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RESUMEN

El presente trabajo tuvo como finalidad elaborar un modelo matematico de
simulacion de procesos en estado estacionario, para el saturador de gas natural,
perteneciente a la planta metanol. Para ello se dividié el equipo en 3 secciones, las
cuales estan compuestas por operaciones y procesos unitarios. La primera seccion
estd conformada por un lecho empacado, en donde se llevan a cabo procesos de
transferencia de masa y transferencia de calor entre la fase liquida y la fase gaseosa.
La segunda es un intercambiador de calor en donde se tom6 en cuenta las
dimensiones del equipo. La tercera seccion se encuentra el tambor acumulador en el
cual se mezclan las corrientes de Condensado de Proceso y Condensado de
Reposicion. Finalmente se llevo a cabo la ejecucion del modelo en donde se requiere
conocer las corrientes que ingresan a la unidad, siendo estas corrientes: Gas Natural
de Proceso, Gas Reformado, Condensado de Proceso y Condensado de Reposicion,
de estas corrientes se necesitan conocer: Presion, Temperatura, Flujo y Composicion,
las cuales fueron utilizadas para validar el modelo. Para verificar la funcionalidad de
los modelos, estos seran implementados bajo la plataforma de Matlab y los resultados
se validaron con datos de disefio, posteriormente se ajustd el modelo utilizando datos

operacionales, con el fin de comprobar la efectividad y validez del mismo.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 Planteamiento del problema

Este trabajo se realiz6 en las oficinas de 4A PROYECTOS Y SOLUCIONES
TECNOLOGICAS, C.A. el cual consistid en desarrollar, los modelos matematicos en

estado estacionario de cada seccion del saturador de gas natural.

El proceso de produccion de metanol es llevado a cabo a través de una
secuencia establecida por secciones, las cuales estdn compuestas por operaciones y
procesos unitarios en los que se involucran una serie de equipos y variables de
proceso de gran importancia para la obtencion de un producto bajo las

especificaciones requeridas.

Dentro del conjunto de unidades de procesos que integran la planta metanol, se
encuentra el saturador de gas natural, el cual requiere establecer los modelos
matematicos en estado estacionario del equipo para luego integrarlo al simulador de
la planta. Para esto, se requiere plantear el conjunto de ecuaciones y correlaciones que
gobiernan los fendmenos fisicos y quimicos que ocurren en la unidad. Las ecuaciones
seran implantadas en el software matematico Matlab, para su posterior validacién con
datos de disefio y datos operacionales, antes de traducir las subrutinas a software

libre.

El desarrollo del modelo matematico se realizara con el fin de proporcionar las
especificaciones técnicas necesarias para solicitar el modelaje del saturador de gas

natural, el cual es uno de los equipos que forma parte de la produccion de metanol.



Posteriormente, se le hara una simulacion en estado estacionario para evaluar el
comportamiento del saturador con las condiciones del proceso. Para ello la
simulacion se subdividio en dos partes: una referida a la simulacion del lecho

empacado y la otra al intercambiador de calor.

Esta investigacion es del tipo analitica, ya que se establece el conocimiento,
control y comparacion entre las variables a estudiar en el saturador. La importancia
de este proyecto se debe a que se desea preparar la corriente de alimentacion al
reactor reformador, humedecer el gas natural de proceso seco utilizando una corriente
de condensado de proceso, contribuir al enfriamiento del gas reformado y ahorrar

energia.

1.2 Objetivos

1.2.1 Objetivo general
Elaborar un modelo matematico de simulacion de procesos en estado
estacionario, para el saturador de gas natural, perteneciente a una planta de

produccion de metanol.

1.2.2 Objetivos especificos

1. Describir el funcionamiento del saturador de gas natural E-222.

2. Establecer los modelos matematicos en estado estacionario, para el lecho
empacado, el intercambiador bifasico de pelicula vertical, y del tambor
acumulador.

3. Realizar algoritmo de célculo para el saturador.

4. Programar los modelos matematicos en MATLAB.

5. Validar resultados del modelo de simulacion del saturador E-222 con data de

disefio y datos operacionales.



CAPITULO 11
MARCO TEORICO

2.1 Antecedentes

Otero y Ugas (2003) [1], estudiaron la influencia de los fendmenos de
transferencia de masa difusivos y convectivos sobre las variaciones de la
concentracion de n-dodecano, por medio de un modelo mateméatico, bajo
condiciones de biorremediacion. Para ello, se desarrollaron ecuaciones
diferenciales parciales de balance de masa del hidrocarburo en la biopelicula, en
la fase gas, y para el espesor de la biopelicula en direccion radial y axial;
utilizando el método numérico de discretizacion (Diferencia Finitas). Por otra
parte, también estudiaron el efecto del crecimiento de la biomasa sobre la caida de
presion en el lecho, involucrando los cambios en la porosidad entre particulas del
lecho y en el area superficial especifica de la biopelicula. Ademéas de esto, el
crecimiento de la biomasa entre los poros de las particulas aumentaria la caida de
presion y disminuiria el area superficial disponible, de acuerdo al tamafio del
inoculo inicial, y el orden de magnitud de la difusividad del hidrocarburo en la

biopelicula afectarian los porcentajes de remocion y el tiempo de biodegradacion.

Nunziatina (2004) [2], evaludé en forma tedrica y experimental la torre de
enfriamiento del laboratorio de Operaciones Unitarias del departamento de
Ingenieria Quimica de la Universidad de Oriente. Para ello se realizaron
variaciones de caudal y temperatura del agua caliente. Adicionalmente se evalud
el funcionamiento térmico de la torre, determinando las caracteristicas
termodindmicas de la torre, utilizando el método de Tchebycheff, observandose

que vacarreria proporcionalmente con la relacion liquido/gas. Posteriormente se



estudiaron diferentes tipos y configuraciones de relleno a fin de establecer cual de
ellos se ajusta mejor al funcionamiento de la torre, para ello se obtuvieron los
diferentes puntos de disefio, mediante la intercepcion de las curvas caracteristicas
termodinamicas de disefio y las de los rellenos y se determind que el mas
adecuado para su funcionamiento es el relleno que actualmente posee la torre.
Finalmente se propuso una metodologia para evaluar la torre de enfriamiento del

laboratorio de Operaciones utilizando el método de Tchebycheft.

e Level y Tineo (2004) [3], Lograron la recuperacion total del sistema de
intercambiadores de calor de tubo y coraza del Laboratorio de Operaciones
Unitarias, aplicando un programa de mantenimiento preventivo y correctivo. Se
elaboraron representaciones a escala de todas las piezas que conforman el sistema
estudiado a partir de medidas reales, con el fin de que el Departamento de
Ingenieria Quimica (UDO-Anzoategui), posea un respaldo esquematizado de los
equipos, ya que el mismo carecia de esa informacion. Se codifico un software de
simulacion utilizando como herramientas de programacion Visual Basic 6.0, éste
permitira a los manejadores obtener una informacion completa y detallada de la
respuesta que tendrian dichos equipos, simplemente con los datos de entrada, es
decir, temperaturas y flujos volumétricos, de igual forma permite simular el
comportamiento ante 15 pares de sustancias, incluyendo el sistema agua-agua, el
cual es el fluido de trabajo. También se redefinieron los objetivos de la practica
realizada en el laboratorio, los cuales permiten su mejoramiento y amplia sus

alcances.

Este trabajo se asemeja con el de Otero y Ugas[1], puesto que ellos utilizaron
modelos matematicos que les permitio realizar balances de masa y energia. De la
misma manera se realizara en el desarrollo de este proyecto. Tal como lo hizo

Nunziatina[2], se evaluard el funcionamiento térmico de una torre de enfriamiento y



como lo hizo Level y Tineo[3], se utilizard un sistema de simulacion que permitira

obtener informacion completa y detallada del equipo.

2.2 Descripcién Del Proceso

El saturador de gas natural forma parte de la secciéon de Reformacion de la
planta de metanol, que tiene como funcion producir gas de reposicion de sintesis, a

través de la reformacion catalitica de una mezcla de gas natural y vapor de agua.

La seccion de Reformacion de la planta de metanol se inicia con el saturador de
gas natural, el cual se alimenta con gas proveniente de las unidades desulfuradores.
En este equipo, el gas natural de proceso se satura con vapor de agua generado por el
intercambio de calor entre el condensado proveniente del tambor acumulador de
condensado a través de las bombas y el gas reformado que viene de la caldera de

recuperacion de calor.

El saturador de gas natural est4 integrado por tres secciones: un lecho empacado
que se encuentra ubicado en el tope del equipo, un intercambiador de calor de
pelicula descendente que se encuentra en la parte media y por ultimo un tambor

acumulador en el fondo del equipo.

Cada uno de estos procedimientos es una operacion unitaria que se define como
un area del proceso o un equipo en donde se incorporan materiales, insumos o
materias primas y ocurre una funcién determinada, son actividades bésicas que

forman parte del proceso. Siendo estas las siguientes:
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Figura 2.1 Diagrama de Flujo de la seccion de reformacion.
2.3 Columnas Empacadas
Las columnas empacadas para, el contacto gas-liquido se emplean mucho para

operaciones de absorcion. Por lo comun, las columnas se empacan con material

orientado en forma aleatoria; pero en algunos casos, se puede colocar cuidadosamente



en sus posiciones. En estos casos, la materia trasferida entre las fases, es la sustancia
que forma la fase liquida, que o bien se evapora o bien se condensa. Como en todos
los problemas de transferencia de masa, para lograr una comprension total de
operaciones es necesario familiarizarse con las caracteristicas en el equilibrio de los

sistemas.

Sin embargo, debido que la transferencia de masa en estos casos estard
acompafiada, invariablemente de una transferencia simultanea de energia calorifica,

también deben considerarse las caracteristicas de entalpia de los sistemas.

La columna empacada, es un dispositivo simple en comparaciéon con las
columnas de platos. Una columna comun consiste en un envolvente cilindrico que
contiene un plato de soporte para el material de empaque, un dispositivo de
distribucion de liquido, disefiado para proporcionar la irrigacion eficaz del empaque.
Se pueden agregar dispositivos para proporcionar una redistribucion del liquido, que
se puede dirigir hacia debajo de la pared. Es posible utilizar varios lechos en el

mismo envolvente de la columna.

Se encuentran en el comercio muchos empaques, cada uno de los cuales poseen
ventajas especificas para el contacto liquido-gas a partir de los aspectos de costos,
disponibilidad de superficie, regeneracion de la entrecara, caida de presion, peso y
resistencia a la corrosion. Por lo general, el lecho empacado esta constituido por
empaque vaciado dentro de la columna (“’empaques vaciados’’) lo que les permite
forma un arreglo al azar. En forma opcional, pueden insertarse cuidadosamente
dentro de la columna materiales de empaque en secciones grandes y rigidas o bien

“arreglados’’.



2.3.1 Caracteristicas del empaque

El empaque de la torre debe ofrecer las siguientes caracteristicas:

e Proporcionar una superficie interfacial grande entre el liquido y el gas.

e Poseer las caracteristicas deseables del flujo de fluidos. Esto generalmente
significa que el volumen fraccionario vacio, o fraccion de espacio vacio, en el
lecho empacado debe ser grande. El empaque debe permitir el paso de grandes
volimenes de fluido a través de pequefias secciones transversales de la torre,
sin recargo o inundacion; debe ser baja la caida de presion del gas.

e Ser quimicamente inerte con respecto a los fluidos que se estan procesando.

e Ser estructuralmente fuerte para permitir el facil manejo y la instalacion.

e Tener bajo precio.
Los empaques son principalmente de dos tipos, aleatorio y regulares.
2.3.2 Empaques aleatorios
Los empaques al azar son aquellos que simplemente se arrojan en la torre
durante la instalaciéon y que se dejan caer en forma aleatoria. Actualmente, son

fabricados los empaques al azar mas utilizados; los tipos mas comunes se muestran en

la figura 2.2.
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Figura. 2.2 Elementos caracteristicos de empaque, tipo vaciado: a) anillo
rashing, b) anillo lessing, ¢) anillo en cruz, d) silla berl, €) silla intalox, f)

teleretas, g) anillos pall.

2.3.3 Empaques regulares

Hay gran variedad de estos empaques. Los empaques regulares ofrecen las
ventajas de una menor caida de presion para el gas y un flujo mayor, generalmente a
expensas de una instalacion mdas costosa que la necesaria para los empaques
aleatorios. Los anillos hacinados de Rasching son econdémicos sélo en tamafos muy
grandes. Hay varias modificaciones de los empaques metalicos expandidos. Las
rejillas o “vallas” de madera no son caras y se utilizan con frecuencia cuando se
requieren volimenes vacios grandes. La malla de lana de alambre tejida o de otro
tipo, enrollada en un cilindro como si fuese tela (Neo-Kloss), u otros arreglos de gasa
metalica (Koch-Sulzer, Hyperfil y Goodloe) proporciona una superficie interfacial
grande de liquido y gas en contacto y una caida de presion muy pequeia; son
especialmente Utiles en la destilacion al vacio. Se ha mostrado que estos dispositivos
son utiles para el contacto entre gas-liquido a contracorriente, poseen buenas

caracteristicas de transferencia de masa a caidas bajas de presion del gas.

2.4 Intercambiadores De Calor

Un intercambiador de calor es un dispositivo en el que se efectlia la

transferencia de calor de un fluido a otro. El disefio apropiado de los
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intercambiadores de calor es muy importante, ya que, a menudo, la productividad de
las plantas de operacion, esta relacionada con la efectividad con la cual se utiliza o
recupera calor en determinados puntos del proceso. En los procesos de Ingenieria
frecuentemente se requiere analizar, disefiar o evaluar el funcionamiento de
determinados tipos de intercambiadores de calor. Ademas determinar la posibilidad

de usar intercambiadores de calor en nuevos servicios.

Los aparatos cambiadores de calor tienen por objeto transmitir el calor de una
sustancia a otra, con el fin de calentarla (ebullicion, evaporacién, condensacion,
enfriamiento o secado). El intercambio de calor puede realizarse directamente, si se
mezclan juntos el medio calefactor y el material a calentar, o indirectamente,
transmitiendo el calor de una sustancia a otra a través de una pared. En la
condensacion y evaporacion se pueden transmitir considerables cantidades de calor,
con diferencias pequefias de temperatura, y se presentan grandes coeficientes de
transmision de calor, debido a que en ambos casos intervienen también elevados
calores de evaporacion del medio. En los intercambiadores de operacion periddica, se
realiza un intercambio de calor mediante una masa acumuladora, que absorbe el calor
o frio de un medio y lo cede al segundo medio en otra fase del proceso independiente
de la primera. En el intercambio de calor directo, ambos medios estdn en contacto
mutuo, mientras que en el indirecto se hallan separados por una pared transmisora del

calor.

En la mayoria de los casos, la temperatura de uno de los fluidos varia durante su
recorrido por el mismo, asi que la diferencia de temperatura varia con la longitud del
aparato. Los cambiadores de calor se clasifican en tres tipos seguin el sentido de la
corriente: Paralelas, Contracorriente y cruzadas (transversal).Las funciones tipicas de

un intercambiador de calor en los procesos industriales son los siguientes:
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Calentador: Es un intercambiador de calor que aumenta la temperatura de
una corriente de proceso sin que ocurra cambio de fase. Para ello se utilizan
medios calefactores: vapor, aceite caliente y vapores de fluidos quimicos.
Refrigerador: Es una unidad que utiliza un fluido refrigerante para enfriar
una corriente de proceso a una temperatura menor que la obtenida si se utiliza
aire o agua como medio de enfriamiento.

Enfriador: Es una unidad que se utiliza para enfriar una corriente de proceso
con agua o aire sin que ocurra cambio de fase.

Rehervidor: Esta unidad provee calor latente de vaporizacion a una corriente
de fondo de una torre fraccionadora. Hay dos tipos de rehervidores, aquellos
que envian dos fases a la torre para separar el vapor y el liquido y los que
retornan solo vapor.

Evaporador: Son unidades disefiadas para vaporizar un fluido cualquiera
usando un medio calefactorio (vapor de agua, fluido caliente, etc.). También
son utilizados para concentrar un liquido poco volatil en una mezcla de
soluciones acuosas, vaporizando parte de la corriente.

Vaporizador: Es un intercambiador que convierte liquidos en vapores, se
diferencia de los evaporadores en que generalmente maneja liquidos de
proceso diferentes al agua.

Hornos: Son intercambiadores de calor que poseen equipo de fuego para

intercambiar calor.

En cuanto a la configuracion mecénica para intercambiadores de tubo y carcaza

se pueden clasificar en: Como se muestra en la figura 2.3.

Intercambiadores de doble tubo
Intercambiadores de tubo y carcaza

Haz de tubos flotante
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e TubosenU
e Intercambiadores diversos
e Serpentin de caja intercambiadores (liquido-liquido)

e Serpentin de caja intercambiadores (liquido-gas)

La designacion de tipo TEMA para intercambiadores de calor de carcaza y tubo se

muestra en la figura 2.3.
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Figura 2.3 Nomenclatura TEMA para intercambiadores de tubo-coraza [6].
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2.4.1 Transferencia de calor

La ciencia de la trasferencia de calor estd relacionada con la razéon de
intercambio de calor entre cuerpos calientes y frios llamados fuente y recibidor.
Cuando se vaporiza una libra de agua o se condensa una libra de vapor, el cambio de
energia en los dos procesos es idéntico. La velocidad a la que cualquiera de estos
procesos puede hacerse progresar con una fuente o recibidor independiente es, sin
embargo, inherentemente muy diferente. Generalmente la vaporizacién es un

fendmeno mucho mas rapido que la condensacion.

2.4.2 Mecanismos de transferencia de calor

Hay tres formas diferentes en las que el calor puede pasar de la fuente al
recibidor, aun cuando muchas de las aplicaciones en la ingenieria son combinaciones

de dos o tres. Estas son: conduccion, conveccion y radiacion.

Conduccioén

Por este mecanismo, el calor puede ser conducido a través de solidos, liquidos y
gases. La conduccion se verifica mediante la transferencia de energia cinética entre
moléculas adyacentes. En un gas las moléculas “mas calientes”, que tienen mas
energia y movimiento, se encargan de impartir energia a moléculas colindantes que
estdn a niveles energéticos mas bajos. Este tipo de transferencia siempre estd
presente, en mayor o menor grado, en so6lidos, liquidos y gases en los que existe un
gradiente de temperatura. En la conduccion la energia también se transfiere por medio
de electrones “libres”, un proceso muy importante en los sélidos metalicos. Entre los
ejemplos en los que la transferencia se verifica ante todo por conduccion, se cuentan
la transferencia a través de paredes o intercambiadores de una nevera, el tratamiento

térmico en el forjado de acero, la congelacion del suelo durante el invierno, etcétera.
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La ley de Fourier es la ecuacion diferencial fundamental para la transferencia de

calor por conduccion:

_ K.A(T int—Text)
L

Q (Ec.2.1)

Donde:

Q: razén de flujo de calor, Btu/h; W.

A: area de la pared normal al flujo de calor, pie2; m2.

Tint: temperatura de la superficie interior de la pared, °F; °C.

Text: temperatura de la superficie exterior de la pared, °F; °C.

K: conductividad térmica del material de la pared, Btu/ h.Pie.°F; W/m. °C.
L: longitud de los tubos, m.

Conveccion

La transferencia de calor por conveccion implica el transporte de calor en un
volumen y la mezcla de elementos macroscopicos de porciones calientes y frias de un
gas o un liquido. Ademads, con frecuencia incluye también el intercambio de energia
entre una superficie solida y un fluido. Conviene aclarar que hay una diferencia entre
la transferencia de calor por conveccion forzada en la que se provoca el flujo de un
fluido sobre una superficie solida por medio de una bomba, un ventilador, u otro
dispositivo mecanico y la conveccion libre o natural, en la cual un fluido mas caliente
o mas frio que esta en contacto con la superficie sdlida causa una circulacion debido a
la diferencia de densidades que resulta del gradiente de temperatura en el fluido.
Entre los ejemplos de transferencia de calor por conveccioén puede citarse la pérdida
de calor en el radiador de un automévil (un ventilador hace circular aire), la coccion

de alimentos en un recipiente que se agita, el enfriamiento de una taza de café
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caliente al soplar en su superficie, etcétera. La conveccion puede ser descrita en una

ecuacion que imita la forma de la ecuacion de conduccion y estd dada por: [6-12]
Q =h.A(Ts —Tw) (Ec.2.2)

Donde:

Q: calor transferido de la superficie al fluido circulante, Btu/h; W.
A: area de la superficie, pie2; m2.

Ts: temperatura de la superficie, °F; °C.

Too: temperatura del fluido circundante, °F; °C.

h: coeficiente convectivo de transferencia de calor, Btu/h. pie2.°F.

Radiacion

La radiacion difiere de la conduccion y la conveccion en cuanto a que no se
requiere un medio fisico para la transferencia. La radiacion es la transferencia de
energia a través del espacio por medio de ondas electromagnéticas, de manera similar
a las ondas electromagnéticas que propagan y transfieren la luz. La transferencia
radiante de calor se rige por las mismas leyes que dictan el comportamiento de la
transferencia de luz. Los solidos y los liquidos tienden a absorber la radiacion que
estd siendo transferida a través de ellos, por lo que la radiacion es mas importante en
la trasferencia a través del espacio o de gases. El ejemplo de radiacion mas ilustrativo
es el transporte de calor del Sol a la Tierra. Otros ejemplos son la coccién de
alimentos cuando se hacen pasar bajo calentadores eléctricos al rojo, el calentamiento
de fluidos en serpentines dentro de un horno de combustion, etcétera. Basandose en la
segunda ley de la termodinamica, Boltzman establecié que la velocidad a la cual una

fuente emite calor es:

Q=hA-T,) (Ec.2.3)
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Donde:

A: area de la superficie, pie2; m2.

T,: temperatura de la superficie, R; K.

T,: temperatura de la superficie en los alrededores, R; K.

h;: coeficiente de transferencia de calor, Btu/h. pie2.°F.

2.5 Software matematico interactivo, MATLAB

MATLAB corresponde al nombre abreviado “MATrix LABoratory”.
MATLAB es un programa para realizar calculos numéricos con vectores y matrices.
También permite trabajar con nimeros escalares; tanto reales como complejos, con
cadenas de caracteres y con otras estructuras de informaciéon mas complejas. No
obstante sus potencialidades se han ido incrementando vertiginosamente hasta el
hecho de contar hoy con una elevada capacidad de interaccidon con otros sistemas.
Todo esto y mas, hacen que dominar una herramienta de esta pone a estudiantes y
profesionales en general un paso adelante en la carrera por el desarrollo de

aplicaciones técnicas y cientificas

En cualquier caso, el lenguaje de programacion de MATLAB siempre es una
magnifica herramienta de alto nivel para desarrollar aplicaciones técnicas, facil de
utilizar y que, como ya se ha dicho, aumenta significativamente la productividad de

los programadores respecto a otros entornos de desarrollo.



CAPITULO I11
DESARROLLO DEL PROYECTO

3.1 Descripcion del funcionamiento del saturador de gas natural E-222

El saturador de gas natural es un enfriador conformado por tres secciones
principales un lecho empacado, un intercambiador de pelicula y un tambor
acumulador (como se muestra en la figura 3.1), que tienen como funciones
principales:

e Recuperar el condensado de proceso como vapor saturado.
e Ahorrar energia.

e Reducir la reposicion de agua desmineralizada (DMW).

La parte superior del saturador, esta constituida por un lecho empacado de 500
mm de altura y con anillos metdlicos Pall de 5/8” como relleno, donde se crea una
superficie de contacto entre el Gas Natural de Proceso y el Condensado de Proceso
proveniente del fondo del saturador. En esta seccion, el Gas Natural de Proceso se
enfria, desde 380°C hasta 166°C, al entrar en contacto con el Condensado de Proceso.
Luego, el Gas de Proceso saturado con vapor de agua y el Condensado de Proceso
salen de la parte inferior del lecho empacado, para ser alimentados a la parte media

del saturador a través de unos tubos tipo Ferrule [13].

La parte media del saturador, es un intercambiador de calor vertical tipo
pelicula descendente, donde el Gas Reformado que circula por la carcaza, se enfria al
ponerse en contacto con el Condensado de Proceso y el Gas Natural de Proceso
saturado, desde 340°C hasta 178°C. A la entrada de los tubos del intercambiador se

encuentran los tubos tipo Ferrule, que facilitan la distribucién uniforme del agua
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dentro de los tubos del intercambiador, los cuales tienen perforados unos agujeros en
direccion tangencial, que aseguran que el condensado descienda en forma de pelicula

dentro de los tubos del intercambiador.

Finalmente, la parte inferior del equipo lo constituye un acumulador, donde se
mezclan el Condensado de Proceso que cae del intercambiador y el Condensado de
Reposicion, proveniente del tambor acumulador de condensado. De esta seccion sale
el Gas Natural saturado para mezclarse con el vapor sobrecalentado de media a 335
°C, mientras que el condensado liquido una parte se recircula al tope del equipo,
mediante un sistema de control de flujo y el resto sale por una purga para evitar la

acumulacion de solidos dentro del sistema.
Gas Natural de Proceso

Condensado de
Proceso

5 Lecho

Gas

Refor_mado

» Intercambiador de
Gas Calor Vertical

Reformado

A 4

Gas Natural de

Proceso Saturaclo

Condensado de
Reposicién

Q—-‘ — Tambor

Acumulador

rF 3

Condensado
de Purga

Figura 3.1 Esquema del saturador de gas natural.



19

3.2 Modelos matematicos en estado estacionario, para el lecho empacado, el
intercambiador bifésico de pelicula vertical y del tambor acumulador.

El modelaje del saturador de gas natural, se realiz6 dividiendo el equipo en tres
secciones. La primera seccion conformada por un lecho empacado, donde se llevan a
cabo procesos de transferencia de calor y energia entre la fase liquida y la fase
gaseosa (ilustrada en la figura 3.2). La segunda seccidn, que es el intercambiador
propiamente dicho, donde por integracion térmica se utiliza los corrientes liquido y
gas que salen del lecho empacado, para enfriar el gas reformado (como se muestra en
la figura 3.3). La tercera seccion, es el tambor acumulador en el cual se mezclan las
corrientes de condensado de proceso y el condensado de reposicion (como se ilustra
en la figura 3.4). A continuacion se describe el modelo matematico desarrollado para

modelar cada seccidn.

3.2.1 Lecho empacado

La hipotesis sobre las cuales se baso el modelo matematico se presentan a

continuacion.

1. El gradiente radial de concentracion y temperatura a lo largo de la torre se
considera despreciable.

2. Laresistencia a la difusion se encuentra en la fase gaseosa.

3. La temperatura en la interfase liquido-gas es igual a la temperatura que existe
en el seno del liquido.

4. Se considera despreciable la caida de presion a lo largo del lecho.

5. Se desprecia las pérdidas de calor con el ambiente.

6. No se consideran reacciones quimicas.
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El desarrollo del modelo matematico de la columna empacada, se fundamenta
en las ecuaciones diferenciales de balance de masa y energia por unidad de

transferencia a lo largo de la torre.

Condensado Gas Natural
de Proceso de Proceso
Condensado Gas Natural de
de Proceso Proceso Saturado

Figura 3.2 Esquema de las corrientes de entrada en el Lecho Empacado.

En base a la tercera hipotesis, y considerando que la composicion del gas en la
interfase gas-liquido, estd en equilibrio con el liquido a la temperatura de éste, la
diferencia de concentracion del agua en la fase gaseosa, se puede expresar en funcion

de la velocidad local de transferencia de masa en dicha fase [4] esto es:

Gy — = Kea, PM P(Y" 7, 5, — V) (Ec.3.1)

az = ’

Donde:
Y*: Composicion en fraccion molar de saturacion del vapor de agua a la temperatura
del liquido.

Y: Composicidn en fraccion molar del agua en la fase gaseosa.
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X:Composicion del soluto en la fase liquida en fraccion molar. En este caso s6lo hay
agua, X=1.

Tr:Temperatura del la fase liquida, °C.

P:Presion, bar.

GM:Flujo de gas por unidad de area, Kg/(s.m2).

KG: Coeficiente de transferencia de masa, Kmol/(m2.s.bar).

av: Area efectiva de transferencia de masa, m2/m3.

:Peso molecular del gas, Kg/Kmol.

dz:Diferencial de altura del lecho, m.

El coeficiente de transferencia de masa (KG) y el area efectiva de transferencia
se estiman utilizando las correlaciones propuestas por Bravo & Fair[5] para lechos

empacados, siendo la del coeficiente de transferencia de masa la siguiente:
y 07

- RT 1 f G}-: . 173 rF F =7
h-c.(_ )= 5':3(33“_) (Scg)* *(apdp)™ (Ec.3.2)

Donde:

KG: Coeficiente de transferencia de masa, Kmol/(m2.s.bar).
R: Constante de gases ideales= 0,08314 (bar.m3/(K.Kmol)).
T: Temperatura, °K.

ap:Area especifica del empaque, m2 /m3.

DAB:Difusividad masica, m2/s.

uG:Viscosidad del gas, Pa.s.

ScG:Numero de Schmidt.

d'p: Didmetro nominal del empaque, m.

La difusividad masica (DAB) de una mezcla binaria, se estima utilizando la
teoria cinética que considera las moléculas del gas como esferas rigidas con choques

elasticos. De acuerdo a este modelo (Ozisik)[8], se propone la siguiente correlacion:
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D = [ N
"= 7L o vy (Ec.3.3)

Aqui se consideran los componentes A y B agua y metano. El primero porque
es el compuesto que se difunde en el gas, y el segundo, debido que es el componente
incondensable mayoritario en la fase gaseosa (75%). Esta correlacion es valida para
una presion menor a 20 atm, la cual es aplicable a las condiciones de proceso del
saturador:

Donde:

DAB: Difusividad masica, m2/s.

P: Presion, atm.

T:Temperatura absoluta, °K.

PMA,PMB: Pesos moleculares de los componentes A y B respectivamente, Kg/Kmol.
oAB: Diametro de choque, °A.

QAB:Integral de choque o funcion adimensional que depende de la temperatura y de

las fuerzas intermoleculares.

El didmetro de choque para los componentes A y B, esta dado por:

t-_il —

aup == (o, +03) (Ec.3.4)

=

Donde la tabla 3.1

Tabla , muestra el didmetro de choque (o) para el agua y el metano.

Tabla 3.1 Parametros para el diametro de choque e integral de choque.

H20 Agua 18 2,641 809,1
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‘ CH4 ‘ Metano ‘ 16,04 ‘ 3,822 ‘ 137,0 ‘

Por otro lado, la integral de choque es una funcion de (kT/e), siendo ésta igual

a:
LT 01
(KT/e)>4 Q45 = 1095(—) (Ec.3.5)
T 028
2<(kT/e)<4 N5 = 1,294 {? ) (Ec.3.6)
kT 0
(KT/g)<2 N5 = 1.463 E? ) (Ec.3.7)
Donde (kT/¢), es igual a:
kT T
£ - [\';:_.ll.l';‘.':lis (EC.38)
Y el valor del parametro (¢/k)AB, de la mezcla se toma como
FE T, I3 FE
), = ‘-ﬂn \z) (Ec.3.9)

\

Siendo los valores de los componentes (e/k), para cada componente, los

reportados en la tabla 3.1.

El nimero de Schmidt utilizado en la ecuacién (3.2) es igual a:

Se=——1 (Ec.3.10)
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Siendo , la densidad del gas a las condiciones de presion y temperatura del
gas.

Adicionalmente se tiene el area efectiva de transferencia de masa es funcion de
la capilaridad del liquido (CaLl) y el numero de Reynolds del gas (Re), siendo ésta
correlacion la siguiente:

I_,Tl.—.:"

a, = 0,498ap [ —os ) (Ca,Re)®*** (Ec.3.11)

De acuerdo a los resultados publicados por Bravo & Fair[5], indicaron que esta
correlacion fue probada con 231 puntos utilizando 11 tipos de empaque diferentes,
obteniéndose que con el 96% de los valores calculados el error fue menor del 20%;

para el 71%, el error fue menor del 10% y para el 40%, el error fue menor del 5%.

C
La capilaridad del liquido (), se estima mediante la siguiente relacion:

Lty .Ir_ i
Cﬂ.— e

L= (Ec.3.12)

Donde:

p Viscosidad de liquido, Pa.s.
prL: Densidad del liquido, Kg/m3.
or:Tension superficial, N/m.

Lm:Flujo de liquido por unidad de érea transversal, Kg/(s.m2).

El nimero de Reynolds se define mediante la siguiente ecuacion:

6 Gy

Re = ﬂ_Pf_.s (Ec.3.13)
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Por otro lado, la variacion de temperatura que experimenta la fase gaseosa a lo
largo del lecho, se puede determinar mediante la ecuacion de transferencia de calor
entre la fase gaseosa y la fase liquida, utilizando la siguiente relacion:

dT,

L

GCoe——=ha, A (T, —T;) (Ec.3.14)

az

Donde:
Tg: Temperatura en la fase gaseosa, °C.
Tp:Temperatura en la fase liquida, °C.

¢
:Capacidad calorifica del gas, J/Kmol-°C.

h :Coeficiente de transferencia de calor, J/m2-s.C.

. Area efectiva de transferencia de masa, m2/m3.

Ar: Area transversal del lecho, m2.

El coeficiente de transferencia de calor (h), se estima mediante la correlacion
propuesta por Krishnamurthy & Taylor[7] para columnas empacadas, utilizando la
analogia existente entre los fendmenos de transferencia de masa y transferencia de

calor. Siendo ésta la siguiente correlacion:

h=Kg Cye Le™ (Ec.3.15)

Siendo “Le” el nimero de Lewis, el cual se calcula como sigue:

7

Sc k

g = — = —m—
®TPr o D Co; (Ec.3.16)

Donde:
k: Conductividad, J/m-s.°C.
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Finalmente, la temperatura en la fase liquida, se estima realizando un balance
de energia, por unidad diferencial de altura de lecho, de la siguiente forma:
LC,, i + GiH--ﬁ = Gﬂﬁcﬂ (Ec.3.17)
s ; PE d=

[ 4 az
Donde los perfiles de temperatura son calores sensibles y el termino de

transferencia de calor es un calor latente porque existe un cambio de fase; es decir el

gas sede calor para que el liquido se evapore y parte del vapor pasa a la fase gaseosa.

Siendo AHv la entalpia de vaporizacion del agua a la temperatura de la fase

liquida, mientras que el resto de las variables se han definido previamente.

Sustituyendo las ecuaciones de transferencia de masa y transferencia de calor
entre la fase liquida y la fase gaseosa (ecuaciones. 3.1 y 3.14) en la ecuacion 3.17, se

tiene la siguiente relacion para estimar la temperatura de la fase liquida:
Ll

a" e - Ty T i o
LC,, — +AH K;a ,PM P(Y'(T,.X) —Y) = ha A(T; — T,) (Ec.3.18)

] I

7T az

Por otro lado, aun cuando se considera despreciable el diferencial de los flujos,
estos valores se pueden expresar en funcion de los flujos de alimentacion y la
composicion del vapor de agua en la fase gaseosa, realizando un balance de masa
global y por componente. De aqui que el flujo total de gas en la fase gaseosa en

cualquier punto del lecho es igual a:
C=a-v..) (Ec.3.19)

El flujo total en la fase liquida en funcion del flujo de entrada (Len), se puede

expresar de la siguiente forma:
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a-v..3 (Ec.3.20)

3.2.2 Intercambiador de pelicula descendente

Para el modelo matematico del intercambiador de calor (ver figura 3.3) se
tomaron en cuenta las siguientes hipdtesis.

1. El calor transferido desde el lado carcaza al lado tubo es igual al calor cedido
por el gas reformado y éste a su vez es igual al calor absorbido por la fase
liquida en el lado tubo, quien a su vez le cede calor a la fase gaseosa.

2. Se desprecian las pérdidas de calor al ambiente.

3. Se considera flujo cruzado por lo que para efectos de modelado, los flujos
viajan en contracorriente.

4. El factor de correccion para el ATML se considera igual a “1”’.

5. Debido a que los deflectores del intercambiador de calor son del tipo doble
segmentado, el flujo total de entrada a la coraza se subdivide en dos flujos en
el interior del intercambiador.

6. El valor del coeficiente convectivo interno hi serd el mayor entre los

) ) ., (a . (@
coeficientes obtenidos por nucleacion ( y conveccion [10].



28
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Figura 3.3 Esquema del intercambiador de calor de pelicula descendente.
El desarrollo del modelo para el intercambiador de calor de pelicula
descendente, se fundamenta en la ecuacion integrada de transferencia de calor para

intercambiadores de calor que de manera general tiene la siguiente forma:

Q A AT, AT,
=U A, ————— F¢
oo "'i;"’\ (Ec.3.21)

Siendo:

Uo: Coeficiente global de transferencia de calor, W/m2-°C.

Ao: Area de transferencia, m2.

AT1, AT2: Diferencias de temperatura entre los fluidos caliente y frio en los extremos
de entrada y salida, °C.

Fc:Factor de correccion de la diferencia de temperatura.

QI1: Calor transferido, J/h.
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Donde el area de transferencia de calor (Ao), se define de la manera siguiente:

F — T2 72
M ——4a_ L

s %o Lt (Ec.3.22)

Siendo:
do: Diametro externo de los tubos, m.
Lt: Longitud de los tubos, m.

Nt: Numero de tubos.

El coeficiente global de transferencia de calor (Uo), basado en la superficie
exterior del tubo, se relaciona con la resistencia térmica total (R) al flujo de calor a

través del tubo desde el flujo interior hasta el exterior, de la siguiente forma:

TR (Ec.3.23)

La resistencia térmica se calcula como la suma de las resistencias térmicas
individuales de cada capa. Esto es, que considera los coeficientes de transferencia de
calor de los flujos interior y exterior, la conductividad térmica del material del tubo y
la unidad de resistencia de ensuciamiento en las superficies internas y externas de los
tubos. De esta manera el inverso del coeficiente global de transferencia de calor (Uo),

se expresa de la siguiente manera:

R A (Ec.3.24)

Donde:

do: Diametro externo de los tubos, m.

di: Diametro interno de los tubos, m.

ho: Coeficiente de transferencia lado carcaza, J/m2-s.°C.
hi: Coeficiente de transferencia lado tubo, J/m2-s.°C.

Kt: Conductividad térmica de los tubos, J/m-s.°C.
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fo: Factor de ensuciamiento lado carcaza, m2-s.°C/J.

fi: Factor de ensuciamiento lado tubo, m2-s.°C/J.

La conductividad del tubo, depende del material. Los coeficientes de pelicula
lado tubo y lado carcaza se estiman mediante correlaciones, de tipo semi-empirico y
el didmetro interno de los tubos es igual al didmetro externo menos dos veces el

espesor de los tubos, es decir:
a =d —2s
i “o == (EC325)

Para el lado carcaza, donde se lleva a cabo un proceso de enfriamiento del gas
reformado, sin cambio de fase, se utiliza la siguiente correlacion, para estimar el
coeficiente de transferencia (ho):
i Nu K,

h, =
De

(Ec.3.26)

Donde el nimero de Nusselt (Nu), se estima mediante la correlacion de Kern-
Colburn (Kern) [9], mostrada a continuacion, cuyos datos se relacionan con bastante

exactitud para nimeros de Reynolds entre 2.000 a 1.000.000:

o1

I _ Id -
., — - =5 L33 [ Tse
Nu = 0,36 Re®** Py [—q ) (Ec.3.27)

Donde el numero de Prandlt (Pr), y el numero de Reynolds (Re), se definen
mediante las correlaciones siguientes y p es la viscosidad del gas a la temperatura

promedio del gas (uB) y a la temperatura de la pared (uw):

L]

Cpu

Pr K. PM (EC328)

Re = ~ (Ec.3.29)
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Donde:
De: Didmetro equivalente de la carcaza, m.

GM Flujo de gas por unidad de area, Kg/s.m2.

El didmetro equivalente de la carcarza (De) [6], se define de la siguiente forma,
cuando el arreglo de los tubos es cuadrado, como es el caso del saturador de gas

natural:

De = ——4_ (Ec.3.30)

Por otro lado, el area transversal de flujo para la carcaza, estd dada por la
siguiente relacion:
D,CB
Pt

ac = (Ec.3.31)

Donde:

ac: Area transversal de flujo para la carcaza, m2.
Dc: Diametro de la carcaza, m.

CEspaciado entre los tubos, m.

BEspaciado entre los Baftles, m.

Pt Espaciado entre los tubos mas el didmetro (Pitch), m.

En la parte interna de los tubos, ocurre la vaporizacion del agua hacia la fase

gaseosa, para estimar el coeficiente de transferencia de calor interno (hi).

Thome[10] propone una correlacion para la evaporacion en canales verticales,
donde considera los dos mecanismos de transferencia de calor la ebullicion por

nucleacion y por conveccion. En este modelo se calcula el coeficiente de ebullicion
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¢
por nucleacion () y el coeficiente de ebullicién convectivo siendo el coeficiente

i
bifasico de transferencia () el de mayor valor entre los dos.

|
El coeficiente por conveccion () es igual a:

i =
L=

o - NOE (Ec.3.32)

Mientras que el coeficiente por nucleacion () es igual a:

?: 147 B, exp (274N —-0,1) (Ec.3.33)

Donde:
al: Coeficiente de transferencia convectivo para la fase liquida.
N: Pardmetro adimensional.

BoNumero de Boiling.

El coeficiente de transferencia para la fase liquida se estima con la correlacion
propuesta por Dittus-Boeter[10], la cual es la siguiente:

1]
Ky

a, = 0,023 Re’® pr®* (22} (Ec.3.34)

vl

El ntimero de Reynolds (ReL) y el nimero de Prandlt (PrL) se estiman
considerando el flujo de liquido en el interior de los tubos, siendo kL y di, la

conductividad del liquido y el didmetro interno de los tubos.

El pardmetro adimensional (N) y el numero de Boiling (Bo), se estiman

mediante las siguientes relaciones:
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a5, (Ec.3.35)

L,.AH. (Ec.3.36)

Donde:

0: Fraccion de vapor entre el flujo total.

q: Flujo de calor transferido, J/h.

LMT:Flujo total de liquido por unidad de area, Kg/s.m2.

En base a la primera hipotesis, el calor de transferencia es igual al calor cedido

por el gas reformado, siendo éste igual a:

pcr (Teern = Tsgr) (Ec.3.37)

Mientras que para el lado tubo, se tiene que considerar el cambio entélpico que
ocurre entre la entrada y la salida de la mezcla bifésica. Para esto se define la entalpia

de la entrada (He) y la de salida (Hs).

H, = ianin: tVap,AH, +G,C,; T, (Ec.3.38)
H, = L:C;:.’.T: r T Vap,AH, + G:f_:'-c Tec (Ec.3.39)

Donde el calor absorbido por el flujo bifésico es igual a:

{?E - H; - "L"FF (EC.340)
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El algoritmo de célculo se lleva a cabo con las siguientes relaciones

Q1=Q2
Q1=Q3
Q2=Q3

Siendo 3 las incognitas, las cuales son: Temperatura de salida del gas
reformado (TsGR), temperatura de salida del liquido (TsL) y temperatura de salida
del gas (TsG) y se calculan utilizando un algoritmo para célculo de ecuaciones no

lineales. Este modo de calculo es el de simulacion.

Para evaluar el ensuciamiento del intercambiador, se fija la temperatura de
salida del gas reformado, donde en este caso las incognitas son: temperatura de salida
del liquido (TsL); temperatura de salida del gas (TsG) y el coeficiente global de
transferencia de calor (Uo). Estos valores se calculan, al igual que en el modo
simulacion, igualando los calores Q1, Q2 y Q3 y utilizando un algoritmo para el
calculo de ecuaciones no lineales. Una vez calculado el Uo sucio, se determina el
factor de ensuciamiento bajo la suposicion que el factor de ensuciamiento del lado

tubo (f1), es igual al factor de ensuciamiento lado carcaza (fo), e igual a f.

3.2.3 Tambor acumulador

En el tambor acumulador (ver figura 3.4) se tomaron en cuenta las siguientes
hipotesis.
1. Composicion del agua en la fase vapor se estima mediante la ley de Raoult.
2. El gas que sale del intercambiador de pelicula sale del equipo.
3. El liquido que sale del intercambiador de pelicula, se mezcla con el

condensado de reposicion, para obtener la corriente liquida de salida.

Condensado

de Proceso (Ley)
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Condensado de
v Reposicion (L)

Condensado

de Proceso (Ly)

Figura 3.4 Esquema del tambor acumulador.

Las ecuaciones que gobiernan el tambor acumulador ubicado en el fondo del
saturador, se basan en las ecuaciones de balance de masa y energia en estado
estacionario. Las cuales se presentan a continuacion.

Balance de masa global:
EE-"._L: ="T"5= F‘ (EC341)

La temperatura a la salida del tambor acumulador, se estima realizado un
balance de energia, considerando condiciones adiabdticas, es decir la entalpia de la
entrada es igual a la entalpia a la salida. Los valores de las entalpias en la entrada

(He) y salida (Hs) se calculan de la siguiente manera:

H,= L;":C;'_'Tel - L:C;ZLTE: (Ec.3.42)

|

H: = ‘r'.'sf;'-L sl (EC.3.43)

Donde TsL=Ts.
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Como se consideran condiciones adiabaticas, es decir He=Hs. La temperatura
se calcula, de manera iterativa, donde se supone un valor inicial. Finalmente se
calcula las entalpias de entrada y salida (ecuaciones. 3.42 y 3.43), si ambas relaciones

son iguales, concluye la iteracion.

3.3 Algoritmo de célculo para el saturador

El gran conjunto de correlaciones presentadas en el punto anterior para la
solucion de cada seccion del saturador, deben poseer una secuencia de calculo

organizada, ya que se requiere el calculo iterativo de muchas variables.

La figura 3.5, muestra el algoritmo de calculo utilizado de manera general para
el saturador. Como primer paso se tiene la lectura de las caracteristicas de las
corrientes de: Gas Natural de Proceso (PNG), Gas Reformado (RG), Condensado de
Proceso (CP), Gas Natural saturado y el flujo de recirculacion del Condensado de
Proceso. Luego, se asume la temperatura del Condensado de Proceso de
recirculacion, que ingresa por el tope del lecho empacado. La temperatura y el flujo
del Condensado de Proceso, junto con las caracteristicas del Gas Natural de Proceso,
permiten definir la alimentacion en el lecho empacado, para proceder a determinar, en
el primer médulo de célculo, los perfiles de composicion de vapor de agua en la fase
gaseosa y las temperaturas de las corrientes liquido y gas. Como resultado de este
modulo, se tienen las caracteristicas de las corrientes liquido y gas que salen del lecho

empacado.

Las corrientes de Condensado de Proceso y Gas Natural de Proceso que salen
del lecho empacado, junto con la corriente de alimentacion de Gas Reformado,
ingresan en el segundo médulo de célculo, para conocer la transferencia de calor que
se lleva a cabo en el intercambiador de calor de pelicula descendente, y asi determinar

las condiciones de salida de estas corrientes.
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Las corrientes de Condensado de Proceso y Gas Natural de Proceso que salen
del intercambiador de pelicula, se alimentan en el tercer mddulo de célculo,
correspondiente al tambor acumulador. En esta seccion, se mezclan el Condensado de
Proceso que sale del intercambiador de calor con el condensado de reposicion
proveniente del tambor y se determinan las corrientes de Liquido y Gas, las cuales

son las corrientes de salida del saturador.

Posteriormente, la temperatura de salida del Condensado de Proceso, se
compara con la temperatura asumida para el Condesado que alimenta el lecho
empacado. En caso que ambas temperaturas sean diferentes se asume otra

temperatura, hasta que ambas temperatura sean iguales.

Una vez que la temperatura del Condensado de Proceso que se recircula por el
tope del lecho empacado, sea igual a la temperatura del Condensado que sale del
saturador, se procede a estimar el flujo de vapor de media requerido para que la

relacion H2O/C en la corriente que alimenta al reactor reformador sea igual a 3.

En el Anexo B, se presenta un diagrama de bloques detallado de las subrutinas

utilizadas.
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Figura 3.5 Algoritmo de calculo general para el saturador E-222.

3.4 Programar los modelos matematicos en Matlab

3.4.1 Descripcion del programa

MATLAB se puede arrancar como cualquier otra aplicacion de Windows,

clicando dos veces en el icono correspondiente en el escritorio o por medio del menu

(Inicio). Al arrancar MATLAB se abre una ventana similar a la mostrada en la figura

3.6. Esta es la vista que se obtiene eligiendo la opcion Desktop Layout/Default, en el

menu View.

La parte mas importante de la ventana inicial es la Command Window, esta es

la ventana en la que se ejecutan interactivamente las instrucciones de MATLAB y en

donde se muestran los resultados correspondientes.
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En la parte superior izquierda de la pantalla aparece dos ventanas también muy
utiles: en la parte superior aparece la ventana Current Direcory, que se puede alternar
con Workspace clicando en la pestafia correspondiente. La ventana Current Direcory
muestra los archivos del directorio activo o actual. El directorio activo se puede
cambiar desde el Command Window, o desde la propia ventana con los métodos de
navegacion de directorios propios de Windows. Clicando dos veces sobre alguno de
los ficheros .m del directorio activo se abre el editor de ficheros de MATLAB,
herramienta fundamental para la programacion. El Workspace contiene informacion
sobre todas las variables que se hayan definido en esta sesion y permite ver y

modificar las matrices con la que se esté trabajando.

En la parte inferior izquierda aparece la ventana Command History que muestra
los ultimos comandos ejecutados en el Command Window. Estos comandos se

pueden volver a ejecutar haciendo doble clic sobre ellos.

En MATLAB tienen particular importancia los ya citados ficheros-M (o M-
files). Son ficheros de texto, con la extension .m, que contienen conjuntos de
comandos o definicion de funciones. La importancia de estos ficheros-M es que al
teclear su nombre en la linea de comandos y pulsar Intro, se ejecutan uno tras otro
todos los comandos contenidos en dicho fichero. El poder guardar instrucciones y

grandes matrices en un fichero permite ahorrar mucho trabajo de tecleado.
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Figura 3.6 Ventana inicial de MATLAB.

MATLAB dispone de un editor que permite tanto crear y modificar estos
ficheros, como ejecutarlos paso a paso para ver si contienen errores. La figura 3.7
muestra la ventana principal del Editor/Debugger, en la que se ha tecleado un
fichero-M llamado cpgas.m, que contiene tres comentarios y doce sentencias. La
importancia de estos ficheros —M es que al teclear su nombre en la linea de comandos
y pulsar Intro, se ejecutan unos tras otro todos los comandos contenidos en dicho
fichero. El poder guardar instrucciones y grandes matrices en un fichero permite
ahorrar mucho trabajo de tecleado. El Editor muestra con diferentes colores los
diferentes tipos o elementos constitutivos de los comandos (en verde los comentarios,
en violeta las cadenas de caracteres). El Editor se preocupa también de que las
comillas o paréntesis que se abren, no se queden sin con el correspondiente elemento

de cierre.
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Figura 3.7 Ventana del Editor/Debugger.

3.4.2 Corrientes de alimentacion y resultados del MMEE

La ejecucion del modelo requiere el conocimiento de las caracteristicas de las

corrientes de alimentacion a la unidad, siendo éstas para el saturador de gas natural,

las siguientes:
e (Gas Natural que ingresa por el tope del lecho empacado
e (Gas Reformado, que se alimenta en la coraza del intercambiador de calor.

e Condensado de Proceso de Reposicion
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De estas corrientes se necesita conocer la presion, temperatura, flujo y
composicion, en el caso de las corrientes gaseosas (PNG y RQG). La tabla 3.2 indica

las variables de entrada requeridas por el modelo.

Tabla 3.2 Datos de entrada del MMEE para el saturador de gas natural

CONDENSADO

GAS GAS e FLUJO DE

NATURAL REFORMADO : RECIRCULACION
REPOSICION
Presion Presion

Temperatura Temperatura Temperatura

Flujo Flujo Flujo Flujo

- Composicion
Composicion
Gas Seco

En relacion a los resultados generados por el modelo matematico en estado
estacionario (MMEE), estos corresponden a las caracteristicas de las corrientes de
salida de cada seccion del saturador, siendo éstas: Presion, Temperatura, flujo de las
corrientes y su composicion. Las corrientes de salida de cada seccion son las
siguientes:

e Lecho empacado: CP y PNG
e Tubos del intercambiador de calor: CP y PNG

e (Carcaza del intercambiador de calor: RG
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e Fondo del saturador E-222, CP y PNG

Adicionalmente, para el lecho empacado, se grafica el perfil de temperatura de
las corrientes Liquido (CP) y Gas (PNG) a lo largo del lecho, asi como el perfil del
vapor de agua en la fase gaseosa. En el Caso de la seccion media del saturador, se

reportan, los coeficientes de transferencia de calor y el calor transferido.

La tabla 3.3, muestra las variables de las corrientes y las propiedades que
reporta el modelo del saturador, en donde “X” son variables obtenidas por el
simulador y “O” son variables medidas en planta y también son obtenidas por el

simulador.



Tabla 3.3 Resultados generados por el MMEE saturador E-222.

AMBOR

O RCAMBIADOR R
ONDO
Corriente CP PNG CP PNG RG CP PNG CP
Presion X X X X X X (0) X
Temperatura. X O X X O O O X
Flujo KNm3/h X X X o
Flujo Masico,
X X X O
Ton/h
Composicion,
X X X X
%molar

(1)Perfiles de temperatura de las fases liquido y gas a lo largo del lecho empacado

(2)Adicionalmente, Coeficientes de Transferencia de Calor y Calor Transferido




3.4.3 Dimensiones del Equipo

3.4.3.1 Lecho empacado
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El calculo de las corrientes en el lecho empacado, requiere conocer las

dimensiones del equipo, asi como las caracteristicas del empaque. Segln la hoja de

especificaciones del equipo, se tiene un lecho empacado de 1,25 m de didmetro y 0,5

m de alto. En relacion al empaque, éste es anillos Pall, metalicos de 16 mm de

diametro nominal.

Estas caracteristicas se muestran en la tabla 3.4, junto con algunas propiedades

importantes del empaque utilizadas en los calculos, como son: area especifica del

empaque y fraccion de vacio.

Tabla 3.1 Dimensiones del lecho empacado.

Descripcion

Simbolo

Valor

Diametro del Lecho DT 1,250
Altura del Lecho z 0,5
Tipo de Empaque Anillos Pall

Material Metal
Tamano Nominal d’p 16
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Area especifica del empaque ap m2/m3 341

Fraccion de vacio € 0,93

3.4.3.2 Intercambiador de calor

Para calcular la transferencia de calor que se lleva a cabo en la seccion media
del saturador, se requiere como datos adicionales las dimensiones del intercambiador,
para calcular el area de transferencia de calor. Esto es: Didmetro de los tubos,
longitud de los tubos, espesor, nimero de tubos y el arreglo de los tubos.
Adicionalmente, para estimar el flujo en la coraza, se requiere el diametro de la

coraza y el espaciamiento de los bafles. La tabla 3.5, se presenta esta informacion.

Tabla 3.2 Dimensiones del intercambiador de calor.

Descripcion Simbolo  Unidades Valor

Diametro de la carcaza Dc m 1,070
Longitud de los tubos Lt m 6,0
Diametro externo de los tubos do mm 25,4
Espesor de los tubos e mm 2,11
Numero de tubos Nt 631
Pitch Pt mm 34
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Espaciamiento de los baffles B m 0.39

Datos Adicionales

Arreglo de los tubos L]

Material de los tubos Acero inoxidable

3.5 Validacion del modelo matematico con datos de disefio y datos operacionales

Para la validacion del modelo matematico en estado estacionario se tomaron en
cuenta los valores de entrada al modelo de simulacion con datos de disefio y datos

operacionales.

3.5.1 Validacién de entrada al modelo de simulacion con datos de disefio

Los datos de entrada que requiere el modelo matematico en estado estacionario
(MMEE) son las condiciones de proceso, flujo y composicion de las corrientes de
Gas Natural, Gas Reformado y Condensado de Proceso que ingresan al saturador de
gas natural. Adicionalmente, se debe conocer el flujo de recirculaciéon de Condensado
de Proceso que se recircula en el tope de lecho empacado, ya que la temperatura de
esta corriente se determinan durante el calculo. La tabla 3.6 muestra los datos de
entrada de las corrientes de alimentacion al saturador utilizados para validar el
modelo matematico, los cuales fueron tomados del Diagrama de Flujo de Proceso

(Anexo D).
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3.5.2 Valores de entrada al modelo de simulacion con datos operacionales

Los datos de entrada utilizados para cada fecha de operacion, se reportan en las
tablas 3.7, 3.8 y 3.9. En la primera Tabla se muestran las condiciones de proceso
utilizadas, mientras que en las tablas 3.8 y 3.9, se presentan las composiciones de las

corrientes de Gas Natural y Gas Reformado, respectivamente

Tabla 3.6 Datos de entrada al modelo de simulacion. Caso disefo.

—— Gas Gas Condensado Condensado
Natural Reformado Reposicion Recirculacién‘
Temperatura, °C 380 340 117
Presion, Kg/m2 g 23,8 18,7 23,8
Flujo, KNm3/h 74,18 190,46
Flujo, Ton/h 63 107,9 37,6 189
Componentes Composicion, %Mol
CH4 78,12 2,31
C2H6 9,91 -
C3H10 0,44 -
C4H14 0,01 _
CcO2 6,39 5,70
H20 - 32,57 100 100
H2S - -
CO 0,11 10,55
H2 5,02 48,87
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Tabla 3.7 Datos operacionales de entrada. Condiciones de proceso

Variables | Corriente

Datos Operacionales (Periodo 2008-2009)

Presion, Kg/cm2 G

PNG 23,38 23,38 23,24 23,14 23,26 23,19
RG 18,68 19,01 18,80 18,39 18,30 18,36
SM 25,36 25,37 25,65 25,24 25,63 25,59

Temperatura, °C

PNG 364,51 362,52 | 380,31 | 367,16 | 375,70 | 373,22
RG 326,04 | 32598 | 329,36 | 325,45 | 330,08 | 328,44
SM 339,43 | 339,34 | 338,80 | 339,84 | 339,62 | 340,34
CP 115,07 115,11 114,13 | 114,73 113,77 | 117,28

Flujo masico, Ton/h
CF
Reposiciéon| 37,83 36,90 38,94 37,20 37,76 38,80
CP
Recirculaci
on 170,55 169,15 169,84 | 169,43 170,35 168,48
Flujo alimentacion, KNm3/h

PNG 75,42 73,60 75,21 75,47 74,45 76,08

RG 200,84 196,82 | 208,99 | 203,08 | 203,43 | 205,96

Presion, Kg/ cm2 G (presion manométrica)

Flujo de alimentacion, KNm3/h (1mol->22,4L/mol)
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Tabla 3.8 Datos operacionales. Composicion alimentacion Gas Natural de
Proceso

Componentes,%

molar Datos Operacionales (Periodo 2008-2009)
CH4 80,71 | 80,85 | 80,94 | 80,47 | 81,05 | 79,73
C2H6 7,01 7,08 7,56 6,95 7,57 7,25
C3H8 0,32 0,27 0,32 0,69 0,22 1,18
N-C4H10 - 0,00 0,01 0,02 0,01 0,09
CO2 6,83 6,73 6,85 6,72 6,97 6,15
CO 1,21 1,18 1,07 1,23 1,03 1,40
H2 3,93 3,90 3,18 3,92 3,08 4,05
N2 - - 0,07 - 0,07 0,15

Tabla 3.9 Datos operacionales. Composicion alimentacion Gas Reformado. Base

seca

Componentes, %

molar Datos Operacionales (Periodo 2008-2009)
CH4 3,47 3,49 3,55 3,35 3,54 3,42
CO2 8,60 8,58 8,79 9,01 8,82 8,92
CO 14,75 14,66 | 15,07 | 14,76 | 14,96 | 14,88

H2 73,15 | 73,25 | 72,58 | 72,88 | 72,66 | 72,76
N2 0,03 0,02 0,01 0,00 0,01 0,01
Contenido de agua de la corriente
H20 32,44 | 32,78 | 31,57 | 32,91 | 31,69 | 31,95




CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS, CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

En el presente capitulo, se presenta la discusion de resultados obtenidos a través
modelo, las conclusiones obtenidas a lo largo del desarrollo del trabajo y finalmente

las recomendaciones para futuras mejoras.

4.1 Resultados

A continuacioén se discutira los resultados obtenidos por el modelo desarrollado

para el saturador de gas natural E-222.

4.1.1 Validacion con datos de diserio

Los resultados generados por el modelo matematico en estado estacionario
(MMEE) del saturador E-222, con los datos de disefio, se presentan en las tablas 4.1 a
4.5 a fin de poder realizar la comparacion con el diagrama de flujo de procesos
(PFD), en estas tablas se muestran los datos de diseno. Adicionalmente se reporta el
error porcentual existente, entre el valor de disefio y el obtenido por el modelo

matematico en estado estacionario (MMEE).

La tabla 4.1 muestra los resultados de la primera secciéon del saturador,
correspondientes el lecho empacado. Los datos de disefio de las corrientes de salida,
fueron tomados, como ya se menciono, del diagrama de flujo de procesos (PFD). La
diferencia entre los resultados obtenidos por el modelo y los datos de disefio de las

temperaturas de salida de las corrientes y los flujo del Condensado de Proceso y Gas
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Natural de Proceso fue menor del 0.3%, lo que indica que el modelo matematico para

el lecho empacado se ajusta muy bien a los datos de disefio.

Tabla 4.1 Corrientes de entrada y salida en el lecho empacado. Comparacién

Alimentacion

con datos de disefio

Propiedades Liquido Gas Liquido
%error %error
Temperatura, °C| 166 380 165 165,38 | -0,230 166 166,05 | -0,030
Presion, Kg/m2
G 23,8 23,8 23,15 23,15
Flujo, Kmol/h | 10500 3312 9163 9157 0,065 4648 4646 0,043
Flujo Masico,
Ton/h 189,0 164,94 | 164,8 0,085
Flujo
Volumétrico,
Nm3/h 74,2 104,1
Composicion,
% molar
CH4 78,12 55,67
C2H6 9,91 7,06
C3H8 0,44 0,31
N-C4H10 0,01 0,01
CcO2 6,39 4,56
H20 0 28,73
CO 0,11 0,08
H2 5,02 3,58
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Por otro lado, las tablas 4.2 y 4.3 muestran los resultados de la seccion media
del saturador, correspondientes al intercambiador de calor lado tubo y lado carcaza.
Aqui se comparan los valores de temperaturas de salida de las corrientes liquido, Gas
de Proceso y Gas Reformado, con los datos de la hoja de especificaciones del
intercambiador de calor (Data Sheet). Se observa que el porcentaje de error fue de
0,54% para el liquido y 0,20% para el gas. Asi mismo, se comparan los resultados
inherentes al proceso de transferencia de calor entre el tubo y la carcaza. Se aprecia
un porcentaje de diferencia de 3.83% para el calor transferido, 0,83% para el
coeficiente de transferencia de calor y 1,49% para la diferencia media logaritmica de

temperatura.

La tabla 4.4, muestra a las corrientes de salida del saturador, luego de mezclarse
con el Condensado de Reposicion (CP) en la tercera seccion del saturador. Aqui los
datos de disefio fueron tomados del diagrama de flujo de proceso (Anexo D), lo que
permiti6 validar las temperaturas de salida de las corrientes de ambas fases, flujo total
y composicion de la fase gaseosa. La diferencia porcentual entre los resultados del
modelo y los datos de disefio es menor del 0,2%, con excepcion de la temperatura de

salida de la fase gaseosa, donde se tiene un error del 1,49%.

La comparacion de los resultados obtenidos para cada seccion del saturador E-
222 segun el modelo matematico en estado estacionario con los datos de disefio fue
bastante aceptable. El modelo matematico en estado estacionario reproduce los datos
reflejados en el diagrama de flujo de proceso y hojas de datos con un porcentaje de

error menor al 2%.
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Tabla 4.2 Corrientes de entrada y salida al intercambiador de calor. Lado tubo.

Comparacion con datos de disefio

Propiedades Entrada Salida
Fase Liquido| Gas Liquido Gas
Caso Disefio | MMEE | %error | Disefio | MMEE | %error
Temperatura,
o 165 166 186 185 0,54 177 177 0,20
Presion,
23,8 23,8 23,74 23,74 23,74 23,74
Kg/m2 G
Flujo,
9163 4648 7697 6105
Kmol/h
Flujo Masico,
165 87 139
Ton/h
Flujo
Volumétrico, 165 104 137
Nm3/h
Composicion,
% molar
CH4 55,67 42,00
C2H6 7,06 5,37
C3H8 0,31 0,24
N-C4H10 0,01 0,00
cOo2 4,56 3,47
H20 28,73 45,76
CO 0,08 0,06
H2 3,58 2,72




carcaza. Comparacion con datos de disefio

Tabla 4.3 Corrientes de entrada y salida al intercambiador de Calor. Lado

Propiedades Entrada Salida
Caso Diseflo | MMEE | Disefio | MMEE | %error
Temperatura, °C 340 340 178 177 0,20
Presion, Kg/m2 G 19 19 18,94
Flujo, Kmol/h 8503 8503 8503 8503
Flujo Masico,
— 107,9 107,9
Flujo Volumétrico, -~
Nm3/h
Composicion,
%molar
CH4 2,31 2,31 2,31
C2H6 0,00 0,00
C3H8 0,00 0,00
N-C4H10 0,00 0,00
CO2 5,70 5,70 5,70
H20 32,57 32,57 32,57
CO 10,55 10,55 10,55
H2 48,87 48,87 48,87

Resultados Adicionales

Logaritmica (LMTD), °C

Calor de Transferencia, MMKcal/h 10,98 11,4 -3,83
Coeficiente Global de Transferencia de
658 663,47 -0,83
Calor U, Kcal/m2-°C-h
Diferencia Media de Temperatura
57,9 57,04 1,49

55
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Tabla 4.4 Corrientes de entrada y salida al tambor acumulador. Comparacion

con datos de diserio

Propiedades Entrada Salida
Condens Condensado
Fase Gas
Liquido| Gas ado Retorno+Purga
Caso Disefio | MMEE | %error | Disefio | MMEE | %error
Temperatura,
o 185 177 117 166 166 0 172 | 174,56 | -1,49
Presion, Kg/m2
23,74 | 23,74 23.6 23.7
G
10491
7697 | 6105 2087 5192 5187 0.10
Flujo, Kmol/h +212
Flujo Masico,
139 37.6 |189+3.8|189+3.8 0 95.56
Ton/h
Flujo
198.91+
Volumétrico, 137 116.3 | 116.18 | 0.10
4.02
Nm3/h
Composicion,
% molar
CH4 42,00 49,82 | 49,87 | -0,10
C2H6 5,37 6,32 6,33 -0,16
C3H8 0,24 0,28 0,28 0,00
N-C4H10 0,00 0,01 0,01 0,00
CO2 3,47 4,08 4,08 0,00
H20 100 | 45,76 100 36,23 | 36,15 0,22
CO 0,06 0,07 0,07 0,00
H2 2,72 3,20 3,21 -0,31
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4.1.2 Resultados del modelo matematico y validacion con datos operacionales

La salida tipica del modelo matematico en estado estacionario (MMEE) para el
saturador E-222, se presenta en el ANEXO E. Los resultados del modelo se presentan
por secciones. Primero los perfiles de temperatura de las fase liquido y gas, asi como
el perfil del contenido de agua en la corriente gaseosa. A continuacidn se presentan
las condiciones de salida en el lecho, reflejandose las presiones, temperaturas y flujos
molares de las corrientes de gas y liquido, asi como la composicion molar de la fase
gaseosa. Luego, se presentan los resultados correspondientes al intercambiador de
calor mostrandose nuevamente las variables ya mencionadas, puesto que la salida del
lecho corresponde la entrada al intercambiador de calor. Adicionalmente se presentan
los resultados de estas variables para el Gas Reformado. Seguidamente estan los
parametros asociados al coeficiente de transferencia y luego estan las condiciones de
las corrientes de reciclo, purga y gas a la salida del tambor acumulador y el balance

de agua en el saturador.

Las figuras 4.1 y 4.2 muestran los perfiles de temperatura y composicion de
agua en la corriente gaseosa con respecto al nivel a lo largo del lecho empacado que
arrojo el modelo matematico en estado estacionario (MMEE). Se tiene definida la
entrada a esta etapa del saturador a un nivel de cero metros y la salida corresponde a
la base del mismo a 0,5 metros. Se puede observar que en esta etapa de la torre ocurre
un enfriamiento del gas debido a que el mismo se mezcla con la corriente de
recirculacion de Condensado de Proceso. En la figura 4.1 se aprecia que la
temperatura de salida del gas se mantiene por encima de la temperatura de
condensado de proceso a cualquier valor de altura en el lecho. Cabe destacar que lo
contrario termodindmicamente no es posible, estableciéndose que simplemente se
lleva a cabo un proceso de evaporacion de la fase liquida. Con respecto a la figura
4.2, se puede notar como el gas se humedece debido a la evaporacion de una fraccion

de condensado de proceso, siendo esta la principal funciéon del lecho empacado.
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Asimismo debe destacarse que en ambas figuras se aprecia que el gas va acercandose
a las condiciones requeridas en la entrada del intercambiador en la medida que éste

fluye hacia la base del lecho.

La validacion del MMEE con datos operacionales, se realizé considerando al
azar 6 fechas de operacion, correspondientes al afio 2008 y 2009. Los resultados del
MMEE, junto con la diferencia porcentual entre los datos operacionales y los

obtenidos por el modelo, se muestran en las tablas 4.5 y 4.6.

La tabla 4.5, muestra las temperaturas de las corrientes de salida del saturador
las cuales son: de Gas Reformado (RG), Gas de Proceso (PNG) y Condensado de
Proceso (CP). También se incluye la temperatura a la cual sale del lecho empacado el
Gas de Proceso. Por otro lado, en la tabla 4.6, se reportan los flujos medidos y se
comparan con los obtenidos a través del modelo de las corrientes, siendo éstos los
siguientes: Flujo de Gas de Proceso (PNG) que sale del saturador E-222, Agua
evaporada en el saturador que sale en la corriente gaseosa, Corriente de Purga del

Condensado de Proceso (CP), que se envia a la planta de tratamiento.

Finalmente, la tabla 4.8 muestra el error promedio obtenido entre los datos
operacionales y los obtenidos a través del modelo, junto con la desviacion estandar de

dicho error.

En la tabla 4.6 se tiene que el modelo MMEE predice para todos los casos una
temperatura mayor que la medida a través de los instrumentos. En cuanto al error de
prediccion del modelo, se tiene que la corriente que presenta el mayor error de
prediccion se tiene en la Temperatura de Salida del lecho empacado del Gas de
Proceso, cuya desviacion es del orden del 7%. Para el resto de las corrientes el error

de prediccion se encuentra alrededor del 3% y 5%.
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En relacion a los flujos de las corrientes (tabla 4.6), el modelo predice con una
minima desviacion las corrientes: flujo de Gas de Proceso que sale del saturador,
agua evaporada en la corriente gaseosa. Para estas corrientes el error porcentual de
prediccion del modelo es en promedio para estas corrientes es: 0,7% y 0,2%
respectivamente. Sin embargo, existe una gran desviacion en relacion a la prediccion
del Condensado de Proceso que se envia a la Planta de Tratamiento, ya que la

desviacion esta por encima del 100%.
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Figura 4.1 Perfil de temperatura en el lecho empacado.
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Figura 4.2 Perfil de composicion del agua en la corriente gaseosa.



Tabla 4.5 Temperatura de las corrientes de salida. Comparacién resultados datos operacionales vs. MMEE

TEMPERATURA, °C

DATOS
OPERACIONAL
ES
Corrientes/
%Error del

Modelo
Salida RG, °C | 163,6 | 171,6 | 162,3 | 171,1 | 164,6 | 171,8 | 163,0 | 172,7 | 164,0 | 172,8 | 164,7 | 173,5
%Error -4,9 -5,5 -4,4 6,0 -5,3 -5,3
Salida PNG E-
222 169,6 | 176,6 | 1699 | 176,6 | 169,6 | 176,6 | 170,1 | 176,7 | 169,7 | 176,8 | 170,9 | 176,8
%Error -4,2 -3.9 -4,2 -3,9 -4,2 -3,5
Salida E-222 CP | 158,5 | 163,5 | 158,6 | 163,7 | 158,2 | 163,4 | 1582 | 163,5 | 157,3 | 163,3 | 158,1 | 163,1
%Error -3,2 -3,2 -3,3 -3,4 -3,8 -3,2
Salida PNG Lecho| 151,5 | 163,1 | 151,6 | 162,9 | 151,9 | 163,1 | 153,1 | 164,0 | 152,77 | 164,2 | 153,8 | 164,6
%Error -7,7 -7,4 -7,4 -7,1 -7,5 -7,0
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Tabla 4.6 Flujo de las corrientes. Comparacion resultados datos operacionales vs. MMEE

Corrientes/ DATOS OPERACIONALES
%Error del 2008 ‘

Modelo

2009 ‘
Datos MMEE Datos MMEE Datos MMEE Datos MMEE‘ Datos MMEE Datos MMEE‘

Flujo Sal PNG

E-222, KNm3/h | 122,0 | 1229 | 118,9 | 119,9 | 122,3 | 123,7 | 123,6 | 124,7 | 121,2 | 121,9 | 1234 | 1233
%Error -0,7 -0,8 -1,1 -0,9 -0,6 0,1
Agua Evaporada,
Ton/h 38,1 | 382 | 37,1 | 37,2 | 38,2 | 38,6 | 387 | 39,1 | 38,0 | 38,2 | 39,2 | 387
%Error -0,1 -0,2 -1,4 -1,1 -0,6 1,1

Purga CP, Ton/h | 4,0 -0,3 3,9 -0,3 4,0 -1,6 3,9 -0,3 3,9 -0,4 4,0 0,3

%Error 108,1 108,2 138,6 106,7 110,2 93,0




63

Tabla 4.7 Coeficiente global de transferenciay calor transferido

Unidades Datos Operacionales (Periodo 2008-2009)
Coeficiente Global de
MMK cal/m2°
Transferencia de Calor , % 774,5 766,730 | 789,8 776,480 | 781,5 784,7
Uo
Calor Transferido MMKcal/h 11,4 11,2 12,0 11,5 11,8 11,8

Tabla 4.8 % Error y desviacion del error entre los datos de operacionales y

MMEE

Variables Unidades Error Promedio Desviacion del error
Salida RG °C -5,2 0,014
Salida PNG E-222 °C -4,0 0,004
Salida E-222 CP °C -3,3 0,003
Salida PNG Lecho °C -7,4 0,003
GNP Salida E-222 KNm3/h -0,7 0,009
Agua Evaporada E-222 Ton/h -0,3 0,046
CP Purga Ton/h 110,8 1,.24

4.2 DISCUCION DE RESULTADOS

La corriente gaseosa que sale del lecho empacado, presenta la mayor desviacion
con respecto al valor medido del 7%. Probablemente la termocoupla instalada realiza
la medicion de la mezcla liquido-gas que sale del lecho. Para mejorar la confiabilidad
de la medicion, se recomienda que la termocoupla se ubique en el acumulador que
existe a la salida del lecho empacado para medir la temperatura de salida del liquido.
Al obtener un valor de temperatura mas confiable de la corriente liquida se puede

estimar el valor de temperatura de la corriente gaseosa. Sin embargo es de hacer
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notar, que la temperatura del gas de salida del lecho, no puede ser menor que la
temperatura del condensado de proceso que ingresa en el lecho empacado, ya que en
la corriente liquida se efectua un proceso de evaporacion, donde la temperatura
permanece practicamente constante. Segin los datos de planta, la temperatura del
condensado se encuentra alrededor de los 158 °C y la temperatura del gas de salida
del lecho empacado 151°C. Esto no es logico desde un punto de vista termodindmico
y la incongruencia puede deberse entre otras causas a que la planta presenta cierta

desviacion con respecto a las condiciones de disefio.

Es importante resaltar que es normal que en procesos industriales existan
pequenas diferencias entre las condiciones de disefio y las condiciones reales de
operacién, siendo en ocasiones que las primeras son ideales y en la practica son

imposibles de mantenerlas de forma continua sin presentar fluctuaciones.

En relacion a la alta desviacion existente en la estimacion del flujo de purga,
este punto se discutié con la empresa, ya que en base a datos operacionales, el
balance de agua de proceso no cuadra alrededor del saturador. De hecho, el flujo de
agua evaporada se registra en los medidores, reportan una diferencia de 4.25 Ton/h,
que es la cantidad que falta para que el balance de condensado alrededor del saturador

E-222, cierre.

4.3 CONCLUSIONES

1. Los resultados generados por el modelo matematico garantizan que este es
aceptable dentro de los rangos de operacion, ya que cumplen con un
porcentaje de error menor del 5%.

2. Los perfiles de temperatura y composicion en el lecho empacado se

estabilizan a 50 cm de altura del lecho.
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3. Latemperatura del gas a la salida del lecho empacado no puede ser menor que
la temperatura del condensado de proceso de recirculacion. Por lo que no es
consistente la medicion de temperatura del gas que sale del lecho empacado.

4. El balance de masa del Condensado de Proceso alrededor del saturador E-222
no es consistente con las corrientes de entrada y salida. La corriente de
alimentacion de Gas de Proceso, pudiera traer consigo vapor.

5. En caso que la corriente de alimentacion de Gas de Proceso ingresara al
saturador con agua, el nimero de carbono en la corriente de alimentacion es
menor al estimado, de manera que el contenido de Vapor mezclado con esta

corriente es superior al requerido.

4.4 RECOMENDACIONES

1. Utilizar el modelo MMEE para realizar estudios de optimizacion y
evaluaciones del equipo.

2. Revisar las mediciones de temperatura realizadas en el saturador.

3. Determinar mediante andlisis si la corriente de alimentacion de Gas de
Proceso no es completamente seca y las causas que originan el desbalance en

Condensado de Proceso.
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