Ni-MgALO4

Principio de funcionamiento: El horno de combustion tiene tubos llenos de catalizador donde
ocurre las reacciones, el calor se suministra por quemadores que utiliza parte del gas natural como
combustible con 10 % de exceso de aire. El reformado que se utiliza es un reformado con vapor
de agua para convertir el gas natural en gas de sintesis.

Esquema:
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Tabla 4.13. Hoja de especificacion del reactor multitubular

HOJA DE ESPECIFICACION N° 6

Equipo: Reactor multitubular

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316

SEEPSA Etiqueta de planta: R-002
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 2,80 m Presion de operacion: 6 675,00 kPa

Longitud: 6,00 m Temperatura de operacion: 250,00 °C
Temperatura maxima alcanzada: 252,11 °C
Caida de presion: 60,00 kPa
Diametro del tubo: 0,04 m
Numero de tubos: 2377
Separacion entre tubos: 0,05 m
Peso del tubo: 9,80 kg
Catalizador: CuO/ZnO/AlO;

Hemisférica

Tipo de tapa:

Principio defuncionamiento: El reactor multitubular produce metanol a partir del gas de sintesis
que ingresa por el lado de los tubos, las reacciones son exotérmicas por lo cual el reactor utiliza
una camisa de enfriamiento.

Esquema:
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Tabla 4.14. Hoja de especificacion del separador bifasico

HOJA DE ESPECIFICACION N° 7

Equipo: Separador bifasico

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304

IEFSA Ingenieria y Equipos de Filtracion | gt; queta de planta: BS-002

M odo de operacién: Continuo

Numero de equipos: 1

Dimensiones: Parametr os de disefio:

Diametro: 3,71 m Presion de operacion: 101,30 kPa

Altura: 11,28 m Temperatura de operacion: 25,00 °C
Velocidad de sedimentacion: 5,43 m/s
Area minima de flujo de gas: 9,08 m?
Relacion altura diametro: 3,00
Volumen del liquido: 36,49 m?
Capacidad del liquido: 0,35 m’/s
Tiempo de retencion: 1,73 min
Tipo de tapa: Torisférica

Principio de funcionamiento: En el separador se separa el metanol del gas de sintesis sin
reaccionar para enviarlos a recirculacion hacia el reactor de sintesis, de esta forma se tiene una
solucion metanol-agua, sin gases.

Esquema:




Tabla 4.15. Hoja de especificacion de la torre de destilacion
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HOJA DE ESPECIFICACION N° 8

Equipo: Torre de destilacion

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-316

Wenlop Etiqueta de planta: D-003
M odo de operacién: Continuo
Numero de equipos: 1

Dimensiones: Parametr os de disefio:

Diametro: 2,87 m Presion de operacion: 101,30 kPa

Altura: 11,73 m Temperatura de operacion: 81,05 °C
Reflujo minimo: 0,73
Reflujo 6ptimo: 1,09
Numero total de platos: 12
Platos sin hervidor: 11
Plato de alimentacion: 6
Eficiencia de la columna : 95 %
Clase de tapa: Torisférica

Principio defuncionamiento: La torre de destilacion binaria separa la solucion de metanol-agua
que se obtiene del proceso y purifica el metanol hasta tener un 97 % en masa de pureza.

Esquema:
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Tabla 4.16. Hoja de especificacion del intercambiador de calor

HOJA DE ESPECIFICACION N° 9

Equipo: Intercambiador de calor

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304
ALFA LAVAL Etiqueta de planta: 1Q-001
M odo de operacién: Continuo
Numero de equipos: 1
Dimensiones: Par ametr os de disefio:

Diametro externo:
Diametro interno:

Diametro:
Longitud:

Tubos
25,40 mm
17,02 mm

Coraza

0,69 m

5,49 m

Temperatura en los tubos:
Temperaturas en la coraza:
BWG tubo:

Numero de tubos:

Area de transferencia:
Pasos por la coraza:

Pasos por los tubos:

125,30 — 20,00 °C
15,00 — 66,16 °C
8
296
129,59 m?

3
6

Principio de funcionamiento: El intercambiador de calor IQ-001 reduce la temperatura de la
DEA recuperada con agua como fluido de enfriamiento. La DEA es recirculada a la torre de
absorci6. El intercambiador opera en contracorriente.

Esquema:
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Tabla 4.17. Hoja de especificacion del intercambiador de calor

HOJA DE ESPECIFICACION N° 10

Equipo: Intercambiador de calor

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304
ALFA LAVAL Etiqueta de planta: 1Q-002

Modo de operacion: Continuo
Dimensiones: Par ametr os de disefio:

Diametro externo:
Diametro interno:

Diametro:
Longitud:

Tubos
31,75 mm
29,21 mm

Coraza

1,00 m

5,49 m

Temperatura en los tubos:
Temperaturas en la coraza:
BWG tubo:

Numero de tubos:

Area de transferencia:
Pasos por la coraza:

Pasos por los tubos:

1 101,00 — 250,00 °C
25,00 — 341,50 °C
18
425
232,58 m?

2
4

Principio de funcionamiento: El intercambiador de calor IQ-002 enfria la corriente de gas de
sintesis hasta la temperatura requerida en el reactor multitubular. El intercambiador opera en

contracorriente.

Esquema:
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Tabla 4.18. Hoja de especificacion del intercambiador de calor

HOJA DE ESPECIFICACION N° 11

Equipo: Intercambiador de calor

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304
ALFA LAVAL Etiqueta de planta: 1Q-003
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1
Dimensiones: Par&metr os de disefio:

Diametro externo:
Diametro interno:

Diametro:
Longitud:

Tubos
114,30 mm
102,26 mm

Coraza

1,55 m

5,49 m

Temperatura en los tubos:
Temperaturas en la coraza:
Cédula tubo:

Numero de tubos:

Area de transferencia:
Pasos por la coraza:

Pasos por los tubos:

239,40 — 25,00 °C
25,00 -193,50 °C
40
355
620,30 m?

1
2

Principio defuncionamiento: El intercambiador de calor IQ-003 enfria la corriente de productos
del reactor de sintesis para condensar el metanol y poder separarlo, utiliza agua por el lado de la
coraza, el intercambiador opera en contracorriente.

Esquema:
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Tabla 4.19. Hoja de especificacion del intercambiador de calor

HOJA DE ESPECIFICACION N° 12

Equipo: Intercambiador de calor

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304
ALFA LAVAL Etiqueta de planta: 1Q-004
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1
Dimensiones: Par&metr os de disefio:

Diametro externo:
Diametro interno:

Diametro:
Longitud:

Tubos
19,05 mm
12,24 mm

Coraza

1,24 m

488 m

Temperatura en los tubos: 25,00 — 81,05 °C
Temperaturas en la coraza: 193,50 — 120,60 °C
BWG: 10
Numero de tubos: 177

Area de transferencia: 51,64 m?
Pasos por la coraza: 1

Pasos por los tubos: 2

Principio defuncionamiento: El intercambiador de calor IQ-004 calienta la solucién de metanol—
agua hasta la temperatura de burbuja para la destilacion, el intercambiador opera en

contracorriente.

Esquema:
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Tabla 4.20. Hoja de especificacion del tanque de almacenamiento de metanol

HOJA DE ESPECIFICACION N° 13

Equipo: Tanque para el almacenamiento de metanol

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304

WENLOP Etiqueta de planta: TK-004/TK-005/TK-006
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 6,06 m Tipo de tanque: Atmosférico

Altura: 12,12 m Presion de operacion: 101,30 kPa
Temperatura de operacion: 67,93 °C
Volumen nominal: 349,27 m?
Tiempo de contingencia: 8,00 horas
Espesor del tanque: 1,71 mm
Tipo de tapa: Techo flotante
Espesor de la tapa: 34,69 mm

Principio de funcionamiento: Los tanques de techo flotante almacenan metanol antes de ser
puesto en distribucion. Uno de los tanques es utilizado como reemplazo cuando los otros tanques
entran en mantenimiento. Se considera un tanque de techo flotante.

Esgquema:




Tabla 4.21. Hoja de especificacion del tanque de almacenamiento de agua
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HOJA DE ESPECIFICACION N° 14

Equipo: Tanque para el almacenamiento de agua

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304

WENLOP Etiqueta de planta: TK-001
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 8,32 m Tipo de tanque: Atmosférico

Altura: 16,64 m Presion de operacion: 101,30 kPa
Temperatura de operacion: 25,00 °C
Volumen nominal: 904,93 m?
Tiempo de contingencia: 8,00 horas
Espesor del tanque: 4,13 mm
Tipo de tapa: Torisférica
Espesor de la tapa: 5,87 mm

Principio de funcionamiento: El tanque almacena la cantidad de agua que se utiliza para el
intercambidor de calor IQ-001, agua para el caldero y agua de reposicion presentes en la zona de

tratamiento de gas natural.

Esgquema:




Tabla 4.22. Hoja de especificacion del tanque de almacenamiento de agua
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HOJA DE ESPECIFICACION N° 15

Equipo: Tanque para el almacenamiento de agua

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304

WENLOP Etiqueta de planta: TK-002
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 15,10 m Tipo de tanque: Atmosférico

Altura: 9,75 m Presion de operacion: 101,30 kPa
Temperatura de operacion: 25,00 °C
Volumen nominal: 1 746,36 m?
Tiempo de contingencia: 8,00 horas
Espesor del tanque: 4,38 mm
Tipo de tapa: Torisférica
Espesor de la tapa: 10,80 mm

Principio de funcionamiento: El tanque almacena la cantidad de agua que se utiliza en los
intercambiadores de calor 1Q-002 y IQ-003 presentes en la zona de sintesis de metanol.

Esgquema:
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Tabla 4.23. Hoja de especificacion del tanque de almacenamiento de agua

HOJA DE ESPECIFICACION N° 16

Equipo: Tanque para el almacenamiento de agua

Fabricante: Material: Acero inoxidable AISI-304

WENLOP Etiqueta de planta: TK-003
Modo de operacion: Continuo
NuUmer o de equipos: 1

Dimensiones: Parametros de disefio:

Diametro: 16,79 m Tipo de tanque: Atmosférico

Altura: 12,19 m Presion de operacion: 101,30 kPa
Temperatura de operacion: 25,00 °C
Volumen nominal: 2 698,92 m?
Tiempo de contingencia: 8,00 horas
Espesor del tanque: 6,39 mm
Tipo de tapa: Torisférica
Espesor de la tapa: 12,00 mm

Principio de funcionamiento: El tanque almacena la cantidad de agua que
equipos de destilacion.

se utiliza para los

Esgquema:
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4.4. PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

La planta para la manufactura de metanol a partir de gas natural asociado que
proviene del campo Sacha Bloque 60 se disend para que su operacion sea de forma
continua las 24 horas del dia, debido a que el gas natural se recibe en el separador

bifasico directamente de la extraccion del petréleo en campo.

De tal forma, la planta estara en funcionamiento 347 dias al afio sin parar la
produccion y se destinaran 9 dias para mantenimientos de los equipos, cambio de
catalizadores y paro de produccion los cuales seran programados cada seis meses
(Coulson y Richardson, 2005, p. 269).

De todas las operaciones unitarias que forman parte del proceso de produccion y
que se consideran para la realizacién del diagrama de Gantt; los procesos que se
calificaron como criticos son: el pre-reformado del gas natural, el reformado con

vapor de agua y la sintesis de metanol.

El pre-reformado y el reformado podrian provocar demora en el proceso y no
cumplir con el tiempo estimado de produccidn, ya que de estos pende la generacién
de gas de sintesis para obtener metanol, si se presenta inconvenientes en estos
procesos la planta no podra cumplir con su produccion diaria. Por otro lado, la
sintesis de metanol también puede generar contratiempos debido a las
temperaturas en las cual debe operar el equipo, si no cumple estas condiciones la

conversién de metanol podria verse afectada y demorar la produccion.
En la Tabla 4.24 se detalla el tiempo de duracion de cada operacidon unitaria, se
considera el tiempo que toma el gas natural en recorrer desde el primer equipo

hasta salir como metanol en la destilacion.

Tabla 4.24. Tiempo de duracion de cada operacion unitaria

N° Actividad Duracion (min) | Precedente

1 Separacion 1 2,50 -
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Tabla 4.24. Tiempo de duracion de cada operacion unitaria (continuacion...)

2 Absorcion 15,00 1
3 Regeneracion 15,00 2
4 Enfriamiento 1 2,00 3
5 Evaporacion 5,00 2
6 Pre-reformado 20,00 5
7 Compresion 1 3,00 6
8 Reformado 35,00 7
9 Compresion 2 3,00 8
10 Enfriamiento 2 2,00 9
11 Sintesis 25,00 10
12 Enfriamiento 3 2,00 11
13 Separacion 2 2,50 12
14 Compresion 3 4,00 13
15 Calentamiento 2,00 13
16 Destilacion 15,00 15
Total 153,00

En funcién de los tiempos de duracion de cada operacion unitaria que conforman
el proceso, se organizo la organizacion de la produccion por medio del diagrama
de Gantt que se detalla en la Figura 4.2. Las operaciones criticas que podrian
generar demora en la produccion se muestran de color rojo en el diagrama,

mientras que, el resto de procesos se encuentran de color azul.

Cabe recalcar que el diagrama de Gantt que detalla la planificacion de la produccion
de metanol en base a gas natural asociado esta especificado en minutos debido a
que el proceso es continuo y se realizoé el diagrama desde que la materia prima
ingresa al proceso después de ser obtenida en el campo Sacha, hasta que sale

como producto.

De esta forma, el gas natural se demora 153,00 minutos (2 horas y 33 minutos)
desde que ingresa al separador bifasico en la primera operacion unitaria de la
planta hasta que sale como metanol del destilador y es enviado a los tanques de

almacenamiento.



ACTIVIDADES

Separacion 1
Absorcion
Regeneracion
Enfriamiento 1
Evaporacion
Prereformado
Compresion 1
Reformado
Compresion 2
Enfriamiento 2
Sintesis
Enfriamiento 3
Separacion 2
Compresion 3
Calentamiento

Destilacion

10
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TIEMPO DE OPERACION (MIN)
15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100 105 110 115 120 125 130 135 140

Figura 4.2. Diagrama de Gantt para la planificacion de la produccion de metanol
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45. DIAGRAMA DE BLOQUES (BFD) Y DIAGRAMA DE FLUJO
(PFD)

45.1. DIAGRAMA DE BLOQUES (BFD)

El diagrama de bloques (BFD) que muestra las corrientes y los flujos masicos de la
planta para la produccion de metanol proveniente de un campo petrolero se

presenta en la Figura 4.3.

La cantidad de gas natural asociado que se genera en el campo Sacha Bloque 60
y se utiliza como materia prima en la planta es de 20 724,44 kg/h; de los cuales
entran al proceso 16 822,56 kg/h que van a producir 24 330,75 kg/h de metanol,
mientras que 3 901,88 kg/h de gas natural restantes se utiliza como combustible en

el horno reformador.

45.2. DIAGRAMA DE FLUJO (PFD)

Los diagramas de flujo (PFD) de la planta para la produccion de metanol a partir
de gas natural asociado proveniente de un campo petrolero se presentan en las
Figuras 4.4 y 4.5.

Estos diagramas de flujo (PFD) fueron construidos en concordancia con los
balances de masa y energia que se realizaron para la planta. En cada diagrama se
detallan las corrientes con sus composiciones, temperatura y presion, mientras que
para los equipos se especifica sus dimensiones, las cuales son obtenidas por medio

del disefio y dimensionamiento de los mismos.

En la Figura 4.5 se presenta un resumen de la nomenclatura, simbolo de los
equipos y nombres de las lineas de procesos que se utilizaron para graficar los
diagramas de flujo (PFD) de la obtencion de metanol a partir de gas natural
asociado.
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e 19 487 40 ka'h Rageneracion | 220.01 ko
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Gas de siniesis
58 602 13 ko

A

Figura 4.3. Diagrama de bloques de la planta de produccion de metanol
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(3as de sintesis |
bd 692,13 kgh

Compresion 2
P =6675,00 kPa

Gas de sintesis
58 692,13 kg/h

Gas de sintesis iolal

112 236,54 kg Agua 2 Gas de sintesis
Agua 2 [Enframiento 2| 105 900,00 kg/h recircuiado
105 900,00 kg/h T=28000°Cc 53 544.41 kgh

Gas de sintesis otal
112 236,54 kg

Agua chaqueta :
9 oty | Sintesis 165 900,00 kg/h FE?EP?FE%?J"&L
165 900,00 kgt metanol b

Producto de sintesis
112 236,54 kghh GGas de sintesis
Agua 3 o
gua Enfriamiento 3 Agua 3 53 544 41 kg
6000000 kgf | T=2500°C 60 000,00 kg
Producto de sintesis
112 236.54 kgh —
Gas de sinfesis sin Purga
61 188,50 kgh
Separacion 2 ool
Metanol-agua
51 048,04 kgh
Agua 3 Calentamiento &0 D‘E%“gnﬂkg,h
60 000,00 kg T= 81,05°C )
Metanol-agua
51 048,04 kg'h
Destilacion — Ag;;' ;,j:" Tﬁiﬁm
Metanod
24 330,75 kg/h

Figura 4.3. Diagrama de bloques de la planta de produccion de metanol (continuacion...)
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Figura 4.4. Diagrama de flujo (PFD) de la planta de produccion de metanol a partir de gas natural asociado
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Figura 4.4. Diagrama de flujo (PFD) de la planta de produccion de metanol a partir de gas natural asociado (continuacion...)
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Figura 4.4. Diagrama de flujo (PFD) de la planta de produccion de metanol a partir de gas natural asociado (continuacion...)
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Figura 4.4. Diagrama de flujo (PFD) de la planta de produccion de metanol a partir de gas natural asociado (continuacion...)
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Figura 4.5. Nomenclatura de la simbologia utilizada en los diagramas de flujo (PFD) de la planta de produccion de metanol
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4.6. DISPOSICION EN PLANTA (LAYOUT) Y PLANOSDE
ELEVACION

El area total que ocupa la planta de obtencién de metanol a partir de gas natural
asociado es de 9 735, 60 m?2 dentro del bloque 60 campo Sacha como se menciond

en el Capitulo 2.

En la Figura 4.6 se muestra una vista superior total de la planta, donde se puede
observar las oficinas, comedor, dispensario médico, cuartos de control, laboratorio
de control de calidad, zona de despacho y la zona de produccion en la que se
distribuyen los equipos que conforman la planta de manufactura de metanol,
mientras que, en la Figura 4.7 y 4.8 se presentan diferentes vistas de las secciones

de la planta

La disposicion de los equipos en planta se realizé con base en las recomendaciones
de distanciamiento entre equipos para mantener la operacion segura en caso de
accidentes y dar facil acceso a personal operativo para realizar los mantenimientos
(Coulson y Richardson, 2005, pp. 895-898).

Adicionalmente, se muestran los planos de elevacion de la planta. En la Figura 4.9
se detalla la vista isométrica total y en las Figura 4.10, 4.11 y 4.12 se detallan las

vistas isométricas parciales.

4.7. DIAGRAMA DE TUBERIASE INSTRUMENTACION (P&1D)

Los diagramas de tuberia e instrumentacion (P&ID) del disefio de la planta para la
produccion de metanol a partir de gas natural asociado proveniente de un campo
petrolero describe el tamafio de tuberia, valvulas utilizadas, lazos de control
automatico implementados en los equipos y una vision detallada del proceso
productivo, estos diagramas se presentan en la Figura 4.13, mientras que, en las

Figura 4.14 y 4.15 se presenta la nomenclatura utilizada.
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5. ESTUDIO DE PREFACTIBILIDAD ECONOMICA

Para completar el disefio de la planta de produccién de metanol a partir de gas
natural asociado se realizo el estudio de pre-factibilidad econémica. En este estudio
se evaluo la inversion fija, ingresos, costos fijos y costos variables necesarios para

que la planta se implemente y permanezca operativa (Chain y Chain, 2008, p. 291).

Para conocer la fiabilidad del proyecto y asi tomar una decision sobre la inversion,
se calcularon los indicadores financieros TIR, VAN y punto de equilibrio, ademas
mediante un analisis del flujo de caja se conocidé el flujp de desembolsos
proyectados para 10 afios de operacion (Salvador, Jurado, Rodriguez, Revelo y
Haro, 2017, p. 118).

5.1. CALCULO DE LA INVERSION FIJA

La valoracién de la inversion fija en la planta de produccién de metanol se basé en
una estimacion del costo de adquisicion de los diferentes equipos, de los costos
directos y de los costos indirectos en los cuales se incurre para la construccion de

la planta (Arguedas y Gonzalez, 2016, p. 106).

5.1.1. COSTO DE LOSEQUIPOS

Para encontrar los costos de los diferentes mddulos que se requieren en la planta
de obtencion de metanol, se aplicé varios criterios a considerar de acuerdo al tipo
de equipo y al material de construccion (Couper et al., 2012, p. 731), para ciertos
equipos fue necesario encontrar su costo por medio de estimaciones, este proceso

se especifica en el Anexo XIV donde se presenta un ejemplo de calculo.

El resultado de los costos de cada equipo utilizado en la planta disefiada se detalla
en la Tabla 5.1.



Tabla 5.1. Costo unitario y total de los equipos de la planta
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Equipo Etiqueta en Cantidad Costo unitario Costo total
planta (USD) (USD)
Separador bifasico BS-001 1 12 200,00 12 200,00
Separador bifasico BS-002 1 31 400,00 31 400,00
Torre de absorcion D-001 1 326 000,34 326 000,34
ngﬁiﬁ)ﬁqﬁgﬁgi‘gn D-002 1 77 028,67 77 028,67
Torre de destilacion D-003 1 138 031,09 138 031,09
Reactor de lecho fijo R-001 1 146 000,00 146 000,00
Horno tubular F-001 1 5207 100,00 5207 100,00
Reactor multitubular R-002 1 1 550 000,00 1 550 000,00
Compresor KT-001 1 29 500,00 29 500,00
Compresor KT-002 1 24 800,00 24 800,00
Compresor KT-003 1 33 400,00 33 400,00
Intercambiador de calor 1Q-001 1 57 413,40 57 413,40
Intercambiador de calor 1Q-002 1 177 859,65 177 859,65
Intercambiador de calor 1Q-003 1 275 948,99 275 948,99
Intercambiador de calor 1Q-004 1 26 369,06 26 369,06
Bomba P-001 1 10 785,65 10 785,65
Bomba P-002 1 10 979,30 10 979,30
Bomba P-003 1 13 001,20 13 001,20
Bomba P-004 1 19 129,69 19 129,69
Bomba P-005 1 12 047,30 12 047,30
Bomba P-006 1 12 047,30 12 047,30
Bomba P-007 1 10 785,65 10 785,65
Bomba P-008 1 10 785,65 10 785,65
Tanque de ﬂgﬁﬁlamiemo de 004 /goKs_/oo ‘ 3 497 300,00 1 491 900,00
TK-001 1 289 800,00 289 800,00
Tanque de alg;‘;enamiemo de I K002 1 232 100,00 232 100,00
TK-003 1 166 000,00 166 000,00
Caldero 1Q-005 1 1 262 700,00 1262 700,00
TOTAL - 30 - 1165511294

(Matches, 2014; Couper et al., 2012, pp. 733-735; Peters, Timmerhaus y West, 2003, p. 891)
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5.1.2. COSTO DIRECTOSE INDIRECTOS

Ademas de los costos de equipos; los costos directos que se consideraron para la
instalacion de la planta fueron: montaje de equipos, tuberia, instrumentacion,
infraestructura y desarrollo del sitio; por otro lado, como costo indirecto se
establecio el valor de contingencia de la planta (Coulson y Richardson, 2005, p.
252).

Estos costos directos e indirectos se estimaron por medio de factores de costo que
se derivan de valores histéricos de costos y que se encuentran en funcion del
tamano y el tipo de proceso que se va a seguir en el desarrollo de la planta (Coulson
y Richardson, 2005, p. 252).

El valor de cada uno de los costos directos se calcul6 al multiplicar dicho factor por
el costo total de equipos como se muestra en la Ecuacion 5.1. (Coulson y
Richardson, 2005, p. 252).

Se representa un ejemplo de calculo para el costo del montaje de equipos. Segun

Coulson y Richardson el factor de costo para este rubro es de 0,40 (2005, p. 252).

Cm-eq = fe X Ceq [5.1]
Donde:

Cm-eq: costo del montaje de equipos (USD)

fe: factor de costo

Ceq: costo total de equipos (USD)

Cin-eq = 0,40 x 11 655 112,94 USD

Cmeq = 4 662 045,18 USD

En la Tabla 5.2 se presentan los factores y el valor de cada costo directo estimado

para la instalacién en planta.



Tabla 5.2. Costos directos estimados para la instalacion de la planta

Costos directos Factor de costo Valor (USD)
Costo de equipos - 11 655112,94
Montaje de equipos 0,40 4 662 045,18
Tuberia 0,70 8 158 579,06
Instrumentacion 0,20 2331 022,59
Infraestructura 0,15 1 748 266,94

Desarrollo del sitio 0,05 582 755,65
Total - 29137 782,36

100

El valor de contingencia de la planta se determiné en funcién del total de los costos

directos multiplicado por el factor de costo como se presenta en la Ecuacion 5.2. El

factor de costo para este rubro es de 0,10 (Coulson y Richardson, 2005, p. 252).

Ccontingencia

Donde:

CcontingenciaI
fe:

Cr.cp:

=fe X Crcp

costo de contingencia (USD)

factor de costo

total de costos directos (USD)

Ceontingencia = 0,10 x 29 137 782,36 USD

Ccontingencia

= 2913778,24USD

5.2]

En la Tabla 5.3 se resume el total de la inversidon fija que se realizé para la

instalacion de la planta.

Tabla 5.3. Costos directos, indirectos e inversion total de la planta

Costos Valor (USD)
Costos directos 29 137 782,36
Costos indirectos 291377824
Total inversion fija 32 051 560,59
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5.2. CALCULO DE LOSCOSTOSFIJOS

Los costos fijos son valores que permanecen constantes en el tiempo de vida del
proyecto, independientemente de la cantidad de produccién de la planta (Salvador
etal., 2017, p. 122).

Para calcular los costos fijos de la planta se consideraron valores de
mantenimiento, sueldos del personal, gastos generales, laboratorio de control de
calidad y seguros de los equipos, los cuales se determinaron para un afno de

operacion.

5.21. MANTENIMIENTO

Los costos anuales de mantenimiento son un rubro alto a pagar dentro de la planta,
Coulson y Richardson recomiendan considerar el costo de mantenimiento como el
10 % de la inversion fija (2005, p. 262). El valor de este item se calcul6é con la

Ecuacion 5.3.

Cy =5 X I.F. [5.3]
Donde:

Cwm: costo de mantenimiento (USD)

I.F.: inversion fija (USD)

Cyy = % x 32 051 560,59 USD

Cy = 3205156,06 USD

Cabe recalcar que se realizan dos mantenimientos de los equipos cada seis meses
como se indico en la planificacion de la produccion en el Subcapitulo 4.4, por lo

tanto.
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Cy = 2x3205156,06 USD

Cy =6410312,12USD

De esta forma se obtuvo un valor total igual a 6 410 312,12 USD a pagar por

mantenimientos de equipos.

5.2.2. SEGUROS

La prima de seguro anual pagada a las aseguradoras de equipos de la planta

generalmente se estima en un 1 % de la inversion fija (Coulson y Richardson, 2005

p. 266). Los costos de los seguros de la maquinaria utilizada se calcularon con la

Ecuacion 5.4.

1
Cs =255 X I F. [5.4]
Donde:
Cs: costo de seguros de equipos (USD)
I.F.: inversion fija (USD)

Cs = —x 32 051 560,59 USD

Cs = 320 515,61 USD

5.2.3. SUELDOS

Antes de determinar el valor a pagar por salarios, se establecié la estructura
organizativa del personal que trabaja en la planta de obtencion de metanol en base
al gas natural asociado. En la Figura 5.1 se detalla la estructura organizativa de la

planta.
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Figura 5.1. Organizacion de la planta de produccion de metanol

Con dicho organigrama se estableci6 la Tabla 5.4 donde se detalla la nédmina del
personal de la planta de obtencion de metanol y los respectivos rubros a cancelar

anualmente por empleado.

Como la planta va a operar de forma continua segun el flujo de gas asociado que
se obtiene en el Campo Sacha Bloque 60 se establecié que el personal trabajara
en dos turnos de 12 horas, por esta razén se cuenta con 15 operarios por turno

rotativo.

524. GASTOSGENERALESDE LA PLANTA

Los gastos generales incluyen los costos asociados a la operacion de la planta que
no se han incluido tales como: comedor, transporte, capacitaciones y demas

gastos.



Tabla 5.4. Planilla de la nomina de trabajadores de la planta
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“Aporte Décimo Décimo
patronal Fondosde Pagos por Total a
. Sueldo tercer cuarto
Cargo Cantidad 12,15% reserva per sona pagar
(USD/mes) sueldo sueldo ~ ~
IESS (USD/mes) (USD/afio) (USD/afio) (UsSD/ano) | (USD/afo)
(USD/mes)

Gerente general 1 3 500,00 42525 291,55 3500,00 400,00 54 501,60 54 501,60
Contador 1 1 500,00 182,25 124,95 1 500,00 400,00 23 586,40 23 586,40
Asistente contable 3 700,00 85,05 58,31 700,00 400,00 11 220,32 33 660,96
Supervisor de planta 1 3 000,00 364,50 249,90 3 000,00 400,00 46 772,80 46 772,80
Jefe de area 3 1 900,00 230,85 158,27 1 900,00 400,00 29,769,44 89 308,32
Operarios 30 650,00 78,98 54,15 650,00 400,00 10 447,44 313 423,20
Ingeniero de SIG 1 1 000,00 121,50 83,30 1 000,00 400,00 15 857,60 15 857,60
Laboratoristas 2 650,00 78,98 54,15 650,00 400,00 10 447,44 20 894,88
Eléctricos y mecénicos 2 500,00 60,75 41,65 500,00 400,00 8 128,80 16 257,60
Médico 2 1 000,00 121,50 83,30 1 000,00 400,00 15 857,60 | 31715,20
Secretarias 3 500,00 60,75 41,65 500,00 400,00 8 128,80 24 386,40
Bodeguero 4 450,00 54,68 37,49 450,00 400,00 7 355,92 29 423,68
Limpieza 5 400,00 48,60 33,32 400,00 400,00 6 583,04 32 915,20
Seguridad 8 450,00 54,68 37,49 450,00 400,00 7 355,92 58 847,36
Total 66 - - - - - 256 013,12 | 791 551,20

* (IESS, 2021, p.1)
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Para su calculo se considerd el 50 % del valor total a pagar por los sueldos en un
afo de operacion de la planta. Los costos de los gastos generales de la planta se

calcularon con la Ecuacién 5.5 (Coulson y Richardson, 2005 p. 262).

Coc =750 %S [5.5]
Donde

Ceai: costo de gastos generales (USD)

S: costo total de sueldos (USD)

Coc =~ x 791 551,20 USD = 395 775,60 USD
100

5.25. LABORATORIO

El costo anual de los analisis de laboratorio necesarios para el control de calidad
del metanol y para el seguimiento del proceso, es un elemento importante en la

operacion de las plantas petroquimicas (Coulson y Richardson, 2005 p. 265).

Como una estimacion aproximada, el costo del laboratorio se consideré como 30 %
del valor total de la mano de obra operativa es decir del valor total a pagar por los
sueldos en un afio de operacion de la planta como se presenta en la Ecuacion 5.6
(Coulson y Richardson, 2005 p. 265).

€, =2xs [5.6]

100

Donde:

CL: costo por el laboratorio (USD)
30

C, =—x791551,20 USD
100

C, = 237 465,36 USD
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En la Tabla 5.5 se presenta un resumen del total de los rubros considerados como
costos fijos que se incurrieron para la planta de produccion de metanol a partir de

gas natural asociado.

Tabla 5.5. Valor de los costos fijos

item Valor (USD/afio)
Mantenimiento 6410312,12
Seguros 320 515,61
Sueldos 791 551,20
Gastos generales planta 395 775,60
Laboratorio 237 465,36
TOTAL COSTOSFIJOS 8 155 619,88

5.3. CALCULO DE LOSCOSTOSVARIABLES

Los costos variables son conocidos como costos que cambian en el tiempo de vida
del proyecto con relaciéon a su volumen de produccion (Salvador et al., 2017, p.
123).

Para determinar dichos costos se consideraron insumos como catalizadores, amina
(DEA) y combustible diésel; costo por el consumo energético, costo por el consumo
de agua requerida en los equipos y materiales diversos que son requeridos en la

planta para un afo de operacion (Coulson y Richardson, 2005, p. 261).

5.3.1. COSTOSDE INSUMOS

En la Tabla 5.6 se detalla el calculo de los costos totales de los insumos que se
requieren en la planta de obtencion de metanol para un afio de produccién; la
cantidad de combustible diésel se presenta en galones y tanto la cantidad de amina
(DEA) como la cantidad de catalizadores para reformado y sintesis se presentan

en kilogramo.
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Tabla 5.6. Cantidad y costo de insumos utilizados en la planta

Cantidad Precio Valor
Insumo (kg/ afio) o (USD/kg) o (USD)
(gal/ano) (USD/gal)
Catalizador Ni-MgALO4 en
60 690,48 955,00 57 959 414,61
pre-reformador y reformador*
Cata,hzad.or CuO/Zn0O/Alx 03 23 294,60 146,80 3419 647,28
sintesis de metanol **
DEA*** 5627,99 70,77 398 292,84
Combustible diésel**** 10 508 436,96 1,44 15132 149,22
Total - - 76 909 503,95

* (Sigma Aldrich, 2021)
** (Alfa Aesar, 2021a)
**%* (Alfa Aesar, 2021b)
*#%% (Petroecuador, 2021)

5.3.2. COSTOSDE ENERGIA ELECTRICA

El costo de la energia se determind en funcién de la potencia de cada equipo. En
la Tabla 5.7 se resumen las potencias y el costo a pagar anualmente por consumo

de electricidad.

Se considerd la tarifa general de alto voltaje para industria en el oriente igual a
0,0678 USD/kW-h (Agencia de Regulacion y Control de Electricidad, 2020, p. 27) y
como se menciono en el Subcapitulo 4.4 se considerd que la planta de produccién

de metanol operara 347 dias del afio es decir, 8 328 h/afo.

Tabla 5.7. Costo anual de energia eléctrica

Equipo Etiqueta en planta P(()tkevr\llc):ia (Erse[():i/ﬁ) (U\S/[a)l /3%0)
Compresor KT-001 25032,09 1 697,18 14 134 079,25
Compresor KT-002 22 552,12 1529,03 12 733 792,95
Compresor KT-003 41 170,42 2 791,35 23 246 400,08

Bomba P-001 4,28 0,29 2 416,65

Bomba P-002 3,72 0,25 2 100,45
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Bomba P-003 7,95 0,54 4 488,88
Bomba P-004 15,44 1,05 8 718,02
Bomba P-005 6,57 0,45 3 709,67
Bomba P-006 3,75 0,25 2117,39
Bomba P-007 1,10 0,07 621,10
Bomba P-008 1,11 0,08 626,75
Total - - - 50139 071,19

5.3.3. COSTOSDE AGUA

El costo de agua se determind en funcién de la cantidad que se ocupa en los

equipos de la planta. En la Tabla 5.8 se detallan la cantidad de agua y el costo a

pagar anualmente.

Se considero la tarifa general para el consumo de agua potable de la categoria

industria establecida en la provincia de Francisco de Orellana (El Coca) que es igual

a 1,10 USD/m3 (Gobierno Auténomo Descentralizado Municipio Francisco de

Orellana, 2017, p. 12), y como se menciono en el Subcapitulo 4.4 se definié que la

planta de produccién de metanol operara por 347 dias del afio es decir, 8 328 h/afo

de forma continua.

Tabla 5.8. Costo anual de agua

Equipo Cantidad Cantsidad Precio Valor~

(kg/h) (m?/h) (USD/h) (USD/afio)

Intercambiador de calor 1Q-001 37 094,77 37,09 40,80 339 817,77
Intercambiador de calor IQ-002 | 105 900,00 105,90 116,49 970 128,72
Intercambiador de calor 1Q-003 60 000,00 60,00 66,00 549 648,00
Intercambiador de calor 1Q-005 42 602,17 42,60 46,86 390 269,96

Reposicion de amina 212,60 0,21 0,23 1947,59
Hervidor de D-002 6 256,59 6,26 6,88 57 315,37
Hervidor de D-003 29 525,16 29,53 32,48 270 474,09
Condensador de D-003 239 479,89 239,48 263,43 2193 827,38

Total

4773 428,87
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5.34. MATERIALESDIVERSOS

Bajo el nombre de materiales diversos se incluyeron materiales que no estan
contados en los insumos, como: casco, gafas de seguridad, ropa de seguridad,
juntas de tuberias, materiales de limpieza e implementos de higiene. Para su
calcul6 se considerd el 10 % del valor total del costo de mantenimiento como se

muestra en la Ecuacién 5.7 (Coulson y Richardson, 2005 p. 262).

Cup. = Too X Cm [5.7]
Donde:
Cwmp.: costo de materiales diversos (USD)

Cop. = % x 6410 312,12 USD

Cyp = 641 031,21 USD

En la Tabla 5.9 se presenta un resumen del total de los costos variables realizado

en la planta.

Tabla5.9. Valor de los costos variables

item Valor (USD/afio)
Insumos 76 909 503,95
Energia eléctrica 50 139 071,19
Agua potable 4773 428,87
Materiales diversos 641 031,21
TOTAL COSTOSVARIABLES 132 463 035,22

5.4. CAPITAL DE TRABAJO

El capital de trabajo es la inversion que se realizé para la puesta en marcha de la
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planta, se lo obtiene de la suma del total de costos variables mas el total de los
costos fijjos como se presenta en la Ecuacion 5.8 (Coulson y Richardson, 2005 p.
262).

CT = CF +CV [5.8]
Donde:

CT: capital de trabajo (USD)

CF: costos fijos totales (USD)

CV: costos variables totales (USD)

Cyp = 8155 619,88 USD + 132 463 035,22 USD

Cyp. = 140 618 655,10 USD

5.5. DEPRECIACION DE EQUIPOSY EDIFICIOS

Este valor lo conforma la depreciacién de equipos e infraestructura del proyecto. La
depreciacion es el costo mediante el cual se evidencia contable y financieramente
la pérdida de valor de un activo fijo por su uso en un tiempo de vida definido
(Granados, Latorre y Ramirez, 2003, p. 207).

Los costos de equipos e infraestructura se presentaron en la Tabla 5.2, mientras
que, la depreciacion se establecié para un tiempo de 10 afos en el caso de los
equipos y 20 afios en el caso de la infraestructura. (Granados et al., 2003, pp. 207
y 208).

En la Tabla 5.10 se presentan los valores totales para depreciacion de equipos e
infraestructura en un afo de operacion de la planta productora de metanol, el
calculo y desarrollo de la tabla de depreciacion se explican en el Anexo XIV en las
Tablas AXIV.3 y AXIV.4
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Activo Valor deadquisicion d;?rgcegc?gn Deprecia~cién
(USD) (afios) (USD/afio)
Equipos 13 986 135,53 10 1398 613,55
Infraestructura 1748 266,94 20 87 413,35
Total - - 1 486 026,90
5.6. INGRESOS

El objetivo de la planta es producir metanol para de esta forma generar ingresos,

por ello se debe dar un precio de venta al producto que permita cubrir tanto los

costos fijos como los variables y dejar una utilidad (Chain y Chain, 2008, p. 128).

El precio de venta por litro de metanol se estimo6 por medio del costo total requerido

para la fabricacion de cada unidad de producto, este valor es conocido como costo

unitario y se calculé con la Ecuacién 5.9 (Chain y Chain, 2008, p. 128).

Los datos de costos fijos y variables se presentaron en las Tablas 54 y 5.8

respectivamente, mientras que, la cantidad de metanol producido en la planta se

presentd en la Tabla 4.1; la densidad del metanol igual a 744,80 kg/m?® se encontrd
en Perry y Green (2001, p. 2-102).

CcU = CV+CF

Q
Donde:
CU:  costo unitario total (USDI/L)
CvV: costo variable total (USD)
CF: costo fijo total (USD)
Q: cantidad de produccion (L)

Q = 24 330,75 ’%x

m3 1000L
744,80 kg 1m3

x 8328 < = 272 054 908,69 ——
ano ano

5.9]
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(132463 035,22+8 155 619,88)USD _ 0.57 USP
- 272 054 908,69 L - L

cUu

Se calculé el precio de venta del producto con la Ecuacion 5.10, para esto se trabajé
con un porcentaje de utilidad del 55 % sobre el costo unitario (Chain y Chain, 2008,
p. 76).

cU

PV = _ 5.10
D [5.10]
Donde:
PV: precio de venta (USD/L)
J: margen de utilidad sobre el precio (%)
Py = O 6 U0
(1-0,55) L

Finalmente, los ingresos generados en un afio de operacion se determinaron con
la Ecuacién 5.11 (Chain y Chain, 2008, p. 76).

I=0QxPV [5.11]

Donde:
l: ingresos (USD/afo)

[ =272054908,69 — x 1,16 22 = 315 583 694,08 L2
ano L ano

En la Tabla 5.11 se detallan el costo unitario, el precio y los ingresos generados por

la venta de cada litro de metanol en un afno de operacion de la planta.

Tabla 5.11. Cantidad de metanol producido, precio de venta ¢ ingresos generados

Cantidad Costo unitario Precio de venta I ngresos
(L/afio) (USD/L) (USD/L) (USD/afio)

Metanol 272 054 908,69 0,52 1,16 315 583 694,08

Producto
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Las principales empresas que ofertan metanol en el pais lo hacen a precios que
oscilan entre 8,00 a 10,00 USD/L segun la pureza del alcohol (Pillajo, 2018, p.212;
Novachem del Ecuador, 2021, p. 1). Por otra parte, el precio de venta que se calcul6
por medio de las Ecuaciones 5.1y 5.2 es de 1,16 USD/L; esta variacion en el precio
se debe principalmente a que el metanol comercializado en el pais es importado,
por lo cual se debe incurrir en costos adicionales aplicados para importaciones, los

cuales se ven reflejados en el precio de venta.

Por esta razén, el metanol fabricado a partir de gas natural asociado, al ser de
fabricacion nacional no se lo vende al precio que actualmente se oferta y se puede

comercializar a precios menores en comparacion a los que se venden en el pais.

5.7. INDICADORESFINANCIEROS

Para el calculo de los indicadores financieros se obtuvo el flujo de caja del proyecto
que se detalla en el Figura AXIV.5. El objetivo del calculo del valor actual neto (VAN)
y la tasa interna de retorno (TIR) es evaluar la rentabilidad del proyecto en un tiempo

de vida de 10 anos de operacioén (Salvador et al., 2017, p. 118).

57.1. VALOR ACTUAL NETO (VAN)

El valor actual neto (VAN) es el valor presente de los flujos de efectivo neto, es
decir el VAN es la diferencia entre todos los ingresos y egresos del proyecto. Si el

valor actual neto es igual o superior a cero, el proyecto termina aceptandose.

Para su calculo se utilizé la Ecuacion 5.12 (Mete, 2014, p. 69). Se considerd una
tasa de interés activa del 10,21 % que se aplica como tasa maxima para el
segmento productivo empresarial (Banco Central del Ecuador, 2021).

n  FN:
t=1 (14t

VAN =1, + ), [5.12]
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FNt:  flujo de efectivo neto en el tiempo t
I tasa de interés
t: numero de periodos de vida util del proyecto

lo: inversion inicial en el tiempo 0 de la evaluacion

114 247 384,75 114 247 384,75 114 247 384,75 114 247 384,75

VAN = —172 670 215’70 + (140,1021)1 (1+40,1021)2 (1+40,1021)3 (1+0,1021)%

114 247 384,75 = 114 247 384,75 = 114247 384,75 . 114247 384,75 , 114247 384,75 . 255740173,33
(140,1021)5 (1+0,1021)¢ (1+0,1021)7 (1+0,1021)8 (1+0,1021)° (1+0,1021)10

VAN = 576 562 966,27 USD

5.7.2. TASA INTERNA DE RETORNO (TIR)

Por otro lado, la tasa interna de retorno (TIR) es la tasa de interés que, utilizada en
el calculo del valor actual neto, hace que sea igual a cero. Este indicador evalua el
proyecto en funciéon de una sola tasa de rendimiento que hace que los ingresos
sean igual a los egresos del proyecto. Si la TIR es positivo, el proyecto es rentable
(Mete, 2014, p. 71).

Para calcular la tasa interna de retorno (TIR) se resolvié la Ecuaciéon 5.12 pero con
el valor del VAN igual a cero. El resultado de esta tasa de interés que da como

resultado un valor actual neto de cero fue de 66 %.

114 247 384,75 |, 114247 384,75 114247 384,75 = 114 247 384,75
(1+TIR)? (14+TIR)? (1+TIR)3 (1+TIR)*

VAN = —172 670 215,70 +

114 247 384,75 , 114247 384,75 = 114247 384,75 = 114247 384,75 = 114 247 384,75 255 740 173,33
(1+TIR)S (1+TIR)S (1+TIR)? (1+TIR)® (1+TIR)? (1+TIR)10

TIR = 0,66 = 66 %

En la Tabla 5.12 se presentan los indicadores financieros obtenidos en el analisis

de rentabilidad del proyecto.
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Tabla 5.12. Indicadores financieros VAN y TIR del proyecto

Indicadores

. ; Valor Unidad
financier os

Valor actual neto

(VAN) 576 562 966,27 USD

Tasa interna de retorno

o
(TIR) 66 %

Como se observa en la Tabla 5.12, el proyecto presenta un VAN y una TIR positivos
por lo tanto, se concluye que la instalacion de la planta de produccion de metanol
a partir de gas natural es un proyecto factible para los inversionistas y que generara

ingresos durante los 10 afios de operacion.

5.8. ANALISISDEL PUNTO DE EQUILIBRIO

El analisis del punto de equilibrio o también conocido como analisis costo-volumen-
utilidad, establece relaciones entre ingresos y costos para diferentes cantidades de
produccion. Para esto se debe asumir valores constantes de ingresos y costos

dentro de los rangos de operacion (Chain y Chain, 2008, p. 129).

Con el analisis del punto de equilibrio se encontrd la cantidad de producciéon de
metanol que hace a la utilidad igual a cero, en funcién de este punto, se puede

establecer la cantidad minima de produccién (Chain y Chain, 2008, p. 130).

Para encontrar el punto de equilibrio fue necesario graficar dos funciones. La
primera es la funciéon que indica los ingresos y se encuentra detallada en la
Ecuacion 5.11 y la segunda es la funcion de los costos totales que se encuentra
expresada mediante la Ecuacion 5.13. El punto donde estas dos funciones se
cruzan sera el punto de equilibrio (Chain y Chain, 2008, p. 130).

CT = (CVU x Q) + CF [5.13]

Donde:
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CVU: costo variable unitario (USD/afio)
CT: costos totales (USD/afno)

La Figura 5.2 muestra el resultado del analisis de punto de equilibrio que se obtuvo

al graficar la funcion de ingresos y de costos totales.
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——Ingresos Costos totales

Figura5.2. Grafica del punto de equilibrio del proyecto

Se observa que para el proyecto de obtencion de metanol alcanza su punto de
equilibrio cuando produce 12 172 566,99 L del total de produccién, con un monto
de ingresos de 14 120 177,71 USD en un afo de operacion de la planta de la planta
de metanol a partir de gas natural. En el ANEXO XIV seccidén AXIV.4 se detallan

los parametros para la grafica obtenida.
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CONCLUSIONESY RECOMENDACIONES

CONCLUSIONES

La planta de obtencion de metanol a partir de gas natural asociado operaria
de forma continua con una capacidad de produccion igual a 24 330,75 kg/h
de metanol que se obtienen al procesar 15 059 MPCSD (miles de pies
cubicos estandar por dia) de gas natural que provienen de la extraccion del

campo Sacha Bloque 60.

En la etapa de pre tratamiento de gas natural se logré remover un 97,70 %
de acido sulfhidrico con el uso de dietanolamina, ya que el acido sulfhidrico
resulta ser el gas acido mas peligroso para los catalizadores utilizados en el
proceso de pre-reformado y reformado de gas natural; y posteriormente en

la sintesis de metanol.

El proceso mas importante en la produccién es el reformado con vapor de
agua, puesto que en el ocurre la transformacion del gas natural en gas de
sintesis del cual se obtendra el producto deseado. Para alcanzar un mayor
rendimiento en las reacciones de reformacién con vapor de agua se
establecié una temperatura de 1 000 °C y presion de 2 000 kPa para lograr

obtener una cantidad de 58 692,13 kg/h de gas de sintesis.

El producto obtenido en la planta es el metanol, el cual, tendra un precio de
venta de 1,16 USD/L en el mercado nacional; el metanol tiene una vasta
aplicabilidad como materia prima en el sector industrial del pais por lo cual
existe una amplia demanda para este insumo proveniente de los

hidrocarburos.

Los indicadores financieros VAN y TIR son de 576 562 966,27 USD y 66 %
respectivamente, con base en esto, se puede decir que la operacién y puesta
en marcha de la planta de producciéon de metanol a partir de gas natural

asociado es econdmicamente factible.
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La cantidad de produccién en el punto de equilibrio es de 12 172 566,99 L
que genera 14 120 177,71 USD de ingresos en un afo de operacion de la

planta.

RECOMENDACIONES

Utilizar el gas natural asociado venteado en diferentes campos petroleros
para aumentar la capacidad de produccion de metanol y de esta manera

abarcar el mercado nacional y pensar en exportaciones de este insumo.

Realizar una ingenieria de detalle a partir de la ingenieria basica y
conceptual que se ejecutd en el presente trabajo con el objetivo de realizar

un estudio técnico y econdmico mas detallado.

Proponer un sistema de recuperacioén de energia con el vapor de agua que
sale del reactor multitubular y las torres de destilacién con el objetivo de

optimizar el proceso y hacer a la planta autosustentable.

Plantear una absorcion quimica con otro tipo de amina y comparar los
resultados con los de la absorcion de gases acidos obtenidos en el proceso

de pre-tratamiento del gas natural del presente disefo.

Investigar la viabilidad de construccidén y adquisicion en el Ecuador de los
equipos e insumos empleados en la planta de produccién de metanol por

medio de un disefo mecanico de los mismos.
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ANEXO |

DATOSDE COMPOSICION DEL GASNATURAL ASOCIADO

Desde la Tabla Al.1 a la Al.3 se presentan los datos de presion, temperatura, poder
calorifico inferior (PCI), densidad relativa y composicion molar del gas natural
asociado proveniente del campo Sacha Bloque 60 que sera utilizado en el proceso

de produccion de metanol.

Para esto, se tomé los resultados de las cromatografias realizadas en las
plataformas PAD 420, PAD 470 y PAD 480 de acuerdo al estudio realizado por
Leiva (2018, pp.67-71). Cabe recalcar que, segun Petroamazonas EP, un PAD o
isla de produccion, es un area geografica desde donde se perforan los pozos para

extraccion petrolera o inyeccion de agua (2011, p. 9).

Tabla Al.1. Condiciones y composicion molar del PAD 420 del campo Sacha

Tem?fir:;ltura 70 [?Zn:t'io\llzd 0,99
P(rgg” 69,76 (BTP S/'SCf) 1 403,00
Composicién
Componente % molar

Metano 56,43
Etano 7,56
Propano 11,24
Iso-butano 2,44
n-butano 5,56
Iso-pentano 1,97
n-pentano 1,19
Hexano 0,63
Nitrogeno 5,10
Didxido de carbono 7,90

(Leiva, 2018, p. 67)



Tabla Al .2.

Tabla Al.3. Condiciones y composicion molar del PAD 480 del campo Sacha

Condiciones y composicion molar del PAD 470 del campo Sacha
Temp()ﬁr:;:ltura 70 Dr(;n:;io\llzd 0.93
Pzg‘j;i.‘)j” 69,76 (BTPS/'SCf) 1 403,06
Composicién

Componente % molar
Metano 59,00
Etano 9,00
Propano 14,00
Iso-butano 0,00
n-butano 0,00
Iso-pentano 3,00
n-pentano 1,00
Hexano 1,00
Nitrogeno 3,00
Didxido de carbono 9,00

(Leiva, 2018, p. 69)

Tem?ﬁr:;;ltura 70 Eizln:t'iczlzd 0,93
Pzrﬁ?n 69,76 (BTPS/'SCf) 1319,48
Composicién

Componente % Molar
Metano 59,00
Etano 9,00
Propano 14,00
Iso-butano 0,00
n-butano 0,00
Iso-pentano 3,00
n-pentano 1,00
Hexano 1,00
Nitrogeno 3,00
Didxido de carbono 9,00

(Leiva, 2018, p. 71)
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La cantidad de acido sulfhidrico presente en el gas natural asociado se tomo de
acuerdo a valores sugeridos en el trabajo de Martinez (2014, p. 109), donde se
establece que la concentracién de acido sulfhidrico en gas natural asociado es de
100 ppm que transformado a fraccién molar es igual a 0,0001. Por otra parte se
considerd una fracciéon molar de 0,76 para el agua segun la composicién promedio

de gas natural asociado presentada por Correa y Cabrera (2016, p. 86).

En la Tabla Al.4 se presenta las condiciones y composicion promedio de los PAD

420, 470 y 480, considerando al acido sulfhidrico y agua en su composicion.

Tabla Al .4. Condiciones promedio y composicion molar de las tres plataformas del campo

Sacha
Term(aoe'r:;';ltura 70 ljreelniﬁlzd 0.95
PE;‘.;’” 69,76 (BTPS/' of) | 137518
Composicién
Componente % Molar
Metano 57,94
Etano 8,54
Propano 13,11
Iso-butano 0,81
n-butano 1,85
Iso-pentano 2,67
n-pentano 1,06
Hexano 0,88
Nitrogeno 3,71
Didxido de carbono 8,65
Agua 0,76
Acido sulfhidrico 0,01

Los datos presentados son utilizados para realizar los balances de masa y energia,

y el disefio de los diferentes equipos de la planta de produccién de metanol.
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ANEXO I

CALCULO DEL BALANCE DE MASA Y BALANCE DE ENERGIA

All.1 BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR BIFASICO BS-001

La planta utiliz6 como materia prima 15 059 MPCSD (miles de pies cubicos
estandar por dia) de gas natural producidos en el campo Sacha (Petroamazonas
EP, 2020). Para realizar el balance de masa es necesario cambiar este flujo
volumétrico a flujo masico teniendo en cuenta que la densidad se la debe calcular

a las condiciones estandar.

Para realizar el calculo de la densidad a condiciones estandar, primero fue
necesario encontrar el peso molecular de la mezcla con la Ecuacion All.1 (Felder,
2004, p. 52)

PMpezcia = X Yi X PM; [All.1]
Donde:
yi: fraccion molar de cada compuesto

PMi:  peso molecular de cada compuesto (kg/kgmol)

PMmeZCla = yCH4 X PMCH4, + yC2H6 X PMC2H6 + ngHs X PMCgHs + yi—C4,H10 X
PMi—C4H10 + yn—C4H10 X PMn—C4H10 + yi—CSle X PMi—Csle + yTL—Csle X PMTL—Csle +

Yegty, X PMc,n,, + YN, X PMy, + Yco, X PMco, + Yu,0 X PMy,0 + Yu,s X PMy,s
PM,.,.10 = (0,5794 x 16) + (0,0854 x 30) + (0,1311 x 44) + (0,0081 x 58) +
(0,0185 x 58) + (0,0267 x 72) + (0,0106 x 72) + (0,0088 x 86) + (0,0371 x 28) +

(0,0865 x 44) + (0,0076 x 18) + (0,0001 x 34)

PMyezc1a = 27,58 kg /kgmol
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Con el valor del peso molecular de la mezcla se utilizé la Ecuacion All.2 para
determinar la densidad (Streeter et al., 2000, p. 17), se considerd que el gas natural

se comporta como un gas ideal (Leiva, 2018, p. 25).

Segun la norma ASTM D1071-17 las condiciones estandar que se establecen para
muestras de combustibles gaseosos son: temperatura de 288 K y una presion de
101,32 kPa (2017, p.1).

P

Omezcia = (%)xngxZ [All.2]
Donde:

P: presién a la que se encuentra la mezcla (Pa)

g aceleracion de la gravedad (m/s?)

T: temperature de la mezcla (K)

Z: factor de compresibilidad igual a 1

=3}

mezcla - densidad de la mezcla (kg/m3)

_ 101 325 Pa

o)
mezcla 847,6 m
(27,58 kg/kgmol) x9,817x288 K

Omezcla = 1,169 kg/m3

Por lo tanto, el flujo masico de gas natural se calcul6 con la Ecuacion All.3 (Streeter
et al., 2000, p. 12).

1dia _ (0,3048 m)3
24 h (1 pie)3

. in3 3
Ven = 15059 000 22— x =17 767,64 —
dia h

Mey = I./GN X 8mezcia [All.3]

Donde:

Mgy - flujo masico de gas natural (kg/h)
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3
Mgy = 17 767,64 = X 1,1664%

they = 20 724,44 kg /h

De la cantidad total de gas natural, ingresan al proceso 16 822,56 kg/h y se destina
3 901,88 kg/h para ser utilizado como combustible en el reformador, este calculo se

obtiene del balance de energia en el reformador que se muestra en la Seccion All.5.

En la Figura All.1 se presenta el esquema del separador BS-001 con sus

respectivas corrientes de entrada y salida.

—
Gas
Amargo
— g
GN
proceso
—p
Condensados

Figura All.1. Esquema del separador bifasico BS-001 y sus corrientes de entrada y salida

En la Ecuacién All.4 se detalla la ecuacion del balance de masa para el separador

bifasico BS-001 segun el esquema presentado.

GN.proceso = Gas Amargo + Condensados [All.4]

Para los balances de masa y energia en la etapa de pre-tratamiento, se utilizo el

software Aspen HYSYS V10 en vista que el gas natural es una mezcla de varios
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componentes y se dificulta determinar la cantidad de hidrocarburos que se

encuentran condensados a la temperatura y presion de operacién del equipo.

En la Tabla All.1 se presentan los flujos y fracciones masicas de las corrientes de
entrada y los resultados obtenidos del balance de masa en el separador bifasico

para las corrientes de salida.

Tabla All.1 Flujos y fracciones masicas de las corrientes de entrada y salida del separador
bifasico BS-001

G.N. proceso Gasamargo Condensados
Componente kg/h XiGN kg/h XiGA kg/h yic
CH4 5 659,51 33,64E-02 | 5659,51 33,69E-02 | 1,60E-03 1,00E-04
C>He 1563,38 9,29E-02 1563,38 9,31E-02 | 7,00E-04 0,00
CsHs 3519,72 | 20,92E-02 | 3519,72 | 20,95E-02 | 1,10E-03 0,00
1-C4Hio 287,30 1,71E-02 287,30 1,71E-02 1,00E-04 0,00
n-CsHio 656,17 3,90E-02 656,17 3,91E-02 | 2,00E-04 0,00
1-CsHiz 1171,16 6,96E-02 1171,16 6,97E-02 | 2,00E-04 0,00
n-CsHj» 466,70 2,77E-02 466,70 2,78E-02 1,00E-04 0,00
CsHi4 462,78 2,75E-02 462,78 2,76E-02 1,00E-04 0,00
N> 632,51 3,76E-02 632,51 3,77E-02 1,00E-04 0,00
CO, 2317,70 13,78E-02 | 2 317,68 13,80E-02 | 1,60E-02 6,00E-04
H,O 83,55 0,50E-02 58,37 3,50E-03 25,18 99,92E-02
H,S 2,08 1,00E-04 2,08 1,00E-04 0,00 0,00

En la Tabla All.2 se detallan las condiciones de presion, temperatura y flujos
masicos de las corrientes de entrada y salida del separador bifasico BS-001
obtenidos con el software Aspen HYSYS V10.

Tabla All.2. Presion, temperatura y flujos masicos de las corrientes de entrada y salida del
separador bifasico BS-001

G.N proceso | Gasamargo | Condensados
Flujomasico (kg/h) | 16 822,56 16 797,36 25,20
Presion (kPa) 481,00 481,00 481,00
Temperatura (°C) 21,11 21,11 21,11
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All.2 BALANCE DE MASA Y ENERGIA DE LA TORRE DE
ABSORCION

En la Figura All.2 se muestra |la representacion de la torre de absorcion D-001 con
sus respectivas corrientes de entrada y salida para la realizacion de los balances

de masa y energia.

—_ Gas
DEA dulce

\I‘

. E———

Gas -
amargo DEA

amarga

Figura All.2. Esquema de la torre de absorcion D-001 y sus corrientes de entrada y salida

Como se mencioné anteriormente, el balance de masa y energia se realiz6 con
ayuda del Software Aspen HYSYS V10 debido a que se absorben tanto el diéxido
de carbono como el acido sulfhidrico en la dietanolamina, esta absorcién se lleva a
cabo por reacciones quimicas entre los gases acidos y la amina (Muhammad y
GadelHak, 2015, p. 482; Al-Baghli, Pruess, Yesavage y Selim, 2001, p.34).

El Software Aspen HYSYS V10 con ayuda de sus paquetes de propiedades

termodinamicos, considera dichas reacciones presentes en la absorcion.

En la Tabla All.3 se presentan las fracciones masicas y flujos masicos de la
corriente de entrada, mientras que en la Tabla All.4, se detallan la temperatura y

presion de las corrientes de entrada a la torre de absorcion.



absorcion D-001

Tabla All.3. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de entrada a la torre de

Gasamargo DEA liquida
Componente kg/h XiG.A kag/h ViDEA
CH4 5659,51 | 33,69E-02 - -
C>Hs 1 563,38 9,31E-02 - -
CsHs 3519,72 | 20,95E-02 - -
1-C4Hio 287,30 1,71E-02 - -
n-CsHio 656,17 3,91E-02 - -
1-CsHi 1171,16 6,97E-02 - -
n-CsHi» 466,70 2,78E-02 - -
CeHia 462,78 2,76E-02 - -
N> 632,51 3,77E-02 - -
CO» 2317,68 13,80E-02 10,67 6,00E-04
H,O 58,37 3,50E-03 | 13 121,31 0,69
H>S 2,08 1,00E-04 | 3,03E-02 0,00
DEA - - 5627,99 0,30
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Tabla All .4. Flujo masico, temperatura y presion de las corrientes de entrada a la torre de
absorcion D-001

Gasamargo | DEA liquida
Flujomésico (kg/h) | 16 797,36 18 760,00
Presion (kPa) 481,00 481,00
Temperatura (°C) 21,11 20,15

En la Tabla All.5 se detallan las fracciones masicas y flujos masicos de la corriente

de salida de la torre de absorcion.

Tabla All.5. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de salida de la torre de

absorcion D-001

Gasdulce DEA amarga
Componente kg/h XiG.A kg/h ViDEA
CH4 5658,52 | 35,17E-02 0,99 1,00E-04
C,Hse 1562,97 9,71E-02 0,41 0,00
CsHg 3518,87 | 21,87E-02 0,85 0,00




absorcion D-001 (continuacion...)

Tabla All.5. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de salida de la torre de

1-C4Hio 287,21 1,79E-02 0,08 0,00
n-CsHio 656,03 4,08E-02 0,14 0,00
i-CsHiz 1167,73 7,26E-02 3,43 2,00E-04
n-CsHi» 466,62 2,90E-02 0,08 0,00
CsHia 462,70 2,88E-02 0,07 0,00
N2 632,47 3,93E-02 0,04 0,00
CO2 1 607,37 9,99E-02 720,98 3,70E-02
H,O 69,42 4,30E-03 | 13110,27 | 67,34E-02
HoS 0,05 - 2,06 1,00E-04
DEA - - 5627,99 | 28,91E-02
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En la Tabla All.6 se detallan la temperatura y presién con la que salen las corrientes
después del proceso de absorciéon de los gases acidos. Cabe mencionar que los
resultados que se presentan son después de haber realizado el reciclo de la

dietanolamina.

Tabla All.6. Flujos masicos, temperatura y presion de las corrientes de salida de la torre
de absorcion D-001

Gasdulce | DEA amarga
Flujo masico (kg/h) | 16 089,96 19 467,40
Presion (kPa) 477,80 481,00
Temperatura (°C) 25,67 35,38

All.3 BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN LA TORRE DE
DESTILACION MULTICOMPONENTE

En la Figura All.3 se presenta un esquema que representa las corrientes de entrada
y salida de la torre de destilacion multicomponente D-002 para realizar el balance
de masa, también se presenta las corrientes de energia requeridas en el hervidor y

el condensador del equipo.
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Figura All.3. Esquema de la torre de destilacion multicomponente D-002 con sus
corrientes de entrada y salida

El balance de masa y energia se realiz6 en el software Aspen HYSYS V10 debido
a que en este equipo ocurre el proceso inverso a la absorcién, es decir, tanto el
dioxido de carbono como el acido sulfhidrico se separan de la dietanolamina; esta
desorcion de los gases se da por una destilacion multicomponente y por reacciones
entre los gases acidos presentes y la amina (Muhammad y GadelHak, 2015, p. 482;
Al-Baghli, et al., 2001, p.34).

En la Tabla All.7 se detallan las fracciones masicas y flujos masicos de las

corrientes de entrada y salida de la torre de destilacidn multicomponente.

Tabla All.7. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de entrada y salida de la torre de
destilacion multicomponente D-002

DEA amarga Gases &cidos DEA recuperada

Componente kg/h ViDEA kg/h XiDEA kg/h YiDEA
CH4 0,99 1,00E-04 0,99 1,10E-03 0,00 0,00
C>Hg 0,41 0,00 0,41 4,00E-04 0,00 0,00
CsHs 0,85 0,00 0,85 9,00E-04 0,00 0,00
i-C4Hio 0,08 0,00 0,08 1,00E-04 0,00 0,00
n-C4Hjo 0,14 0,00 0,14 2,00E-04 0,00 0,00
i-CsHi» 3,43 2,00E-04 3,43 3,7,0E-03 0,00 0,00
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Tabla All.7. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de entrada y salida de la torre de
destilacion multicomponente D-002 (continuacion...)

n-CsHia 0,08 0,00 0,08 1,00E-04 0,00 0,00
CeHi4 0,07 0,00 0,07 1,00E-04 0,00 0,00
Nz 0,04 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00
CO2 720,98 3,70E-02 710,34 77,21E-02 10,64 6,00E-04
HO 13 110,27 | 67,34E-02 201,53 21,91E-02 | 12908,74 | 69,60E-02
H,S 2,06 1,00E-04 2,03 2,20E-03 0,03 0,00
DEA 5627,99 | 28,91E-02 0,00 0,00 5627,99 30,34E-02

Por otra parte, en la Tabla All.8 se detallan las temperaturas y presiones de las

corrientes de entrada y salida de la torre de destilacion multicomponente.

Tabla All.8. Flujos masicos, presion y temperatura de las corrientes de entrada y salida de
la torre de destilacion multicomponente D-002

DEA amarga | Gases acidos | DEA recuperada
Flujo masico (kg/h) 19 467,40 920,01 18 547,39
Presion (kPa) 481,00 210,00 217,20
Temperatura (°C) 35,38 95,00 125,30

La torre de destilacion esta compuesta por un condensador en la parte superior y
por un hervidor en la parte inferior. Para el balance de energia realizado en la
columna de destilacidn se utilizé el software Aspen HYSYS V10 el cual dio el flujo
de energia en el condensador y en el hervidor. En la Tabla All.9 se presentan los

datos necesarios para determinar la cantidad de agua en el equipo.

Tabla All.9. Parametros para determinar la cantidad de agua en el condensador y en el
hervidor de la columna de destilacion multicomponente D-002

Parametro Unidad Valor
Calor latente especifico de vaporizacion del agua* kl/kg 2276
Capacidad calorifica del agua * kJ/kg °C 4,51

Flujo de energia en el hervidor kJ/h 1,42E+07

Flujo de energia en el condensador kJ/h 6,05E+06

*(Perry y Green, 2001, pp. 2-167, 2-181)
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Por medio de la Ecuacion All.5 se determind la cantidad de vapor de agua que se

requiere en el hervidor (McCabe, et al., 2007, p. 715).

rhy, = 2=reb [All.5]
Ay
Donde:
Q-reb: flujo de energia en el hervidor (kJ/h)
my: consumo de vapor de agua (kg/h)
Ay: calor latente especifico 2del vapor de agua (kJ/kg)
. _ 1,42E+07 %
My = 2 276,’:—;

iy = 6 256,59 -

El requerimiento de agua en el condensador de la torre de destilacion se determind
con la Ecuacién All.6 (McCabe, et al., 2007, p. 715), las temperaturas T1y T2 del

agua de enfriamiento se obtuvo de la simulacion realizada en Aspen HYSYS V10.

iy, = —e=cond__ [All.6]

CowX(T2—T1)

Donde:

My consumo de agua (kg/h)

T2-T1:  aumento de la temperatura del agua de enfriamiento (°C)
Q-cond:  flujo de energia en el condensador (kJ/h)

Cpw: capacidad calorifica del agua (kJ/kg°C)

6,05E+06k—h]

- k] o
4,517 55%(99,20-62,96)°C

ity = 37 094,772
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All.4 BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN EL REACTOR
ADIABATICO DE LECHO FIJO

El reactor adiabatico de lecho fijo es usado como pre-reformador. Antes de realizar
el balance de masa, se debe determinar la cantidad de vapor de agua requerido

para reformar el gas natural que sale de la etapa de pre-tratamiento.

En la Figura All.4 se presenta un esquema del reactor adiabatico R-001 utilizado
como pre-reformador donde se puede evidenciar las corrientes de entrada y salida

del equipo utilizado.

—
(Gas

——— pre-reformado

Vapor ‘
de
Agua “ —r—
Gas
| mezclado
Gas
Dulce

Figura All.4. Esquema del reactor adiabatico de lecho fijo R-001 con sus corrientes de
entrada y salida

Las reacciones de pre-reformado y reformado ocurren sobre un catalizador de
niquel, el principal problema que esto genera es el depdsito de carbon en los sitios
activos del catalizador que producen sinterizacion. Con el fin de solventar este
problema se trabajoé con exceso de vapor de agua en una relacion molar H20/C de

3 a 5; asi se logra la gasificacidn de los depésitos de coque (Romero, 2016, p. 39).

Se utilizé la Ecuacion All.7 para determinar la cantidad de vapor de agua requerido
en funcién de la relacion molar promedio de H20/C igual a 4 (Romero, 2016, p. 39).
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[Miz0 — 4 [AIL7]

Fmgp
FmHZO = 4 X Fm(;_D

Donde:

Fmy,o:  flujo molar de vapor de agua (kgmol/h)

Fmg p: flujo molar de gas natural dulce (kgmol/h)

Se transformo el flujo masico de gas natural dulce que se presenté en la Tabla All.6
en flujo molar, el peso molecular de dicha corriente (27,19 kg/kgmol) se determiné
con ayuda del software Aspen HYSYS V10 por ser una mezcla de varios

compuestos.

kgmol

Fmg.p = 16 089,96 =2 x 2
27,19 kg

Fmgp = 591,70 22

El valor de flujo molar de gas natural dulce que se obtuvo de la etapa de pre-

tratamiento se reemplazé en la Ecuacioén All.7.

Fmy,o = 4 x (591,70 “22%)

Fmy,o = 2 366,79 “22=

Para realizar el balance de masa se transformo el flujo molar de agua utilizada en

el reactor en flujo masico.

kgmol

Fmy,o = 2 366,79 x 18

kgmol

Fmy,o = 42 602,172
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Segun Mamani, el vapor utilizado para el pre-reformado de gas natural sera vapor
de agua a 600 °C y a la misma presion que el gas dulce, es decir 477,80 kPa (2018,
p. 65).

La corriente de vapor es mezclada con la corriente de gas dulce antes de ingresar
al pre-reformador, esto se hace con el objetivo de precalentar la materia prima y asi
facilitar en que las reacciones puedan llevarse a cabo ya que son reacciones
endotérmicas (Romero, 2016, pp. 43-44). En la Tabla All.10 se presentan los flujos
y fracciones masicas de la corriente mezclada que ingresa al reactor adiabatico de

lecho fijo.

Tabla All.10. Flujos y fracciones masicas de la corriente de entrada al reactor adiabatico
de lecho fijo R-001

Gasdulce + Vapor
Componente kg/h XiG.A
CH4 5658,52 | 9,64E-02
C>Hs 1562,97 | 2,66E-02
CsHs 3 518,87 5,99E-02
1-C4Hio 287,21 4,90E-03
n-C4Hio 656,03 1,12E-02
i-CsHi, 1167,73 1,99E-02
n-CsHi2 466,62 7,90E-03
CsHia 462,70 7,90E-03
N> 632,47 1,08E-02
CO; 1607,37 | 2,74E-02
H,O 42 671,59 | 72,70E-02
H>S 0,05 0,00
Total 58 692,13 1,00

Se debe calcular la temperatura de la corriente que resulta de mezclar el flujo de
gas dulce mas el flujo de vapor de agua. Para esto se realizd un balance de energia

entre las corrientes que se expresa en la Ecuacion All.8
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Donde:

m,, mspymy:  flujo masico de vapor de agua, de gas dulce y de la mezcla (kg/h)

Cp,,Cocp vy Cpy: calor especifico del vapor de agua, del gas dulce y de la mezcla
(kJ/kg°C)

AT: variacion de temperatura (°C)

Para tener una primera aproximacion de los calculos realizados y determinar el
calor especifico de la mezcla (Cpwm) se asumid un valor de temperatura de la mezcla
igual a 300,00 °C porque es una temperatura cercana a la que obtendra la mezcla;
y una temperatura de referencia de 25,00 °C. Con estos datos, se encontraron los
calores especificos a una temperatura media de operaciéon (Perry y Green, 2001,
p. 177).

kg kJ ° kg kJ _
42 602,177 x 2,04 io°C x (600,00 — 25,00)°C + 16 089,96 X 1,82 "o°C x (25,67

25,00)°C = 58 692,13%9 x 2,04 ’;{ X (Ty — 25,00)°C

kg°C

Ty = 442,33 °C

En la Tabla All.11 se presenta el valor del calor especifico (Cpwm) de la corriente que
resulta de la mezcla entre vapor de agua y gas natural dulce y la temperatura de la
mezcla (Twm) de dicha corriente que se encontré después de cada proceso iterativo

realizado.

Tabla All.11. Calor especifico de la mezcla y temperatura de la mezcla para cada iteracion

Iteracion Cpu * T
(kd/kg °C) (°C)

1 2,04 300,00

2 2,13 442,33

3 2,11 425,67

4 2,12 427,70

5 2,12 427,70

*(Perry y Green, 2001, p. 2-181)
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Por lo tanto, el valor de temperatura de la mezcla que se encontré después del
proceso iterativo fue de 427,70 °C y presién de 477,80 kPa antes de que la corriente

ingrese al reactor.

Por otro parte, se realiz6 el balance de masa en el reactor adiabatico que se empled

como pre-reformador.

El gas natural dulce utilizado como materia prima esta compuesto por: propano, n-
butano, i-butano, n-pentano, i-pentano y hexano que al reaccionar con vapor de
agua pasan por el proceso de reformacion representado en la Ecuacién 2.1; para
mostrar el balance de masa que se realizé en el reactor adiabatico se llevo a cabo
un ejemplo de calculo para el propano; su reaccion quimica se presenta en la

Ecuacion All.9.

CsHg + 3H,0 = 3CO + 7H, [AIL9]

Para determinar la cantidad de agua consumida se tiene:

1 kgmol C3Hg % 3 kgmol H,0

3 518,87 kg CsHg X
44 kg C3H8 1 kgmol C3H8

= 239,92 kgmol H,0

18k9 120 _ 4318,61 kg H,0

239,92 kgmol H,0 X —————
1 kgmol H,0

Para determinar la cantidad de mondxido de carbono formado se tiene:

1 kgmol C3Hg % 3 kgmol CO

3 518,87 kg CsHg X
44 kg C3Hg 1 kgmol C3Hg

= 239,92 kgmol CO

28 kg H,0

239,92 kgmol CO X ————
1 kgmol CO

=6717,85 kg CO

Para determinar la cantidad de hidrogeno formado se tiene:

1 kgmol C3Hg % 7 kgmol H,

3 518,87 kg CsHg X
44 kg C3Hg 1 kgmol C3Hg

= 559,82 kgmol H,
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2 kg HZ
1 kgmol H,

559,82 kgmol H, X =1119,64 kg H,

En la Tabla All.12 se presentan los resultados del balance de masa para las
reacciones de pre-reformado con propano, n-butano, i-butano, n-pentano, i-pentano
y hexano.

Tabla All.12. Cantidad de H2O consumida, CO y H» producidos en las reacciones de pre-

reformado
Reactivos Productos
CrhHm H20 CO H>
Reaccion consumido | consumido | producido producido
kg/h kg/h kg/h kg/h
C3Hg + 3H,0 = 3CO + 7H, 3518,87 4 318,61 6 717,85 1119,64
iC4Hyo + 4H,0 = 4CO + 9H, 287,21 356,54 554,62 89,14
nC4Hyy + 4H,0 = 4C0 + 9H, 656,03 814,39 1266,82 203,59
iCsHy, + 5H,0 = 5C0 + 11H, 1167,73 1 459,66 2270,58 356,80
nCsHy, + 5H,0 = 5C0 + 11H, 466,62 583,28 907,32 142,58
CeHi4 + 6H,0 = 6CO + 13H, 462,70 581,06 903,88 139,89
Total 811354 12 621,07 2 051,64

Con los resultados obtenidos se determind la composicion de la corriente de salida
del pre-reformador. Para esto, la cantidad total de agua consumida por las
reacciones se resto de la cantidad de agua que ingreso al reactor; por otra parte,
se adiciono la cantidad total de mondxido de carbono e hidroégeno a la corriente de
salida del gas. En la Tabla All.13 se detallan los flujos y fracciones masicas de dicha

corriente.

Para determinar la temperatura de la corriente de gas pre-reformado se realizé un
balance de energia, para esto fue necesario conocer la entalpia de los productos,
reactivos y de la reaccién. Se presenta un ejemplo del calculo de la entalpia de uno
de los reactivos por medio de la Ecuacién All.10 (Felder, 2004, p. 458), las
constantes para determinar el Cp se obtuvo de Himmelblau para cada componente
(1997, p. 662).
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Tabla All.13. Flujos y fracciones masicas de la corriente de salida del reactor adiabatico

de lecho fijo R-001

Gasprereformado
Componente kg/h XiG.PR
CH4 5 658,52 9,64E-02
C>He 1562,97 2,66E-02
N> 632,47 1,08E-02
CO, 1 607,37 2,74E-02
H,O 34 558,04 | 58,88E-02
H,S 0,05 0,00
CO 12 621,07 | 21,50E-02
H> 2 051,64 3,49E-02
Total 58 692,13 1,00
AHgy, = fTT:ef Cp dt
Donde:
Trer: temperatura de referencia (°C)
Te: temperatura de los reactivos (°C)

AH: flujo de entalpia del reactivo (kJ/h)

427,70

[AIl.10]

AHep, = [re o 34,31+ (5,469E — 02 X T) + (0,3661E — 05 X T2) + (=11E — 09 X T?) dt

AHcy, = 1881 = = 18,81 -~

g
mol

Para encontrar el flujo de entalpia del reactivo, se multiplicd la entalpia molar

calculada en la Ecuacion All.10 por el flujo masico del componente, en este caso

metano.

kgmol

1000 mol

_ k] kg
AHCH4 = 18,81 ﬁ X 5 658,527 X

AHcy, = 6,65E + 06 =

16 kg

1 kgmol
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En la Tabla All.14 se presentan los valores de flujo de entalpia para cada uno de

los compuestos del gas dulce que ingresa al reactor.

Tabla All.14. Entalpia de cada compuesto del gas dulce a la entrada al reactor

Componente AH eact (kJ/)
CH4 6,65E+06
C>Hs 2,62E+06
CsHg 4,58E+06

i-C4Hio 2,91E+05
n-C4Hjo 6,66E+05
i-CsHi» 1,17E+06
n-CsHia 4, 71E+05
CsHis 4,67E+05
N> 2,71E+05
CO, 6,47E+05
H>O 8,06E+07
H»S 21,03
Total 9,84E+07

Para el calculo de la entalpia de reaccion fue necesario transformar el flujo masico
de entrada de propano mostrado en la Tabla All.10, a flujo molar por medio de la
Ecuacién All.11. El peso molecular del propano es de 44 kg/kgmol (Perry y Green,
2001, p. 177).

mc3H
Fe g =ﬁ [All.11]
Donde:
Fe g flujo molar de propano (kgmol/h)
Me, - flujo masico de propano (kg/h)

P.M.c,y,:  peso molecular de propano (kg/kgmol)

3 518,87 X9 C3Hs

h —
ks = /997

kgmol
h

FC3H8 =
kgmol
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Por otra parte, para encontrar la entalpia de cada una de las reacciones se utilizd
la Ecuacion All.12, se realiza un ejemplo de calculo de la entalpia de reaccion del
propano para lo cual se considerd un valor de entalpia estandar de reaccion igual
a 5,00E+05 kJ/kgmol (Rakib, Grace, Lim y Elnashaie, 2010, p. 5 750).

AHe,p, = AHpy X Foy, [All.12]
Donde:
AH23H8: flujo de entalpia de reaccién del propano a temperatura de referencia
(kd/h)
AH;, entalpia estandar molar de la reaccion del propano (kJ/kgmol)
° — kj kgmol
AHg,p, = 5,00E + 05 —-— x 79,97 =

kgmol

AHe,p, = 3,99E + 07 ——

En la Tabla All.15 se presentan los valores correspondientes para la entalpia de

reacciones a temperatura de referencia para cada una de las reacciones.

Tabla All.15. Entalpia de las diferentes reacciones a temperatura de referencia (25 °C)

Reaccion AR e A"

(kJ/kgmol) (kgmol/h) (kJ/h)
C3Hg + 3H,0 = 3C0 + 7H, 5,00E+05 79,97 3,99E+07
iC4Hyo + 4H,0 = 4CO + 9H, 6,60E+05 4,92 3,27E+06
nCyHyo + 4H,0 = 4C0 + 9H, 6,50E+05 11,31 7,35E+06
iCsHyz + 5H,0 = 5C0 + 11H, 8,10E+05 16,22 1,32E+07
nCsHy, + 5H,0 = 5C0 + 11H, 8,00E+05 6,48 5,18E+06
CeH1q + 6H,0 = 6C0 + 13H, 9,50E-05 5,38 5,11E+06
Total 7,40E+07

(Rakib, et al., 2010, p. 5 750; Himmelblau, 1997, p. 664)

Después, se utilizd la ecuacion del balance de energia que se representa en la

Ecuacion All.13 y All.14, como se trabajé con un reactor adiabatico, se considerd
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que el flujo caldrico es igual a cero. (Felder, 2004, p. 452). Por lo tanto, la ecuacién

del balance de energia se iguala a cero.

AH = Q [All.13]
AHproq = AHreqcr + AHy = 0

AHproq = AHreqer — AHy [All.14]

AHpyoq = 9,84E + 07% — 7.40F + 07%

k]
AHyyoq = 2,44 + 07 =

De esta forma, se debe encontrar la temperatura a la que la entalpia de los

productos es igual a la suma de la entalpia de reactivos mas entalpia de reaccion.

Se utilizé la Ecuacidon All.10 antes descrita pero, se dejé como incégnita la
temperatura. Se realiz6 un ejemplo de calculé para uno de los componentes

presentes en la corriente de productos de las reacciones.
AHey, = f;; 34,31 + (5,469E — 02 X T) + (0,3661F — 05 X T?) + (—=11E — 09 X T3) dt

Del mismo modo se expreso la integral para cada componente de los productos y
se buscd una temperatura que permita igualar al valor de la entalpia obtenido de la

Ecuacion All.14.

Después de realizar este procedimiento, el valor de temperatura que se encontré

fue de 286,70 °C para la corriente de salida del reactor.

Se presenta la Tabla All.16 con el detalle de los resultados del balance de masa y
balance de energia realizado en el reactor adiabatico de lecho fijo que se utilizd

como pre-reformador.
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Tabla All.16. Flujos masicos, presion y temperatura de las corrientes de entrada y salida
del reactor adiabatico de lecho fijo R-001

Vapor deagua | Gasdulce | Gasmezclado | Gas pre-reformado
Flujomasico (kg/h) | 42 602,17 16 089,96 | 58 692,13 58 692,13
Presion (kPa) 477,80 477,80 477,80 103,65
Temperatura (°C) 600,00 25,67 427,70 286,70

All.5 BALANCE DE MASA Y ENERGIA EN EL HORNO TUBULAR

El horno vertical tubular es el equipo principal de la planta de produccién de

metanol, en dicho equipo se llevo a cabo el proceso de reformado de gas natural

con vapor de agua. En la Figura AVI.1 se presenta un esquema de las corrientes

de entrada y salida del horno tubular F-001.

Gas

pre-reformado

Gas de
combustion

—
Aire

L
G.N Combustible

—
Gas d_e
sintesis

Figura All.5. Esquema del horno tubular F-001 con sus corrientes de entrada y salida

Por medio del reformado con vapor se convirtié los hidrocarburos en una mezcla

de metano, éxidos de carbono, hidrogeno y vapor de agua conocido como gas de

sintesis (Dybkjaer y Aasberg-Petersen, 2016, p. 607).
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Se realizé el balance de masa para el gas pre-reformado que ingresé en el horno,
este gas tiene en su composicidn metano y etano que pasaron por el proceso de
reformacion como se representa en la Ecuacion 2.2. En la Tabla All.17 se presentan
los flujos masicos y la composicion de la corriente de gas pre-reformado que

ingresa al horno.

Tabla All.17. Flujo y fracciones masicas de la corriente de entrada al horno tubular F-001

Gasprereformado
Componente kg/h XiG.A
CH,4 5 658,52 9,64E-02
C>Hs 1 562,97 2,66E-02
N> 632,47 1,08E-02
CO» 1 607,37 2,74E-02
H,O 34 558,04 58,88E-02
H>S 0,05 0,00
CO 12 621,07 | 21,50E-02
H, 2 051,64 3,49E-02
Total 58 692,13 1

Cabe recalcar que la reaccion de reformado para el metano tiene una conversion
masica del 93 % y la reaccion de intercambio agua gas (Ecuacion 2.3) tiene una
conversion masica del 40 % a las condiciones de operacion del horno (Dybkjaer y
Aasberg-Petersen, 2016, p. 607). Se desarrolla un ejemplo de calculo del balance

de masa para la reaccion del metano que se representa en la Ecuacion All.15.

CH, + H,0 = CO + 3H, [All.15]

Mey,—rx = 5 658,52 kg CHy % 0,93 = 5 262,42 kg CH,

Por lo tanto, la cantidad de metano que sale es:

Mey,—sate = 5 658,52 kg CH, — 5 262,43 kg CH,



mCH4_Sale = 396,09 kg CH4

Para determinar la cantidad de agua consumida se tiene:

1 kgmol CH,
16 kg CH,

1 kgmol H,0
1 kgmol CH,

18 kg H,0
1 kgmol H,0 -

5262,42 kg CH, X

5920,22 kg H,0

Para determinar la cantidad de mondxido de carbono formado se tiene:

1 kgmol CH,
16 kg CH,

1 kgmol CO
1 kgmol CH,

28 kg CO
1 kgmol CO

5262,42 kg CH, X =9209,23kg CO

Para determinar la cantidad de hidrogeno formado se tiene:

1 kgmol CH,
16 kg CH,

3 kgmol H,
1 kgmol CH,

2 kg Hz
1 kgmol H,

5262,42 kg CH, X

=1973,41 kg H,
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En la Tabla All.18 se presenta los resultados del balance de masa para las

reacciones de reformado con metano, etano; y para la reaccién secundaria del

monodxido de carbono.

Tabla All.18. Cantidad de H,O consumida, CO, CO; y Hz producidos en las reacciones de

reformado
Reactivos Productos
CrhHm H20 CO H> CO2
Reaccion consumido | consumido | producido | producido | producido
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
CH, + H,0 = CO + 3H, 5262,42 5920,22 9 209,23 1973,41 -
C,Hg + 2H,0 = 2C0 + 5H, 1562,97 1 875,57 2917,55 520,99 -
CO + H,0= CO, + H, 5 048,43 324541 - 360,60 7 933,24
Total 11 041,20 12 126,78 2 855,00 7 933,24

Con los resultados obtenidos se determind la composicion de la corriente de gas

de sintesis. Para esto se restd la cantidad total de agua consumida en las

reacciones de la cantidad de agua que ingreso al reactor; también se sumo la

cantidad total de mondxido de carbono, hidrogeno y didxido de carbono a la
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corriente de salida del gas. En la Tabla All.19 se detallan los flujos y fracciones

masicas resultantes.

Se realizé un balance de energia para encontrar la cantidad de gas natural que se
utilizd como combustible. Cabe recalcar que las reacciones de reformado son
reacciones endotérmicas, por lo tanto, en el horno se busco entregar la energia
necesaria para que la temperatura a la que sale el gas de sintesis sea 1 000 °C
(Blumberg et al., 2019, p. 2).

Tabla All.19. Flujos y fracciones masicas de la corriente de salida del horno tubular F-001

Gasdesintesis
Componente kg/h XiG.s
CH4 396,10 6,70E-03
N> 632,47 1,08E-02
CO, 9 540,61 16,26E-02
H,O 23 516,84 | 40,07E-02
H>S 0,05 0,00
CO 19 699,42 | 33,56E-02
H» 4 906,64 8,36E-02
Total 58 692,13 1,00

Se realiza un ejemplo de calculo de la entalpia de uno de los reactivos con la
Ecuacién All.10 (Felder, 2004, p. 458) que se presentd en la Seccion All.4 del
presente Anexo. El gas ingresa al horno a una temperatura de 848,62 °C después
de salir del compresor KT-001 como se observa en el diagrama de flujo presentado

en la Figura 4.4; el calculo de dicha temperatura se lo presenta en el Anexo XIII.

Con esta informacion la Ecuacién All.10 se expresé de la siguiente forma:

848,62
AHcy, = J 34,31 + (5,469E — 02 X T) + (0,3661E — 05 X T2) + (—11E — 09 X T3) dt
25,00

_ J 27
AHCH4 = 47 253,53 = 47,25 —
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kgmol 1000 mol
16 kg 1 kgmol

AHcy, = 47,25 % X 5 658,52 %g x

AHcy, = 1,67E + 07 2

En la Tabla All.20 se presentan los valores para el flujo de entalpia de cada uno de

los compuestos del gas pre-reformado que ingresan al horno.

Tabla All.20. Entalpia de cada compuesto del gas pre-reformado a la entrada del horno

Componente AH et (kI/N)
CH4 1,67E+07
C>Hs 4,16E+06

N 5,75E+05
CO2 1,46E+06
H>O 5,97E+07
H-S 49,04
CO 1,39E+07

H, 2,98E+07

Total 1,26E+08

Para el calculo de la entalpia de las reacciones se realizé el proceso descrito en la
Seccion All.4 por medio de la Ecuacion All.11 y All.12, de esta forma se obtuvo la
Tabla All.21 que presenta los valores de entalpia de reaccién a temperatura de
referencia para cada una de las reacciones que ocurren en el horno para reformar

el gas pre-reformado.

Tabla All.21. Entalpia de las reacciones de reformado a temperatura de referencia (25 °C)

Reaccion AH Folas AH "
(kdlkgmol) |  (kgmol/h) (kJ/h)
CHy + H,0 = CO +3H, 2,06E+05 328,90 6,78E+07
C;Hg + 2H,0 = 2C0 + 5H, 3,47E+05 52,09 1,81E+07
CO +H,0 = CO; + H, -4,14E+04 180,30 -7,46E+06
Total 7,84E+07

(Sosa y Fushimi, 2006, p. 21)
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Por otra parte se calcul6 la entalpia de los productos obtenidos, segun Blumberg et
al. el horno elevara la temperatura del gas hasta los 1 000,00 °C para que el proceso
de reformado ocurra (2019, p. 2). Se presenta un ejemplo de calculo para el
monoxido de carbono por medio de la Ecuacion All.10 y se cambio el limite de

integracion.

1 000,00
AH¢o = f

i 28,95E — 03 + (0,4110E — 05 X T) + (0,3548E — 08 X T2) + (—2,220E —

12 X T3) dt
_ LI
AHgo = 30,91 —

kgmol 1000 mol
28 kg 1 kgmol

_ . kg
AHgo = 30,91 -2 x 19 699,427

AHeo = 217E +07 2

En la Tabla All.22 se presenta los flujos de entalpia para los productos de la

corriente de salida del horno.

Tabla All.22. Entalpia de cada compuesto de los productos a la salida del horno

Componente AH et (kI/0)
CH4 1,47E+06
N> 6,90E+05
CO, 2,55E+07
H,O 4,.93E+07
H,S 59,68
CO 2,17E+07
H, 8,52E+07
Total 1,84E+08

Finalmente, para calcular el flujo calérico absorbido en el horno se aplicé el balance
de energia que se representd en la Ecuacion All.13 de la Seccion All.4 (Felder,
2004, p. 452).
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Q4= AHprod — AHyeqer + AH;x
Qa = 1,B4E + 08 L — 1,26F + 082 + 7,84E + 07~

Qa = 1,36E + 082

Se calcul6 el flujo de calor liberado con la Ecuacion 3.29, en donde se considerd
una eficiencia térmica del horno de 80 % (Wuithier, 1973, p. 1176).

— la
QL =127

1,36E+08ﬂ

— h
L 0,80
0, =1,71E + 08’;—’

El poder caldrico inferior del combustible se tiene de la Tabla Al.4 donde se
indicaron las propiedades del gas natural utilizado, cabe recalcar que se realizé un

cambio de unidades del PCI.

BTU _ 252cal _ 4,18 1k 1 3
PCI, = 1375,1851Y x 252 S MKy Qs
scf 1 BTU 1cal = 1000]  (0,3048 m)3

= 51155,33 -2
m

Como el valor de PCl esta dado en scf (pies cubicos estandar), se utilizé la densidad
a condiciones estandar que se calculd con la Ecuacion All.2 para la transformacion

de unidades del PCI como se muestra en la Ecuacién All.16 (Streeter et al., 2000,
p. 12).

PCI =_6P611 [A||.16]
mezcla
51 155,33 L
PCI = 1 = 43 722,50 L
1,17 == kg

m3
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Con este valor se calcul6 la cantidad de gas natural combustible necesario para
producir el calor que se requiere en el proceso de reformado con vapor de agua. La
masa de gas natural combustible se determin6é con la Ecuacion All.17 (Auces y
Rodriguez, 2003, p. 5).

— QL
¢ =g [All.17]
Donde:

mc:  flujo masico de combustible (kg/h)
PCI: poder caldrico inferior del combustible (kJ/kg)

1,71E+08k—h]

Mme =——+
€7 43 722,50ﬂ
kg

me =3901,88 =2

Para determinar la composicién del gas natural combustible, se considerd las
mismas fracciones masicas del gas que ingreso a la planta de metanol proveniente
del campo Sacha Bloque 60. En la Tabla All.23 se presenta la composicion del gas

natural combustible.

Tabla All.23. Flujos y fracciones masicas de la corriente G.N. combustible

G.N combustible

Componente kg/h XiG.A
CH4 1312,68 | 33,64E-02
C>He 362,62 9,29E-02
CsHsg 816,38 20,92E-02
1-C4Hio 66,64 1,71E-02
n-C4Ho 152,20 3,90E-02
i-CsHiz 271,64 6,96E-02
n-CsHj» 108,25 2,77E-02
CsHi4 107,34 2,75E-02
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Tabla All.23. Flujos y fracciones masicas de la corriente G.N. combustible
(continuacién...)

N2 146,71 3,76E-02
CO; 537,57 13,78E-02
H,O 19,38 5,00E-03
H.S 0,48 1,00E-04

Total 3901,88 1,00

Después se realizé el balance de masa por el lado del combustible para conocer la
composicién y flujo masico de los gases de combustion que salen por la chimenea

del horno reformador.

Se presenta en la Ecuacién All.18 el ejemplo de célculo para la reaccion de

combustiéon del metano.

CH, + 20, = CO, + 2H,0 [All.18]

Para determinar la cantidad de oxigeno requerido se tiene:

1 kgmol CH. 2 kgmol O 32 kg O
g 4>( g 2 x g U2

1312,68 kg CH, x
16 kg CH, 1 kgmol CH, 1 kgmol O,

= 5250,74 kg 0,

Para determinar la cantidad de diéxido de carbono formado se tiene:

1 kgmol CH, x 1 kgmol CO, % 44 kg CO,
16 kg CH, 1 kgmol CH, 1 kgmol CO,

1312,68 kg CH, X =3609,88 kg CO,

Para determinar la cantidad de vapor de agua formado se tiene:

1 kgmol CH, x 2 kgmol H,0 % 18 kg H,0

1312,68 kg CH, X
16 kg CH, 1 kgmol CH, 1 kgmol H,0

= 2953,54 kg H,0

En la Tabla All.24 se resumen los resultados del balance de masa para las
reacciones de combustion que ocurren con cada uno de los compuestos del gas

natural que se utilizé como combustible.
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Tabla All.24. Cantidad de Oz consumido, CO2, H>O y SO: producidos en las reacciones
de combustion del gas natural

Reactivos Productos
CiHm O, CO H-0 SO,
Reaccién consumido | consumido | producido | producido | producido
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
CH, +20, 2 CO, + 2H,0 1312,68 5250,74 3 609,88 2 953,54 -
2C,Hy + 70, = 4C0, + 6H,0 362,62 1 353,77 1 063,67 652,71 -
C3Hg + 50, = 3C0, + 4H,0 816,38 2 968,64 2 449,13 1 335,89 -
2iC,H,, + 130, = 8C0, + 10H,0 66,64 238,97 202,21 103,40 -
2nC,H,y + 130, = 8C0, + 10H,0 152,20 545,80 461,83 236,17 -
iCsHy, + 80, = 5C0, + 6H,0 271,64 965,84 830,02 407,46 -
nCsH,, + 80, = 5C0, + 6H,0 108,25 384,89 330,76 162,37 -
2C4Hy, + 190, = 12C0, + 14H,0 107,34 379,43 329,50 157,26 -
2H,S + 30, = 250, + 2H,0 0,48 0,68 - 0,26 0,91
Total 12088,76 | 9277,01 6 009,06 0,91

Después de calcular la cantidad de oxigeno que reacciond; se determind la cantidad
de oxigeno que entrd al horno reformador con la Ecuacion All.19, se considero un
10 % en masa de exceso de aire recomendado para que los combustibles gaseosos
produzcan combustién completa (Couper et al., 2012, p. 206).

Mg, = (EX4) X Mpyo,

[Al.19]

Donde:

Meo, masa de oxigeno que entra al reactor (kg/h)
Exa: exceso de aire (%)

MRx0, masa de oxigeno que reacciona (kg/h)

Meo, = (1+0,10) X 12 088,76"79 =13 297,63%‘]

Con el valor de oxigeno que entrdé al horno se calculd la masa de aire necesaria

para una combustién completa, se utilizé una relacién masica del Oz en el aire.
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100 kg gire

_ kg
Maire = 13 297,637 x = 2ar

=57 815,79%

Con la cantidad de aire que ingreso al reactor se calculo la cantidad de nitrogeno.

77 kg N
100 kg qire

kg N
h

Mgire = 57 815,79 224ire = 44 518,16

En la Tabla All.25 se presenta los flujos y las fracciones masicas de los gases de
combustidon después de realizar el balance de masa para cada reaccion de

combustion.

Tabla All.25. Flujos y fracciones masicas de la corriente de gases de combustion

Gases de combustion
Componente kg/h XiG.c
CO; 9 814,58 10,18E-02
H,O 6 028,44 15,29E-02
0 1 208,88 1,72E-03
N, 44 664,86 | 72,81E-02
SO, 0,91 0,00
Total 61 717,67 1,00

Se utilizé la Ecuacion 3.30 para calcular la temperatura de los gases de combustion
a la entrada de la chimenea (Couper et al., 2012, p. 207), como se menciono

anteriormente se utilizé una eficiencia térmica del 80 % (Wuithier, 1973, p. 1176).

1

1,128
0,748

0,98—Eff

Tstack = [

9,255—05><(1+exl“$)

1

1,128
0,748

0,98-0,80

Tstack = l

9,255—05><(1+%)

Torace = 773,48 °F = 411,93 °C
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Se utilizé la Figura All.6 para determinar la temperatura de los gases de combustion
a la salida de la chimenea. Se estimo6 que los gases de combustion salen con 15 %
de flujo caldrico residual (Wuithier, 1973, p. 1178).

1 7xl “TA
1600}

13

200} ;(

| B3 | a 3
oO 10 20 30 40 S0 60 70 80 90 100
porcentale de galor residual en los humos

Figura All.6. Temperatura en funcion del calor residual en los gases de combustion
(Wuithier, 1973, p. 1178)

De la Figura All.6 se obtuvo una temperatura de los gases de combustién a la salida
de 310 °C.

En la Tabla All.26 se resumen los resultados del balance de masa y energia
realizado en el horno tubular. Antes de ingresar al horno, el gas pre-reformado pasé6
por un compresor, este balance de energia se encuentra explicado en el Anexo XIllI,
en el cual se obtuvo los valores de presion y temperatura de esta corriente. Se
considerd, que el aire y los gases de combustion salen a presion atmosférica y que
el gas natural combustible ingresé al horno a las mismas condiciones que la

corriente obtenida de la extraccion en campo detallada en el Anexo |.
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Tabla All.26. Flujos masicos, presion y temperatura de las corrientes de entrada y salida
del horno tubular F-001

Gaspre G.N Aire Gasde Gasde

reformado | combustible combustion sintesis

Flujomasico | s¢ cor 13 | 390188 | 5781579 | 61717.67 | 58 692.13
(kg/h)

Presion (kPa) | 2 000,00 481,00 101,30 101,30 2 000,00

Tem'é’oeé‘;‘t“ra 848,62 21,11 25,00 310,00 1 000,00

All.6 BALANCE DE MASA EN EL REACTOR MULTITUBULAR

En la Figura All.7 se presenta un esquema de las corrientes de entrada y salida del
reactor multitubular R-002 utilizado para la produccion de metanol.

—
Producto de
sintesis

Gas de i

sintesis

total >

A —
, gua
Agua chaqueta
chaqueta

Figura All.7. Esquema del reactor multitubular R-002 y sus corrientes de entrada y salida

El reactor multitubular trabajé con un reciclo de gas de sintesis sin reaccionar que
se lo obtiene del balance de masa en el separador SB-002 en la seccion All.7 y es
mezclado con la corriente de gas de sintesis que viene del reformador, esto se hace

con el objetivo de incrementar la conversién de los reactivos en metanol (Chen et
al., 2011, p. 819).
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En la Tabla All.27 se presentan los flujos y fracciones masicas de la corriente de
gas de sintesis, gas de sintesis recirculado y gas de sintesis total que ingresa al

reactor multitubular.

Tabla All.27. Flujos y fracciones masicas de entrada al reactor multitubular R-002

Gasdesintesis G?;’C?reciilr:;ﬁis Gasdesintesistotal
Componente | kg/h Xic.s kg/h XiG SR kg/h Xic.sT
CH4 396,10 6,70E-03 2 904,35 5,42E-02 3300,45 2,94E-02
N, 632,47 1,08E-02 4 636,72 8,66E-02 5269,19 4,69E-02
CO, 9 540,61 16,26E-02 | 2 036,41 3,80E-02 11 577,03 10,31E-02
H,O 23 516,84 | 40,07E-02 | 1982,40 3,70E-02 25499,24 | 22,72E-02
H.S 0,05 0,00 0,35 0,00 0,39 0,00
CO 19699,42 | 33,56E-02 | 25333,95 | 47,31E-02 | 45033,37 | 40,12E-02
H> 4 906,64 8,36E-02 9496,77 | 17,74E-02 14 403,41 12,83E-02
CH;0H - - 7 153,45 | 13,36E-02 7 153,45 6,37E-02
Total 58 692,13 1,00 53 544,41 1,00 112 236,54 1,00

El gas de sintesis sera convertido en metanol por medio de las reacciones que se
presentan en las Ecuaciones 2.4, 2.5 y 2.6, estas reacciones presentan una
conversion del 40 %, por esta razén, se busca aumentar la cantidad de metanol
producido al recircula el gas de sintesis sin reaccionar al reactor multitubular (Ertl
et al., 2008, p. 2922).

Se presenta un ejemplo de calculo del balance de masa para la conversion del
dioxido de carbono en metanol; para encontrar la cantidad de diéxido de carbono
que reacciono se utilizé la conversion de 40 % en masa de reactivos en productos
recomendada por Ertl et al. (2008, p. 2922).

€O, + 3H, < CH3;0H + H,0

Meo,_rx = 11577,03 kg CO, X 0,40 = 4 630,81 kg CO,

Por lo tanto, la cantidad de dioxido de carbono que no reacciona es:
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Mco,-sale = 11 577,03 kg CO, — 4 630,81 kg CO, = 6 946,22 kg CO,

Para determinar la cantidad de hidrogeno que reacciona se tiene que:

1 kgmol CO,
44 kg CO,

3 kgmol H,
1 kgmol CO,

2 kg Hz
1 kgmol H,

4 630,81 kg CO, X = 631,47 kg H,

Para encontrar la cantidad de metanol producido se tiene que:

1 kgmol CO,
44 kg CO,

1 kgmol CH;0H
1 kgmol CO,

32 kg CH;0H

4 630,81 kg CO, x
1 kgmol CH30H

= 3367,86 kg CH;0H

Para determinar la cantidad de agua formada se tiene que:

1 kgmol CO,
44 kg CO,

1 kgmol H,0
1 kgmol CO,

4 630,81 kg CO, x
1 kgmol H,0

=1894,42 kg H,0

En la Tabla All.28 se detallan los resultados del balance de masa para las

reacciones de conversion de gas de sintesis en metanol.

Tabla All.28. Cantidad de H> consumido, CH30H, CO y H>O producidos en las

reacciones
Reactivos Productos
COn H2 CH3sOH H.0 co
Reaccion consumido | consumido | producido | producido | producido
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
CO, + 3H, 2 CH,0H + H,0 4 630,81 631,47 3367,86 1 894,42 -
CO + 2H, = CH;0H 18 914,01 2 702,00 21 616,02 - -
CO, + H, = CO + H,0 4 630,81 210,49 - 1 894,42 2 946,88
Total 3 543,96 24 983,88 3788,84 2 946,88

Con los resultados obtenidos se calculd la composicion de la corriente de productos
de la sintesis. Para esto se restd la cantidad de reactivos utilizados en las
reacciones de la cantidad de reactivos que ingreso al reactor y se adiciond la
cantidad de metanol producido a la corriente de salida de los productos obtenidos.

En la Tabla All.29 se presentan los flujos y fracciones resultantes del balance.
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Tabla All.29. Flujos y fracciones masicas de la corriente de productos del reactor R-002

Producto de sintesis

Componente kg/h XiP.s
CH4 3300,45 2,94E-02
N2 5269,19 4,69E-02
CO; 231541 2,06E-02
H,O 29 288,08 26,10E-02

H,S 0,39 0,00
CO 29 066,23 25,89E-02
H, 10 859,45 9,68E-02
CH;OH 32 137,33 28,63E-02

Total 112 236,54 1,00

All.7 BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR BIFASICO BS-002

En la Figura All.8 se presenta un esquema de las corrientes de entrada y salida del

separador bifasico BS-002 que separo el metanol del gas de sintesis sin reaccionar.

—
Purga
Gas de U
sintesis © (Gags de
recirculado sintesis
I
—_—— e
Producto
de
sintesis
Sol
MetOH-Agua

Figura All.8. Esquema del separador bifasico BS-002 y sus corrientes de entrada y salida
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En la Tabla All.30 se presentan los flujos y fracciones masicas de la corriente del

producto de sintesis que ingreso al separador bifasico.

Tabla All.30. Flujos y fracciones masicas de la corriente de entrada al separador bifasico

BS-002
Producto de sintesis

Componente kg/h XiP.s
CH4 3300,45 2,94E-02
N> 5269,19 4,69E-02
CO; 2 315,41 2,06E-02
H,O 29 288,08 26,10E-02

H,S 0,39 0,00
CO 29 066,23 25,89E-02
H, 10 859,45 9,68E-02
CH;0H 32 137,33 28,63E-02

Total 112 236,54 1,00

Para separar el metanol y el agua de la corriente de gas de sintesis sin reaccionar,

se considerd una capacidad de separacion del 75 % y del 92 % respectivamente

(Galvez, 2017, p. 217). Con las Ecuaciones All.20 y All.21 se calculé la cantidad de

metanol y agua que fueron separados del gas de sintesis.

FSCH3OH = 0,75 X FeCHBOH

FSH20 = 0,92 X FeHZO

Donde:
Fs: flujo masico de salida de cada componente (kg/h)
Fe: flujo masico de entrada de cada componente (kg/h)

Fscuyon = 0,75 x 32 137,33 “2 = 24 102,00 *2

Fsyo = 0,92 X 29 288,08 2 = 26 945,04 2
2 h h

[All.20]

[All.21]
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Segun Pellegrini et al., se debe realizar una purga del gas de sintesis sin reaccionar

igual al 12 % con el objetivo de mantener su composicion baja (2011, p. 4893)

En la Tabla All.31 se presentan los resultados obtenidos para las corrientes de
salida del separador bifasico, mientras que en la Tabla All.32 se presentan los
resultados para la corriente de purga, y en la Tabla All.33 se detallan las

temperaturas y las presiones de las corrientes.

Tabla All.31. Flujos y fracciones masicas de la corriente de salida del separador BS-002

Gasdesintesissin Rx Sol. MetOH-Agua
Componente kg/h XiG.rx kg/h Yi met
CH4 3 300,45 5,39E-02 - -

N, 5269,19 8,61E-02 - -
CO, 2 315,41 3,78E-02 - -
H,O 2 343,05 3,83E-02 26 945,04 52,78E-02
H>S 0,39 0,00 - -

CO 29 066,23 47,50E-02 - -

H» 10 859,45 17,75E-02 - -

CH;0H 8 034,33 13,13E-02 24 103,00 47,22E-02
Total 61 188,50 1,00 51 048,04 1,00

Tabla All.32. Flujos y fracciones masicas de las corrientes después de la purga

Purga Gasdesintesisrecirculado

Componente kg/h XiG.rx kg/h Vi met
CH4 396,10 5,18E-02 2 904,35 5,42E-02
N> 632,47 8,27E-02 4 636,72 8,66E-02
CO, 278,99 3,65E-02 2 036,41 3,80E-02
H,O 360,65 4,72E-02 1 982,40 3,70E-02

H,S 0,05 0,00 0,35 0,00
CO 3732,29 48,83E-02 25333,95 47,31E-02
H» 1362,67 17,83E-02 9 496,77 17,74E-02
CH;0H 880,88 11,52E-02 7 153,45 13,36E-02

Total 7 644,09 1,00 53 544,41 1,00
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Tabla All.33. Flujos masicos, presion y temperatura de las corrientes del separador

(;Dro,duct_o ) Ga_lsd_e Sol. MetOH- Purga _Gas
esintesis | sintesissin rx Agua recirculado
F'“j(‘lzgr;‘r%g © | 11223654 | 61188,50 51048,04 | 7644,09 | 53 544,41
Presion (kPa) 101,30 101,30 101,30 101,30 101,30
Tem?fé;‘t”ra 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00

All.8 BALANCE DE MASA EN LA TORRE DE DESTILACION
FRACCIONADA

En la Figura All.9 se presenta un esquema con las corrientes de entrada y salida
de la torre de destilacion fraccionada D-003 empleada para la purificacién del

metanol producido.

B—

Q-Cond

i

Sn!ucgn I Metanol
(D)

Metanol-Agua
(F) P

, Q-Reb

A0

Figura All.9. Esquema de la torre de destilacion D-003 con sus respectivas corrientes

Los flujos y fracciones masicas y molares de los componentes de la corriente
solucion metanol-agua (F) que entra a la torre de destilacion se presentan en la
Tabla All.34.
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Tabla All.34. Flujos y fracciones masicas y molares de las corrientes de entrada a la torre
de destilacion D-003

Sol. MetOH-Agua
Componente kg/h Yi met kgmol/h Vi met
HO 26 945,04 52,78E-02 1 495,69 66,54E-02
CH;0H 24 103,00 47,22E-02 752,24 33,46E-02
Total 51 048,04 1,00 2 247,93 1,00

Se determind la cantidad de destilado (D) y fondos (W) a partir de un balance
general de masa que se expresa en la Ecuacion All.22. Se logré que el metanol
salga con una pureza del 95 % molar y el agua de los fondos con una pureza del
99 % molar (Mamani, 2018, p. 81; Dortmund Data Bank Software & Separation
Technology, 2017).

F=W+D [All.22]
Donde:
F: flujo molar de entrada (kgmol/h)

W: flujo molar de fondos (kgmol/h)
D: flujo molar de destilado (kgmol/h)

kgmol
h

D

W = 224793

Se realizo el balance de masa en funcidon del metanol con la Ecuacion All.23.

F X Xrcysou =W X Xweyion + D X Xpeyon [All.23]

Al reemplazar la Ecuacion Al.22 en la Ecuacion All.23, se tiene:

kgmol

0,3346 X 2247,93 —— = (2 247,93 kamot _

tomel D) % 0,01+ D x 0,95

kgmol

D =776,33
h
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kgmol

W =1471,59 -

En la Tabla All.35 se presentan los resultados de los flujos y fracciones molares de
las corrientes de salida de la torre de destilacion. En la Tabla All.36 se presentan
los resultados obtenidos para los flujos y fracciones masicas de las corrientes de

salida de la torre de destilacion.

Tabla All.35. Flujos y fracciones molares de las corrientes de salida de la torre de
destilacion D-003

Metanol (D) Agua (W)
Componente kgmol/h Yi met kgmol/h Yi met
H,O 38,82 0,05 14,72 0,01
CH;0H 737,51 0,95 1 456,87 0,99
Total 776,33 1,00 1471,59 1,00

Tabla All.36. Flujos y fracciones masicas de las corrientes de salida de la torre de
destilacion D-003

Metanol (D) Agua (W)
Componente kg/h Yi met kg/h Yi met
H,O 699,28 0,03 26 245,76 0,98
CH;OH 23 631,47 0,97 471,53 0,02
Total 24 330,75 1 26 717,29 1

En la Tabla All.37 se detallan las temperaturas y las presiones de las corrientes de

entrada y salida a la torre de destilacion.

Tabla All.37. Flujos masicos, presion y temperatura de las corrientes de entrada y salida
de la torre de destilacion D-003

Sol. MetOH-Agua M etanol Agua

Flujo mésico (kg/h) 51 048,04 24 330,75 26 717,29
Presion (kPa) 101,30 101,30 101,30
Temperatura (°C) 81,05 67,93 99,74
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ANEXO Il

DISENO DEL SEPARADOR BIFASICO

Alll.1 SEPARADOR BIFASICO BS-001

El disefio del separador bifasico esta basado en la Norma API 12J “Specification
for Oil and Gas Separators” (American Petroleum Institute, 2008). Antes de
comenzar el disefo se requiere establecer ciertas propiedades del gas y del liquido,

las cuales se presentan en la Tabla Alll.1.

Cabe recalcar que la densidad del gas que ingreso al separador se calculé como

se mostro en la Ecuacion All.2 pero a presion y temperatura de operacion.

Tabla Alll.1. Propiedades de las corrientes de gas y liquido que entran al separador
bifasico BS-001

Parametro Unidad | Valor

Densidad del gas b/t 0,35

Densidad del liquido * b/t | 62,05

Presion de operacion psia 69,76

Temperatura de operacion °F 70

*(Perry y Green, 2001, p. 2-105)

Se determind la velocidad superficial maxima admisible a través del separador por
medio de la Ecuacion 3.1. El factor K del separador se tomé de la Tabla 3.1, para

esto se consider6 una altura de 10 ft segun la Norma API 12J.

dp—d
V, =K x L%
dg
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V, = 4,00 L

El flujo masico de gas amargo que resulta del balance de masa presentado en el
Anexo Il Tabla All.2, se utilizdé para calcular el caudal del gas por medio de la
Ecuacion Alll.1 (Streeter et al., 2000, p. 12).

Q, =254 [AllLA]

8ga

Donde:

Mgy - flujo masico de gas amargo (lb/s)
dca - densidad del gas amargo (Ib/ft3)
Qg: caudal del gas (ft%/s)

kg_221b_ 1h
16 797,36 JoX "X

9= 15
035753

- e
Qg = 29,51 =

Se utilizo la Ecuacién 3.2 para determinar el area minima del flujo de gas (American
Petroleum Institute, 2008, p. 17).

Qg
Amin = V_a
3
A =5 g e
min = 7t = /)
4,00?

El diametro minimo del separador se calculé por medio de la Ecuacion 3.3
(American Petroleum Institute, 2008, p. 17).

Drmin = < /A—’”jjx"> x 12



181

Dy = < /@) x 12 = 36,79 in

Se utilizé un factor de seguridad para separadores bifasicos de 9 % que se aplico

en el disefo del diametro del equipo (Couper, et al., 2012, p. 6).
Dminz = 1,09 X 36,79 in = 40,11 in = 1,02 m

Se verifico la relacion altura-diametro que debe estar entre 2 y 4 para el disefio de
separadores bifasicos que se presenta en la Ecuacion Alll.2 (Gas Processors

Suppliers Association, 2004, p. 7.6).
5 =[2-4] [Alll.2]

D~ 40,11in

El volumen del liquido contenido en el separador vertical bifasico se calcul6 con la
Ecuacion 3.4, para resolver esta ecuacion, se considero que el liquido separado
ocupd el 30 % de la altura total del separador bifasico (American Petroleum
Institute, 2008, p. 14).

2
v, = DZina X0 HXN,

4 144Xx5,615

_ (40,11in)%?xm _ 10 ftx0,30

4
4 144X%5,615

= 4,69 bbl

El nivel del liquido en el separador se determind con la Ecuacién 3.5 (Coulson y
Richardson, 2005, p. 462).

hL:HXNL

h, =10 ft X 0,30 = 3 ft
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Se calculd la densidad en °API del liquido a separarse con la Ecuacion Alll. 3

(Ingenieria Energética General, 2013, p. 4).

°API = 132 —131,1

62,4

°AP] = % —~131,1

62,4

°API = 11,19

[Alll.3]

Con los °API del liquido se ingresé en la Tabla Alll.2 donde se detallan los tiempos

de residencia (American Petroleum Institute, 2008, p. 14). El tiempo de residencia

para un valor de °APl igual a 11,19 fue de 2,23 min; que se calculé al interpolar los

valores de tiempo entre 2 y 4 min.

Tabla Alll.2. Tiempos de residencia en separadores en funcion de los °API

Densidad Tiempo deresidencia
(°API) (min)
10 -20 2-4
20-30 1-2
>35 1

(American Petroleum Institute, 2008, p. 14)

Finalmente, se calculd la capacidad que tiene el separador para contener el liquido

con la Ecuacion 3.6 (American Petroleum Institute, 2008, p.14).

W = 1 440XV,
tret
1440%4,69 bbl bbl
W=———=3028,52 —
2,23 min dia

Alll.2 SEPARADOR BIFASICO BS-002
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Las propiedades del gas y del liquido que ingresan al separador bifasico BS-002,

se detallan en la Tabla Alll.3.

Tabla Alll.3. Propiedades de las corrientes de gas y liquido que entran al separador
bifasico BS-002

Parametro Unidad | Valor
Densidad del gas 1b/ft 0,02
Densidad del liquido * Ib/ft? 55,76
Caudal del gas ft'/s | 1739,75
Presion de operacion psia 14,69
Temperatura de operacion °F 77

*(Perry y Green, 2001, p. 2-105)

Con base en estas propiedades se realizé el diseno del separador con el
procedimiento descrito en el Anexo Ill Seccién Alll.2. En la Tabla Alll.4 se detallan
las especificaciones y dimensiones de los separadores BS-001 y BS-002 que se

disenaron.

Tabla Alll.4. Especificaciones y dimensiones de los separadores BS-001 y BS-002

Parametro S«i:;roe(t;ilor S«i:;roe(t;izor Unidad
Presion de operacion 481 101,3 kPa
Temperatura de operacion 21,11 25 °C
Diametro 1,02 3,71 m
Altura 3,05 11,28 m
Velocidad de sedimentacion 1,22 5,43 m/s
Area minima de flujo de gas 0,69 9,08 m?
Relacion H/D 3 3 -
Volumen del liquido 0,74 36,49 m?
Altura del liquido 0,91 3,38 m
Tiempo de retencion 2,23 1,73 min
Capacidad del liquido en el separador | 5,56E-03 0,35 m’/s
Tipo de separador Vertical Vertical -
Material de construccion AISI-304 | AISI-304 -
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ANEXO IV

DISENO DE LA TORRE DE ABSORCION

Para el disefio de la torre de absorcion se considerd una temperatura y presion de

operacion igual a las condiciones con las que la corriente de gas entra al equipo.

En la Tabla AlIV.1 se detallan las propiedades de las corrientes utilizadas en las

ecuaciones de disefno de la torre de absorcion.

Tabla AlV.1. Propiedades de las corrientes de gas y liquido que entran a la torre de
absorcion D-001

Parametro Unidad Valor
Flujo molar del gas amargo 0,1687 kgmol/s
Peso molecular de la solucion de DEA 23,98 kg/kgmole
Densidad del gas amargo * 5,59 kg/m?
Densidad de la soluciéon de DEA* 1 004,91 kg/m?
Densidad de la amina pura* 1 098,00 kg/m?
Densidad del agua* 988,50 kg/m?
Fraccion molar del soluto a la entrada 1,00E-04 -
Viscosidad del gas amargo* 1,07E-05 N s/m?
Viscosidad de la solucion de DEA* 5,59E-02 N s/m?
Viscosidad de la amina pura*® 80,33E-02 N s/m?
Viscosidad del agua* 1,02E-03 N s/m?
Difusividad de los gases acidos 2,12E-10 m?/s
Difusividad de la solucion de DEA** 1,45E-05 m?/s
Tension superficial de la amina pura*** 6,19E-02 N/m
Tension superficial del agua**** 7,36E-02 N/m

* (Perry y Green, 2001, pp. 2-106, 2-329)

wox (Correa y Cabrera, 2016, p. 261)

***  (Hernandez, Trejo, Fadrique, 2001, p. 169)
*FA% - (Gittens, 1969, p. 409)

La difusividad del acido sulfhidrico y del diéxido de carbono en DEA se muestra en

la Tabla AlIV.2 a presion y temperatura diferentes a las de operacion.
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Tabla AlV.2. Difusividad del acido sulfhidrico y diéxido de carbono en dietanolamina

Parametro T (°C) P (kPa) D (m?s)
Difusividad del H,S* 20,00 101,30 1,75E-09
Difusividad del CO; ** 20,00 101,30 9,54E-10

*  (Tamimi, Rinker y Sandall, 1994, p. 331)
**  (Abu-Arabi, Al-Jarrah, ElI-Eideh y Tamimi, 2001, p. 520)

Para calcular la difusividad de la mezcla de gases acidos en dietanolamina (DEA),
se multiplicé cada valor de difusividad por su fraccion molar. En la Tabla AIV.3 se
presentan los porcentajes molares calculados solo considerando los dos gases a

absorber.

Tabla AlV.3. Fraccion y composicion molar de los gases acidos

Flujo mésico Flujo molar Fraccion molar
Componente kag/h kgmol/h Xi
CO, 2317,68 52,67 99,88E-02
H.S 2,08 6,09E-02 1,20E-03
Total 52,73 1,00

La difusividad de la mezcla se calculd al utilizar la Ecuacion AlV.1.

D¢ a-pEa = (Xco2 X Dcoz) + (XHZS X DHZS) [AIV.1]
Donde:

Dco, Y Dy,s :  difusividad del diéxido de carbono y del &cido sulfhidrico (m?/s)

Xco, Y Xu,s - fraccion molar del didxido de carbono y del acido sulfhidrico

D¢ a—pEga difusividad de la mezcla (m?/s)

2 2
Dg.a-pea = (99,88E — 02 x 9,54E — 10=-) + (1,20E — 03 x 1,75E — 09™-)

2
DG.A—DEA == 9,55E - 10 mT
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Finalmente, para encontrar el valor de la difusividad de la mezcla de gases acidos
en dietanolamina a las condiciones de operacion se utilizé la Ecuacién AlV.2
conocida como extrapolacion de Hirschfelder (Welty, Wicks, Wilson y Rorrer, 2008,
p. 441).

Dga-pEaaT, P, = Dea-DEAaT, P, X (%)1,5 X (E—:) [AIV.2]

Donde:

Dca-pea: difusividad de gases acidos en DEA a diferente presion y temperatura
(m?/s)

T2y Tu: temperatura de operacion y temperatura conocida (°C)

P2y P1: presion de operacion y presion conocida (kPa)

21,11 °c)1’5 (101,30 kPa)

mZ
Dg 4 =954E—10—><(
G.A-DEAaT;,P; ’ s 20,00 °C 481,00 kPa

m2
Dg.a-peaart,p, = 2,12E — 10T

Una vez establecidas las propiedades del gas de entrada y de la amina, se comenzo

con el disefio de la torre de absorcion.

Se determind la correlacion de los flujos de gas y liquido con base en las
propiedades fisicas de las corrientes al emplear la Ecuacién AlV.3 (Sinnott y Towler,
2013, p. 902).

Fuy = =% Z—L [AIV.3]
Donde:

FLv:  Correlacion de los flujos de gas y liquido
L:  Flujo masico del liquido (kg/s)
V' Flujo masico del gas amargo (kg/s)

dv: densidad del gas amargo (kg/m?3)
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di:  densidad de la solucién de DEA (kg/m?3)

5,21%2 5,504
FLV — s m
4,66%2 1004,91%2
N m
F,y = 0,083

Con el valor obtenido de correlacion se ingresé en la Figura AlV.1 y se consideré
una caida de presion de 15 mm de agua por metro de longitud, valor sugerido por

Sinnott y Towler (2013, p.903) para columnas de absorcion.

Se calculo6 el porcentaje de inundacion de la columna por medio de la Ecuacion 3.7.
Para esto de la Figura AlIV.1 se obtuvo un valor de 0,6 para el K4 disefio, mientras

que el valor K4 inundacién fue de 0,8 segun Sinnott y Towler (2013, p.901).

1
K4 disefio ]E

% Inundacion = [m
4

1
% Inundacién = [g]z x 100
% Inundacién = 86,60 %

Se calculé el flujo masico de gas por unidad de area transversal de la columna de
absorcién a partir de la Ecuacion 3.8. Para determinar el factor de empaque se
selecciond un relleno tipo silla ceramic Berl de tamafio igual a 0,5 in; su factor de
relleno es de 660 m™" seguin Sinnott y Towler (2013, p.900 y 904).

0,1
13,1><V2><FP><(ﬂ)
ay,

K, diseiio =
4 dyx(dy,—dy)

V= \/K4 disefioxd,x(dp—dy)

m 0,1
13,1XFPX(d—L)
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Figura AlV.1. Correlacion de los flujos de gas y liquido con la caida de presion

(Sinnott y Towler, 2013, p. 902)

kg kg _ccokg
0,6x5,59-9x(1004,91:9-5,59-%)

13,1X660 m_1><<

vV =1,015 <<
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2

k
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Para encontrar el area de la seccion transversal de la columna de absorcidon se
utilizé la Ecuacion 3.9 (Sinnott y Towler, 2013, p. 907).

AT=

14
14
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A =22 4som?
= = m
T o1k =
mes

Para el calculo del diametro de la columna se empled la Ecuacién 3.10 (Sinnott y
Towler, 2013, p. 907) con un factor de sobredimensionamiento del 15 % aplicado

en el diametro (Couper et al., 2012, p. 6).

Ar = % X (D¢)?

D¢ = /4'59;”2“ =242 m

Dc=115%X242m = 2,78m

Se calculé el numero de unidades de transferencia con la Ecuacién 3.12 (Sinnott y
Towler, 2013, p. 895). Para el disefo se consideré una eficiencia del 97 % molar en
la remocion del acido sulfhidrico (Correa y Cabrera, 2016, p. 60) ya que del didxido
de carbono se logré absorber el 31 % molar antes que la amina se sature, segun la

simulacién presentada en el Anexo |l, Seccion All.2.

El valor de la fracciobn molar de acido sulfhidrico en la corriente de salida del
absorbedor se calcul6 con la Ecuacién AlV.4 (Coulson y Richardson, 2005, p.596).

El valor de la fraccién molar a la entrada (y1) se obtiene del Anexo |, Tabla Al 4.

Y2 = 150 %01 [AIV 4]
Donde:
Y1, Y2: fraccién molar del soluto en la entrada y salida del absorbedor

3
Y2 = 755 X 0,0001 = 3,00E — 06
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Por otro lado, Coulson y Richardson sugieren considerar un valor igual a 0,6 para

la relacién éptima de operacion de la columna ((MXxXGm)/Lm) (2005, p.596).

_ 1 mXGm y mXGm
Nog = ey x In | (1 = ) 2+ 0
1 0,0001 _
Nog = s X In [(1-0,6) x e+ 0,6] = 6,59

Se obtuvo un valor de numero de unidades de transferencia igual a 6,59 que se

aproximd a 7 unidades de transferencia en la torre de absorcién.

Para calcular la altura de las unidades de transferencia, primero se debe calcular

varios parametros como el numero de Schmit de la fase gaseosa y liquida; y los

factores de correccion f1, f2 y f3 con las Ecuaciones AIV.5, AIV.6, AIV.7, AIV.8 y

AIV.9 (Sinnott y Towler, 2013, p. 899).

Scg = —t¢
pPGXDg

SCL — UL
pLXDp,

f = (ﬂAP)O 6

7 \uw

z pAP

Scg: numero de Schmit de la fase gaseosa
Sc;: numero de Schmit de la fase liquida

Ug: viscosidad del gas amargo (N s/m?)

[AIV.5]

[AIV.6]

[AIV.7]

[AIV.8]

[AIV.9]



UL viscosidad de la solucion de DEA (N s/m?)
Uap.  Viscosidad de la amina pura (N s/m?)

Uw: viscosidad del agua (N s/m?)

Pc: densidad del gas amargo (kg/m?)

pL: densidad de la solucién de DEA (kg/m?)
P densidad del agua (kg/m3)

pap.  densidad de la amina pura (kg/m3)

Dg: difusividad de los gases acidos (m?/s)
D;: difusividad de la solucion de DEA (m?/s)
Ow: tensioén superficial del agua (N/m)

Oup: tensioén superficial de la amina pura (N/m)

4 2
Scg = ———2— = 0,1322
5,59mX1,45E—05

N

5,50E—02205
Se, = 262304

1004,91°9.x2,12E-10"~
m N

0,16
f 80,336-027 > 291
1 1,02E-03 25 ’
m

998,59 1.2
o= ( m3> =0,89

1098 %
m

IYNCE:
7,36E—02—
fi= (—m) ~115

6,19E—02%
m
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Se calculo el flujo masico del liquido por unidad de area transversal del absorbedor,

para esto se utilizé la Ecuacion AIV.10 (Sinnott y Towler, 2013, p. 899).

Donde:

[AIV.10]
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L: flujo masico del liquido por unidad de area transversal (kg/m?s)
kg
— 5,21T — 3 kg
4,59 m?2 "7 m2s

Se utilizé las Figuras AIV.2, AIV.3, AIV.4 para obtener los valores de Kz, ¥hy ®n
respectivamente, se seleccioné el valor correspondiente a un tamafo de 0,5 in de

tamano del relleno silla ceramic Berl (Sinnott y Towler, 2013, p.904).

1.1

1.0 =
0.9 b3

[ 0.8 AN
-

m”
0.5 i
0.4 1

0 20 40 60 80 100
Porcentaje de inundacion —

Figura AlV.2. Factor de correccion de porcentaje de inundacion
(Sinnott y Towler, 2013, p. 900)

100
in {mm)

] _._._,_.-'—"'_r'_._ L I:jlal

- m= _,-”""" - e 2 [ 12)
i
P | —

V. r’f

a0 // = _.-"’f

20 / ./

1] 10 20 30 40 50 L T B0 & 100
Porcentaje de immndacion —

Figura AlV.3. Factor para Hg en funcion del porcentaje de inundacion
(Sinnott y Towler, 2013, p. 900)
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Figura AlV .4. Factor para Hy en funcion del flujo masico de liquido por unidad de area
(Sinnott y Towler, 2013, p. 900)

De las figuras se obtuvo los siguiente valores: K3 = 0,42; ¥h =66y ®&n = 0,046. Con
estos valores, se utilizaron las Ecuaciones 3.14 y 3.15 para calcular la altura de las
unidades de transferencia de pelicula individual de gas y liquido (Sinnott y Towler,
2013, p. 899).

Segun lo recomendado por Sinnott y Towler, el término de correccion del diametro

1,11
D ’ - .y
(0 3;5) debe tomarse como un valor fijo de 2,3 para columnas de absorcion

superiores a 0,6 m de diametro (2013, p. 901).

Como no se conoce el término Z de las Ecuaciones 3.14 y 3.15, una primera
aproximacion es considerar un valor de 1,00 m por cada numero de unidad de
transferencia calculado anteriormente, por lo tanto la altura total se calculd con la
Ecuacion AlV.11 (Sinnott y Towler, 2013, p. 908).

Z=100m x 7=7,00m

Z=700m
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R e N

¢~ (Lx f1Xxf2%f3)05

0,33
0,011><66><(0,1322)°'5><2,3><(ﬂ>

_ 3,05 _
He = (1,13 x2,91%0,89x1,15 )05 =044m
7 0,15
H, = 0,305 X &, x (5¢)%° x Ky x (E)
7,00\ %15
H, = 0,305 x 0,046 X 262 304%5 x 0,42 X (ﬁ) =342m

Para realizar el calculo de la altura de la unidad de transferencia se utilizo la
Ecuacién 3.13 (Sinnott y Towler, 2013, p. 895).

Hp; =044+ 0,6 X3,42=249m

Para determinar la altura total de la columna de absorcion por el método de calculo
del numero de unidades de transferencia, se utilizé la Ecuacion 3.11 (Sinnott y
Towler, 2013, p. 894).

Z = Hpg X Nog

Z=249mx7= 17,43 m

Finalmente, se aumentd un espaciamiento en la parte superior e inferior de la
columna de 0,60 m para el relleno como se muestra en la Ecuacion AlV.12, este
valor es sugerido por Coulson y Richardson (2005, p. 557).

ZT =H0G XNOG +es+ei [AIV12]
Donde:

Zr:  altura total de la torre (m)

es! espaciamiento en la parte superior de la torre (m)
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ei espaciamiento en la parte inferior de la torre (m)

Zr =17,43m+ 0,60m + 0,60m = 18,63 m

Zy = 18,63 m

En la Tabla Alll.8 se detallan las especificaciones y dimensiones obtenidas por

medio del disefio de la torre de absorcion de gases acidos en dietanolamina D-001.

Tabla AlV.4. Especificaciones y dimensiones de la torre de absorcion D-001

Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 481,00 kPa
Temperatura de operacion 35,38 °C
Diametro 2,78 m
Altura 18,63 m

Caida de presion en el empaque por

longitud de la columna 0,15 kPa/m
Inundacion de la torre 86,60 o,
Silla

Tipo de empaque ceramic Berl i

Tamafo del empaque 0,013 m

Area transversal 4,59 m?

Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO YV

DISENO DE LA TORRE DE DESTILACION MULTICOMPONENTE

Para el disefio de la torre de destilacidn multicomponente se utilizé propiedades de

las corrientes de entrada y salida, estos datos se presentan en la Tabla AV.1.

Tabla AV.1. Propiedades de la corriente de entrada y salida de la torre de destilacion
multicomponente D-002

Parametro Unidad Valor
Fraccion del dioxido de carbono en el destilado - 58,62E-02
Fraccion del agua en el destilado - 40,63E-02
Fraccion del dioxido de carbono en el fondo - 3,00E-04
Fraccion del agua en el fondo - 93,02E-02
Fraccion del didxido de carbono en la alimentacion - 2,05E-02
Fraccion del agua en la alimentacion - 91,21E-02
Presion de saturacion del didxido de carbono kPa 518,67
Presion de saturacion del agua en el destilado kPa 84,49
Presion de saturacion del agua en la alimentacion kPa 5,75
Presion de saturacion del agua en el residuo kPa 234,60
Flujo molar del destilado kgmol/h 27,54
Flujo molar de la alimentacion kgmol/h 797,90
Flujo molar del fondo kgmol/h 770,32
Temperatura de condensacion del vapor K 368

(Perry y Green, 2001, pp. 2-167, 2-181)

El diseno de la torre de destilacion multicomponente inicié con el calculo de la
volatilidad relativa del componente clave ligero con respecto al clave pesado en
cada una de las corrientes, para esto se utilizé la Ecuacién AV.1 (McCabe et al.,
2007, p. 779).

Segun McCabe et al., la mayor parte del clave ligero sale en el destilado, mientras

que la mayor proporcion del clave pesado lo hace en el residuo (2007, p. 777). Con
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base en esta premisa y al balance de masa en la torre de destilacion que se
presentd en el Anexo Il, seccion All.3 se defini6 como componente clave liviano (i)

al diéxido de carbono y como componente clave pesado (j) al agua.

PsatCOZ
P Psat co
Qi = L = L3atC0; [AV.1]
J sat H,0 Psat H,0
Pr

Donde:

a;;: volatilidad del clave ligero con respecto al clave pesado
Psat co,: presion de saturacion del CO2 (kPa)

Psat 1,0- presidén de saturacion del H20 (kPa)

Los datos de presion de saturacion se muestran en la Tabla AV.1. Por lo tanto, para

la destilacion (D) se tiene:

_ 518,67 kPa _

Apii = ———— = 6,13
Dy ™ 84,49 kPa ’

Por lo tanto, para la alimentacion (F),

_ 518,67 kPa

ap;i = ——— = 90,23
Fij 5,75 kPa

Por lo tanto, para los fondos (B),

__ 51867 kPa _

Qg = —2STkPE _ 991
Bl ™ 23460 kPa ’

Con los datos de volatilidad calculados, se determiné la volatilidad relativa media
con el uso de la Ecuacion 3.16 (McCabe et al., 2007, p. 779).

- — 3
a,; = \/aDij X Apjj X Apjj

@, = V6,13 x 90,23 X 2,21 = 10,69
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Para determinar el numero minimo de platos de la torre de destilacion
multicomponente se utilizo la relacion matematica de Fenske que se detalla en la
Ecuacién 3.17 (McCabe et al., 2007, p. 779).

__In[(xpi/xp)/(xpj/*8j)]

Npin = -1
min Int;
58,62E—02 40,63E—-02
N i — ln[( 3,00E—04 )/(93,02}3—02)] _ 1
min In(10,69)
Npin = 2,56

Se utilizé la Ecuacién 3.18 para el calculo de la relacién de reflujo minimo (McCabe
et al., 2007, p. 780).

DXXnri DX.XD'
( Dl)_—aABX ]
Lmin _ Fx xXpi FXXF]'

F asp—1

(27,54><58,62E—02
797,90%x2,05E—02

F 10,69—-1

)—10,69><( 27,54X40,63E—02 )

Lmin __ 797,90%x91,21E—02

Lmin _ g 48F — 02
F

Con la Ecuacion AV.2 se encontré la relacion de reflujo minimo (McCabe et al.,
2007, p. 780).

Rpp = “22 % = [AV.2]

Donde:
Rom:  reflujo minimo
D: flujo molar del destilado (kgmol/h)

F: flujo molar de la alimentacién (kgmol/h)
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797,90"g;’:°l

kgmol
27,54-T

RDM = 2,4‘6

Después, se encontro el reflujo éptimo con el que operd la torre de destilacion
multicomponente, para esto se empled la Ecuacion AV.3 donde segun McCabe et
al., para torres de destilacion se considera un valor de 1,25 veces del reflujo minimo
(2007, pp. 788, 792).

Donde:
Rp:  reflujo éptimo

Rom:  reflujo minimo
Rp = 1,25 % 2,46 = 3,07

Con los calculos realizados, se procedioé a determinar el numero de etapas ideales
para la torre de destilacion por medio de la grafica de correlacion de Gilliland que
se presenta en la Figura AV.1 (McCabe et al., 2007, pp. 788, 792).

Para ingresar en la grafica se calculé el valor del eje X con la Ecuacion AV .4 y se

trazo una linea vertical hasta la curva para obtener el valor del eje Y

Rp—Rpm [AV.4]

Rp+1

3,07—-2,46
3,07+1

= 0,15

Con la correlacion de Gilliland se obtuvo un valor de 0,52 en el eje Y, con este valor
se determino el numero de platos ideales junto con la Ecuacion AV.5 en funcion del
numero de platos minimo previamente calculados (McCabe et al., 2007, p. 792).



200

1.0 I ]
0.8 |- ; : 1+
0.6 T : :

0.4 e

0.2

0.1}
0.08

0.04 i
|

0.02 1

0.01 - !
001 002 0.04 010 02 0406 1.0
fo — Rom
RI:.+I

M- I"""'Ir'nir'.
M+

o

il

Figura AV.1. Correlacion de Gilliland para el numero de platos
(McCabe et al., 2007, p. 792)

N¥min — 0,52 [AV.5]
N+1

N-2,56 — 0'52
N+1

N=642 ~7

De los calculos realizados se obtuvo que la torre de destilacion multicomponente
presenta 7 platos mas un hervidor en la parte inferior y un condensador en la parte

superior.

El diametro interno de la columna de destilacion multicomponente se determiné a
partir de la ecuaciéon de Heaven que se indica en las Ecuaciones 3.19 y AV.6
(Jiménez, 2003, p. 151)
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1/2
iw=0761x3) [AV.6]
Donde:
P: presidn de operacién (atm)

Los datos necesarios fueron tomados de los resultados del balance de masa que

se presento en la Tabla All.8 y la Tabla AV.1.

1
2

u=0,761><( ! ) = 0,35

4,75 atm

TXUX3600 273 P

D, = \/(;) x D x (Rp +1) x (22,2) x (1) x (3)

D, = \/(;) x (27,54"9’"“) x (3,07 + 1) x (22,2) x (368 K) x ( ! )

1X0,35X3600 h 273 4,75 atm
D, =085m

Para determinar la altura total de la columna de destilacion multicomponente se
aplicé la Ecuacion 3.20, para esto se considerd una eficiencia de los platos de la
columna del 95 % (Jiménez, 2003, p. 151).

H, = 0,61 x (%) + 4,27

H, = 0,61 x (#) + 4,27

H. =876 m

Para finalizar el presente disefio se calculd la etapa de alimentacion de la torre de
destilacion con la Ecuacion AV.7 y Ecuacion AV.8 (Coulson y Richardson, 2005,
p.531).
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In (ﬁ—R) = 0,206 x In

A

(2% ()] AV

Donde:

NRr: numero de etapas de la zona de rectificacion

Na:  numero de etapas de la zona de agotamiento

D: flujo molar del destilado (kgmol/h)

B: flujo molar del fondo (kgmol/h)

fraccidn del componente clave pesado en la alimentacion (H20)
xg;.  fraccidn del componente clave liviano en la alimentacion (COz2)
xg;. fraccién del componente clave liviano en el fondo (COz2)

xp;. fraccion del componente clave pesado en el destilado (H20)

kgmol 2
N 770,32 91,21E-02 3,00E—04
In (—R) = 0,206 X In | X ( ) X ( )
Na 27,549T 2,05E—-02 40,63E—02

NR — 0,22
N

A

Cabe recalcar que la suma del numero de etapas en la zona de agotamiento mas
el numero de etapas de la zona de rectificacion debe ser igual al numero total de
etapas sin rehervidor y condensador de las cuales estara compuesto la torre de
destilaciéon multicomponente (Coulson y Richardson, 2005, p.531).

Ny+Ng =7 [AV.8]

Al despejar las Ecuaciones AV.7 y AV.8 se tiene que:

Ny+022%XN, =7
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Para complementar el disefio de la torre de destilacion multicomponente se calculd
el espesor de la pared de la torre. La presion interna de disefio del recipiente se
tom6 como 10 % por encima de la presion manométrica de operacion como se
muestra en la Ecuacion AV.9 (Sinnott y Towler, 2013, p. 573). La presién de
operacion de la torre de destilacion multicomponente se obtuvo de la Tabla All.8 en

el Anexo |l.

P, =110 X P, [AV.9]
Donde:

Pi: presion interna de disefio (kPa)

Pe: presidn manomeétrica de operacién (kPa)

P; = 1,10 x (481,00 kPa — 101,30 kPa) = 417,67 kPa

P, = 417,67 kPa x 22222 — 417 670 Pa = 417 670 =
1 kPa m?2
_ N am? N
Py =417 670 ~o X o = 042 —

En la Tabla AV.2 se presentan los parametros necesarios para el calculo del

espesor de la torre de destilacion.

Tabla AV.2. Propiedades utilizadas para el calculo del espesor de la torre de destilacion
multicomponente D-002

Parametro Unidad | Valor
Presion interna de disefio N/mm? 0,42
Presion maxima permitida N/mm? | 137,89
Eficiencia de la junta soldada - 1

(Sinnott y Towler, 2013, pp.573, 574)

Con estos datos, se aplicod la Ecuacion 3.26 para calcular el espesor del equipo
(Sinnott y Towler, 2013, p. 576).



204

_ PixD;
T 2XSXE—1,2%P;

N

0,42 5 X 850 mm
t= N N
(2x137,89— > x1)-(1,2 x 0,42— )
t=130mm

Se recomienda agregar 2 mm al espesor al considerar que se tiene baja corrosion
(Sinnotty Towler, 2013, p. 576).

t=130mm+ 2,00 mm = 3,30 mm
En la Tabla AV.3 se resumen las dimensiones y resultados del disefio de la torre
de destilacion multicomponente D-002 utilizada para separar los gases acidos y

regenerar la dietanolamina.

Tabla AV.3. Especificaciones y dimensiones de la torre de destilacion multicomponente

D-002
Parametro Valor Unidad

Presion de operacion 481,00 kPa
Temperatura de operacion 125,30 °C
Diametro 0,85 m

Altura 8,76 m

Espesor de la torre de destilacion 3,30 mm
Reflujo optimo 3,07 -
Numero de platos 7 -
Plato de alimentacion (desde arriba) 1 -
Eficiencia de los platos 95 %
Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO VI

DISENO DEL REACTOR ADIABATICO DE LECHO FIJO

Para el disefio del reactor adiabatico fueron necesarios datos y propiedades de las

corrientes y del catalizador, en la Tabla AVI.1 se presentan estos datos.

Tabla AVI.1. Propiedades de la corriente de entrada al reactor de lecho fijo R-001 y
propiedades del catalizador

Parametro Unidad Valor
Densidad del gas a condiciones estandar kg/m’ 0,35
Viscosidad del gas a la salida del lecho* kg/m's 1,69E-05
Densidad del gas a la salida del lecho kg/m’ 0,4019
Densidad del catalizador** kg/m’ 1 990,60
Diametro de particula en el lecho** mm 5,17
Velocidad espacial del gas natural *** L/h geat 4,00

*  (Perry y Green, 2001, p. 2-329)
** (Pedernera, Pifa, Borio y Bucala, 2003, p. 32)
**% (Chen,Wang, Xu, Xiong, 2008, p. 290)

Un parametro importante en el disefio es determinar la masa del catalizador que
depende de la velocidad espacial, segun Fogler la velocidad espacial del fluido

normalmente se mide a presion y temperatura estandar (2008, p. 68).

Por esta razén se utilizé la Ecuaciéon AVI.1 para cambiar las unidades de la

velocidad espacial por medio de la densidad del gas a condiciones estandar.

L 1m?3 0,35 kg % 1000 gear

WHSV = 4,00
hgcat 1000L m3 1kgcat

[AVI.1]

WHSV = 1,38 —4
h kgcat

Con este valor se calculd la cantidad de catalizador necesaria para la reaccién por
medio de la Ecuacioén 3.21 (Fogler, 2008, p. 68).
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WHSV = ™6
M

Cc

. kg
mig _ 586921377

= = 7
WHSV 1,38
hkgcat

C

M, = 42 456,69 kg .qr

Para encontrar el volumen de la cama de catalizador se utilizé la Ecuacion 3.22 con
la densidad del catalizador Ni-MgAl204 (Fogler, 2008, p. 68; Blumberg et al.,2019,

p.2).

_ Mc

V.=
(o dc

V. = 4245669 kgcat
€7 199060 %9cat
m

Ve = 21,33 m3
Para encontrar el diametro y la altura del reactor adiabatico de lecho fijo se usaron
las Ecuaciones 3.23 y 3.24, segun Sinnott y Towler la relacion longitud diametro del

reactor debe estar comprendida entre 1 a 4 (2013, p. 682), por lo tanto en este

caso se trabajo con un valor promedio de la relacién.

Ve=2xDixH

Al unir y despejar estas dos ecuaciones, se tiene la Ecuacién AVI.2 para el calculo

del diametro del reactor.

Dy = 3/% [AVI.2]
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3 [4x21,33 m3
D= |[—————=221m
T mwX2,5 ’

Se reemplaza este valor en la relacién longitud diametro y se obtiene la altura.
H=25x%(2,21m)=554m

El reactor cuenta con un soporte para el lecho fijo ubicado en la base del mismo,
por otro lado, se debe dejar un espacio de iguales dimensiones en la parte superior
del reactor para evitar la sobrepresion. Segun Sinnott y Towler este espaciamiento
es de 0,305 m para reactores de lecho fijo (2013, p. 682).

Hr =554m+ 2 x(0,305m)

HT = 6,15 m

Para encontrar la densidad del flujo masico fue necesario calcular el flujo

volumétrico, el area transversal del reactor y la velocidad del flujo, para esto se

utilizaron las Ecuacion AVI.3, AVI.4 y AVI.5 respectivamente (Fogler, 2008, p. 177).

V, = ’;’—s [AVI.3]
Ap =22 [AVI.4]
9 = Z—: [AVI.5]
Donde:

V;:  flujo volumétrico del gas a la salida del reactor (m3/h)

mg:  flujo masico del gas (kg/h)

Dc: densidad del gas a las condiciones de salida del reactor (kg/m?3)
AT area transversal del reactor (m?)

J¢:  velocidad del flujo de gas (m/s)
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v =SB 036,65 ™
¢~ 0,4019% N "7 h
2
Ap = mx(@21m)” _ 3,85m?2

4

3
146 036,65mT

m
=—2" =10,53—
3,85m2x3 600 s g s

G

Con los datos calculados se determind la velocidad masica por medio de la
Ecuacién AVL.6 (Fogler, 2008, p. 177).

G =dg XV [AVI.6]
G =040 x 10,532

m N
G = 4,232

mes

Se calculé la caida de presion a través del lecho con la ecuacion de Ergun que se
expresa en la Ecuacién 3.25 (Fogler, 2008, p. 177), se considerd una porosidad o

volumen hueco del lecho igual a 0,49 (Romero, 2016 p. 67).

AP G 1-¢ 150x(1—&)x
—=——><(—>>< —M+1,75XG
Lir nggCXDp &3 Dp
42359 150x(1-0,49)x1,69E 5+
AP __ 123725 (1—0,49) , ’ ms 1 175 X 4 23k_g
554m 0,40%x1x5,17E—03 m 0,493 5,17E—03 m ’ "= m2s

AP = =374 149 Pa

Al tener el valor de la caida de presion por medio del lecho fijo, se encontré la
presién de la corriente de salida del reactor con la Ecuacion AVL.7. La presion de la

corriente de entrada al reactor de lecho fijo se mostré en el Anexo Il, Tabla All.16
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AP =P, — P, [AVI.7]
P, = —374,15 kPa + 477,80 kPa

P, = 103,65kPa

La carcasa del reactor fue disefiada como un recipiente a presion para lo cual fue
necesario conocer ciertas propiedades utilizadas en los calculos del espesor
minimo de la pared del recipiente y de la tapa del reactor.

La presién interna de diseno del recipiente se tomé como 10 % por encima de la
presion manomeétrica de operacion como se explico anteriormente en el Anexo AV
en la Ecuaciéon AV.9 (Sinnott y Towler, 2013, p. 573).

P, =110 x P,

P; = 1,10 X (477,80 kPa — 101,30 kPa) = 414,15 kPa

P, = 414,15 kPa X ——— = 414 150 Pa = 414 150 —
1kPa m
_ Noy_am® N
Py = 414150 7o X i = 0,41~

En la Tabla AVI.2 se presentan los parametros necesarios para el calculo del

espesor de la pared y del espesor de la tapa del reactor.

Tabla AVI.2. Propiedades utilizadas para el calculo del espesor y de la tapa del reactor
adiabatico R-001

Parametro Unidad | Valor
Presion interna de disefio N/mm? 0,41
Presion maxima permitida N/mm? | 98,53
Eficiencia de la junta soldada - 1

(Sinnott y Towler, 2013, pp.573, 574)
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Para calcular el espesor minimo de la pared del reactor se utilizé la Ecuacién 3.26
(Sinnotty Towler, 2013, p. 576).

_ PiXD;
T 2XSXE—1,2XP;

N

mm?2
N

mm?2

0,41

X 2214,70 mm
t =

(2% 98,63 x1)-(1,2 x041—)

mm?2

t=466mm

Se recomienda agregar 2 mm al espesor al considerar baja corrosion del reactor de
lecho fijo (Sinnott y Towler, 2013, p. 576).

t=4,66mm+ 2,00 mm = 6,66 mm

t=6,66mm

Segun la presion de operacion, la tapa mas adecuada para el reactor es una de
cabeza hemiesférica, por lo que se utilizé la Ecuacion 3.27 para encontrar su
espesor (Sinnott y Towler, 2013, p. 580). El termino Rci es igual al valor en

milimetros de diametro interno del reactor segun Sinnott y Towler (2013, p. 581).

t _ 0,885XPiXRCi
cabeza — gy p_0,1xP;

(8 63— erI;:lj(o 1%0 41L)
" mm2 ’ 7T mm?2

0,885 x 0,41

X 2 214,70 mm

tcabeza =

tecabeza = 8,23 mm

En la Tabla AVI.3 se resumen las dimensiones y resultados obtenidos del disefio
del reactor adiabatico de lecho fijjo R-001 utilizado para pre-reformado del gas

dulce.



TablaAVI.3.

Especificaciones y dimensiones del reactor adiabatico de lecho fijo R-001

Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 477,80 kPa
Temperatura de operacion 427,70 °C
Diametro 2,21 m
Altura 6,15 m
Caida de presion en el lecho 374,15 kPa
Catalizador Ni-MgAIL,O4 -
Volumen del catalizador 21,33 m’
Espesor del reactor 6,66 mm
Espesor de la tapa 8,23 mm
Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO VII

DISENO DEL HORNO TUBULAR

El horno reformador esta compuesto por tres partes que son: camara de radiacion,
camara de combustion y chimenea. El disefio del horno empezé por el
dimensionamiento de la camara de radiacion, en la Tabla AVIl.1 se detallan las
dimensiones tipicas para tubos utilizados en un reformador con vapor de agua (Yu,
Cao, Wang, Zhou y Dai, 2006, p. 699).

Tabla AVII.1. Dimensiones de los tubos de la zona de radiacion

Parametro Unidad Valor
Longitud m 12,50
Diametro exterior cm 12,48
Diametro interior cm 11,08
Espesor mm 7,00
Separacion entre tubos cm 19,34

(Yu, et al., 2006, p. 699)

Dependiendo de las diferentes tecnologias patentadas, el tamafo y numero de
tubos son diferentes; el horno reformador de la planta de produccion de metanol a
partir de gas natural asociado se basé en la tecnologia desarrollada por la empresa
Haldor Topsoe por trabajar con vapor de agua como medio de reformacion (Yu et
al., 2006, p. 698).

Dichos hornos reformadores estan compuestos por 180 tubos divididos entre la
zona de conveccion y la zona de radiacion. Con base en esta informacion y a las
dimensiones de los tubos, segun Yu et al., el horno conté con 76 tubos en la zona
de radiacion los cuales estan ubicados en dos filas a ambos lados de los

guemadores como se puede visualizar en la Figura AVII.1 (2006, p. 699).

Con esta informacién se determind la relacién entre la separacién de los tubos y su
diametro externo por medio de la Ecuacién AVII.1 (Wuithier, 1973, p. 1163).
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Figura AVII.1. Esquema del horno tubular con la ubicacion de los tubos
(Hajek y Jegla, 2017, p. 711)

= =[14-17] [AVII.1]

Donde:
C: separacion entre tubos (cm)

D: diametro externo de los tubos (cm)

C _1934cm
D 1248cm

= 1,55

Este valor debe estar en el intervalo de 1,4 a 1,7 segun Foster Wheeler (2005, p.
4). Con este valor se ingreso6 en la Figura AVII.2 para determinar el coeficiente de
absorcion. Como se menciond anteriormente, los tubos se ubicaron en dos filas en

posicion vertical, por esto se tomé el valor para la curva A de la Figura AVII.2.
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Figura AVI1.2. Coeficiente de absorcion del haz tubular
(Wuithier, 1973, p. 1163)

Para determinar la superficie equivalente de los tubos se utilizé la Ecuacion AVII.2
(Baukal, 2001, p.12).

A = SA X APA [AV”Z]
Donde:

€4 coeficiente de absorcién del haz tubular (0,99)

Apra: superficie del plano de absorcion (m?)

Por lo tanto, para los 76 tubos verticales se tiene

€a X Apa = Nyerticates X L X C X &4
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€4 X Apa = 76 x 12,50 m % 0,1934 m X 0,99

A=¢g, X Ap, = 181,89 m?

Las dimensiones de la zona de radiacion se determinaron de la siguiente forma: la
altura de la camara de radiacion se considero igual a la longitud de los tubos
ubicados en posicién vertical. La longitud de la camara de radiacion se calculd con
la Ecuacion AVIL3 en funcién de la separacidon entre ejes y el numero de tubos.
Para el ancho de la camara de radiacion se consideraron las dimensiones de los

tubos en la zona de conveccién que se detalla mas adelante en la Tabla AVII.5.

Ly = E¢je X Npypos [AVIL.3]
Donde:
Lr: longitud de la camara de radiacién (m)

Eeje:  separacidn entre tubos (m)

Ntubos: NUmMero de tubos por fila en la camara de radiacion (m)

Como el numero total de tubos es 76 y se los divide en dos filas en posicion vertical

a ambos lados de los quemadores, el numero de tubos por fila es 38.

L, =0,1934mx38=1735m

En la Tabla AVII.2 se presentan los valores obtenidos para las dimensiones de la
camara de radiacion, mientras que en las Figuras AVII.3 y AVIl.4 se presenta un

esquema de las dimensiones y distribucion de los tubos.

Tabla AVII.2. Dimensiones de la cdmara de radiacion

Parametro Unidad Valor
Altura m 12,50
Longitud m 7,35
Ancho m 5,00
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Figura AVI1.3. Dimensiones de la camara de radiacion
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Figura AVII.4. Separacion entre los tubos de la camara de radiacion.
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Se calculo el area de las caras frontales, area del suelo y area de los muros con

base en las dimensiones de la camara de radiacion del horno por medio de las

Ecuaciones AVIl.4, AVII.5 y AVII.6.
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Acaras frontales = 2% (axH) [AVII.4]
Agpeto = a X 1 [AVIL.5]
Amuros = 2 X (I X H) [AVI1.6]
Donde:

a: ancho de la camara de radiacion (m)

H: altura de la cdmara de radiacion (m)

l: longitud de la camara de radiacion (m)
Acaras frontates = 2 % (5,00 m x 12,50 m) = 125,00 m?
Asyelo = 7,35m x 5,00 m = 36,75 m?

Amuros = 2 X (7,35m x 12,50 m) = 183,75 m?

Arp = 125,00 m? + 36,75 m? + 183,75 m? = 345,50 m?

Se calculé la superficie de los refractarios desnudos de la camara de radiacién por
medio de la Ecuacion 3.33 (Baukal, 2001, p. 14).

Agp =Argp—A
Agr = 345,50 m? — 181,89 m? = 163,61 m?
Ap = 163,61 m?

Se calculd la longitud media del rayo radiante (I) con la Ecuacién 3.31, este valor

esta dado en funcién del volumen del horno (V) (Baukal, 2001, p. 12).

l=§x3\/V—H
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[ =2x3/500mx1250m x 7,35m = 5,14 m

Se calculé el producto entre la presion parcial del dioxido de carbono y el vapor de
agua (p) por la longitud media del rayo radiante () con base en la Ecuacién AVII.7
(Wuithier, 1973, p. 1163).

pl = (Pco, + Pryo) X | [AVIL.7]
Donde:
Pco,s Ph,0" presion parcial del dioxido de carbono y del vapor de agua (atm)

La presion parcial del didoxido de carbono y el vapor de agua se estimoé con la

Ecuacién AVIL.8 en funcion del aire en exceso (Couper et al., 2012, p. 208).

Pyar = 0,288 — 0,229X + 0,090X> [AVI1.8]
Donde:

Ppar: presion parcial del CO2 y H20 (atm)

X: porcentaje de aire en exceso para la combustién

Pyor = 0,288 — 0,229 X (0,10) + 0,090 X (0,10)2 = 0,27 atm

pl =027 atm X 5,14m = 1,39 atmm

Se encontro la temperatura tedrica de la llama para lo cual se utilizé la Figura AVIIL.5
(ANCAP, 2018, p. 115). El valor de la temperatura tedrica de la llama se determind

en funcién al porcentaje de aire en exceso con el que se trabajé en el horno.

El horno trabajé con un 10 % en masa de exceso de aire recomendado para que el
combustible gaseoso (gas natural) produzca una combustion completa (Couper et
al., 2012, p. 206). Segun la Figura AVIL.5 la temperatura tedrica de la llama fue de
3400,00 °F ode 1871,11 °C.
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Figura AVII.5. Temperatura teorica de llama en funcion del exceso de aire
(ANCAP, 2018, p. 115)

El siguiente paso en el disefio del horno fue determinar la temperatura de la pared
exterior de los tubos, para esto se tomé el criterio de 25 °C por encima de la
temperatura de salida del fluido (Correa y Cabrera, 2016, p. 310), el gas reformado

sale del horno a 1 000 °C como se indico en la Tabla All.26.

Toreeup = 1000 °C + 25°C = 1025 °C

Para determinar la temperatura de los gases de combustion (Tg) generados en la

zona de radiacién se realiz6é un proceso iterativo.
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Primero se encontro el factor de emision de la llama por medio de la Figura AVII.6
En el eje Y de la grafica se ingres6 con el valor del producto pl en atm m
previamente calculado, se trazé una linea horizontal hasta la temperatura de la
pared exterior de los tubos (1 025 °C) y se unié dicho punto con la temperatura de

los gases de combustion (Tg) asumida e igual a 1 000 °C (Wuithier, 2001, p. 1164).
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Figura AVI1.6. Factor de emision de la llama en funcion del producto pl
(Whuithier, 1973, p. 1164)

Posteriormente con el valor de & = 0,53 se calculo el factor global de intercambio

por radiacion con la Ecuacién 3.32 (Baukal, 2001, p. 14), el coeficiente de absorcion

del haz tubular (g4) es igual a 0,99 segun Baukal (2001, p.12).
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1
1 181,89 m?2 ( 1 1)
0,99 ' 181,89 m2+163,61m2 ~ \0,53

F = = 0,68

Se encontro la relacién QL/FA con la Ecuacion AVIIL.9 (Baukal, 2001, p.14).

k]
QL 1,71E+087

FxA 0,68 X 181,89 m?2

kcal
m2h

= 1,34EF + 06—~ = 3,30E + 05 [AVII.9]
m<h

Para completar el proceso iterativo se utilizé la Figura AVIL.7 mediante la cual se
encontré el valor verdadero de temperatura de los gases de combustion (Tg). Para
esto se ingresé en el eje Y con el valor de la relacién QL/FA 'y se trazd una diagonal
hasta el valor de temperatura asumido para los gases (1 000 °C), finalmente se

trazo una linea vertical hasta la temperatura de los gases calculada en el eje X.
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Figura AVII.7. Temperatura de radiacion de los gases en funcion del calor absorbido
(Wuithier, 1973, p. 1161)
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El proceso se repitié hasta que la temperatura de gases de combustién asumida ya
no presente variacién con la temperatura calculada. En la Tabla AVII.4 se presentan

los valores del proceso iterativo.

Tabla AVII.4. Factor de emision de la llama, factor global de intercambio, temperatura
asumida y calculada para los gases de combustion

| TQasumida IFA TQeaculada
[teracion %C) & F (chaI Jmh) g(o Q)
1 1 000 0,53 | 0,68 | 3,30E+05 1 340
2 1340 0,50 | 0,65 | 3,50E+05 1335
3 1335 0,51 | 0,66 | 3,39E+05 1330
4 1330 0,51 | 0,66 | 3,40E+05 1330

El valor calculado para la temperatura de los gases de combustién en la zona de
radiacion (Tg) fue de 1 330 °C.

Para terminar el disefio de la camara de radiacion del horno, se calculé la fraccion
de calor absorbido en la seccion radiante por medio de la Ecuacién 3.34 (Wuithier,
1973, p. 1159). Los valores de entalpia de combustion y entalpia de los gases de

combustion a la temperatura (Tg) se obtuvieron de Perry y Green (2001).

R = Hc.—Hge
Hc

_ 1,71E+08-4,87E+07
- 1,71E+08

R

=0,72

Se calculé el area exterior de los tubos (Atr) por medio de la Ecuacién AVIL.10 y el

calor absorbido en la radiacién (Qrad) con la Ecuacion AVII.11.

Agr = Np XX D, X L [AVII.10]

Qraa = R X Qg [AVII.11]

Donde:
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NT: numero de tubos
De: diametro externo del tubo (m)
L: longitud del tubo (m)

Apr = 76 X T X 0,1248 m X 12,50 m = 372,47 m?
Oraq = 0,72 X 1,36E + 08% — 9,79E + 07 %

De esta forma se pudo encontrar la tasa de transferencia de calor por radiacién con
la Ecuacion 3.35 (Wuithier, 1973, p. 1159).

_ R X Qp
TQrad - ATR
9,79E+07%L
TQrad = Tk
rad = 375 47 m2

TQraq = 2,63E + 05 —

El disefio continu6 con el dimensionamiento de la camara de convecciéon del horno
reformador. Primero, se calculé el calor transmitido por conveccién por medio de la
Ecuacién 3.36 (Wuithier, 1973, p. 1171).

Qconv = Qa4 —R X Qy

Qcony = 1,36E + 08% —9.79E + 07 %

Qconv = 3,81E + 07

Se conocio la fraccion de calor que tienen los gases de combustion en la entrada a
la zona de conveccion del horno por medio de la Ecuacién AVIL.12. Las pérdidas
en la zona de radiacion del horno reformador se consideraron de 2 % (ANCAP,
2018, p. 8).



224

Reomp =1—R — Rp [AVII.12]

Donde:
Rconv:  fraccién de calor en la zona de conveccion

Rp: fraccion de pérdidas de calor

Reony = 1—0,72 = 0,02 = 0,26

De acuerdo a la fraccion de calor obtenido y con la Figura All.6 que se presento en
la Seccion All.5, se encontré la temperatura de los gases de combustion a la

entrada de la zona de conveccion que fue igual a Tgc = 510 °C.

Como se menciond anteriormente, segun Yu et al., los hornos de reformado de la
empresa Haldor Topsoe estan formados de 180 tubos, de los cuales se dividieron
en 76 tubos para la zona de radiacion y 104 tubos en la zona de conveccion (2006,

p.699) ubicados en posicidn horizontal dispuestos en 8 filas de 13 tubos cada una.

Las dimensiones de la zona de conveccién se determinaron de la siguiente forma,
la altura de la camara de conveccion se calculd con la Ecuacion AVII.13 en funcidn

de la separacion entre los tubos y el numero de filas.

H, = E¢je X Nfjigs [AVII.13]
Donde:

He: altura de la camara de radiacion (m)

Nfilas: numero de filas de tubos

H,=0,1934m x8 = 1,55 ~ 1,60 m

Para el ancho de la camara de conveccion se utilizo la Ecuacion AVIIl.14 en funcion

de la separacion entre ejes y el numero de tubos por fila.

Ae = Eqje X Ny [AVII.14]
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Donde:
Ac: ancho de la camara de radiacion (m)
Ny numero de tubos por fila

A, =0,1934m x 13 =251m=2,60m

La longitud de la camara de conveccion es igual a la longitud de la camara de

radiacion (7,35 m) como se calculd anteriormente.
Las dimensiones de la camara de conveccidon se presentan en la Tabla AVII.5,
mientras que en la Figura AVII.8 y Figura AVII.9 se presenta un esquema de la

distribucion y dimensiones de la camara.

Tabla AVII.5. Dimensiones de la camara de conveccion

Parametro Unidad Valor
Numero de tubos - 104
Altura m 1,60
Longitud m 7,35
Ancho m 2,60

1,60 m

Figura AVII.8. Dimensiones de la camara de conveccion
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Figura AVII.9. Distribucion de los tubos en la zona de conveccion

Por medio de las Ecuaciones AVII.15, AVII.16 y AVII.17 se calculd el area de la
zona de conveccion, area ocupada por los tubos y area de paso con base en las
dimensiones (Wuithier, 1973, p. 1171).

Arc=aXxL [AVII.15]
Aor = Ngjp XD X L [AVII.16]
Ap=Arc—Aor [AVII.17]
Donde:

Atc: area total de la zona de conveccién (m?)

AorT: area ocupada por los tubos (m?)
Ap: area de paso (m?)
Nus: numero de tubos por fila

Arc =2,60m x 7,35m = 19,11 m?

Apr =13 % 10,1248 m x 7,35 m = 11,92 m?
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A, =19,11 m? —11,92m? = 7,19 m?

Con el valor del area de paso, se calculé la velocidad masica de los gases con la
Ecuacion AVIILL18 (Wuithier, 1973, p. 1171).

Gmax = =< [AVII.18]

G = 7775 _ g580,32
max o 719m2 '

kg
m2h

Con estos datos se calculd el coeficiente de conveccién con la Ecuacion 3.37
(Wuithier, 1973, p. 1171).

2
(Gmax)3 X T03

h. = 0,018 x Cp .
D3

2
(8 589,32 %)gx(

5 1o,oo+273,00)K+(411,93+273,00)K)0'3
2

h. = 0,018 x 1,22 <L x -
kg*C (0,1248 m)3

_ kJ
h. = 133,21 —
Para determinar el coeficiente de radiacion de los gases de combustion al pasar

por la zona de conveccion del horno reformador se utilizé la Ecuacion AVII.19
(Wuithier, 1973, p. 1171).

h,=(220E—-2xT)-8 [AVII.19]
Donde:

hr: coeficiente de radiacion de los gases (kcal/h m? °C)

T: temperatura media de los gases de combustion (K)

h, = (2,20E _9x ((510,00+273,00)K+(411,93+273,00)K)) _3

2
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h, =815 —2L = 3406 —J

hm2°C hmZ2e°c

El coeficiente de radiacion en los muros se determind con la Ecuacion AVII.20
(Wuithier, 1973, p. 1171). Segun Correa y Cabrera se debe considerar un factor de
emision de los muros igual a 0,95 (2016, p. 318).

= 0,195 X &, X (%)3 [AVI1.20]
Donde:

Arm: coeficiente de radiacion de los muros (kcal/h m? °C)

Tp: temperatura de los tubos (K)

Em: factor de emisién de los muros

1 025+273)3
100

h,.. = 0,195 X 0,95 X (

et —1693,40 —2
hm2°c hm2°c

Ry = 405,12

Luego, se calculd el area de los muros en la zona de conveccidn y el area exterior

de los tubos con las Ecuaciones AVIIL.21 y AVII.22

Apn=2%x(a+L)xH [AVII.21]
A =N, X XD, XL [AVII.22]
Donde:

Am: area de los muros de la zona de conveccion (m?)

At area exterior de los tubos (m?)

A, =2x(2,60m+7,35m) X 1,60 m = 31,84 m?

A, =104 x % 0,1248 m X 7,35 m = 299,69 m?
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Con los datos de las areas se determiné el efecto de la radiacion en los muros con
la Ecuacion 3.38 (Wuithier, 1973, p. 1171)

hym XA
E,, = 100 x —rm*4m__
(het+hy+hem)xAg
1 693,40 kg x31,84 m?
Ey, = 100 X - mec - 2
(133,215:—F—+34,06 -— T +1 693,40 -5 —)x299,69 m
E,=967%

Finalmente, se calculé el coeficiente de pelicula por el lado de los gases de
combustion por medio de la Ecuacion AVII1.23 (Wuithier, 1973, p. 1171).

h, = 1";’;5’” X (he + h,.) [AVI1.23]
Donde:

ho: coeficiente global de pelicula de los gases de combustién (kJ/h m? °C)
hy = =222 X (133,21 —5— + 34,06 — 1)

h, = 183,42 —J

hm2k

En la Tabla AVII.6 se detallan parametros requeridos para el disefio de la chimenea.

Tabla AVI1.6. Parametros requeridos para el disefio de la chimenea

Parametro Unidad Valor

Presion atmosférica inH,O 407,19
Temperatura ambiente °F 76,73

Temperatura gases de combustion °F 281,93
Densidad de los gases de combustion™ b/t 0,15
Peso molecular de los gases de combustion Ib/Ibmol 28,18

* (Perry y Green, 2001, p. 2-98)
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Con la Ecuacién 3.39 se estimo el tiro o Draft sin pérdidas por friccion (Couper et
al.,, 2012, p. 209). Cabe mencionar que las ecuaciones utilizadas en el
dimensionamiento de la chimenea estan establecidas para el sistema inglés de

medidas.

Draft =0,0179 x B, x (2 - %) x Ah
Draft = 0,0179 X 407,19 inH0 X (s — 222} x 60 ft

Draft = 121,57 inH,0 = 30,28 kPa

Al establecer la altura de la chimenea en 60 ft se obtuvo un valor de Draft menor a

la presion atmosférica que es lo que sugiere Sinnott y Towler (2013, p. 1183).

Con la Ecuacion 3.40 se calculd6 las pérdidas a la salida de la chimenea (Couper et
al., 2012, p. 209). Se consideré como velocidad masica del gas un valor medio del
rango comprendido entre 0,9202 a 1,1247 Ib/ft?’s recomendado por Sinnott y Towler
(2013, p. 1183).

2
AP,, = 0,003 X %

1022t )
AP, = 0,003 x %

0,1 f_t3
AP, = 0,021inH,0 = 5,23 Pa
En funcién del valor de velocidad masica de los gases de combustion que se estimo

anteriormente, se encontrd el area transversal de la chimenea del horno con la
Ecuacion AVII.24 (Couper et al., 2012, p. 209).

G = Mmec [AVI1.24]
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Donde:

Arc: area transversal de la chimenea (m?)
b _c kg

1,022 7= 5 -

61 717,67%9

AT.C = = 3,43 mz

3600 x 52
mes

Para calcular el diametro de la chimenea se aplico la Ecuacion AVII.25 (Couper et
al., 2012, p. 209).

7 X DZ

AT.C = P = 3,43 mz

D.=2,09m = 82,28 in

Finalmente, para terminar el disefio de la chimenea del horno tubular se calculé las
pérdidas de presién a lo largo de la chimenea con la Ecuacién 3.41 (Couper et al.,
2012, p. 209).

GZ
AP, = 0,09 X
p xds
2
(1,022%)
AP; = 0,09 X ——
0,15—3 X 82,28 in
ft
7,62E—03 in H,0
APf = 2
100 ft
1,89 Pa
30,48 m

En la Tabla AVII.7 se resumen las dimensiones y resultados del disefio del horno

tubular F-001 para reformar el gas natural.
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Tabla AVII1.7. Especificaciones y dimensiones del horno tubular F-001

Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 2 000,00 kPa
Temperatura de operacion 1 000,00 °C
N° tubos en la zona de radiacion 76 -
N° tubos en la zona de conveccion 104 -
Area de refractarios desnudos 163,61 m’?
Area de la zona de radiacion 345,50 m’?
Area de la zona de conveccion 183,75 m?
Area transversal de la chimenea 3,43 m?
Diametro de la chimenea 2,09 m
Altura de la chimenea 18,29 m
Catalizador Ni-MgAIL,O4 -
Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO V111

DISENO DEL REACTOR MULTITUBULAR

Para el disefio del reactor multitubular fueron necesarios propiedades de las

corrientes y del catalizador, que se presentan en la Tabla AVIII.1.

Tabla AVI1II.1. Propiedades de la corriente de entrada al reactor multitubular R-002 y
propiedades del catalizador

Par&metro Unidad Valor
Densidad del gas de sintesis kg/m’ 15,48
Peso molecular del gas de sintesis kg/kgmol 10,16
Viscosidad del gas de sintesis * kg/m s 1,58E-05
Flujo de gas de sintesis kgmol/s 3,09
Variacion de caida de presion en los tubos ** bar 0,6
Diametro de particula del catalizador *** mm 5
Densidad del catalizador *** kg/m’ 1300
Porosidad del catalizador *** % 50
Forma del catalizador *** - Cilindrica

*
sk
sk

(Perry y Green, 2001, p. 2-329)
(Luyben, 2001, p. 5776)
(Hadjicharalambous, et al., 2015, p.2)

El disefio del reactor multitubular comenzé con el calculo del factor de friccidon a
partir de la Ecuacién AVIII.1 (Luyben, 2001, p. 5777).

f=175x2 [AVIII.1]

Donde:

f: factor de friccidn en reactores multitubulares
€: porosidad del catalizador

f = 1,75 x (1-0,50) _

0,503
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Segun la metodologia presentada por Luyben, para el diseio del reactor
multitubular se consideraron tres diferentes diametros internos del tubo igual a 0,04,
0,08 y 0,10 m; y tres diferentes longitudes del tubo igual a 3,00; 4,50 y 6,00 m (2001,
p.5782).

Se presenta un ejemplo de calculo para un tubo con diametro interno de 0,04 my
longitud de 3,00 m.

Se aplicé la Ecuacion 3,44 para conocer la velocidad superficial del fluido (Luyben,
2001, p. 5777).

V= DpX(APR)E+05
fXLeypXxdg

V= \/5,00E03 mx0,60E+05 Pa

=096 2
S

7%3,00 mx15,48°Z
m

Se utilizé la Ecuacién 3.45 para calcular el flujo de gas que circula por cada tubo
(Luyben, 2001, p. 5777).

TL'XDtZub) dG
Foup = V x (F202) x 26

kg
% (0,04 m)? 15,48—5 kgmol
) m’_ — 1,83F — 034
4 10,16

""“kgmol

Feup = 0,96 = x (

N

Con la Ecuacion 3.46 se encontré el nimero de tubos necesarios en el reactor
(Luyben, 2001, p. 5777).

F.
N — n
tub Frub
3,09 kg’:"l
Ntub = T _kgmol = 1689 tubos

1,83E—-03———
N
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El numero de Reynolds se determin6 por medio de la Ecuacién AVIII.2 (Luyben,
2001, p. 5781).

_ DpXVxdg
UG

Re [AVIII.2]

5,00E—03 m X 0,96 = X 15,48%Z
Re = "o - = 4702,78
1,58E-05 <

Por medio de la Ecuacion 3.43 se calculo el coeficiente global de transferencia de
calor (Luyben, 2001, p. 5781).

U = 0,01545 + 28885706 o po
14
U = 0,01545 + 22895500 5 4 702,78 = 0,66 —2—
5,00E-03m sm4K

El peso del catalizador en cada tubo se calculé por medio de la Ecuacién 3.47
(Luyben, 2001, p. 5777).

__ (nxD},
Wtub - ( 4u ) X Ltub X dcat

Wiy =

2
(—”X(O'O‘* m) ) x 3,00 m x 1300%2
4 m

Wiy = 4,90 kg

Por otra parte, se calculé la tasa de flujo molar del producto en estado estacionario
con la Ecuacién AVIII.3 donde se relacioné el flujo del producto con el peso del
catalizador (Luyben, 2001, p. 5776), el calculo de este parametro fue necesario para

la resolucién de la Ecuacion 3.42

_ 45

r =
aw

[AVIII.3]
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Donde:
r: tasa de flujo molar del producto (kgmol/s)
dFp: diferencial del flujo de producto (kgmol/s)
dw: diferencial del peso del catalizador (kg)

1,83E—-03

’ dF,
r= fo 2,90 2

Jo aw
r = 3,73E — 04X

N

También para la resolucion de la Ecuacion 3.42 fueron necesarias varias
propiedades del gas de sintesis; las entalpias de reaccion y los calores especificos
fueron tomadas a las condiciones de presion y temperatura de operacién del

reactor, estas propiedades se presentan en la Tabla AVIII.2.

Tabla AVII11.2. Propiedades de la corriente de gas de sintesis

Parametro Unidad Valor
Entalpia de la reaccion representada en la Ecuacion 2.4 * kJ/kgmol -49 400
Entalpia de la reaccion representada en la Ecuacion 2.5 * kJ/kgmol -90 600
Entalpia de la reaccion representada en la Ecuacion 2.6 * kJ/kgmol 41 200
Capacidad calorifica del CO, ** kJ/kgmol °C 48,92
Capacidad calorifica del H, ** kJ/kgmol °C 29,13
Capacidad calorifica del CO ** kJ/kgmol °C 30,94
Capacidad calorifica del CH30H ** kJ/kgmol °C 142,80
Capacidad calorifica del HO ** kJ/kgmol °C 97,93

*  (Zhang, Cruz, Zhang, Lou y Benson, 2013, p. 13618)
** (Perry y Green, 2001, pp. 2-170, 2-171)

El denominador de la Ecuacion 3.42 se calcul6 con las Ecuaciones AVIIL4 y AVIILS.

Z CpR X FR = CpCO X FCO + Csz X FH2 + CpCOZ X FCOZ [AVI”4]

2 Cpp X Fp = Cocpyon X Fenyon + Cco X Feo + CPuyo X Fuyo [AVIIL9]
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Donde:
Cp: capacidad calorifica media de los reactivos y productos (kJ/kgmol K)
F: flujo molar de los reactivos y productos (kgmol/s)

Los flujos masicos de reactivos consumidos en las reacciones de conversion de
metanol y los flujos de productos se detallaron en la Taba All.16 del Anexo I, se

presentan estos valores convertidos en flujos molares en la Tabla AVIII.3.

Tabla AVI11.3. Flujos molares de reactivos y productos a la entrada y salida del reactor

Entrada al reactor Salida del reactor
Componente kg/h kgmal/s Componente kag/h kgmal/s
CO 18 914,01 0,19 CH;0H 24 983,88 0,22
H» 3 543,96 0,49 CO 2 946,88 0,03
CO, 9261,62 0,06 H,O 3 788,84 0,06
Total 31 719,60 - - 31 719,60 -

Estos valores se reemplazan en la Ecuacion AVIIlL.4 y para el sumatorio de los

calores especificos por el flujo de los reactivos se tiene:

Al reemplazar los valores en la Ecuacion AVIIL5, para el sumatorio de los calores

kj

kgmol CO

especificos por el flujo de los productos se tiene:

kj

kgmol H,

% Cpp x F = 30,94 Lo x 0,195 4 29,13 - x 0,49 +
48,92 —9 0,069 02

"7 kgmol °C !
Y. Cpg X Fp = 23,09 -2

_ kJ kgmol CH30H kJ kgmol CO
Y. Cpp x Fp = 142,80 ramol"C X 0,22 —=——4 30,94 — o X 0,03 — +
97,93 K« 0,06 kgmol H,0
kgmol °C

Z Cpp X Fp = 38,22

k]
s°C
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Se resolvio la Ecuacién 3.42, para esto se consideré que la temperatura de
entrada del refrigerante es igual a la temperatura de entrada del gas 523,00 K, ya

que no debe existir transferencia de calor en el reactor (Luyben, 2001, p. 5776).

(T-T¢)
Ay XT—4 X U X ——=——
ar _ X (dcat x Deyp)
aw Z(C_PreactivosXFreactivos) +2 (EproductosXFproductos)
dT _ aw
(T-T¢) -

Ay XxT—4 x U X Y (CPreactivos * Freactivos)+ Z(@productos x Fproductos)

(dcat x Deyp)

Los valores para las entalpias de las reacciones se presentaron en |la Tabla AVIII.2

y al reemplazarlos en la Ecuacién 3.42 se tiene que:

ar _ aw
_ _ 3] 04— __T-Td _~  23,09+38,22
(—49 400-90 600+41 200" X3,73E-04 —4 X 0,66 X g LS : :
523,00 (—98 800x3,73E—04)—4x0,66x—0—22_ 0 23,09+38,22

1300x0,04

T dT 4,90 d
f T—523 — f =

523,00 (—36,85)—2,66x 0 61,31

52,00

T dT
J

— = —0,0799
523,00 (~36,85)—2,66x1—22> ’

52,00

T =52595K

En la Tabla AVIIl.4 se resumen los resultados para las diferentes combinaciones
entre diametros y longitudes del tubo. Se debe tener en cuenta que el reactor es
adiabatico y por esto se busca la combinacién de didmetro y longitud que haga que
la temperatura de salida del producto sea lo mas cercana a la temperatura de
operacion maxima igual a 523 K por la condicion de no existir transferencia de calor
en el reactor (Luyben, 2001, p. 5781).
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Tabla AVIII.4. Resultados de los parametros calculados para diferentes combinaciones
entre didmetros y longitudes de tubo

U

Ltub Dtub V Ftub W iuwb r
Nty R T (K
(m) | (m) | (/) | (kgmolrg) | e rﬁ‘jﬁﬁ k) | (kgmolrgy | T
0,04 1,83E-03 1 689 4,90 525,95

3,00 | 0,08 | 0,96 | 7,4E-03 418 4702,78 0,66 19,60 | 3,73E-04 | 534,99

0,10 1,15E-02 269 30,63 541,60

0,04 1,49E-03 | 2074 7,35 525,41

4,50 | 0,08 | 0,78 | 5,97E-03 524 3 821,01 0,54 29,40 | 2,03E-04 | 532,67

0,10 9,33E-03 332 45,95 538,13

0,04 1,30E-03 | 2377 9,80 525,11

6,00 | 0,08 | 0,68 | 5,20E-03 595 3331,14 0,47 39,21 | 1,33E-04 | 531,45

0,10 8,10E-03 380 61,26 536,23

De acuerdo con los resultados presentados en la Tabla AVIIl.4 las dimensiones y
numero de tubos que generaron menos variacion entre la temperatura de salida
(525,11 K) con la temperatura de operacion maxima (523,00 K) fueron 2 377 tubos
de 6,00 m de longitud y 0,04 m de diametro.

Con las dimensiones y temperatura de salida establecidos, se procedié a calcular

el area de transferencia de calor con la Ecuacién 3.48 (Luyben, 2001, p. 5777).

Ar =T X Deypy X Liyp X Neyp

Ar =1 x0,04m x6,00m x 2377

Ap = 1792,22 m?

Finalmente, se calculé la cantidad total de catalizador que se necesitd en el reactor
multitubular con la Ecuacion 3.49 (Luyben, 2001, p. 5781).

Weat = Wiup X Newp
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W,qr = 9,80 kg x 2377

W,qr = 23 294,60 kg

Como medio de enfriamiento se reutilizé la cantidad de agua que sale de los
intercambiadores de calor IQ-002 e 1Q-004 cuyos balances de masa y disefio se

presentan mas adelante en la Tabla AXI.3 del Anexo XI.

Se determind la temperatura del agua a la salida del reactor multitubular con la
Ecuacién AVIIL.6, las entalpias especificas se calcularon a la temperatura del gas a
la entrada y salida del reactor multitubular, mientras que, para determinar el calor
especifico del agua se supuso un valor de temperatura de salida igual a 800 K, con
esto el calor especifico se calculé a temperatura media, los datos se sacaron de
Perry y Green (2001, pp. 2-181, 2-189).

My,0 X Cpyyo0 X (Ts — Tg) = —(Hs — He) X Mgqs [AVIIL.6]
Donde:

My,o0- flujo masico de agua de enfriamiento (kg/h)

Mggs: flujo masico de gas que ingresa y sale del reactor multitubular (kg/h)

Cpu,o-  calor especifico del agua (kJ/kg°C)
Hs: entalpia especifica de la corriente de gas a la entrada (kJ/kg)
He: entalpia especifica de la corriente de gas a la salida (kJ/kg)

Tsy Te: temperatura de salida y de entrada del agua (K)

165900 %9 x 2,25 L x (T, —523) K = — (—6 012 £ 4+ 5370 ﬂ) x 112 236,54 2
h kg °C kg kg h

Ts = 716,04 K

En la Tabla AVIII.5 se presenta el valor del calor especifico y de la temperatura de
la corriente de agua a la salida del reactor multitubular que se determind después

de cada proceso iterativo.
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Tabla AVII11.5. Calor especifico y temperatura de la corriente de agua para cada iteracion

Iteracion Chu * T
(kd/kg °C) (K)

1 2,25 716,04

2 2,22 718,65

3 2,20 720,16

4 2,20 720,16

*(Perry y Green, 2001, p. 2-181)

Por lo tanto, el agua sale del reactor multitubular a 447,16 °C. En la Tabla AVIIIl.6
se resumen las dimensiones y resultados del disefio del reactor multitubular R-002
para la produccion de metanol. El diametro del reactor se obtuvo en base a una
separacion entre tubos de 0,05 m y un arreglo cuadrangular (Luyben, 2001, p.
5781).

Tabla AVI11.6. Especificaciones y dimensiones del reactor multitubular R-002

Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 6 675,00 kPa
Temperatura de operacion 250,00 °C
Diametro del reactor 2,80 m
Longitud del reactor 6,00 m
Diametro del tubo 0,04 m
Numero de tubos 2377 -
Peso del tubo 9,80 kg
Temperatura maxima 252,11 °C
Catalizador Cu0/Zn0/Al,03 -
Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO IX

DISENO DE LA TORRE DE DESTILACION FRACCIONADA

Antes de empezar con el disefio de la torre de destilacion fraccionada para la
purificacién del producto, se debid considerar los datos de equilibrio liquido-vapor
para el sistema metanol-agua; en la Tabla AlX.1 se presentan las condiciones de
equilibrio (Khoshandam, 2016, p. 1).

Tabla AIX.1. Equilibrio liquido-vapor para el sistema metanol-agua

Equilibrio liquido-vapor
Porcentaje molar de metanol
X y
0,00 0,00
2,00 13,40
4,00 23,00
6,00 30,40
8,00 36,50
10,00 41,80
15,00 51,70
20,00 57,90
30,00 66,50
40,00 72,90
50,00 77,90
60,00 82,50
70,00 87,00
80,00 91,50
90,00 95,80
95,00 97,90
100,00 100,00

(Khoshandam, 2016, p.1)
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Con estos valores se procedi6 a graficar la curva de equilibrio liquido-vapor que se
presenta en la Figura AIX.1 junto con la fraccion molar de metanol en la
alimentacién y la fraccibn molar de metanol en la corriente de destilado (0,95)
(McCabe et al., 2007, p. 711).

Cabe mencionar que para graficar la linea de alimentacion se tomé en cuenta que
la corriente de entrada se encuentra en su punto de burbuja (liquido saturado), es

decir se debe graficar como una linea vertical (McCabe et al., 2007, p. 711).

1,00

0,20

0,10

0,00
0,00 0,10 0,20 0,30 0,40 0,50 0,60 0,70 0,80 0,90 1,00
X’ Xp
X molar
Curva de equilibrio Linea de operacion

Figura Al X.1. Equilibrio liquido-vapor para el sistema metanol-agua

De la grafica realizada se tiene que x'= 0,33, y" = 0,69 son las coordenadas de
interseccion de la linea de alimentacidn con la curva de equilibrio y se determiné el

reflujo minimo con la Ecuacion 3.50 (McCabe et al., 2007, p. 722).

_0,95-0,69

R,. = =0,73
mn - 0,69-0,33 ’
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La relacion optima de reflujo se determiné por medio de la Ecuacién 3.51 (Treybal,
2010, p. 458).

Rp = 1,5 X Ry

Rp =15x%(0,73) = 1,10

Se determind el numero de platos que debe tener la torre de destilacién por medio
de la construccion paso por paso del método establecido por McCabe-Thiele. Para
utilizar este método fue necesario expresar la linea de operacion de la seccion de
rectificacion (ROE) por medio de la Ecuacion 3.52 (McCabe et al., 2007, p. 706).

_ Rp Xp
y”+1_RD+1 n 7 Rp+1

_ 10 0,95
Yn+1 = 1,10+1° " ' 1,10+1

Yn+1 = 0,52x, + 0,45

Se determind la velocidad total de reflujo con las Ecuaciones AIX.1 y AIX.2
(McCabe et al., 2007, p. 711).

Para estos calculos fueron necesarios los flujos molares de las corrientes de
alimentacion, destilado y fondos que se calcularon en el Anexo I, Seccion All.8
correspondiente al balance de masa en la torre de destilacion fraccionada; en la

Tabla AlX.2 se presenta un resumen de estos flujos molares.

Tabla Al X.2. Flujos molares de las corrientes de entrada y salida de la torre de destilacion

fraccionada
Parametro Valor Unidad
Flujo molar de alimentacién (F) 224793 | kgmol/h
Flujo molar del destilado (D) 776,33 kgmol/h
Flujo molar de fondos (W) 1471,59 | kgmol/h
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- =R [AIX.1]
L=L+qXF [AIX.2]
Donde:

F: flujo molar de alimentacion (kgmol/h)

D: flujo molar del destilado (kgmol/h)

L: velocidad total del reflujo en la seccion de agotamiento (kgmol/h)
=110

D

kgmol
h

kgmol
h

L =110 x (776,33 ) — 853,96

Este valor se reemplaza en la Ecuacién AlX.2

L = 853,06 K9mol | (1 X 2 247,93 "gm"l)
h h
L =3101,89 @

Con los valores calculados se expresé la linea de operacion de la seccion de
agotamiento (ROA) con la Ecuacion 3.53 (McCabe et al., 2007, p. 706).

_ L x Wxxy,
Ym+1 = L—w’ m I-w

_ 3101,89 N 1471,59x0,01
Ym+1 =3 101,89-1471,59" ™  3101,89-1471,59

Vms1 = 1,90x,, — 0,0090

Una vez que se obtiene la ecuacion de ROE y ROA, se construy6 la grafica por el
método grafico de McCabe-Thiele. En la Figura AIX.2 se presenta el proceso

realizado para encontrar el numero de platos.
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Figura Al X.2. Método grafico de McCabe-Thiele para determinar el nimero de platos

De la grafica se encontr6 que 11 platos fueron necesarios para alcanzar la

separacion deseada en el sistema metanol-agua con una alimentacion a la torre

que se ubico en el sexto plato.

La torre de destilacion opera a reflujo total y se compuso por un condensador en la

parte superior y un hervidor en la parte inferior. En la Tabla AIX.3 se presentan las

propiedades necesarias para realizar el balance de energia.

Tabla AlIX.3. Propiedades para realizar el balance de energia en la columna de destilacion

fraccionada
Parametro Unidad Valor
Calor latente especifico de vaporizacion del agua kJ/kg 2280,47
Capacidad calorifica del agua kl/kg °C 4,3255
Calor latente molar de la mezcla metanol-agua kJ/kgmol | 4,13E+04

(Perry y Green, 2001, pp. 2-167, 2-181)

Para realizar el balance de energia, se encontré la velocidad del vapor generado

por el hervidor por medio de la Ecuacion AlX.3 (McCabe et al. 2007, p. 715).
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V=L-w [AIX.3]

Donde:
W: flujo molar de fondos (kgmol/h)
V: velocidad del vapor generado por el hervidor (kgmol/h)

= kgmol

7V =3101,89 <& kgmol

h

kgmol
h

—1471,59 =1630,30

Al aplicar la Ecuacién 3.54 se encontro la cantidad de vapor de agua saturado que
se requiere en el hervidor de la torre de destilacion fraccionada (McCabe et al.,
2007, p. 715).

N VX).M
my = —
1% Iy
kgmol kJj
1 630,30 ~=— X 4,13E+04
. ’ h ’ k 1 k
Ty = g2 = 29 525,177

2280,47 kg

El requerimiento de agua en el condensador de la torre de destilacion se calculo
por medio de la Ecuacién 3.55 (McCabe et al., 2007, p. 715).

. V XAy
my = ————
Cpw X (T2—T1)
kgmol k]
1 630,30 L% » 4,13E+04
. ’ h ’ k 1 Kk
My = gmol — 239 479,89 79

k] o
4,3255m X (90—25) C

Para realizar el calculo del diametro interno y la altura total de la columna se siguio
el mismo procedimiento descrito en el Anexo V para la columna de destilacion

multicomponente,

Finalmente, en la Tabla AlX.4 se resumen las dimensiones y resultados del disefo
de la torre de destilacién fraccionada D-003 utilizada para purificar el metanol en la

planta de produccion.
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Tabla Al X.4. Especificaciones y dimensiones de la torre de destilacion D-003

Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 101,30 kPa
Temperatura de operacion 81,05 °C
Diametro 2,87 m
Altura 11,73 m
Reflujo minimo 0,73 -
Reflujo optimo 1,09 -
Numero de platos sin hervidor 11 -
Plato de alimentacion (desde arriba) 6 -
Eficiencia de los platos 95 %
Material de construccion AISI-316 -
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ANEXO X

DISENO DE LOSTANQUESDE ALMACENAMIENTO

Para la planta se utilizaron tanques de almacenamiento tanto para el producto como
para el agua que se ocupa en los diferentes procesos. Se detalla un ejemplo de
calculo para el tanque de almacenamiento de metanol que tendra techo flotante y

un ejemplo de calculo para el tanque de agua que presentod techo hemiesférico fijo.

AX.1 TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE METANOL

Primero se calculé el caudal de operacion por medio de la Ecuacion AX.1
(Himmelblau, 1997, p.48). La densidad del metanol se obtuvo de Perry y Green
(2001, p. 2-102) a la temperatura de la corriente de salida de la torre de destilacion

fraccionada que se presento en la Tabla All.37.

Qup =~ [AX.1]

PCH30H

24 330,75 kTg

m3
op = = 32,67 °-

744,80 %
m

El caudal de disefio se determin6 por medio de la Ecuacion 3.56, se considerd un

factor de seguridad del 10 % (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

Quiserio = Qop X (1 + L)

100
3 3
Qaiserio = 32,67 7:— x 1,10 = 35,93 TZ_

El volumen de operacion del tanque se calculd con la Ecuacion 3.57 para un tiempo

de contingencia de 8 horas (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).
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Vop = Quisefio X t¢
3
Vop = 35,93 == x 8 h = 287,47 m® = 1810,75 bbl

Al aplicar los criterios de disefio presentados en el Seccion 3.8, si el volumen de
operacion esta entre 1 000 bbl y 10 000 bbl, el volumen nominal se calcula con la

Ecuaciéon AX.2 (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

Vo
Viom = 535 [AX.2]

Voom = %;j”” = 2 130,29 bbl

Segun los criterios de disefio, si el volumen nominal es mayor a 1 000 bbl y menor
a 10 000 bbl; el volumen se redondea de 100 en 100 unidades (American Petroleum
Institute, 2007, p. B.1).

Viom = 2 200 bbl = 349,27 m3

Segun Pillajo, la relacion altura diametro del tanque debe ser igual a 2 como se
indica en la Ecuacion AX.3 (2018, p.41).

SHIY
Il
()

[AX.3]

H=2XxD

Se procedioé a determinar las dimensiones del tanque con la Ecuacion AX.4 y se

reemplazé la relacién altura diametro (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

y, = TP [AX.4]

4

TXD2X(2xD)

349,27 m3 = "
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D =6,06m

Por lo tanto, para cumplir con la relacion altura diametro establecida, se tiene que

la altura es:

H=2xD

H=2x606m=12,12m

Con estas dimensiones se cumple los criterios de disefio presentados en las
seccion 3.8; si el volumen nominal es menor a 10 000 bbl, el tanque debe tener una

altura mayor al diametro interno.

Se calculé la altura del liquido (metanol) almacenado en el tanque por medio de la

Ecuacion AX.5, para esto se utilizo el volumen de operacion previamente calculado.

mxD?xH],

Vop= )

[AX.5]
Donde:

H: altura del liquido almacenado (m)

x (6,06 m)ZxHJ,

287,47 m3 = "

H, =997 m

En la Tabla AX.1 se detallan parametros utilizados para calcular el espesor del
tanque y de la tapa. Para determinar el espesor del tanque de almacenamiento de

metanol se utilizé la Ecuacion 3.58 (Sinnott y Towler, 2013, p. 580).

Por otra parte, para el tanque de almacenamiento se consideré que esta cubierto
por un techo flotante debido a la presion de vapor del metanol (Sinnott y Towler,
2013, p. 580).
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Tabla AX.1. Propiedades para calcular el espesor del tanque TK-004 y del techo flotante

Parametro Unidad Valor
Densidad del fluido a almacenar * kg/m’ 744,80
Presion de vapor del metanol * kPa 25,00
Tension maxima del material del tanque ** N/mm? 129,64
Eficiencia de la soldadura ** - 1
Constante de la tapa ** - 0,17

*  (Perry y Green, 2001, pp. 2-106 y 2-66)
** (Sinnott y Towler, 2013, pp. 573,574 y 580)

XHjp X D;
_ PL LQX i

ty =
2xSXE " 1000
. 744,80 %x9,97 mx981%  606m
t 2x129,64 ——x1 1000
mm
t:=171mm

El espesor del techo flotante se calculd con la Ecuaciéon 3.59 que es dada para una
tapa plana que se considera como techo flotante segun lo indicado por Sinnott y
Towler (2013, p. 580).

CXPi

= X _—

tp De SXE
0,17x0,025 ——
t, =6060mmXx |———7""
129,64 x1

mm?2
t, = 34,69 mm

En la Tabla AX.2 se resumen los resultados del diseiio del tanque de
almacenamiento de metanol TK-004, en la planta se utilizaron 3 tanques de

almacenamiento de metanol con las mismas dimensiones.
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Tabla AX.2. Especificaciones y dimensiones del tanque de almacenamiento de metanol

TK-004
Parametro Valor Unidad
Presion de operacion 101,30 kPa
Temperatura de operacion 67,93 °C
Diametro 6,06 m
Altura 12,12 m
Volumen nominal 349,27 m?
Tiempo de contingencia 8 h
Espesor del tanque 1,71 mm
Espesor de la tapa 34,69 mm
Material de construccion AISI-304 -

AX.2 TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE AGUA

Para los tanques de almacenamiento de agua se siguid el proceso detallado en la

Seccion AX.1 basandose en los diferentes criterios de disefio, se presenta un

ejemplo de calculo para el disefio del tanque TK-001 que almacena agua para la

zona de pre-tratamiento del gas natural.

Primero se determind el caudal de operacion para el tanque TK-001, para esto se

debid especificar la cantidad de agua que va almacenar dicho tanque como se

indica en la Ecuacion AX.6.

My = My,0-19001 + Mu,0-pEA T MH,0—caidero T Mu,0-p002 [AX.6]
Donde:

mr: flujo masico de agua total en la zona de pre-tratamiento (kg/h)
My,0-10001 -  flUjo masico de agua del intercambiador de calor 1Q-001 (kg/h)
My,0-pEA - flujo masico de agua utilizada en la regeneracion de la amina (kg/h)

mHz O-caldero -

My,0-D002 -

flujo masico de agua utilizada en el caldero 1Q-005 (kg(h)

flujo masico de agua utilizada en el destilador D-002 (kg/h)
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Las cantidades de agua requeridas para resolver la Ecuacién AX.6 se obtuvieron
del balance de masa en los diferentes equipos que se presenté en el Anexo I
seccion All.3, All.4 y del disefio de intercambiadores de calor que se muestra mas

adelante en el Anexo AXI.

my =37 094,77 22 + 212,61 %2 + 42 602,17 “2 + 6 256,59 -

my = 86 166,15 X2
h

Se calcul6 el caudal de operacion del agua a almacenar con la Ecuacion AX.7
(Himmelblau, 1997, p.48). La densidad del agua se obtuvo de Perry y Green (2001,
p. 2-102).

Qop = 222 [AX.7]

PH,0

86 166,15 kTg

m3
Qop = = 86,41 °-

997,20 X4
m

Se determiné el caudal de disefio con la Ecuacion 3.56 con un factor de seguridad
del 10 % (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).

f
Qaiseiio = Qop X (1 + E)
m3 m3
Qaiseiio = 86,41 ' x 1,10 = 95,05 o

Con la Ecuacion 3.57 se determiné el volumen de operaciéon para un tiempo de

contingencia de 8 horas (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).
Vop = Qaiserio X t¢

3
Vop = 95,05 7:— X 8 h = 760,40 m3 = 4 789,56 bbl



255

Segun los criterios de disefio de la Seccion 3.8, el volumen nominal se calcul6 como

se indico con la Ecuacion AX.2.

Vo
Vaom = -
0,85

__ 4789,56 bbl

Vaom = ——52e— = 5 634,78 bbl

Segun el criterio de disefio explicado en la Seccion 3.8, el volumen nominal se

redondea de 100 en 100 unidades (American Petroleum Institute, 2007, p. B.1).
Voom = 5 700 bbl = 904,93 m3

Se determind las dimensiones del tanque con la Ecuacion AX.4 reemplazando la
relacion altura diametro que se mencioné anteriormente (American Petroleum
Institute, 2007, p. B.1; Pillajo, 2018, p.41).

v xD?%xH
nom P

xXD?x(2xD)

904,93 m3 = "

D =832m

Para cumplir con la relacién altura diametro que se especificéd se tiene que la altura

es:

H=2XD

H=2xX832m=16,64m

Se utilizé el volumen de operacion calculado para determinar la altura del liquido

como se indico en la Ecuacion AX.5.
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nxD?xH],
Vop =
3 _ mx(8,32m)2xH],
760,40 m° = —
HL == 13,98m

En la Tabla AX.3 se presentan propiedades que se utilizaron en el calculo del
espesor del tanque y de la tapa. Los tanques de almacenamiento de agua contaron

con techos hemiesféricos (Sinnott t Towler, 2013, p.580).

Tabla AX.3. Propiedades para calcular el espesor del tanque TK-001 y del techo

hemiesférico
Parametro Unidad Valor
Densidad del fluido a almacenar * kg/m’ 997,20
Tensién maxima del material del tanque ** N/mm? 137,89
Eficiencia de la soldadura ** - 1
Presion interna de disefio N/mm? 0,11

*  (Perry y Green, 2001, pp. 2-106 y 2-66)
** (Sinnott y Towler, 2013, pp. 573,574 y 580)

El espesor del tanque se calcul6 con la Ecuacion 3.58 (Sinnott y Towler, 2013, p.
580).

XHjp X D;
pLXy, gX i

tt =
2XSXE 1000
kg m
_ 997,20 - 5x13,98mx981 5 832m
t 2x137,89 ——x1 1000
mm
tr =4,13mm

El espesor de la tapa hemiesférica se calculé con la Ecuacion 3.27 (Sinnott y
Towler, 2013, p. 580).



257

¢ _ 0,885XP;XR;
cabeza — gyp_0,1xP;
N
0,885 X 0,11— X 8 320 mm
tcabeza = ARV N
(137,80 x 1)-(0,1 x 0,11——)

teapeza = 5,87 mm

En la Tabla AX.4 se detallan los resultados del disefio de los tanques de
almacenamiento de agua TK-001, TK-002 y TK-003.

Tabla AX.4. Especificaciones y dimensiones de los tanques de almacenamiento de agua
TK-001, TK-002 y TK-003

Parametro TK-001 | TK-002 | TK-003 | Unidad
Presion de operacion 101,30 101,30 101,30 kPa
Temperatura de operacion 25,00 25,00 25,00 °C
Diametro 8,32 15,10 16,79 m
Altura 16,64 9,75 12,19 m
Volumen nominal 904,93 1746,36 | 2 698,92 m’
Tiempo de contingencia 8,00 8,00 8,00 h
Espesor del tanque 4,13 4,38 6,39 mm
Espesor de la tapa 5,87 10,80 12,00 mm
Material de construccion | AISI-304 | AISI-304 | AISI-304 -
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ANEXO XI

DISENO DE LOSINTERCAMBIADORES DE CALOR

En la planta de produccion de metanol se contd con cuatro intercambiadores de
calor. Se realiza un ejemplo de disefio para el intercambiador de calor 1Q-001

ubicado en la zona de pre-tratamiento de gas natural.

En el intercambiador de calor IQ-001 el fluido caliente corresponde a la corriente de
dietanolamina que es recuperada de la torre de destilacion multicomponente y el
fluido frio se consideré agua. En la Tabla AXIl.1 se encuentran detalladas las

propiedades de las corrientes utilizadas en el disefio del equipo.

Tabla AXI.1. Propiedades de los fluidos caliente y frio que ingresan al intercambiador de
calor IQ-001

) _ Fluido caliente Fluido frio
Paréametro Unidad
Valor

Temperatura de entrada °C 125,30 15,00
Temperatura de salida °C 20,00 -

Capacidad calorifica kJ/kg °C 3,81 -

Flujo masico kg/h 18 547,39 37 094,77
Densidad del fluido kg/m? 972,00 992,10

(Perry y Green, 2001, p. 2-177)

Se aplicod un balance de energia en el intercambiador de calor para encontrar la
temperatura de salida del fluido frio como se expresa en la Ecuacion 3.60 (Incropera
etal.,, 2011, p. 711).
Q =M, X Cp, X (Tce - Tcs) = mf X Cpf X (Tfs - Tfe)

En un principio se supuso que la temperatura de salida del fluido frio es 50,00 °C;

con este valor asumido de temperatura se pudo encontrar el Cpr a temperatura

media del fluido frio.
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Otro parametro desconocido es el flujo masico del fluido frio y para los calculos
pertinentes se consideré6 como el doble del flujo masico del gas caliente (Correa y
Cabrera, 2016, p. 286).

kg J of _ kg kI _ °
18 547,39 — X 3,81——x (125,30 — 20,00)°C = 37 094,77 X 3,87 Prrde (Tfs 15,00)°C

k
kg°
Trs = 66,83 °C
Con la temperatura de salida del fluido frio calculada igual a 66,83 °C, nuevamente
se encontro el Cpr a temperatura media del fluido frio y se reemplazé este valor en

la Ecuacién 3.60. El calor especifico del fluido frio Cprse obtuvo de Perry y Green
(2001, p. 2-177).

kg kJ of _ kg kI _ °
18 547,39 = x 3,81 7oeC (125,30 — 20,00)°C = 37 094,77 % 3,93 Prrde (Tfs 15,00)°C
Trs = 66,03 °C

El proceso iterativo se repitid hasta que la temperatura de salida calculada no
presente variacion con la temperatura asumida. En la Tabla AXI.2 se presenta el

valor del calor especifico y la temperatura de salida del fluido frio en cada iteracion.

Tabla AXI.2. Calor especifico y temperatura del fluido frio para cada iteracion

Iteracion Cpr* Tis
(kJ/kg °C) (°C)
1 3,87 66,83
2 3,93 66,03
3 3,92 66,16
4 3,92 66,16

*(Perry y Green, 2001, p. 2-181)

Por lo tanto, el valor de temperatura del fluido frio que se encontré después de las

iteraciones fue de 66,16 °C.
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El flujo de calor que se transfiere en el intercambiador de calor se obtiene de la

misma Ecuacion 3.60 (Incropera et al., 2011, p. 711).
Q = mc X Cpc X (Tce - Tcs)

0 = 18 547,39 %" x 3,81% x (125,30 — 20,00)°C

0 = 744E + 06 2

Para continuar con el disefio, se determiné la capacidad térmica de las corrientes

fria y caliente con las Ecuaciones AXI.1 y AXI.2 (Incropera et al., 2011, p. 722).

C, = m, x Cp, [AX].1]
Donde:

Ce: capacidad térmica del fluido caliente (DEA recuperada) (kJ/h °C)
Cr capacidad térmica del fluido frio (agua) (kJ/h °C)

C, =18547,39 X2 x 3,81 2L = 70 646,99 =L
h kg°C °C

h
Cr =37 094,77%2 x 3,87 “L = 143 668,05 -—
h kg°C h°C

De acuerdo a los valores de capacidad térmica calculados, se establece la
capacidad térmica maxima igual a 143 668,05 kJ/h°C y la capacidad térmica minima
igual a 70 646,99 kJ/h°C.

Con estos valores de capacidad térmica maxima y minima definidos se aplico la
Ecuacién 3.61 para calcular la eficiencia de la transferencia de calor (Incropera et
al., 2011, p. 722).



261

_ CfX(TfS_Tfe) _ CexX(Tee=Tcs)
€int = ] _ - ) —
Cmmx(TCe Tfe) Cmmx(Tce Tfe)
k] o o
143 668,05 WX (66,16 °C—15,00 )°C
€int = = 0,94

70 646,99 ’fo—jc x (125,30—15,00) °C

Para establecer la configuracion del intercambiador de calor, se determino el factor
de traspaso por medio de la Figura AXI.1, se utilizaron las Ecuaciones AXI.3 y AXI.4

para ingresar en la Figura AXI.1 (Kern, 1999, p. 935).

S [AX1.3]
ta—ty
g = bl [AX1.4]
Donde:
Tiy T2 temperatura de entrada y salida del fluido frio (°C)
t1y te temperatura de entrada y salida del fluido caliente (°C)

Se considerd que el fluido caliente (DEA recuperada) por ser el mas sucio, circula
por los tubos, mientras que, el fluido frio (agua) circula por la coraza, con base en
esta informacién se reemplazaron las temperaturas en las Ecuaciones AXI.3 y AX.4

de acuerdo a como se indica en la Figura AXI.1.

__ (15,00-66,16)°C

= = 0,49
(20,00-125,30)°C

_ (20,00-125,30)°C _

S= = 0,96
(15,00-125,30)°C

Cabe recalcar, que Kern presentd en su trabajo una serie de figuras que permiten
determinar el factor de traspaso para diferentes arreglos de intercambiadores de
calor (1999, p. 935).

Con los valores obtenidos en las Ecuaciones AXI.3 y AXl.4, se buscé en el trabajo
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realizado por Kern (1999, p. 935), el arreglo que permita establecer una relacion
entre los valores obtenidos para R= 0,49 y S=0,96. En el caso del intercambiador
de calor IQ-001 que se disefié en este anexo, el arreglo que guardd esta relacion

fue un intercambiador de calor 3-6.

JF'E*LEEJ Loy
“IWihEﬂ.rE !"' rﬁ.‘
;@,&!ﬂﬂ-

Fp, Tanter da dlsrncis da mmoesies

aEsizEa

| "ﬁipﬂm-'au'm"
RRIB s
e L

LA E

0.

Facior de e Fp et WLOT,
3 pt gy Tr sz, 6 o ke PR g i e

Figura AXI.1. Factor de traspaso para un intercambiador 3-6
(Kern, 1999, p. 935)

Segun la Figura AXI.1, el intercambiador adecuado fue uno de 3 pasos por la coraza

y 6 pasos por los tubos (Kern, 1999, p. 935).

Una vez conocido el arreglo del intercambiador de calor, se establecio las
dimensiones de los tubos y la coraza. Las dimensiones del diametro de coraza,
espaciamiento entre tubos y diametro externo de los tubos se tomaron de la tabla

presentada por Kern (1999, p. 947) como se muestra en la Figura AXI.2.



263

Para calcular el paso por los tubos (C) se utilizé la Ecuacion AXL.5 con los tubos de

diametro igual a 1 in, segun la Figura AXI.2 (Kern, 1999, p. 947).

C =Pt—de [AXI.5]
Donde:
C: paso de los tubos (in)
Pt: espaciamiento entre tubos (in)
de: diametro externo de los tubos (in)
5 1
C = " pulg — 1 pulg = " pulg
“Tubos de 3 DE, arreglo tiangular Tubos de 5~ DE, ameglo triangubr
de 13 plg 1 de 1 ple
T Corns
DI pig | 1P | 2P | 4P |rrf2p|er|er|sr
) 36| 32| 26 371 30| 24| 24
10 02| 50 | 47 Bl 121 40| 3G
12 109 ( 48 | &4 9 ﬁ 6| TE| TO
134 197 | L4 | 96 10§ | 1 56 ?ﬂ -{
155 | 170 | 180 | 140 st | ase | 158 | (35| ol
174 289 | 284 | 184 203 | 136 ) 175 | 1V2 | 168
102 101 | 282 252 =62 [ 250 | 228 | 216 | 210
211 151 | 342 | 314 316 | 3682 | 278 | 272 | 260
ﬂ!-ﬂ f—gﬁ ;;g ;gg a5 1;5 ; 5o | 542 | 328
532 470 | 532 72 1’594 | 382
27 £37 | g2 | 350 1 %31 138 | 373 | 363
2 2| &1
31 s3- | 823 | %8¢ i | 23| 328 | A3 | 252
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Figura AXI.2. Diametro y nimero de tubos para diferentes espaciamientos entre tubos

(Kern, 1999, p. 947)
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Se calculé el area de flujo por el lado de la coraza con la Ecuacién 3.62 (Kern, 1999,
p. 171).

D;xBxC 1
AS - i X =
Pt n
27 pulgx12 pulgx% pulg 1
As = < X =
2 bulg 3

Ag = 21,60 pulg? = 1,39E — 02 m?

Al aplicar la Ecuacion AXI.6 se calcul6 la velocidad del fluido por el lado de la coraza
(Kern, 1999, p. 174).

prXxAsg

[AXI.6]

Uc

kg
37 094,772 m
h = 0,75 —

€ 992,10 rﬁ—gx 1,39E—02 m2x3 600 s

Las dimensiones de la coraza que se seleccionaron con la Figura AXI.2 se validan
al tener la velocidad del fluido por la coraza en el rango permisible comprendido
entre 0,61y 1,22 m/s que se establece cuando el fluido que circula por la coraza es
agua (Kern, 1999, p. 948).

Por otra parte, se calculd el area de flujo por el lado de los tubos por medio de la
Ecuacion 3.63 (Kern, 1999, p. 174).

Primero, en la Figura AXI.3, se ingresé con el diametro externo del tubo de 1 in,
que se establecido anteriormente en el dimensionamiento de la coraza y se
selecciond el area de flujo por cada tubo (Ax) (Kern, 1999, p. 948). El numero de
tubos del intercambiador de calor se obtuvo previamente al establecer el diametro

de la coraza con la Figura AXI.2.

Ar = Ap x =
T ft77



Ar = 0,355 pulg? x %

Ar = 17,41 pulg? = 1,12E — 02 m?
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ATea Superficie por pie | pucs por
Tubo WG ESmesar de flu lin. pies= piclineal

DE, plg de 1a | DI, plg por tubio, 1b, de
pared, plg= Exterior | Ioterior -
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16 0,065 0.37 0.1078 0. 0%59 0.3z

13 0. 05 0.ed2 0.127 0.1052 0.258

20 0. 035 0.430 0.145 0.1128 0.1%0

M 10 0.134 o_g&2 0,182 0.1%53 0_1263 . 565
11 o1z 0_51 0.204 0.1335 0.02¢

12 0,103 0.532 0.223 0.1313 0.81%7

13 0,095 0.5&0 0,241 0_14EB& 0.7

14 0.08] 0.554 0. 268 1.1525 0.e47

1B 0.072 606 . 284 .1557 0.571

I5 0,065 L.ezD 0.302 0.1c23 0.520

¥ Q.05 0_£34 0.314 0.1es0 0.480

1B 0,083 0.e52 0.334 6107 0.401

@ 8 | o.185 B.€70 92618 81754 1.61
a 0,188 070 -0 3 0.1843 147

10 0,134 0.732 0.s21 0_1%1e 1.38

11 0.12] 0.7&0 0. 455 0_1%40 123

12 0.10% 0.7s2 b I 1.14

13 0,095 i_gin 1,515 0.z1x1 100

14 0083 0834 1_54%6 0_2183 0. 850

1b 0.7 I_856 1.5%8 o_22al 0781

14 0,065 o874 0.554 L0217 0.7

17 0.058 0.8s4 0.6L3 0.xild 0.E35

18 0.04% 0. 502 0.639 0.2361 0. 545

14§ S 1. 165 0. 5210 [.6&5 0.3271 02408 2.09
¢ 0.148 0,954 0.T1ls 1 1,61

10 0.134 0,582 0.TEY 0_2572 L5

11 0520 101 i_800 0_rcdd 1.58

12 0104 103 L_83h 2Tl 145

13 0,095 1.0& 0 B&d 02775 128

i4 0.083 108 0923 0_2E35 1.13

15 0.072 1.11 0. 980 0_Zade 0.531

14 0065 1.1 0.025 0_2532 0. 00

Ly .05 1.12 1.01 0_Z565 0.8d8

18 0.0%4 1.15 1.04 0_3015 0.688

Figura AXI.3. Diametros nominales de tuberias
(Kern, 1999, p. 947)

Se calculd la velocidad de flujo por los tubos por medio de la Ecuacion AXI.7. (Kern,
1999, p. 174).

mc

Pc X At

18 547,39’%

972,00 % x 1,12E—02 m2 x 3 600

[AXI.7]
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Para encontrar el coeficiente global de transferencia de calor de disefio (Up) y
resistencia al ensuciamiento (Re) se tomaron valores aproximados en funcion al

tipo de fluido que se transport6 presentados por Mills (1997, p. 756).

Por lo tanto, el coeficiente global de transferencia de calor de disefio que mejor se
ajusta al fluido es, el correspondiente a soluciones de etanolamina-agua que
presenta un valor entre 794,96 — 1 13566 W/m?K y una resistencia al
ensuciamiento de 0,0005 (W/m?K)" (Mills, 1997, p. 756).

Una vez conocidos todos estos datos, se calculdo el coeficiente global de
transferencia de calor de operacion por medio de la Ecuacion 3.64 (Incropera et al.,
2011, p. 717).

1

U. =
op = T
jotRe
1
U J—
[0} 2
p ! +0,0001=,mwK
965,SITK
w
= 1
Uyp = 651,07 —o-

Para el calculo del area de transferencia de calor se utilizé la Ecuacion AXI.8, la
longitud del tubo se asumié de 18 pies (5,49 m) que es la longitud maxima que se

encuentra en el mercado (Incropera et al., 2011, p. 717).

A =2XmT X1, XLxn [AX1.8]
Donde:

As: area de transferencia de calor (m?)

Re: radio externo del tubo (m)

L: longitud del tubo (m)

n: numero de tubos
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As =2 xmx0,0127 m x 549 m x 296 = 129,59 m?

A = 129,59 m?

En la Tabla AXI.3 se presentan los resultados de temperaturas de salida calculada

y flujo de calor transferido en los cuatro intercambiadores de calor utilizados.

Tabla AXI.3. Especificaciones de los intercambiadores de calor

Paré&metro 1Q-001 1Q-002 1Q-003 1Q-004 Unidad
Flujo masico de agua 37 094,77 | 105900 60 000 60 000 kg/h
Temperatura de salida 66,16 341,50 193,50 120,60 °C
Flujo de calor transferido 7,44E+06 | 3,26E+08 | 1,66E+08 | 1,17E+07 klJ/h
Eficiencia 0,94 0,79 0,74 0,60 -

Coeficiente global de disefio 965,31 582,02 2129,25 | 2555,10 | W/m?>°C
211,95 1755,47 | 2035,11

Coeficiente global de

>, W/m?°C
operacion

651,07

En la Tabla AXl.4 se resumen los resultados del disefio de los cuatro
intercambiadores de calor utilizados en la planta de produccién de metanol, para el

disefo de todos se siguié el mismo procedimiento descrito en el presente anexo.

Tabla AXI.4. Dimensiones de los intercambiadores de calor

Parametro 1Q-001 1Q-002 1Q-003 1Q-004 Unidad
Longitud de la coraza 5,49 5,49 5,49 4,88 m
Diametro de la coraza 0,69 1,00 1,55 1,24 m
BWG del tubo/cédula 8 18 40 10 -
Diametro externo tubo 25,40 31,75 114,30 19,05 mm
Diametro interno tubo 17,02 29,21 102,26 12,24 mm

Numero de tubos 296 425 355 177 -
Paso por la coraza 3 2 1 1 -
Paso por los tubos 6 4 2 2 -
Area de transferencia 129,59 232,58 620,30 51,64 m?
Material de construccion | AISI-304 | AISI-304 | AISI-304 | AISI-304 -
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ANEXO XII

SELECCION DE BOMBAS

Antes de seleccionar las bombas, fue necesario establecer los tamanos de la
tuberia tanto para la succion como para la descarga. Esto se hizo por medio de la
Figura AXII.1 en funcién del caudal que manejo cada tuberia (Mott, 2006, p. 162).
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Figura AXII.1. Tamaiio de tuberia en funcion del caudal
(Mott, 2006, p. 163)

Se presenta un ejemplo de calculo para la bomba P-001 que impulsa la amina a la

torre de absorcidn. El flujo masico de amina se obtuvo en el Anexo I, seccion All.2.
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La densidad de la amina se obtuvo de Perry y Green (2001, p. 2-102) a la

temperatura de la corriente. El caudal en galones por minuto es:

m3 ><1000L 1 gal 1h
1004,91 kg 1m3 3,78L 60 min

Q= 18760%9><

_ g4
Q=8231%

Como se presentd en la Figura AXII.1, con el valor del caudal en gal/min se ingresé
en la grafica y se obtuvo los diametros para linea de succién y la linea de descarga
como se presentan en la Tabla AXII.1, se utilizé la norma ASTM AS53 ya que la

solucién a bombear es 70 % agua y 30 % DEA, como se indic6 en el Anexo |I.

Tabla AXI1.1. Dimensiones de la tuberia para la bomba P-001

Linea Didmetro Diametro Cédula Diametro Areade
nominal (in) externo (mm) interno (mm) flujo (m?)

Succion 2 60,33 40 52,50 2,17E-03
Descarga 11/2 48,26 40 40,89 1,31E-03

(ASTM AS53, 2015, p. 12)

Se determind la velocidad del flujo en el lado de la succion por medio de la Ecuacién
3.65 (Mott, 2006, p. 164).

m3 1h
X
100491 kg 3600s

3
Q=18760%gx = 5,19E - 03 ™

9 =<
Ar

3
5,19E—03 mT
~ 2,17E-03 m?

=239 =

S
Se calculé el numero adimensional de Reynolds por medio de la Ecuaciéon 3.66
(Mott, 2006, p. 230). Para esto la densidad y la viscosidad del fluido transportado
se determiné por medio de Perry y Green (2001, pp. 2-102, 2-327).
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Re = 79XP:¢in

2,39 x1 004,91 £9.x0,0525 m
S m

Re = = 2 255,65

5,59E—02 X9
ms

Con el valor del numero de Reynolds y la rugosidad relativa se determiné el factor
de friccidon de Darcy con la Figura AXII.2 que representa el diagrama de Mody
(Streeter et al., 2000, p. 293).
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Figura AXII.2. Diagrama de Moody
(Streeter et al., 2000, p. 293)
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Por medio de la Ecuacion 3.67 se determiné la rugosidad relativa, para esto se

considero tuberia de acero comercial (Streeter et al., 2000, p.207).

4 €
€E=—

¢in
+_0,045mm
- 52,50 mm

= 8,57E — 04

Al aplicar la Ecuacion 3.68 se determind la cabeza de pérdidas de energia por

friccion, para la seccion de succién (Mott, 2006, p. 233).

L 9?2

h'f:fD X¢—inX2Xg

4.00m_ (2139 %)2

hy = 0,028 x m
0,0525m 2X9’815_2

=0,62m

Se aplicd la Ecuacion 3.69 (Mott, 2006, p. 281), para determinar la cabeza de
pérdidas menores de energia. Se considerd que en la succién de la bomba P-001
solo se tiene la tee de unidn de la corriente de DEA recuperada que sale del
destilador multicomponente D-002 y la corriente de agua de reposicion que sale del

tanque de almacenamiento de agua TK-001.

2

h,..=K,.. x—
acc acc 2Xg

m

(2 39 )2
hacc = (1;80) X , Sm == 0,52 m

2x9,81 Z

Se repitieron los calculos desde la Ecuaciéon 3.65 con las dimensiones de la tuberia
para la seccion de descarga de la bomba y se reemplazaron los valores en la
Ecuacién 3.70 para calcular la altura generada por la bomba (Mott, 2006, p. 203).

L} Vi P Vi
S+ Zit gt Hp =2+ Zy o hy F haee
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vi-ve
2xg

HBZ%-F(ZZ_ZI)-'_ +hf+hacc

La presion de salida (P2) debe ser igual a 481 kPa que es la presion con la que la
corriente de amina ingresa al absorbedor como se muestra en la Tabla All.4 del
Anexo Il. Para la altura que la bomba va a elevar al fluido se tomé la altura de la

torre de absorcidn que se presenta en la Tabla AlV.4 del Anexo AlV.

m 2 m 2
— 3,94 —) —(2,39—
= (WBIEH0S_10LE405)Pa | (18 63 1m) + (so05) (o) (0,62m + 9,36 m) + (0,52 m + 12,12 m)

HB k m
924,49 m—g3x9,81sﬂ2 2x9,81
Hg = 83,65m

La potencia total de la bomba, se calcul6 con la Ecuacion 3.71 (Mott, 2006, p. 207).
Pot = Hg xy xQ
Pot = 83,65 m x 1 004,912 x 9,81 ™ x 519F — 03 ™=

m S S

Pot = 4276,05W

Finalmente, se determind la altura dinamica de la bomba con la Ecuacion AXII.1
(Streeter et al., 2000, p. 536).

TDH =P; — P, [AXI1.1]
Donde:

Pa: presion de descarga de la bomba (kPa)

Ps: presion de succion de la bomba (kPa)

TDH = 481,00 kPa — 101,30 kPa

TDH = 379,70 kPa
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En la Tabla AXIl.2 se presentan los resultados de velocidad de succion y descarga,

factor de Darcy y cabeza de pérdidas por friccién y por accesorios de las bombas

utilizadas en la planta.

Tabla AXI1.2. Velocidad, factor de Darcy, pérdidas por friccion y accesorios para cada

bomba
, Cabeza de Cabeza de

Bomba Veérc:](?gad Factor de Darcy pérdidas por pérdidas por

friccién (m) accesorios (m)
Succion | Descarga | Succion | Descarga | Succion | Descarga | Succion | Descarga

P-001 2,39 3,94 0,028 0,022 0,62 9,36 0,52 12,12
P-002 3,29 4,69 0,020 0,021 0,70 2,25 5,93 17,14
P-003 2,46 5,45 0,020 0,020 0,32 2,31 3,32 23,16
P-004 3,66 6,25 0,017 0,019 0,79 3,40 7,35 30,46
P-005 2,59 5,34 0,019 0,019 0,29 2,64 3,67 22,22
P-006 2,49 5,14 0,019 0,019 0,27 1,63 3,40 20,61
P-007 2,91 4,16 0,019 0,020 0,39 1,34 4,66 13,47
P-008 2,52 3,60 0,019 0,020 0,39 1,00 3,50 10,12

En la Tabla AXII.3 se presentan los resultados de altura, potencia y altura dinamica

de cada una de las bombas utilizadas en la planta de produccion de metanol.

Tabla AXI1.3. Altura, potencia y altura dinamica para cada bomba

Bomba Alturade Potencia TDH
bomba (m) (W) (kPa)
P-001 83,65 4 275,05 379,70
P-002 36,77 3 715,71 101,30
P-003 68,69 7951,32 376,50
P-004 53,53 15 435,90 101,30
P-005 40,15 6 566,07 101,30
P-006 26,94 3 747,39 0,00
P-007 20,32 1102,95 0,00
P-008 15,36 1 108,78 0,00
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ANEXO XII1

SELECCION DE COMPRESORES

En la planta se instalé 3 compresores. Se realiza el disefio del compresor TK-001,

para esto se detallan las condiciones de operacién en la Tabla AXIII.1.

Tabla AXI111.1. Propiedades y condiciones de operacion del compresor KT-001

Parametro Unidad Valor
Presion de succion kPa 103,70

Presion de descarga kPa 2 000,00
Temperatura de succion K 559,70
Peso molecular del gas kg/kgmol 15,24
Coeficiente de expansion adiabatica* - 1.307

* (Sinnott y Towler, 2013, p. 1222)

Se determind la relacién de compresion del gas por medio de la Ecuacién 3.72 (Lira,
2007, pp. 27-28).

Pp
Rc = —
Pg
2 000,00 kP
Rc=""""%— 19727
103,70 kPa

De acuerdo a los criterios de disefio establecidos, el compresor es de una etapa.

Se calculé el trabajo realizado por el compresor (Sinnott y Towler, 2013, p. 1222).

n—1
ZXRXT. n P\ m
w=Z0 s L |(Z)" -1
M, n—1 P,
kJ 1,307-1
1><(8 314—)><559 70 K 1307-1
Bl : 1,307 2 000,00 kPa\ 1307 k
W= gmo y x I( ) — 1] =1305,09 —k;

15,24 —9 1,307-1

103,70 kPa
kgmol
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El trabajo especifico real realizado por el compresor se calcul6 con la Ecuacion 3.74
(Sinnotty Towler, 2013, p. 1227).

1305,09 L2k

W,oa = ks — 1 535,39 ;%,

0,85
Se calculd la potencia con la Ecuacion 3.75 (Sinnott y Towler, 2013, p. 1227).
Potomp = W X Titgqs

1h
3600s

Poteomp = 1535,39 ,’j—; x 58 692,13 =2 = 25 032,09 kW

Finalmente, se conocié la temperatura con la que el fluido sale del compresor por
medio de la Ecuacion 3.76 (Sinnott y Towler, 2013, p. 1225).

-1

= (2)

1

1,307-1

M)— =1121,62 K = 848,62 °C

103,70 kPa

T, = 559,70 K x (

En la Tabla AXIIl.2 se presentan los resultados del dimensionamiento de los

compresores utilizados en la planta.

Tabla AXI111.2. Especificaciones de los compresores

Parametro KT-001 KT-002 KT-003 | Unidad
Relacion de compresion 19,27 3,34 65,89 -

Trabajo real especifico
realizado

Potencia 25032,09 | 22552,12 | 41170,42 kW
Temperatura de salida 848,62 1 398,57 700,40 °C

1 535,39 1 383,28 2768,05 | kl/kg
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ANEXO X1V

EVALUACION DE LA PRE-FACTIBILIDAD ECONOMICA

AXIV.1. COSTO DE LOSEQUIPOS

El costo de compra de ciertos equipos se determind por medio de estimaciones, en
el presente anexo se realiza un ejemplo de calculo para determinar el costo de la

torre de destilacion multicomponente utilizada en la planta.

AXIV.1.1. CALCULO DEL COSTO DE LA TORRE DE DESTILACION
MULTICOMPONENTE

Para utilizar las ecuaciones que permiten encontrar el costo de la torre de
destilacion multicomponente fue necesario calcular el peso del equipo. Se utilizé

las especificaciones de disefio que se detallaron en el Anexo AV en la Tabla AV.3.

La torre de absorcion tuvo un didmetro externo (De) de 856,60 mm; para encontrar

el peso del equipo se aplicod la Ecuacion AXIV.1 (Sinnott y Towler, 2013, p. 591).

W =240xC, xD, x (H,+08=D,) xt [AXIV.1]
Donde:

Cw: factor del peso de los accesorios

De: diametro exterior del equipo (m)

Hv: altura del equipo (m)

t: espesor del equipo (mm)

Sinnott y Towler recomiendan utilizar un factor Cw igual a 1,15 (2013, p. 591).

W =240 x1,15x 0,86 m x (8,76 m + 0,8 x 0,86 m) x 3,30 mm
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W =17400,51N

2
o S  _ 75438kg = 1659,64 b

52 981m

W =17400,51

En la Tabla AXIV.1 se detallan los factores que se utilizaron para determinar el
costo de la columna de destilacion multicomponente (Couper et al., 2012, p. 734) y
en la Tabla AXIV.2 se presenta un resumen de las dimensiones de la torre de
destilacion presentadas en la Tabla AV.3 transformado al sistema inglés de

medidas.

Tabla AX1V.1. Factores para determinar ¢l costo de la torre de destilacion

Paréametro Valor
Material (AISI-316) (f1) 3,1639
Torre de platos (f3) 1

(Couper et al., 2012, p. 734)

Tabla AX1V.2. Dimensiones de la torre de destilacion multicomponente D-002 en el
sistema inglés de medidas

Parametro Valor Unidad

Masa 1 659,64 b

Altura 28,74 ft

Diametro interno 2,79 ft
Didmetro externo 2,82 ft
Espesor en el tope del equipo 1,08E-02 ft
Espesor en el fondo del equipo 1,08E-02 ft
Numero de platos 7 -

Las constantes utilizadas en el calculo del costo del equipo se determinaron con las
Ecuaciones AXIV.2, AXIV.3, AXIV.4, AXIV.5 y AXIV.6 (Couper et al., 2012, p. 733).

Cp = 1,218 x exp {7,123 + 0,1478 x [In(W)] + 0,02488 x [In(W)]? + 0,01580 x
(i) x In (ﬁ) } [AXIV.2]

D, Tg
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C, = 457,70 x exp(0,1739 x D;) [AXIV.3]
Cpr = 249,60 x D033 x [j0-8016 [AXIV.4]
fo = 1,401 + 0,0724 x D; [AXIV.5]
fo= 2 [AXIV.6]

Donde:

W: masa de la torre del equipo (Ib)

H: altura del equipo (ft)

Di: diametro interno del equipo (ft)
De: diametro externo del equipo (ft)
Tb: espesor en el tope del equipo (ft)
Ta: espesor en el fondo del equipo (ft)
N: numero de platos

C, = 1,218 x exp {7,123 +0,1478 x [In(1 659,64 )] + 0,02488 x [In(1 659,64)] +

0,01580 x (22L) 5 i (L0021t

2,82 ft 1,08E—02 ft)} =17743,46
C; = 457,70 x exp(0,1739 x 2,79) = 743,52
Cpt = 249,60 x 2,820:6332 » 28,74 08016 — 7 103,38

f> =1,401+0,0724 x 2,79 = 1,60

£ = 2,25
47 104147

=1,69E — 28

Finalmente, con todos los parametros calculados, se aplicé la Ecuacién AXIV.7 para
encontrar el costo de la torre de destilacion multicomponente (Couper et al., 2012,
pp. 733y 734).
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C =1,218 x [3,1639 x 17 743,46 + (7 x 1,60 x 1 x 1,69E — 28 x 743,52) +
7 103,38]

C =77028,67USD

Se realizé el mismo procedimiento para estimar los costos de equipos como el
absorbedor D-001, torre de destilacion fraccionada D-003 e intercambiadores de
calor 1Q-001, 1Q-002, 1Q-003, 1Q-004; mientras que, para el resto de equipos, su

costo se estimd por medio de proformas y del software Matches (2014).

AXIV.2. DEPRECIACION DE EQUIPOSE INFRAESTRUCTURA

Se realiza un ejemplo de calculo para la depreciacion de los equipos en el primer
afo de operacion, con la Ecuacién AXIV.8 se obtuvo el valor total de adquisicién de
equipos en el inicio del proyecto, se considero el costo de equipos de la planta y el

costo de instrumentacion que se presentaron en la Tabla 5.2

Vaaqg = Ceq + Cinst [AXIV.8]
Donde:

Vadq: valor total de adquisicion de los equipos (USD)

Cinst: costos de instrumentacién (USD)

Vaaqg = 11655 112,94 USD + 2 331 022,59 USD

Vaaqg = 13986 135,53 USD

Con este valor definido y con la Ecuacion AXIV.9 se calcul6 la depreciacion anual

de los equipos para un tiempo de vida de 10 afios (Granados et al., 2003, pp. 207).
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Dp = VNﬂ [AXIV.9]
Donde:
Dp: depreciacion anual de los activos (USD/afo)
N: tiempo de depreciacion del activo (afios)
__ 13986 135,53 USD USD

Dp = =1398613,55 —
ano

10 afios

Por otra parte, la depreciacion acumulada es el valor que se obtiene al sumar la
depreciacion en cada afo de operacion de la planta. Este valor se calculd con la
Ecuaciéon AXIV.10 (Granados et al., 2003, pp. 207 y 208).

Dpac, = Dpge,_, + Dp [AXIV.10]
Donde:

Dpqc,: depreciacion acumulada en el tiempo t (USD/afo)

Dpac,_,- depreciacion acumulada en el tiempo t-1 (USD/afio)

Dpacl = Dpaco + Dp

Como se calculd la depreciacion acumulada a partir del primer afio de operacion de

la planta, el término Dp,, es igual a 0.

UsD USD
Dpge, = 0,00 —+ 1398 613,55 —

DPac, = 1398 613,55 —

Para el segundo afio de operacion de la planta, la Ecuacién AXIV.10 expreso de la

siguiente forma:

Dpacz = Dpa01 + Dp
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USD USD

Dpgc, = 1398 613,55 e 1398 613,55 pros

UsD

afio

Dpqc, = 2797 227,11

De igual forma se calculé la depreciacién acumulada para cada aino de operacion.

El analisis de la depreciacidn continud con el calculo del valor en libro de los equipos
para el primer afno de operacion, para esto se aplicé la Ecuacion AXIV.11
(Granados et al., 2003, pp. 207 y 208).

Viibros = Vaaq — Dpact [AXIV.11]
Donde:
Viibros: valor en libros de los equipos (USD/afo)

UsD UsD

Viibros = 13986 135,53 — 1398 613,55 o

afio

UsD

Viibros = 12 587 521,98 —
En las Tablas AXIV.3 y AXIV.4 se presenta el calculo de la depreciacion anual y
valor en libros para equipos e infraestructura que conforman la planta. Cabe
recalcar que, segun Granados et al., la depreciacion de la infraestructura se estimo
para 20 afios (2003, p. 208) , pero se presento en la Tabla AXIV 4 la depreciacion
para 10 afios que es el tiempo de vida del proyecto, de esta forma al culminar el

proyecto, la infraestructura tuvo un valor en libros de 874 133,47 USD.

AXIV.3. FLUJO DE CAJA

Con todos los datos recopilados se construy6 la Tabla AXIV.5 donde se presenta

el flujo de caja para un tiempo de vida del proyecto igual a 10 anos.
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MILES DE (USD)

Equipos 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Valor de 13 986,13 - - - ; - - ; ; ; -
adquisicion
Gasto - 1398,61 | 1398,61 | 1398,61|1398,61|1398,61|1398,61|1398,61| 139861 | 139861 | 139861
depreciacion
Depreciacién - 1398,61 | 279723 | 4195,84 | 5594.45 | 6993,07 | 8391,68 | 979029 | 11 188,91 | 12587.52 | 13 986,14
acumulada
Valor enlibros | 13986,13 | 12587,52 | 11 188,91 | 979029 | 8 391,68 | 6 993,07 | 5594.45 | 4195,84 | 279723 | 1398,61 0,00
Tabla AX1V.4. Depreciacion de la infraestructura de la planta de produccion de metanol para 20 afios
MILES DE (USD)
Infraestructura 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Valor de 1748,27 _ _ _ ; _ _ ; ; ; _
adquisicion
Gasto
0 - 87,44 87,41 87,41 87,41 87,41 87,41 87,41 87,41 87,41 87,41
depreciacion
Depreciacion - 87.41 174,83 | 26224 | 349,65 | 437,07 | 524.48 | 611,89 | 699,31 786,72 874,13
acumulada
Valor enlibros | 174827 | 1660,85 | 1573,44 | 1486,03 | 1398,61 | 1311,20 | 1223,79 | 113637 | 104896 | 961,55 874,13
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FLUJO DE CAJA (USD)

Flujodecagja

1

2

3

4

5

Ingresos

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

Costos variables

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

Costos fijos

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

Depreciacion

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

Utilidad antesde
impuestos

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

Impuestos (35 %)

-60 717 654,23

-60 717 654,23

-60 717 654,23

-60 717 654,23

-60 717 654,23

Utilidad neta

112 761 357,85

112 761 357,85

112 761 357,85

112 761 357,85

112 761 357,85

Depreciacion

1 486 026,90

1 486 026,90

1 486 026,90

1486 026,90

1 486 026,90

Inversion fija

-32 051 560,59

Inversion de capital de
trabajo

-140 618 655,10

Recuperacion de capital
de trabajo

Valor en libros

Flujo de caja neto

-172 670 215,70

114 247 384,75

114 247 384,75

114 247 384,75

114 247 384,75

114 247 384,75




Tabla AX1V.5. Flujo de caja del proyecto (continuacion...)

FLUJO DE CAJA (USD)

Flujodecaja

6

7

8

9

10

Ingresos

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

315 583 694,08

Costos variables

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

-132 463 035,22

Costos fijos

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

-8 155 619,88

Depreciacion

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

-1 486 026,90

Utilidad antesde

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

173 479 012,08

impuestos
Impuestos (35 %) -60 717 654,23 -60 717 654,23 -60 717 654,23 -60 717 654,23 -60 717 654,23
Utilidad neta 112 761 357,85 112 761 357,85 112 761 357,85 112 761 357,85 112 761 357,85
Depreciacion 1 486 026,90 1 486 026,90 1486 026,90 1 486 026,90 1486 026,90
Inversion fija
Inversion de capital de
trabajo
Recuperacion Qe capital 140 618 655,10
de trabajo
Valor en libros 874 133,47
Flujo de caja neto 114 247 384,75 114 247 384,75 114 247 384,75 114 247 384,75 255740 173,33
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AXIV.4. CALCULO DEL PUNTO DE EQUILIBRIO

Para determinar la cantidad de produccion de metanol en el punto de equilibrio se
utilizaron las Ecuacion AXIV.12 y AXIV.13 (Chain y Chain, 2008, p. 130).

CVU = %’ [AXIV.12]
Qeq = Pvf‘; — [AXIV.13]
Donde:
CVU: costo variable unitario (USD/L)
Q: cantidad de produccion (L)
Qeq: cantidad de produccion en el punto de equilibrio (L)
CVU = 132 463 035,22 USD — 0’49 US_D
272054 908,69L L

8155619,88USD
Qeq = 3,0 o0 = 1217256699 L

Este valor se comprueba al representar graficamente las Ecuaciones 5.11 y 5.13
en la Figura 5.2 donde se observa el punto de equilibrio y los ingresos que generaria

si la planta trabajara en estas condiciones.
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En la Figura AXV.1 se detallan las condiciones de cada corriente de entrada y salida

a los equipos para la simulacién con el software Aspen HYSYS V10.
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Figura AXV.1. Condiciones de las corrientes de la etapa de pre-tratamiento de gas natural
obtenido por el software Aspen HYSYS V10
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En la Figura AXV.2 se presentan los resultados de composiciones molares para
cada una de las corrientes de la etapa de pre-tratamiento del gas natural.
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Figura AXV.2. Composiciones molares de las corrientes de la etapa de pre-tratamiento de
gas natural obtenido por el software Aspen HYSYS V10
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ANEXO XVI

CATALOGO DE CALDERO

Enla Figura AXVI.1y AXVI.2 se presenta el catalogo que se utilizd para la seleccion
del caldero que produce vapor para el proceso de reformado, la seleccién se realizé

en funcién de la produccién de vapor.

CALDERAS
DE VAPOR |0

GAS NATURAL | CASOLED
FUCLOLED | NOGAS | GLP

Figura AXVI.1. Catalogo utilizado para la seleccion del caldero
(Attsu, 2016, p. 1)
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Figura AXVI.2. Especificaciones técnicas para la seleccion del caldero
(Attsu, 2016, pp. 7y 8)



