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RESUMEN

El presente informe refiere la ampliacién de una Planta de Procesamiento de Gas
Natural con una capacidad actual de procesamiento de 1,13 millones metros
cubicos por dia (40 MMSCFD') a una presion de ingreso de 2445 KPa (340 psig);
la cual, recupera Liquidos de Gas Natural mediante un proceso criogénico, estos
liquidos son fraccionados en propano y butano de calidad comercial y solvente o
HAL; finalmente, estos productos son almacenados, en tanques cilindricos

horizontales, respectivamente.

El proyecto de ampliacion considera aumentar la capacidad de procesamiento a
1,69 millones metros cubicos por dia (60 MMSCFD) y 5272 KPa (750 psig). Este
incremento se espera aumentaria la produccion de Liquidos de Gas Natural en 250

metros cubicos por dia o aproximadamente 1600 barriles por dia.

La ingenieria preliminar desarrollada por una empresa consultora externa refiere
que los sistemas que requeriran un analisis mas detallado, tanto técnico como

econdmico, seran:

= Incremento de la capacidad del actual sistema de fraccionamiento: para el
fraccionamiento de los Liquidos de Gas Natural adicionales.
= |ncremento de la capacidad actual del sistema de almacenamiento: para

cumplir con la normativa aplicable y contener la produccién incremental.
Se plantearon dos escenarios para la ampliacion del sistema de fraccionamiento:

= Escenario A: Instalar un Sistema de Fraccionamiento C3/C4 (De-
propanizadora/De-butanizadora), en paralelo al Sistema de Fraccionamiento

Actual.

= Escenario B: Cambiar la operacién del Sistema de Fraccionamiento actual
por uno capaz de producir GLP (mezcla C3/C4) e instalar una columna

adicional.

' MMSCEFD: siglas en ingles: millones de pies cubicos estandar.
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Debido a la dependencia de los sistemas de fraccionamiento y almacenamiento
estos requeriran un analisis en conjunto. Por tanto, la ampliaciéon, adecuacién y/o

modificacién de estos sistemas tendra el mayor riesgo econémico.

Con el desarrollo de la estimacién de condiciones de operacion, dimensionamiento
de equipos, la simulacion de los procesos y el estudio econémico; se obtuvieron los

siguientes resultados:

= Es necesaria una ampliacion de la capacidad actual de almacenamiento en
aproximadamente 3 918 m?> (24 686 barriles).

= EI Escenario A requiere mayor area de implantacién y mayor rutina de
mantenimiento por numero de equipos en area de procesos.

= La menor inversidon de capital lo presenta el escenario A (US$ 13,68
millones) respecto al escenario B (US$ 14,10 millones).

= EI escenario B presenta los mejores desempenos de indicadores
econdmicos.

= El escenario B presenta las menores emisiones de CO; al ambiente.

De acuerdo a la evaluacién técnica — econémica, se presenta al Escenario B como

la alternativa mas viable y recomendada a desarrollar.
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INTRODUCCION

El presente informe muestra el analisis técnico — econédmico comparativo de
dos escenarios para la ampliacion del sistema de fraccionamiento -
almacenamiento en planta Procesadora de Gas Pariias SAC como parte del
proyecto de ampliacién de su capacidad de procesamiento de Gas Natural.

Se identifico la necesidad de analizar los sistemas de fraccionamiento —
almacenamiento; debido al riesgo de inversidbn que estos representan en

conjunto, respecto al total de inversién del proyecto de ampliacion.

La metodologia de trabajo empleada para el desarrollo del presente informe

sera como sigue:
» Revisién de la Legislacion y Normatividad aplicable.

» Recopilacion de datos estadisticos e histéricos (produccién, ventas,
consumo energético, cromatografia y calidad del gas, costos de equipos

y/o cotizaciones, consultorias, otros).

» Aplicacion de un simulador de procesos para la realizacion de balances

de masa y energia, y condiciones de operacion.

» Dimensionamiento de equipos y estimaciéon de costos basandose en

bibliografia relacionada y procedimientos reconocidos.

» Verificacién de los costos estimados para los equipos dimensionados

mediante cotizaciones de equipos o compras historicas.
» Verificacién de las facilidades operativas y de despacho de productos.
» Empleo de procedimientos, papers u otros; para la estimacion de

consumos  energéticos, costos de  operacidn-supervision y

mantenimiento de las instalaciones futuras.



> Analisis econdmico del proyecto (analisis de sensibilidad)
> Analisis Ambiental del proyecto (emisiones de COy)

Para el desarrollo del dimensionamiento de equipos se han empleado

procedimientos y ecuaciones cuyas constantes requieren ser aplicados bajo el

sistema ingles de unidades.

Es importante enfatizar que las tarifas del servicio utilizados en el analisis
econdmico son referenciales y son empleados (nicamente para mostrar el

comparativo de los escenarios.



OBJETIVOS

A continuacion se presentan los objetivos del presente informe:

» Presentar a la empresa Procesadora de Gas Parifas S.A.C, y su

importancia en la industria del Gas Natural.

> Analizar los resultados de la ingenieria preliminar para la ampliacion de
la capacidad de procesamiento actual y presentar los escenarios de

ampliacion del sistema de fraccionamiento.

» Simular los escenarios de ampliaciéon del sistema de fraccionamiento
para el desarrollo de los balances de masa y energia; estimar consumos

energéticos y las dimensiones de los equipos.

» Analizar técnica y econoémica los escenarios de ampliacion del sistema

de fraccionamiento — almacenamiento.

» Determinar y recomendar el mejor escenario de ampliaciéon del sistema

de fraccionamiento.
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CAPITULO LLANTECEDENTES

1.1  Situacion Actual de la Industria del Gas Natural en el Peru

Segun el Plan Referencial de Hidrocarburos 2007-2016 elaborado por el
Ministerio de Energia y Minas, la demanda de gas natural en el afo 2010 seria
439 millones de pies clbicos por dia (MMPCD)? (sin considerar exportacion de
LGN) y la de GLP seria de 31 MBPD?; lo cual comparado a la demanda real
reportada en el 2010 de 308 MMPCD para el Gas Natural y 32,8 MBPD* de
GLP, muestran que la demanda de GLP fue 5,8% mayor frente al pronosticado
al 2010, siendo Piura la segunda ciudad con un mayor crecimiento en su
demanda, alrededor del 30% [2007 -2010].

En nuestro pais, las mayores reservas de gas natural y liquido de gas natural
se encuentran en los reservorios de Camisea en los lotes 88 y 56, en donde se
han realizado dos estudios para su certificacion; en el aino 2009 la consultora
Gaffney Cline & Associate, contratado por el Consorcio Camisea, certificé 8,8
trillones de pies cubicos (TCF) de reservas probadas; y en mayo del 2010
Netherland, Sewell & Associates Inc (NSA) de Estados Unidos, contratado por

el Ministerio de Energia y Minas menciona la existencia de 11,2 TCF° de

reservas probadas.

Sin embargo, la produccion de hidrocarburos liquidos en el pais viene siendo
desarrollada por diversas empresas petroleras, entres las principales se
encuentran Petrobras, Savia Pert, BPZ y Aguaytia. Tal como se muestra en el

siguiente cuadro:

? Fuente.- Plan Referencial de Hidrocarburos 2007-2016 — capitulo 2 — Escenario Térmico / capitulo 1 —~Demanda
Estimada Mercado Nacional.

3 MBPD = miles de barriles equivalentes de petréleo por dia

* Fuente. Portal OSINERGMIN / Hidrocarburos / SCOP DOCS / Demanda Nacional de GLP — Promedio Afio 2010

5 Fuente.- http://gestion.pe/impresa/noticia/nuevo-estudio-reservas-camisea-asegura-gas-natural-hasta-2050/2010-05-
18/18364
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CAPITULO I.ANTECEDENTES

1.1  Situacion Actual de la Industria del Gas Natural en el Pert

Segun el Plan Referencial de Hidrocarburos 2007-2016 elaborado por el
Ministerio de Energia y Minas, la demanda de gas natural en el afio 2010 seria
439 millones de pies cubicos por dia (MMPCD)? (sin considerar exportacion de
LGN) y la de GLP seria de 31 MBPD?3; sin embargo, la demanda real reportada
en el 2010 fue de 308 MMPCD para el Gas Natural y 32,8 MBPD* de GLP,
siendo la demanda de GLP 5,8% mayor frente al pronosticado, y siendo Piura
la segunda ciudad con un mayor crecimiento en su demanda, alrededor del
30% [2007 -2010].

En nuestro pais, las mayores reservas de gas natural y liquido de gas natural
se encuentran en los reservorios de Camisea en los lotes 88 y 56, en donde se
han realizado dos estudios para su certificacion; en el afno 2009 la consultora
Gaffney Cline & Associate, contratado por el Consorcio Camisea, certificé 8,8
trillones de pies cubicos (TCF) de reservas probadas; y en mayo del 2010
Netherland, Sewell & Associates Inc (NSA) de Estados Unidos, contratado por
el Ministerio de Energia y Minas menciona la existencia de 11,2 TCF> de

reservas probadas.

Sin embargo, la produccién de hidrocarburos liquidos en el pais es desarrollada
por diversas empresas petroleras, como Petrobras, Savia Peru, BPZ vy

Aguaytia. Tal como se muestra en el siguiente cuadro:

2 Fuente.- Plan Referencial de Hidrocarburos 2007-2016 — capitulo 2 — Escenario Térmico / capitulo 1 —Demanda
Estimada Mercado Nacional.

> MBPD = miles de barriles equivalentes de petréleo por dia
* Fuente. Portal OSINERGMIN / Hidrocarburos / SCOP DOCS / Demanda Nacional de GLP — Promedio Aflo 2010

* Fuente.- http://gestion.pe/impresa/noticia/nuevo-estudio-reservas-camisea-asegura-gas-natural-hasta-2050/2010-05-
18/18364
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Como lo muestra el siguiente grafico, la empresa Savia Perl, es la tercera
empresa mas importante del pais en volumen de produccién de hidrocarburos
liquidos (Petroleo y Liquidos de Gas Natural), siendo la produccién de liquidos
de gas natural desarrollada por su filial la empresa Procesadora de Gas
Parifias SAC. Los siguientes graficos muestran la participacién de Savia Peru

en la produccién de hidrocarburos:

Participacion en la Produccion de Participacion en la Produccion de
Petrdleo, Septiembre 2012 Liquidos de Gas Natural, Septiembre 2012
Savia
~1.3%
Clympic
tmercd 5.0% 5.3%
4.4% l ]
r
B8PZ —==u
5.2%_
Lﬂ R
[
Savia Pluspetol
17.7% ol 95.9%

Fuente: Boletin Estadistico Mensual Hidrocarburos — Sociedad Nacional de Mineria,
Petréleo y Energia (SNMPE)

Procesadora de Gas Parifias S.A.C., es una empresa procesadora de gas Yy
productora de gas licuado de petréleo (GLP) y otros productos derivados,
cuenta con una Planta Criogénica ubicada en Parifas-Piura y brinda a favor de
Savia Peru los servicios de secado o recuperacién de Liquidos de Gas Natural
contenido en el Gas Natural Asociado, proveniente de sus pozos productores
ubicados en el Lote Z-2B; asi como los servicios de almacenamiento, despacho

y gestion de comercializacién de los mismos.
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El Perd cuenta en sus diferentes regiones con compafias Procesadoras de
Gas que realizan las operaciones de separacion de gas natural y recuperacion
de liquidos de gas natural abasteciendo la demanda local. Estas compainiias

procesadoras son:

Aguaytia Energy del Pera S.R.L. (Pucallpa)
Grana y Montero Petrolera - Verdan y Parinas. (Piura).
Pluspetrol Pera Corporation S.A. - Planta de Separaciéon de Gas Natural,
Las Malvinas (Cusco) y Planta de Fraccionamiento de Liquidos de Gas
Natural. (Pisco).

4. Procesadora de Gas Parifas S.A.C. (Piura).

El siguiente CUADRO I-1 muestra a modo de resumen la evolucién histérica de
estas plantas (afio de inauguracion), la capacidad de produccién y los

productos obtenidos de ellas:

CUADRO I-1. Cuadro Comparativo de Empresas Procesadoras de Gas — Julio 2012

AGUAYTIA PLUSPETROL PROCESADORA GRANA Y
ENERGY DEL PERU D_E GAS MONTERO
PERU S.R.L. CORPORATION PARINAS (PGP) PETROLERA
-lnaugurada en 1998 -Inaugurada en -Inaugurada en Junio -Planta Procesadora
-Ubicada en Pucallpa Agosto 2004 2005 aiﬁgi?a?:(g:t)u bre
-Unidades de -Ubicada en Pisco -Ubicada en Talara. 2008,
Separacion y -Unidad de -Unidades de )
Fraccionamiento Fraccionamiento Separacion y -Ubicada en Talara.
(GLP y gasolina (propano, butano, Fraccionamiento -Unidades de
natural). nafta y diesel). (propano, butano y Separacion y
-Produccion de GLP Capacidad de HAL). Fraccionamiento.
993 barriles por dia procesamiento actual -Capacidad maxima -Produccion de GLP
-Produccién de de 85MBPD de LGN, de procesamiento 40 614 barriles por dia
Gasolina Natural ;ggguaaon Agosto MMPCD de GN -Produccién de HAS
2,005 barriles por dia ’ -Produccion 410 barriles por dia
promedio de LGN
1200 BPD.

Por otro lado, la demanda de hidrocarburos en el mercado local, ha generado
un incremento en inversiones petroleras. Desde el afo 2007, estas se
mantienen por encima de 1100 millones de ddlares en las areas de
exploracion y produccién (E&P). Estas inversiones son desarrolladas
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principalmente por empresas como Pluspetrol (Lotes 88 y 56), Repsol YPF
(Lote 57), Petrobras (Lote 58), Savia Pera (Lote Z-2B), Perenco (Lote 67), BPZ
Energy (Lote Z-1) y Talisman Energy (lotes 134 y 158).

Inversiones en Hidrocarburos

1800
1600
1400
1200
1000
800 e
600
400
200

= Millonesde dodlares

2000 2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011

Fuente: Boletin Estadistico Mensual Hidrocarburos - SNMPE

En el caso de la compaiia Savia Peru, esta tiene previsto una serie de
inversiones para mantener y/o aumentar su produccioén de hidrocarburos, con
proyectos de perforacion de pozos exploratorios y de desarrollo en la region de
Piura y el proyecto Punta Lagunas en Sechura, entre otros. Del mismo modo,
sus compaiias filiales tienen previsto realizar una serie de proyectos para
ampliar su capacidad de produccibn como es el caso de Procesadora de Gas

Parifas S.A.C.

Asimismo, la demanda de Gas Licuado de Petréleo en la regiébn Norte se ha
visto incrementada en los ultimos tres afios. La siguiente tabla corresponde a
las transacciones registradas por los Productores e Importadores a las Plantas
Envasadoras, Gasocentros, Consumidores Directos y/o Distribuidores a Granel

ubicados por departamentos.



GRAFICO I-1. Crecimiento volumeétrico de la demanda de GLP 2007-2012

La Libertad
Piura
B Jun-12
Arequipa B Jun-10
B Jun-07
Lima
0.0 5.0 10.0 15.0 20.0 25.0 30.0

Miles de Barriles Dia Calendario (MBCD)

GRAFICO I-2. Crecimiento porcentual de la demanda de GLP 2007-2012

LaLibertad

Piura

Arequipa

Lima

0% 20% 40% 60% 80% 100% 120% 140%

Crecimiento Porcentual de la demanda GLP [2007-2012]

Fuente: Portal web — Osinergmin (SCOP/SPIC)
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CAPITULO Il PROCESADORA DE GAS PARINAS SAC

2.1 Esquema General de Procesamiento

Como esquema general del proceso de separacion y recuperacion de liquidos
de gas natural con el que cuenta la Planta Procesadora de Gas Parinas, se
tienen las siguientes etapas o unidades:

» Acondicionamiento del Gas.

» Separacion Criogénica

» Fraccionamiento o Destilacion

> Refrigeracién y Servicios

» Acondicionamiento del Gas - Deshidratacion
Para evitar la formacidn de hidratos en la seccidén Criogénica de la planta,
el agua contenida en el gas debe ser reducida a bajos niveles (menor a 1.0
ppm). Esto es realizado por la adsorcidn del agua en unidades de

deshidratacion con tamices moleculares.

La seleccidén del sistema a emplear depende de un estudio previo del
contenido del agua a la presién y temperatura de operacién que ingresa a
la planta de procesamiento y los posibles contaminantes (por ejemplo: Hg,
H2S, otros). Para el caso de los deshidratadores de tamiz molecular se
tiene dos recipientes cada uno esta disenado para deshidratar gas con
vapor de agua saturada. El vapor de agua es retirado y retenido en el lecho
del tamiz molecular durante el ciclo de adsorcion. Mientras un
deshidratador esta en adsorcion, otro esta siendo regenerado. El gas seco
del deshidratador fluye a través del filtro separador de gas seco para
asegurar que algo de polvo o suciedad del tamiz molecular sea retirado
antes de seguir avanzado en el proceso. El gas fluye entonces a la parte

criogénica de la unidad de recuperaciéon de liquidos.
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> Separacion Criogeénica

Independientemente de la tecnologia empleada las Plantas Criogénicas
consiguen enfriar el gas por medio de un sistema de enfriamiento previo a
traves de intercambiadores de calor (tipo placas) y utilizando como fluido
refrigerante gas propano puro hasta alcanzar una temperatura de -35°F,
luego para conseguir la temperatura de licuefaccién de los liquidos de gas
natural (contenido de C2+) el gas es enfriado cominmente por un proceso
de expansion a través de un turbo/expansor y/6 una valvula Joule-
Thompson (J-T), esto ultimo va depender de la techologia adquirida.

Como resultado la corriente de dos fases es separada en vapor y liquido
dentro de un separador frio, luego los liquidos son calentados y enviados a
la torre De-Etanizadora para la recuperacion y/o rechazo de los

componentes mas ligeros.

> Fraccionamiento
En la etapa de fraccionamiento se consiguen recuperar los compuestos
ligeros de los mas pesados por medio del calentamiento para lograr esto se
instalan unidades de destilacion como De-Etanizadora, De-Propanizadora,
De-Butanizadora, De-Pentanizadora, etc., para conseguir la especificacion
de los productos puros, esto se consigue por un proceso de
fraccionamiento simple (destilacion por reflujo/calentamiento). Los liquidos
de menor punto de ebullicion se vaporizan y ascienden por la columna y
son recuperados por el tope de esta para luego ser condensado y
bombeado al sistema de almacenamiento. Para calentar los fondos, se
tiene un calentador o reboiler, donde los vapores producto del
calentamiento retornan a la columna. Los liquidos pesados son drenados
por el fondo de la columna y fluyen hacia la siguiente columna o se destina

al sistema de almacenamiento, esto se repite de una unidad a otra.

> Refrigeracion y Servicios
El sistema de refrigeracion sirve para conseguir el enfriamiento del gas
natural antes de la etapa de compresion/expansion necesaria para la

licuacion de los liquidos de gas natural (C2+), este enfriamiento se
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consigue utilizando el propano como refrigerante y ayudado por etapas de

enfriamiento utilizando intercambiadores de calor.

Los servicios son incluidos para suministrar el apoyo necesario a algunos
procesos, como el sistema de aceite caliente para los calentadores en las
columnas. De-Etanizadora y del fraccionamiento, sistemas de aire de
instrumentos, sistemas de gas combustible, venteos, centro de control de

motores MCC, cuarto de control y otros

GRAFICO I1-1. Esquema general de proceso de gas natural

2.2 Especificacion de los Productos

Los productos obtenidos cumplen con las especificaciones técnicas descritos
en las Normas Técnicas Peruanas, para el caso de los productos Propano,
Butano y mezcla Propano-Butano o GLP: NTP-321-007-2002 “Gas Licuado de
Petréleo (GLP). Requisitos” y para el caso de producto HAL: NTP-111-200-
2010 “Condensados de Gas Natural. Requisitos de Calidad en su aplicacién

como solvente”.
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> NTP - 321 - 007 — 2002 (Tabla 2), Requisitos de calidad para gas

licuado de petroleo.

Nombre del Gas Licuado de Petroleo
Propano Butano Mezcla Comercial
PROPIEDADES Comercial Comercial Propano-Butano M:Lii?ons
ESPECIFICACIONES
Min. Max.IMin. Max.|Min. Max.
Volatilidad B
Temperatura del 95%
Evaporado, 2C -38.3 2.2 2.2|NTP 321.036
Presion de vapor a 37.82C 1430 485|793 1430 (b){NTP 321.100 6
kPa (psig) (208) (70)|(115) (208)|NTP 321.098 ('c)
Densidad relativa a
15.6/15.62C (d) Indicar Indicar Indicar NTP 321.098
Material Residual
Residuo de evaporacion
de 100ml, ml 0.05 0.05 0.05|NTP 321.096
Prueba de la mancha de
aceite (e) Pasa Pasa Pasa NTP 321.096
Composicion, %Mol
Butanos y mas pesados 25 NTP I1SO 7941
Pentanos y mas pesados 2.0 1.8|NTP ISO 7941
Contenido de dienos 0.5 0.5 0.5|NTP ISO 7941
Corrosividad
Azufre total, ppm (f) 185 140 140|NTP 321.099
Corrosién Lamina de Cu
1hra37,8eC,N2 (g) 1 1 1|NTP 321.101
Sulfuro de hidrégeno Pasa Pasa Pasa NTP 321.097
Contaminantes
Agua Libre (h) Nulo Nulo Nulo Visual
Olor (i) Caracteristico Caracteristico Caracteristico
Humedad Pasa - --- NTP 321.094
Notas
(a) Otras especificaciones del GLP podran ser acordados entre el proveedor y el usuario.
PRESION DE VAPOR
(b) Los valores de presion de vapor para las mezclas propano butano: no deben exceder de 1430 kPa
(208 psig) que corresponde a un gas con 100% de propano comercial. Para otras mezclas de propano
y butano no deberan exceder del calculo mediante la siguiente relacién: Maxima presién de vapor
observada (kPa) = 1167-1880 (densidad relativa a 15,6/15,62C) 6 1167-1180 (Densidad a 15,6 2C).
Toda mezcla especificada de GLP debera designarse por la presién de vapor a 37,82C (1002F) en kPa 6
(psig)
('c) En caso de discrepancia de la presion de vapor del producto, el valor determinado por el método
NTP 321.100 prevalecera sobre el valor calculado por el metodo de la NTP 321.098
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> NTP -111-200 - 2010 (Tabla 1), Requisitos de calidad.

Caracteristica de Producto Unidad Especificacion Método de
Ensayo
Presién de vapor Reid Pa . MGXII'T’IO' Tl ASTM D 323
Ib/pulg Maximo 20
Punto Inicial de Ebulliciéon o Reportar ASTM D 86
Punto final de Ebullicion o Maximo 210 ASTM D 86
Corrosion Mdaximo ldminal | ASTM D 130
Color Minimo +25 ASTM D 156
Asufre reactivo Negativo ASTM D 4952
Poder Solvente Valor K"("’(:;B“tano' Minimo 28 | ASTM D 1133

2.3 Situacion Actual de la Empresa

Planta Procesadora de Gas Parifnas SAC (PGP), actualmente cuenta con una
capacidad de procesamiento de 40 MMSCFD (millones de pies cubicos dias) a
una presion de ingreso de 340 psig, y fue disefiada bajo la tecnologia Ortlof,
para la recuperacion, fraccionamiento, almacenamiento y despacho o venta de

los productos Propano, Butano (mezcla GLP) y solventes o HAL.

El sistema de almacenamiento esta conformado por tanques cilindros
horizontales los cuales fueron disenados y puestos en servicio en base a la
normatividad aplicable, la cual considera - entre otros - que dichos recipientes
cumplan con el Cédigo ASME, seccion VI, Divisién |; sello ASME y la National
Board.

Actualmente, la empresa brinda el servicio de procesamiento y recuperacion de
liquidos de gas natural (LGN) unicamente a la empresa SAVIA PERU S A.
(SAVIA). Asimismo, le brinda a SAVIA los servicios de almacenamiento y

comercializacion de sus productos comerciales. Este servicio no es exclusivo.

Ante los proyectos de inversion en exploracion y produccién de hidrocarburos
previstos a desarrollar por Savia Pera en los préximos afnos y la demanda
creciente de GLP en la regién norte, han llevado a Procesadora de Gas Parinas
S.A.C., evaluar la posibilidad de una ampliacion en su capacidad de

procesamiento hasta 60 MMSCFD. Para lo cual, se han desarrollado estudios
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previos de ingenieria de sus actuales sistemas de procesos, identificandose
tres areas o sistemas criticos que requeriran un analisis mas detallado en caso

de una ampliaciéon de la capacidad de procesamiento de gas natural:

» Sistema de compresion del gas de entrada: se incrementara la presion
de 340 psig a 750 psig.

» Sistema de fraccionamiento: para el fraccionamiento de
aproximadamente 1600 barriles de LGN por dia, adicionales.

» Sistema de almacenamiento: para cumplir con la normativa aplicable y

contener la produccién incremental.

La inversién para incrementar la presion del gas asociado que ingresa a planta
es indispensable, ya que esta permitira mantener una alta recuperacién de

Liquidos de Gas Natural (%C3 > 96%).

Debido a las condiciones operativas y condiciones de almacenamiento de los
productos resultantes; los sistemas de fraccionamiento y almacenamiento

requeriran ser estudiados en conjunto.

Por tanto, el desarrollo del presente informe debera mostrar tanto técnica como
econémicamente la mejor alternativa de ampliaciobn de los sistemas de

fraccionamiento y almacenamiento de la planta Procesadora de Gas Parinas.
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CAPITULO L. FACTIBILIDAD TECNICA DEL PROYECTO

Legislacion y normatividad vinculada al proyecto

A continuacion se presenta las principales leyes y normas relacionadas con el

proyecto principal, de ampliacion de la capacidad de procesamiento de liquidos

de gas natural.

3.1.1

3.1.2

LEY N° 27133: Ley de promocién del desarrollo de la Industria del

Gas Natural

Articulo 3. — Declaracion de Necesidad Publica

Declarese de interés nacional y necesidad publica, el fomento y
desarrollo de la industria del gas natural, que comprende la explotacién
de los yacimientos de gas, el desarrollo de la infraestructura del
transporte de gas y condensados; la distribucion del gas natural por red

de ductos; y los usos industriales del pais.

LEY ORGANICA DE HIDROCARBUROS N° 26221: Ley Organica que

norma las actividades de Hidrocarburos en el territorio nacional

Articulo 2. - El Estado promueve el desarrollo de las actividades de
Hidrocarburos sobre la base de la libre competencia y el libre acceso a la
actividad econémica con la finalidad de lograr el bienestar de la persona

humana y el desarrollo nacional.

Titulo IV.- Almacenamiento. Articulo 73.- Cualquier persona, natural o
juridica, nacional o extranjera, podra construir, operar y mantener
instalaciones para el almacenamiento de hidrocarburos y de sus
productos derivados, con sujecion a los reglamentos que dicte el

Ministerio de Energia y Minas.
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= Titulo V.- Refinacion y Procesamiento. Articulo 74.- Cualquier persona
natural o juridica, nacional o extranjera, podra instalar, operar y
mantener refinerias de petréleos, plantas de procesamiento de gas
natural y condensados, asfalto natural, grasas, Ilubricantes vy
petroquimicas, con sujecion a las normas que establezca el Ministerio de
Energia y Minas.
Mediante contrato-ley, el Estado podra otorgar a las plantas de
procesamiento de gas natural, los beneficios que la presente Ley y sus

normas reglamentarias conceden.®

= Titulo VI.- Transporte, Distnbucion y Comercializacion de productos.
Articulo 76.- El transporte, la distribucion mayorista y minorista y la
comercializacion de los productos derivados de los Hidrocarburos se
regira por las normas que apruebe el Ministerio de Energia y Minas;
dichas normas deberan contener mecanismos que satisfagan el

abastecimiento del mercado interno?7.

= Proteccion del Medio Ambiente. Articulo 87.- Las personas naturales o
juridicas, nacionales o extranjeras, que desarrollen actividades de
hidrocarburos deberan cumplir con las disposiciones sobre el Medio

Ambiente.

En caso de incumplimiento de las citadas disposiciones el OSINERG
impondra las sanciones pertinentes, pudiendo el Ministerio de Energia y
Minas llegar hasta la terminacion del Contrato respectivo, previo informe
al OSINERG.

El Ministerio de Energia y Minas dictara el Reglamento del Medio

Ambiente para las actividades de Hidrocarburos.

® Parrafo incorporado por el Articulo 1° de la Ley N° 28176, Ley de Promocién de la Inversion en Plantas de
Procesamiento de Gas Natural, publicada el 24.02.2004.
7 Mediante D.S. 030-98-EM de fecha 03.08.98, se aprobo el Reglamento para la Comercializacién de Combustibles

Liquidos y otros Productos Derivados de los Hidrocarburos.
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3.1.3 LEY N° 28176: Ley de Promocion de la Inversion en Plantas de

Procesamiento de Gas Natural

= Articulo 2. — Beneficios aplicables a Plantas de Procesamiento de Gas
Natural.
Los beneficios a que se refiere el sequndo parrafo del articulo 74° de la
Ley N° 26221, Ley Organica de Hidrocarburos, que se aplicaran a las
plantas de procesamiento de gas natural, son los contenidos en los
siguientes articulos de dicha ley: articulo 12°, sobre la aprobacion,
modificacion y naturaleza del contrato; articulo 17°, sobre las cesiones
del contrato; articulos 48° y 52°, sobre Impuesto a la Renta; articulo 58°,
sobre el régimen de las exportaciones; articulo 60° y 61° sobre
importacion temporal;, articulo 63°, sobre estabilidad tributaria vy
cambiaria; articulo 64°, sobre contabilidad en moneda extranjera; articulo
66°, sobre garantia de libre manejo y disponibilidad de divisas; articulos
82°, 83° y 84°, sobre derechos de uso, servidumbre y expropiacion.
Respecto del régimen de estabilidad tributaria a que se refiere el
mencionado articulo 63°, sera aplicable lo dispuesto en el Decreto
Supremo N° 032-95-EF, modificado por Decreto Supremo N° 059-96-EF.

» Articulo 4°.- Depreciacion

Los gastos de inversiones que realicen las plantas de procesamiento de
gas natural antes de iniciar sus operaciones comerciales seran
acumulados en una cuenta cuyo monto se amortizara mediante la
amortizacion lineal, deduciendo en porciones iguales, durante un periodo
no menor de cinco (5) afnos.

El Ministerio de Energia y Minas podra fijar el plazo de la depreciacion
del ducto principal si lo hubiere, el que no podra ser menor de cinco (5)
anos. Los gastos por servicios prestados al inversionista de las plantas
seran deducibles con sujecion al cumplimiento de las normas del
Decreto Supremo N° 032- 95-EF.
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3.1.4 DECRETO SUPREMO N° 051-93: Reglamento de Normas para la
Refinacion y Procesamiento de Hidrocarburos Ley N° 26221

= Articulo 4.- El presente Reglamento establece las normas que deben
seguirse en el disefio, construccién, operacibn y mantenimiento de
Refinerias y Plantas de Procesamiento de Hidrocarburos, con el objeto

de:

a. Proteger el personal y las instalaciones

b. Proteger el medio ambiente

c. Conservar los recursos energéticos

d. Asegurar una calidad satisfactoria de los productos vendidos al

publico.

= Afticulo 16.- Las Refinerias y Plantas de Procesamientos de
Hidrocarburos, en tanto o no se tengan normas nacionales, deberan ser
disenadas y construidas de acuerdo con los cédigos y estandares
internacionales reconocidos en la industria de la refinacion vy
procesamiento de hidrocarburos, en especial en los aspectos relativos a
la seguridad del personal e instalaciones, control de la contaminacion
ambiental y conservacion de energia. Los cddigos y estandares para los
principales componentes de las plantas de procesamiento cuyo uso es

aceptado en el pais, se indican en el presente Reglamento.

“En el caso de instalaciones para Gas Natural Licuado, éstas deberan
ser disefadas y construidas de conformidad con la NFPA 59A 6

equivalentes.”(*)

(*) Parrafo agregado por el Articulo 1 del Decreto Supremo N° 035-2003-
EM, publicado el 07-11-2003.

= Articulo 18.- Con la finalidad de permitir la incorporacién de nuevos
desarrollos tecnoldgicos, nuevos productos o materiales, o bien nuevos
requerimientos, la Direccion General de Hidrocarburos podra aprobar el
uso de otros codigos y estandares equivalentes o practicas de disefio,
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construccion, operacion o mantenimiento que no estén considerados en
el presente Reglamento siempre que su uso sea de aceptacion normal
en la industria internacional de procesamiento de hidrocarburos. Los
cddigos y estandares y practicas asi aprobados se consideraran

incorporados al presente Reglamento.

Articulo 19.- Las Refinerias y Plantas de Procesamientos de
Hidrocarburos deberan ser disefadas con criterios que permitan la
conservacion y uso eficiente de la energia, por ser éste un recurso

fundamental para el desarrollo del pais.

Articulo 20.- Las normas y disposiciones del presente Reglamento sobre
disefio y construccion, regiran tanto para las nuevas Refinerias y Plantas
de Procesamiento de Hidrocarburos, como la renovacion o ampliacién

de las Refinerias y Plantas de Procesamiento existentes.

Articulo 32.- Los sistemas de generacion y distribucién de vapor, energia
eléctrica, agua cruda, agua tratada y aire comprimido, deberan
localizarse lo mas lejos posible de las unidades de proceso, por
seguridad. Los generadores de vapor y electricidad deberan estar a no
menos de 35 m. de distancia de los equipos de proceso o tanques de
almacenamientos debajo punto de inflamacién, a fin de que puedan
seguir operando en caso de fuego o explosiones de equipos adyacentes.
Equipos, paquetes de generacidon de vapor no criticos que son usados
principalmente en arranques de planta pueden ser localizados dentro de

las areas de proceso.

Articulo 41.- Las bombas deberan:

a) Ser disenadas, construidas, inspeccionadas y aprobadas de acuerdo

con los siguientes cédigos y estandares:

- Para bombas centrifugas, el APl 610, HIS y AGMA 420.04 y 421.06,0
equivalentes.

b) Ser localizadas lo mas alejadas de posibles fuentes de ignicién, por

ser fuente de fuga de material inflamable.
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f) Ser normalmente accionadas por motores eléctricos. Las bombas de
relevo que no operen durante los cortes de suministro eléctrico deberan
usar turbinas a vapor. Las instalaciones de Gas Natural Licuado tendran
bombas de relevo que operen desde el inicio de los cortes de suministro,
las mismas que emplearan combustibles alternativos.”

h) Las bombas centrifugas y los equipos corrientes abajo seran
disefados para una presién maxima de descarga igual a la maxima
presion de succidon mas la maxima presion diferencial, con el maximo

diametro de impulsar a su velocidad especifica.

Articulo 42.- LLos compresores deberan:

a) Ser disefados, construidos, inspeccionados y probados de acuerdo
con los siguientes codigos y estandares:

- Para compresores centrifugos, los APl 613, 614, 617, 670 y 671 o
equivalentes.

- Para compresores reciprocantes, el APl 618, AGMA 420.04 y 421.06
ANSI y ASME, calderos y recipientes a presion, secciéon VI, o
equivalentes

b) Si son compresores de mas de 150Kw, ser agrupados en una area,
debidamente espaciados para minimizar la exposicion al fuego de
equipos adyacentes.

c) Tener por lo menos dos fuentes de acceso para combate contra
incendio.

d) Cumplir con las disposiciones contenidas en el Capitulo 3 del NFPA
59A y aquellas otras secciones aplicables del NFPA 59A, en el caso de
instalaciones de Gas Natural Licuado.”(*)

(*) Literal agregado por el Articulo 6 del Decreto Supremo N° 035-2003-
EM, publicado el 07-11-2003.

Articulo 44.- Los intercambiadores de calor deberan:

a) Ser disenados, construidos, inspeccionados y probados de acuerdo
con los coédigos y estandares TEMA Clase R y Clase C, ASME
Calderos y recipientes a presidon, Seccién VIl divisién |, Seccion Il y
Seccion IX, ANSI, AWS, API 660 y 661.
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b) Si son provistas de valvulas de bloqueo en las entradas y salidas del
intercambiador, debera instalarse una valvula de aire en el lado frio para
prevenir excesiva expansion técnica.

c) Tener suficientes drenajes para mantenimiento.

d) Ser provisto de una placa de acero inoxidable con toda la informacion
requerida en el ASME, Secciéon VI, y localizada en un lugar de facil

lectura.

Articulo 45.- La seleccion de material, disefo, fabricacion, ereccion y
prueba de tanques cilindricos verticales de acero de almacenamiento
debera ser realizado de acuerdo con los codigos y estandares ASTM,
API 650, 620 y 2510, ASME y ANSI o equivalentes.

Articulo 46.- Los tanques deberan ser disefados a prueba de sismos,
segun el APl 650 apéndice E.

“En el caso de Tanques de Almacenamiento de Gas Natural Licuado,
debera darse cumplimiento a los requisitos sismicos contenidos en el
Capitulo 4 del NFPA 59A, aquellas otras secciones del NFPA 59A que
sean aplicables y las contenidas en el Apéndice Q del estandar API
620.” (*)

(*) Parrafo agregado por el Articulo 7 del Decreto Supremo N° 035-2003-
EM, publicado el 07-11-2003.

Articulo 49.- Los compresores de area de planta deberan ser disefiados
e instalados de acuerdo con los cédigos y estandares APl 672 AGMA
420.04 y 421.06 o equivalentes. Los compresores de aire de
instrumentos deberan tener un sistema de relevo con arranque o

provision de aire automatico.

Articulo 51.- Los sistemas de tuberias deberan ser disenados,
construidos, inspeccionados y probados de acuerdo con los cédigos y
estandares APl Spec 5 L, 601, RP 520, RP 550; ANSI B16.5, 16.9,
16.11, 16.21, 31.3, 36.10 y 36.19; ASTM y ASME Seccién | y Seccién

VI, NFPA o equivalentes, asi como los siguientes requerimientos:
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a) Las lineas deberan seguir las rutas mas cortas y con menor numero
posible de accesorios, dejando provisiones para expansién y flexibilidad.
b) Todas las lineas dentro de las unidades, excepto las lineas de acido,
soda caustica y lineas con flujo pulsante, deberan ser aéreas, en
soportes de tuberias

c) Las lineas que no puedan ir en forma aérea deberan ser instaladas
sobre durmientes.

d) Las lineas fuera de las unidades de proceso y las lineas de acido,
soda caustica y lineas de flujo pulsante deberan ser instaladas en
durmientes.

e) Las tuberias deberan ser disefiadas considerando la expansion y
contraccién térmica para las condiciones de arranque, operacion, paro y
limpieza con vapor, evitando excesivas tensiones en las tuberias,
valvulas y equipos. Se usara normalmente curvas de radio amplio y
cambios de direccidn de tuberias. Las juntas de expansién seran usadas
solamente en casos limitados cuando hay restricciones de espacio.

f) Las valvulas de alivio de vapores de hidrocarburos de cualquier peso
molecular deberan ser conectadas a sistemas cerrados, que incluyan
recipientes de separacién de liquidos (blow down) y antorchas de
quemado de gases y vapores (Flare), disefiado de acuerdo con el API
RP 520 y RP 521.

g) Se debera proveer de un sistema de evacuacion de hidrocarburos
liquidos si los equipos y lineas contienen mas de 3.8 m cubicos de
liquido. Todo el liquido debe ser drenado maximo en treinta minutos.

h) Las valvulas de seguridad de liquidos inflamables o de riesgo deben
ser descargados a sistemas cerrados.

i) Las tuberias que transporten Gas Natural Licuado (incluyendo las
lineas de transporte sobre muelles o instalaciones marinas a
instalaciones o medios de transporte de carga), cumpliran las
disposiciones contenidas en el Capitulo 6 del NFPA 59A, las
disposiciones contenidas en otras secciones del NFPA 59A que resulten
aplicables, asi como las contenidas en el ANSI B31.3.” (*)

(*) Literal agregado por el Articulo 8 del Decreto Supremo N° 035-2003-
EM, publicado el 07-11-2003.
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Articulo 61.- Todos los recipientes, estructuras de acero, soporte de
recipientes, hornos, enfriadores de aire, soportes de tuberias y otros
equipos que contengan material inflamable, instrumentos y cables
eléctricos que sean vitales durante emergencias, lineas de descarga de
valvulas de alivio y fuentes de material radioactivo, deberan ser
recubiertos con material a prueba de fuego, hasta una altura apropiada
siguiendo los cbodigos y estandares ACI 305R, 318 y 506; ASTM C156,
C171, C309, E84, E119, E136, E605; FM; ICBO; IBC; UL y API
Publicacion 2218 o equivalentes.

Articulo 62.- Se debera proveer de aislamiento térmico a todo equipo o
tuberia caliente con el cual pueda entrar en contacto el personal, asi
como para minimizar las pérdidas de calor y conservar la energia en
tanto se justifique econdmicamente. El espesor del aislamiento térmico
para proteccidon del personal debe ser lo suficiente para reducir la

temperatura superficial a 93°C o menos.

Articulo 63.- Las Refinerias y Plantas de Procesamiento de
Hidrocarburos deberan ser provistas de instalaciones y equipos para la
lucha Contraincendio acordes con su tamafo, complejidad vy
caracteristicas de los productos que manufacturan, de acuerdo con las
normas establecidas en el Reglamento de seguridad para las
Actividades en Hidrocarburos.

“Las instalaciones de Gas Natural Licuado deberan cumplir con lo
dispuesto en el Capitulo 9 del NFPA 59A, asi como en otras secciones
del NFPA 59A que resulten aplicables” (*)

(*) Parrafo agregado por el Articulo 12 del Decreto Supremo N° 035-
2003-EM, publicado el 07-11-2003.

DECRETO SUPREMO N° 015-2006-EM: Reglamento para la
proteccion ambiental en las actividades de hidrocarburos
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Articulo 11.- Los estudios Ambientales, segun las actividades de
hidrocarburos se clasifican en:

o Declaracion de Impacto Ambiental (DIA)

o Estudio de Impacto Ambiental (EIA)

o Estudio de Impacto Ambiental Semidetallado (EIA-sd)

La relacion de Estudios Ambientales consignada en el parrafo anterior
no excluye a los demas documentos de gestibn de adecuacion
ambiental, tales como Programa de Adecuacién y Manejo Ambiental -
PAMA, Plan Ambiental Complementario — PAC y el Programa Especial
de Manejo Ambiental — PEMA, los que se rigen por el presente

Reglamento en lo que sea aplicable.

En el Anexo N° 6 se indica la categorizacién genérica que se le da a las
Actividades de Hidrocarburos, la misma que podria ser modificada sobre
la base de las caracteristicas particulares de la actividad y del area en

que se desarrollara.

Capitulo Il — Estudio de Impacto Ambiental.- Incluye todos los articulos

relacionados en este Capitulo.

DECRETO SUPREMO N° 001-94-EM: Reglamento para la
Comercializacion de Gas Licuado de Petrdleo

Articulo 8.- Cada Planta de Producciéon y cada importador de GLP tendra
la obligaciéon de mantener una existencia media de GLP equivalente a
quince (15) dias de su venta promedio de los ultimos seis (6) meses o de

su importacion promedio en el mismo lapso, segun sea el caso.

Articulo 10.- Para iniciar la construcciéon de Plantas de Produccion,
Plantas de Abastecimiento, Plantas Envasadoras, Redes de Distribucion
y Locales de Ventas, se requiere obtener de la Municipalidad Provincial
de la jurisdiccién que corresponda, el Certificado de Compatibilidad de
Uso, el Certificado de Alineamiento y la Licencia de Construccion... ...
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3.1.7 DECRETO SUPREMO N° 045-2010-EM: Modifican el articulo 8° para

3.2

la Comercializaciéon de Gas Licuado de Petréleo, aprobado por DS
N° 001-94-EM

Articulo  1.- Modificar el articulo 8° del Reglamento para la
Comercializacién de Gas Licuado de Petréleo, aprobado por Decreto

Supremo N° 001-94-EM, por el texto siguiente:

“Articulo 8°.- Todos los agentes que almacenen GLP en plantas de
Abastecimiento estan obligados a mantener una existencia media de
dicho producto equivalente a quince (15) dias de despacho promedio de

los ultimos seis (6) meses.

Para el caso de los productores de GLP, en el cobmputo de dichas
existencias se considerara el volumen almacenado en las Plantas de
Produccion de GLP donde realicen sus actividades y en las Plantas de

Abastecimiento aledanas a estas, de ser el caso.

Se podra disponer de las existencias sefaladas en los parrafos
anteriores, en los casos donde la Direccion General de Hidrocarburos,
de oficio o por comunicacion de parte, declare la existencia de una
situacidon que afecte el abastecimiento de GLP. Para el caso de
comunicaciones de terceros, éstos deberan presentar la documentacion

necesaria que sustente tal situacion.”

Consideraciones generales para desarrollo del informe

El presente informe identificara los parametros necesarios para realizar el

dimensionamiento, instalacion y adecuacion de los escenarios planteados tanto

para el sistema de fraccionamiento como almacenamiento cumpliendo con la

normatividad aplicable; tales como: el Decreto Supremo 051-93-EM (Normas

para la Refinacién y Procesamiento de Hidrocarburos) y el Decreto Supremo-
001-94-EM (Reglamento para la Comercializacion de Gas Licuado de
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Petréleo), y sus modificaciones (modificacion del Articulo 8 — [D.S-045-2010

EMY]). Asimismo, se enfocara en desarrollar las siguientes etapas:

> Etapa Técnica.- dimensionar los equipos con el respaldo de la

3.3

simulacion del proceso en base a las condiciones y datos estadisticos-
histéricos de PGP, siguiendo los procedimientos y recomendaciones de
GPSA Engineering Data Book y Gas Conditioning Processing Vol. 2 —
John M. Campbell & Co.

Factibilidad Econdémica.- determinar si la inversiobn necesaria para los
esquemas de ampliacion propuestos, son aceptables de acuerdo a los

parametros e indicadores econoémicos que justifiquen una decision.

Ingenieria Preliminar del proyecto de ampliacion

Se realizo un estudio para verificar la factibilidad técnica de la ampliacién en la

capacidad de procesamiento de planta PGP considerando un incremento de la

presion de entrada.

Entre las opciones del estudio de ampliacién se considero la factibilidad de

incrementar la presion de entrada versus compresion del sistema de

refrigeracion, resultando lo siguiente:

Se decide no considerar una expansion al sistema de refrigeracion
debido a que este requeriria una expansion del sistema de generacién
eléctrica.

La compresion de entrada podria ser usada para proveer el enfriamiento

necesario a través de la expansion en el Turbo-Expander.

Entre los principales resultados se tiene ademas:

El proceso utiliza la tecnologia ORTLOFF ENGINEERS LTD - OHR,
esta disefnado para una capacidad de 40 MMSCFD de gas de entrada.
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En el caso de una ampliacion a 60MMSCFD, solo seria necesario un
pago adicional en el acuerdo de la licencia.

= Los equipos upstream del turbo-expansor estan disefiados a un MAOP®
de 1000 psig, los cuales pueden operar a presiones superiores de los
950 psig; y los equipos Downstream del turbo-expansor estan disefiados
a un MAOP de 350 psig.

= La forma 6ptima de incrementar la capacidad de la planta es incrementar
la presién de operacidn upstream y downstream del Expander.

= Se requerira incrementar la presién de entrada de 340 a 750 psig.

Aproximadamente 3400 HP seran requeridos (dos compresores
de 2000HP podrian ser usados)

= Simulaciones preliminares calcula 98% recuperacion de C3 con 750 psig
de presion de entrada y 200 psig presion de De-etanizador.

= En el sistema de Deshidratacién; los lechos de los Tamices moleculares
estan adecuadamente dimensionados para manejar 60 MMSCFD de gas
a 750 psig y 100°F; sin embargo seran necesarios cambios en la
operacion de los mismos.

= La rata del gas de regeneracion debera estar entre 10-12 MMSCFD

= EI Compresor del gas de regeneracién requerira un cambio en la
potencia del motor de 75 HP a 200 HP.

= ElI Horno Gas Regeneracion necesitara ser modificado al nuevo
requerimiento energético de aproximadamente 7,5 MMBTU/hr (actual
3,1 MMBTU/hr)

= Se realizara un cambio en las condiciones de operacidén para el sistema
de refrigeracion. Temperatura gas salida del Chiller se incrementara de -
35 F a cerca +3 F. Esto no cambia la potencia empleadas en sistema de
refrigeracion.

= La presion del gas residual podria ser incrementado a aproximadamente
270 psig en la descarga del expander.

= Las ruedas del expander necesitaran ser revisadas para operar a las
nuevas condiciones.

= Se requerira modificar o cambiar la bomba del absorber para una rata de
flujo de 71 GPM.

# MAOP: Maximum Allowable Operating Pressure
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* La capacidad del tren de fraccionamiento debe ser incrementado.
®= En sistemas auxiliares; se incrementara la capacidad de Almacenaje.
= Cambios mayores de requerimiento eléctrico:
o Incremento de potencia del compresor de regeneracion de
deshidratacion desde 75 a 200 HP
o Incremento de potencia del motor cooler del gas de regeneracién
desde 15 HP a 25 HP
o Incremento de la potencia de bomba absorber
o La mayor carga en el nuevo area de compresores sera de
aproximadamente 120 HP por la descargas de motor-coolers,

iluminacién y utilidades.

Se presentan tres areas o sistemas que requieren un estudio mas profundo del

que fue desarrollado en la etapa de ingenieria preliminar:

= Compresion de entrada
1. Los HP de compresién de entrada podrian ser reducidos si los HP de
refrigeracion fueran incrementados.
=  Ampliacion del sistema de Fraccionamiento
1. Continuar produciendo C3 y C4 por separado.
2. Cambiar la operacién de la De-propanizadora y De-butanizadora tal
que ambas produzcan una mezcla de C3/C4 (GLP).
= Ampliacion del sistema de Almacenamiento
1. Verificar el cumplimiento de Ila normatividad aplicable para

incremento de la capacidad de almacenamiento.

3.3.1 Escenarios para ampliacion sistema fraccionamiento

El actual sistema de fraccionamiento solo sera capaz de procesar el 50% de la
producciéon estimada de liquidos de gas natural. Actualmente, este sistema
como el de almacenamiento contiene por separado los productos propano,
butano y HAL. Sin embargo, los productos comerciales son GLP y HAL.
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® La capacidad del tren de fraccionamiento debe ser incrementado.
= En sistemas auxiliares; se incrementara la capacidad de Almacenaje.
= Cambios mayores de requerimiento eléctrico:
o Incremento de potencia del compresor de regeneracidon de
deshidratacion desde 75 a 200 HP
o Incremento de potencia del motor cooler del gas de regeneraciéon
desde 15 HP a 25 HP
o Incremento de la potencia de bomba absorber
o La mayor carga en la nueva area de compresores (inlet
compression area) sera de aproximadamente 120 HP por la

descargas de motor-coolers, iluminacion y facilidades.

Se presentan tres areas o sistemas que requieren un estudio mas profundo del

que fue desarrollado en la etapa de ingenieria preliminar:

= Compresion de entrada
1. Los HP de compresién de entrada podrian ser reducidos si los HP de
refrigeracién fueran incrementados.
=  Ampliacidén del sistema de Fraccionamiento
1. Continuar produciendo C3 y C4 por separado.
2. Cambiar la operacion de la De-propanizadora y De-butanizadora tal
que ambas produzcan una mezcla de C3/C4 (GLP).
=  Ampliacidon del sistema de Almacenamiento
1. Verificar el cumplimiento de Ila normatividad aplicable para

incremento de la capacidad de almacenamiento.

3.3.1 Escenarios para ampliacion sistema fraccionamiento

El actual sistema de fraccionamiento solo sera capaz de procesar el 50% de la
produccién estimada de liquidos de gas natural. Actualmente, este sistema
como el de almacenamiento contiene por separado los productos propano,

butano y HAL. Sin embargo, los productos comerciales son GLP y HAL.
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3.4 Bases de disefio

Independientemente del escenario el sistema de fraccionamiento debera ser
capaz de procesar un flujo masico de 11642 kg/h [25,665 Ib/hr] (T = 165 °F / 73
°C y P = 290 psia / 2000 kPa), cuya composicion se muestra en el siguiente

cuadro:
CUADRO 1iI-1. Composicion del Gas de Entrada

Componente | % molar
Metano 1,07 e-6
Etano 1,5383
Propano 43,9516
i-Butano 13,3914
n-Butano 19,3421
i-Pentano 8,2910
n-Pentano 5,2092
C6+ 8,2764
Total 100

Se requiere ademas que los productos tengan las siguientes especificaciones:

CUADRO I11-2. Caracteristicas de la corriente de Producto Propano’

Temperatura 100 °F / 37 °C
Maxima Presion de vapor 1 635 kPa
37,8 °C 222,7 psia
. Almacenamiento
Contenido maximoen C4 y 0.5% mol

sados

CUADRO II1-3. Caracteristicas de la corriente de Producto Butano'

Temperatura 100 °F / 37 °C
Maxima Presion de vapor 584 KPa

@ 37,8°C 84,7 psia
Destino Almacenamiento
Contenido maximoen C5 y 1.7% mol

pesados

° La calidad del Propano Comercial toma como referenciala NTP 321.007 y/o GPA 2140-97
10 a calidad del Propano Comercial toma como referencia la NTP 321.007 y/o GPA 2140-97
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CUADRO l11-4. Caracteristicas de la corriente de Producto GLP'*

Temperatura 100 °F / 37 °C
Maxima Presion de vapor 1535 KPa

@ 37,8°C 222,7 psia
Destino Almacenamiento
Contenido maximoenC5 y
pesados 1,7% mol

CUADRO III-5. Caracteristicas de la corriente de Producto HAL"

Temperatura 100°F / 37 °C
Maxima Presion de vapor 138 KPa

@ 37,8 °C 20 psia |
Destino Almacenamiento

» Criterios de Disefos Adicionales.
e La flexibilidad operativa de la unidad o fumdown sera del 60 al
100 %.
e No se emplearan sobre disefios especiales.
e Se maximizara la operacién con aire
e No se contemplan las modificaciones de unidades de Off-sites.
e Se considerara la modificacidn o ampliacion del patio de tanques

de almacenamiento de producto.

3.5 Dimensionamiento de Equipos por escenarios

En esta seccion se detallara los parametros seguidos para determinar las
condiciones de operacién, dimensionamiento de equipos y esquema del
proceso en la seleccién de ampliacidon del actual sistema de fraccionamiento.

Para lo cual, se utilizara el software Hysys.

A continuacion, se muestran los esquemas de proceso para la ampliacién del

sistema de fraccionamiento:

'"'La calidad del GLP toma como referencia la NTP 321.007 y/o GPA 2140-97
12 La calidad del HAL toma como referencia la NTP 111.200.2010 y/o GPA 3132/ Méaxima PVR @ 37,8 °C = 13.5

psia segiin reglamento transito de camiones cisternma - MTC
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GRAFICO III-1. Esquema de Proceso —- ESCENARIO A
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3.5.1 Estimacion de las condiciones de Operacién y Dimensionamiento

de los equipos

a. Escenario A: Instalar un Sistema de Fraccionamiento C3/C4 en

paralelo al Sistema de Fraccionamiento Actual

Columna De-Propanizadora

Estimacion de Temperatura y Presion de operacion en la columna

Para estimar la temperatura y presion de operacidén en la columna es necesario
conocer inicialmente las caracteristicas y/o limitaciones de la zona a implantar
la unidad:
= Sistema (Condensacion total / Condensacion parcial)
Se considera el sistema de “Condensaciéon Total” (punto de
burbuja®) con el objetivo de reducir los costos, emplear equipos que
trabajen a baja presion.
= Medio geografico (Temperatura ambiente / Recursos naturales / Otros).
Se tiene temperatura de bulbo seco igual a 35 °C
La zona no cuenta con disponibilidad de agua de procesos
Implementacion de la unidad a 040 m.s.n.m.
= Equipos (Tipos de intercambiador. Carcasa y Tubo / Doble Tubo /
Aeroenfriador)
Debido a las condiciones mencionadas se empleara un Aeroenfriador
considerando un approach conservador de 14°C; por lo que la
temperatura de condensacion sera de 49°C. (temperatura en el

acumulador de tope)

En base al sistema seleccionado (condensacién total) y la temperatura de
condensacion (49°C) se calcula la presion del acumulador de tope, como la

presion en el punto de rocio (temperatura de rocio igual a 49°C).

!? La composicién del producto fue calculada usando un simulador procesos con las restricciones indicadas en las
bases de diseifio.
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Se asumird una caida de presidon entre tuberias mas aeroenfriador de 0,57
kg/cm? (8 psi).

Solo como referencia se estimara la temperatura del plato superior en la
columna, como la temperatura en el punto de burbuja a la presién de

acumulador de tope mas caida de presién entre tuberias y aeroenfriador.

Presion en Presion en
Sistema Acumulador de Tope T;::&eazt‘;': ‘:“
B Tope Columna P
. 1654,5 KPa 1709,7 KPa o 14
Condensacion Total (240 psia) (248 psia) 49,5 °C

Para estimar la presion del fondo de la columna, inicialmente se puede fijar una
pérdida de carga de 0,35 kg/cm? (5psi) a través de toda la columna. Para dar
un criterio mas exacto, una vez conocidos los platos teéricos, se calcula la
presion de fondo estimando que la pérdida de carga por plato maxima es de
0,01 kg/cm?.

La temperatura del reboiler es calculada asumiendo la temperatura del punto
burbuja a la presién de tope de columna mas la caida de presién en la columna
y considerando la composicién del producto de fondo como se indica en las

bases de disefo.

Temperatura Reboiler 119 °C

Numero de platos, Reflujo minimo

Para determinar el reflujo minimo y el minimo numero de platos se considerara
la presion de la columna igual a 1709 KPa o 248 psia, determinada en el item
anterior, el caudal y condiciones de operacién (P y T) del flujo de ingreso a la
columna establecidas en las bases de disefno y se utilizara como herramienta el
“short-cut calculation” del software Hysys, para lo cual se tendra en cuenta la

siguiente consideracion:

'4 Qe considera como referencia el sistema de Condensacion Total.
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Componentes ' Componente Fraccién molar
Light Key in Bottoms Propane 0,010
Heavy Key in Distillate i-Butane 0,002

Basandose en la solucion del simulador y en la grafica de la correlacion
Gilliland'® se obtiene el nimero de etapas de equilibrio (actual theoretical trays)

Minima rata de reflujo (L/D)m 2,726
Reflujo Actual = 1.1*(L/D)m 2,999
Minimo namero de platos tedricos 11,2
Numero Actual de platos (Actual trays) 31

El reboiler es considerado como una etapa de equilibrio por lo que la columna
cuenta realmente con 30 etapas tedricas de equilibrio. Por lo que considerando
una eficiencia por plato de 85%'’ se obtiene un nimero de platos (actual trays)

igual a 35.

Asi, la pérdida de carga de la columna es de 0,35 kg/cm? (<> 5psi).
Posicion plato alimentacion

Para predecir la ubicaciéon éptima del plato de alimentacién en la fase de disefo
no se utilizara el método short-cut debido a que estas correlaciones estiman la
ubicacion del plato asumiendo un caso de reflujo total. En su lugar se utilizara

la siguiente ecuacion'®:

Ny [{BXHKF'\ Xixs \°
log(j_l) —O’ZOGIOQI\ DX;xr”’ HKD)]

Donde;
N = namero tedrico de etapas en la seccién de retificacion
M = nuamero tedrico de etapas en la seccion de agotamiento

B = rata de fondos, mols

'* Determinada considerando las Bases de Disefio

'8 Figure 17.12 “Gilliland Correlation for Relationship between Reflux rate and number of theoretical plates® — Gas
Condition and Processing Vol2 John M. Campbell

' Tray Efficiency,%-Table 17.1 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbeil

'8 Correlacién empirica Eq. 17.15 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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D = rata de destilados, mols

Xnkr = composicion del componente clave pesado en la alimentacion
X.kr = composicion del componente clave ligero en la alimentacion
X.ks = composicidon del componente clave ligero en los fondos

Xnko = composicion del componente clave pesado en el destilado

B D Xuke Xike X ks Xukb
240.,2 1841 0,132 0,435 0,010 0.002
Resolviendo:

NM=160,N+M=31 @ N=19yM =12

Por lo tanto el plato tedrico de alimentacién sera el niumero 12 (plato real sera
el 15) y el calor suministrado en este caso por el reboiler es 4 593 MMJ/h (4,46
MMBTU/h) (simulacién HYSYS).

Estimacion del Diametro de la Co!umna

El diametro de una columna de destilacién depende tanto del flujo de vapor
como de liquido. El dimensionamiento del area activa del plato es similar al
dimensionamiento de separadores. El factor Ks o C permisible depende del
espaciamiento del plato, ratas de liquido y vapor, densidades del gas y liquido y
la tensién superficial. El didametro de la columna puede calcularse usando las

siguientes ecuaciones'®:

l

‘~ qo'.:ap(max}

\ Omax (0,7854)

Dr=

Vmax = 0,35 m/s
qovap(max) = 0,185 m3/s

'9 Capitulo 19 — Factor C Fig 19-13 - GPSA Engineering Data Book Vol II - 2004.
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Por tanto, el diametro de la columna es de 0,819m [33 in], aplicando un factor

de disefio igual a 1,1, se obtiene el diametro igual a 0,9144m [36 in).
Eleccion del Reboiler

Debido a que el area de nuestro intercambiador es menor que los 8 000
ft’/carcasa, requeridos para considerar el tamafo del intercambiador grande
(Rules of Thumb for Chemical Engineers),y ya que sera usado en un servicio
relativamente limpio y con un fluido de baja viscosidad la disposicién del

reboiler puede ser de tipo vertical u horizontal®°.

El fluido de proceso circulara por los tubos del intercambiador, y el aceite
caliente (Hot Oil), circulara por la carcasa. Para disefos de tubos estandar el
heat flux (Q/A) debe ser limitado entre 10 000 y 12 000 BTU/hr-ft? para evitar la
vaporizacion de la pelicula de fluido sobre la pared del tubo (fil-wise

vaporization)®'. Se utilizara un termosifén tipo once-through.

Para verificar que la seleccion y las estimaciones son correctas se empleara el
procedimiento indicado en el Example 19-6 Engineering Data Book GPSA

Volume Il — Chapter 19 Fractionation and Absorption.

At = 0
(O At]

Q/At = 12 000 BTU/hr-ft?
Q = 4,46 MMBTU/h [4593 MMJ/h] (segun simulacion con HYSYS)

At = 372 f < 8 000 ff
Dimensiones estandar de los tubos:
%"-16 BWG, triangular pitch
Surface area tube = 0,1963 ft?/ft
Internal tube area = 0,302 in?

* Engineering Data Book-GPSA. Fig 9-22 Section 9 — Heat Exchangers
2! pagina 303 — Capitulo 17 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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Longitud = 20 ft (se asume)

Number tubes = Al = 95
(long tube) * (surfase area tube)

Driving force > Total resistence .
Por tanto, se considera que la eleccion y consideraciones son correctas.

La clasificacion TEMA aplicada sera Clase “C”, el cual es aplicado a servicios

con caracteristicas de mantenimiento y operacién poco severas.
> Eleccion del tipo de distribuidor

Tipo N. Distribuidor con placa tubular fija en una pieza. No permite la extraccion
del haz tubular y es uno de los mas econdémicos. Al tratarse el vapor de un
fluido limpio, con un coeficiente de ensuciamiento de 0,0001 kcal/lh m? °C, no es
necesario retirar los tubos para su limpieza, y por tanto, se selecciona un
cabezal de entrada fijjo. Se puede acceder a la limpieza de los tubos, el fluido

proceso tiene un coeficiente de ensuciamiento Us de 0,0004 kcal/h m? °C, con

lanzas.
> Eleccion del tipo de carcasa

Puesto que el fluido proceso circula por los tubos y se dispone de un paso por
carcasa. Se selecciona la carcasa tipo E, que es la mas empleada para este

tipo de intercambiadores.
» Eleccion del tipo de cabezal de salida

Tipo N. La placa tubular es fija (solidaria a la carcasa) y por tanto no permiten
extraccion del haz, no siendo necesaria, ya que la limpieza de los tubos se hara

mediante lanzas.

Se selecciona, finalmente, segun lo indicado, un intercambiador de tipo NEN.
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> Seleccion del tipo de material en intercambiadores

Segun tablas de Ingenieria Basica para intercambiadores de calor, si se
dispone de acero al carbono como material para nuestro intercambiador, el
diametro exterior de los tubos es de 1 in, y asi limitaremos la pérdida de carga;

el espesor del tubo viene definido por BWG = 12, con un espesor de 0, 109in.
Presion de la corriente de alimentacion

El plato de alimentacién de la columna tiene una presion de 17,34 kg/cm?g
(1758 KPa). La corriente de entrada tiene una presién mucho mayor que ésta
19,72 kg/cm2 [1999 KPa], por tanto, es necesario provocar una caida de

presion por medio de un juego de valvulas a 2,4 kg/cm? [241 KPal].
Otros equipos a considerar

> Instalacion de tanque pulmén para asegurar suministro constante a la
unidad.

> Instalacion de un recipiente y una bomba en la corriente de reflujo para
que éste entre a la misma presion que el plato en el que se introduce.
También se instala una valvula para controlar el caudal de reflujo.

> Instalacién de un cooler en la corriente de salida del producto de cabeza
para que el Propano llegue al limite de bateria con las condiciones de
presion y temperatura fijadas en las bases de diserio.

» Instalacién de una Debutanizadora para conseguir los productos Butano
- HAL y llevar los mismo a los limites de bateria.

Seleccion y Disefio Acumulador de Tope

Para propédsitos de dimensionamiento de separadores es conveniente utilizar

flujo masico por medio de la siguiente ecuacion?:

22 Eq. 11.18 - Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell



Donde:

d = ID del separador

m = 14 728 kg/h (segun simulacién Hysys)

pL = 453,7 kg/m° (segun simulacién Hysys)

p o = 38,26 kg/m° (segun simulacion Hysys)

Fg=0,14%

Ks = (1/2)(0,43-0,023*LNn(Pyp)) = 0,15 m/s
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Asumiendo un factor de disefio de 1,1, se obtiene un ID del separador igual a
1,54 m [60 in].
Un rango aceptable de L/D es [1,5 — 3,0]. Para cuestiones comparativas solo se

asumira un L/D = 2 es decir longitud igual a 3,048 m [10 ft].

Seleccion y Diseiio Bombas de Tope

GRAFICO II1-3. Diagrama de Flujo - Tope de la Columna De-Propanizadora — Escenario A

o

hl=

Pd= 255 psig

( P=245psia

Reflux =

2,00

m= 14728 kg/h

(Data desde hysys)

HL= 4,306 ft
Jjj.= 3,48 ft

11046| kg/h

(se considerareflux en masa [0.71-0.75} experiencia Westfield)

ft

e
cL=075f &
/ VAN / /7 / / /

hf_lﬂ -

i HL =

h2 =

777 777 77T

S/S = 35 platos x 2ft =

(tray spacing)

6,2 ft
6 ft

70

Propiedades y naturaleza del fluido de tope: Mezcla C3/C4

Temperatura de operacion:

47,3°C [117°F]

2 Fig 11A.1 — Asumiendo H;/D = 0.8 (estandar) — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell




Viscosidad @ Top:
Densidad @ Top:
NPSH (reduction)?*:
Caudal masico:
Caudal normal vol.:
Caudal Diseno (1.1):
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0,0797 cP
453 kg/m?
10 ft [3 m)
11 046 kg/h
24 3 m%h
26,8 m°/h

Calculo en unidades de presién manométricas:

Presidn de aspiracion

Presién recipiente:

h1:

DP linea:

Presién de aspiracion (P+H-DP):

NPSH disponible

Presidon de aspiracién (abs):
Presidén de vapor @ 49°C (abs):
Diferencia — NPSH:

Presién de impulsién

Presién de destino:
h2:
DP orificio, valvula, linea:

Presién de impulsion:

Presion diferencial

Presiéon de impulsién:
Presidon de aspiracion:
Presion diferencial - Head:

Potencia
HHP (cv):

15,67 kg/cm? (r)
0,07 kg/cm? (1)
0,02 kg/cm? (r)
15,71 kg/cm? (r)

16,75 kg/cm?
16,70 kg/cm?
0,05 kg/lcm?— 1,0 m

17,0 kg/cm? (r)
1,13 kg/ecm? (r)
1,46 kg/cm? (r)
19,62 kg/cm? (r)

19,62 kg/cm? (r)
15,71 kg/lcm? (r)
3,91 kg/cm? (r) — 282 ft

3,52 HP - (Max. HHP = 3,87 HP)

24 Capitulo 12 — Fig 12-5 - GPSA Engineering Data Book Vol 1I — 2004
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BHP (cv): 5 HP - (Max. BHP = 5,5 HP)
Motor drive rating: 7 HP [5.22 KW]

Seleccion y Diseio de Cooler de Tope

Por su facilidad de mantenimiento y menor costo (menor potencia del motor) se

elige el Air-Cooler de tiro forzado con seccién horizontal.

Los calculos de approach son los mismos que en cualquier intercambiador de
calor, es recomendable como paso inicial en el planeamiento escoger un
coeficiente de transferencia de calor total (U)?® basado en el area de los tubos.

La temperatura 6ptima que el aire alcanza al atravesar los tubos puede ser

estimado por?®;

(t; — t1) = (0,005)(V) [-‘”’;"1) — t1] = (CF)=12,0°F

Donde:
T4y T2: Temperaturas del fluido de proceso, entrada y salida, respectivamente.

t; y t2: Temperaturas del aire, entrada y salida, respectivamente.
U: coeficiente de transferencia de calor total = 70 BTU/hr-ft>-°F.
CF=0,89+0,0014*(T,-T,) = 0,89

El calculo de la cantidad de aire necesaria viene dado por la siguiente

ecuacion?’:
w.o=—2<___=12392361 Ibh

67 (p.2a)Aat

Donde:
W,: caudal de aire, Ib/h
Q =4,01 MMBTU/hr - (segun simulacién con HYSYS)

Oty = (t2-t)) = 12,0 °F

» Table 13.3 Typical Overall Heat Transfer Coefficients — Condensers — Mixed Light Hydrocarbons - Gas
Condition and Processing Vol2 John M. Campbell

2 Ecuacion 13.21- Chapter 13-Aerial Cooler - Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell

%7 Capitulo 10 — Pag. 10-10 - Paso N° 12 - GPSA Engineering Data Book Vol II - 2004
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Densidad de aire = 0,07343 Ib/ft® (segun simulacién HYSYS a condiciones de

T, P entrada)
Por tanto:  qair = 5 267 ft*/seg

Los requerimientos de energia del ventilador vienen estimada por la siguiente

ecuacion®:

— (8Px)(qair)  _
kW = e dar) = 31,8 - [42 HP]

Donde:

AP, = caida de presién del aire en el aeroenfriador. Para propésitos de diseno
se puede considerar una caida de presién de 0,10 a 0,15 in H,O por fila de
tubos (se asume 4 filas).

A = constante equivalente a 142
Eficiencia = varia de 0,4 a 0,75; para propoésitos de disefo se puede utilizar 0,7

Por tanto: el area [surface/unit (bare tube)]® = 2,353 ft? [219 m?]

Columna De-Butanizadora

Estimacion de Temperatura y Presion de operacion en la columna

Para la estimacién de las condiciones de operacién y dimensidén de equipos se
seguira el mismo criterio utilizado en el caso de la Depropanizadora. En esta
ocasién, se considerara el caudal de ingreso a la columna Debutanizadora

igual al caudal de fondos de la columna Depropanizadora. La composicién

sera.
Componente | % molar
Propano 1,00
i-Butano 23,19
n-Butano 37,61
i-Pentano 18,30
n-Pentano 10,88
C6+ 9,02
Total 100,00

28 Ecuacién 13.24 — Capitulo 13 —Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbeil
% Figura 13.31 — Capitulo 13 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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Estimacion de Temperatura y Presion de operacion en la columna

Asumiendo el mismo criterio del caso anterior se tiene:

Presion en Presion en
Sistema Acumulador de Tope Temperatura en
Tope Columna Plato de Tope
., 599,8 KPa 654,9 KPa o
Condensacion Total 87 psia 95 psia 57 °C
Temperatura Reboiler 110,5 °C

Numero de platos, Reflujo minimo

En este caso se considerara el caudal igual a 3748 kg/h [8 264 Ib/h] o 8.2 m*/h
[36 GPM] a 119°C [246°F]y 1 723 KPa [250 psia]; la presion de la columna es
igual a 655 KPa [95 psia] y se utilizara como herramienta el “short-cut
calculation” del software Hysys. Basandose en la solucién del simulador y en la
grafica de la correlacion Gilliland®® se obtiene el nimero de etapas de equilibrio

(actual theoretical trays)

Minima rata de refluo L/D 2,272
Reflu'o Actual = 1.1* LD 2,500
Minimo numero de latos tedricos 9,86
Numero Actual de latos Actual tra 's 26

El reboiler es considerado como una etapa de equilibrio por lo que la columna
cuenta realmente con 25 etapas teéricas de equilibrio. Por lo que considerando
una eficiencia por plato de 85%°' se obtiene un nimero de platos (actual trays)

igual a 30. Asi, la pérdida de carga de la columna es de 0,30 kg/cm? (<>
4,5psi).

Posicion plato alimentacion

Se utilizara la correlacién empirica:

30 Figure 17.12 “Gilliland Correlation for Relationship between Reflux rate and number of theoretical plates” — Gas
Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
3! Tray Efficiency,%-Table 17.1 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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N BX 2
1o5(2) = 020610 [( e ]
M DXLKF HEKD

Donde;
B D Xuke Xk Xike Xuxo
90.3 150,6 0,183 0,232 0,010 0,015
Resolviendo:

NM=0,73; N+M =26 = N=11yM=15

Por lo tanto el plato tedrico de alimentacion sera el 11 y el calor suministrado
en este caso por el reboiler es 2089 MMJ/h (1,9 MMBTU/h) (simulaciéon

HYSYS).

Estimacion del Diametro de la Columna

El diametro de Ila columna puede calcularse usando las siguientes

ecuaciones>?:

D. — { 9’ vap(emar)
T Pmar(0,7854)

[pr —P..
I =cJ -p__ -

S

Vmax = 0,36 m/s

Q°vap(max) = 0,16 m’/s

Por tanto, el diametro de la columna es de 0,75m [30 in]

Eleccion del Reboiler

Se empleara un termosiféon once-through.

%2 Capitulo 19 — Factor C Fig 19-13 - GPSA Engineering Data Book Vol Il — 2004.
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ar=_ 2
Q7 41]

Q/A; = 12 000 BTU/hr-ft2
Q = 1,9 MMBTU/h (segun simulacion con HYSYS)

A = 158 F

Dimensiones estandar de los tubos:
%"-16 BWG, triangular pitch
Surface area tube = 0,1963 ft’/ft
Internal tube area = 0,302 in?
Longitud = 16ft (se asume)

Number tubes = — —— - A = 50
(long tube) * (surfase area tube)

Driving force > Total resistence . Por tanto, las consideraciones son correctas

Se selecciona un intercambiador de tipo NEN.

Seleccion y Diseiio Acumulador de Tope

Para propésitos de dimensionamiento de separadores es conveniente utilizar

flujo masico por medio de la siguiente ecuacion®:

9
w

Donde:

d = ID del separador

m =7 568 kg/h (segun simulacién Hysys)
pL = 530 kg/m? (seguin simulacion Hysys)

* Eq. 11.18 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell




pg = 16,26 kg/m* (segun simulacion Hysys)
Fg=0,14 >
Ks = (1/2)(0,43-0,023*Ln(Pep)) = 0,16 m/s
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Asumiendo un factor de disefio de 1,1, se obtiene un ID del separador igual a

1.26 m [50 in]

Un rango aceptable de L/D es [1,5 — 3,0]. Para cuestiones comparativas de los

sistemas se asumira un L/D = 2 es decir longitud igual a 2,438 m [8 ft].

Seleccion y Disefio Bombas de Tope

GRAFICO 111-4. Diagrama de Flujo - Tope de la columna De-Butanizadora —- Escenario A.

m= 13810 kg/h

(Data desde hysys)

Pd= 106 psig

N

Hi= 39 ft

L P=95psia m, o1

Reflux = 10358| kg/h
(se considera reflux en masa [0.71-0.75] experiencia Westfield)

—

l

Propiedades y naturaleza del fluido de tope: Mezcla C4/C5

Temperatura de operacion: 53°C [127°F]
Viscosidad @ Top: 0,128 cP
Densidad @ Top: 530 kg/m®
NPSH (reduction)®: 10 ft [3 m]
Caudal masico: 10 358 kg/h
Caudal normal vol.: 19,6 m%h
Caudal Disefio (1.1): 21,5m%h

Calculo en unidades de presidn manomeétricas:

S/S = 30 ptatos x 2ft =
(tray spacing)

2,00 ft HL= 6 ft
_ h2= 6 ft
CL-07589 - m—

60 ft

“Fig 11A.1 — Asumiendo H;/D = 0.8 (estandar) — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell

¥ Capitulo 12 — Fig 12-5 - GPSA Engineering Data Book Vol 11 — 2004
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Presién de aspiracion

Presién recipiente: 5,46 kg/cm? (r)
h1: 0,07 kg/cm? (r)
DP linea: 0,02 kg/cm? (r)

Presion de aspiracion (P+H-DP): 5,51 kg/cm? (r)

NPSH disponible

Presion de aspiracion (abs): 6,55 kg/cm?

Presion de vapor @ 49°C (abs): 6,50 kg/cm?
Diferencia — NPSH: 0,05 kg/cm? - 1,02 m
Presién de impulsién

Presion de destino: 5,5 kg/cm? (r)

h2: 1,15 kglcm? (r)

DP orificio, valvula, linea: 1,46 kg/cm? (r)

Presién de impulsion: 8,08 kg/cm? (r)

Presion diferencial

Presion de impulsion: 8,08 kg/cm? (r)

Presién de aspiracion: 5,51 kg/cm? (r)

Presion diferencial - Head: 2,56 kg/cm? (r) — 159 ft
Potencia

HHP (cv): 1,8 HP - (Max. HHP = 2,0 HP)
BHP (cv): 2,7 HP - (Max. BHP = 3,5 HP)
Motor drive rating: 5 HP [3.73 KW]

Seleccion y Diseiio de Cooler de Tope

Por su facilidad de mantenimiento y menor costo (menor potencia del motor) se

elige el Air-Cooler de tiro forzado con seccién horizontal.

La temperatura 6ptima que el aire alcanza al atravesar los tubos puede ser

estimado por:
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Donde:

T1y T2: Temperaturas del fluido de proceso, entrada y salida, respectivamente.
t, y t2: Temperaturas del aire, entrada y salida, respectivamente.

U: coeficiente de transferencia de calor total = 80 BTU/hr-ft2-°F.
CF=0,89+0,0014*(T+-T2) = 0,9

El calculo de la cantidad de aire necesaria viene dado por la siguiente
ecuacion®:

=2 =
W, = 483 425 Ib/hr

Donde:

W.,: caudal de aire, Ib/hr

Q = 2,1 MMBTU/hr (segun simulacion con HYSYS)

Aty = (- 1) = 18,1 °F

Densidad de aire = 0,07343 Ib/ft® (segun simulacién HYSYS a condiciones de
T,P entrada)

Portanto:  q ar = 1 829 ft¥/seg

Los requerimientos de energia del ventilador vienen estimada por la siguiente
ecuacion®’:

= (aPg)(agir) = _
kw TS 11 -[16 HP]

Donde:
AP, = caida de presion del aire en el cooler. Para propésitos de disefo se

puede considerar una caida de presion de 0,10 a 0,15 in H,O por fila de tubos
(se asume 4 filas).

A = constante equivalente a 142
Eficiencia = varia de 0,4 a 0,75; para propésitos de diseio se puede utilizar 0,7

Por tanto: el area [surface/unit (bare tube)]*® = 830 ft? [77 m?]

% Capitulo 10 - Pag. 10-10 - Paso N° 12 - GPSA Engineering Data Book Vol II — 2004
%7 Ecuacién 13.24 — Capitulo 13 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
*® Figura 13.31 — Capitulo 13 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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b. Escenario B: Cambiar la operacion del Sistema de Fraccionamiento

actual por uno capaz de producir GLP

Para la estimacion de las condiciones de operacién y dimension de equipos se
seguira el mismo criterio utilizado en la Escenario A. En este caso, se
considerara el caudal de ingreso a la nueva columna Debutanizadora igual a
5815 kg/h [11 550 Ib/h] o 10.6 m%h [46.6 GPM] a 73,9 °C y 2000 KPa [290

psia)]. La composicién del caudal de ingreso es el mismo que en escenario A.
Estimacion de Temperatura y Presion de operacion en la columna

Asumiendo el mismo criterio del Escenario A se tiene:

Presion en Presion en T t
Sistema Acumulador de Tope ;:'ﬂtp e:’a E:_ra en
Tope Columna ato de Tope
.. 910 KPa 965.2 Kpa o 39
Condensacion Total 132 psia 140 psia 50,3 °C
Temperatura Reboiler 1344 °C

Namero de platos, Reflujo minimo

En este caso se considerara el caudal igual a 5815 kg/h [11 550 Ib/h] o 50.8
m3/h [224 GPM] a 55°C y 986 KPa [143 psia]; la presién de la columna igual a
965.2 KPa [140 psia] y se utilizara como herramienta el “short-cut calculation”
del software Hysys. Basandose en la solucién del simulador y en la grafica de

la correlacion Gilliland*® se obtiene el nimero de etapas de equilibrio (actual

theoretical trays)

Minima rata de refluo L/D n, 2,272
Reflu'o Actual = 1.1* LD 2,500
Minimo nimero de latos tedricos 9,86
Numero Actual de latos Actual tra 's 26

39 Ge considera como referencia el sistema de Condensacion Total. ' §
* Figura 17.12 “Gilliland Correlation for Relationship between Reflux rate and number of theoretical plates” — Gas

Condition and Processing Voi2 John M. Campbell
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El reboiler es considerado como una etapa de equilibrio por lo que la columna
cuenta realmente con 25 etapas tedricas de equilibrio. Por lo que considerando
una eficiencia por plato de 85%*! se obtiene un nimero de platos (actual trays)
igual a 30. Asi, la pérdida de carga de la columna es de 0,30 kg/lcm? (<>

4,5psi).

Posicién plato alimentacion

Se utilizara la correlacién empirica:

N BX z
log(—) = 0,206109 [( HKF) (xufs ) ]
M DXpxr/ \Xygp

Donde;
B D — Xuxe Xike Xixs Xukp
20,4 72,6 0,0829 0,1934 0,010 0,015
Resolviendo:

NM=0,55 N+tM=26 &> N=9yM=17

Por lo tanto el plato teorico de alimentacién sera el 9 y el calor suministrado en
este caso por el reboiler es 4 260 MMJ/h (4,04 MMBTU/h) (simulacion

HYSYS).
Estimacion del Diametro de la Columna

El diametro de la columna puede calcularse usando las siguientes

ecuaciones*?:

D. = qovap(w)
T Omar(0,7854)

Vmax = 0,189 m/s

* Tray Efficiency,%-Tabla 17.1 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
“2 Capitulo 19 — Factor C Fig 19-13 - GPSA Engineering Data Book Vol II —2004.



qovap(max) = 0,17 m3/S
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Por tanto, el diametro de la columna es de 1,072m [42 in], aplicando un factor

de disefo igual a 1,1, se obtiene el diametro igual a 1,1684 [46 in].

Eleccion del Reboiler

Se empleara un termosifén once-through.

At = 0
(2

Q/At = 12 000 BTU/hr-ft?
Q= 4,04 MMBTU/h [4262 MMJ/h] (segun simulacién con HYSYS)

At = 336 ft’< 8 000 f

Dimensiones estandar de los tubos:
%"-16 BWG, triangular pitch
Surface area tube = 0,1963 ft?/ft
Internal tube area = 0,302 in?
Longitud = 16ft (se asume)

Number tubes = —— — — g = 107
(long tube) * (surfase area tube)

Driving force > Total resistence . Por tanto, las consideraciones son correctas

Se selecciona un intercambiador de tipo NEN.

Seleccion y Disefio Acumulador de Tope

Para propédsitos de dimensionamiento de separadores es conveniente utilizar

flujo masico por medio de la siguiente ecuacion*:

\ 0s5
m
0,0188 (—————)
A

) [(e. - pa)(pa)]m

% Eq. 11.18 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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Donde:

d = ID del separador

m = 12 600 kg/h (segun simulacién Hysys)

pL =505 kg/m? (seguin simulacion Hysys)

pg = 21,64 kg/m® (segun simulacién Hysys)

Fg=0,14*

Ks = (1/2)(0,43-0,023*Ln(Pgp)) = 0,15 m/s

Asumiendo un factor de disefio de 1,1, se obtiene un ID del separador igual a

1,68 m [62 in]

Un rango aceptable de L/D es [1,5 — 3,0]. Para cuestiones comparativas de los
sistemas se asumira un L/D = 2 es decir longitud igual a 3,048 m [10 ft].
Detalles de disefio se deberan mostrar en desarrolio ingenieria basica.

Seleccion y Disefio Bombas de Tope

GRAFICO III-5. Diagrama de Flujo - Tope de la columna De-Butanizadora — Escenario B

m= 12600 kg/h (Data desde hysys)

f_l_\

\

S/S=30platos x 2ft= 60 ft

HL= 4.144 ft (tray spacing)
' l P Wfpsia ljm: 34t

I [

2
refiux en masa [0.71-0.75] experiencia Westf'rd)

hil= 2.00 ft HL= 12.4 ft
h2= 6 ft
W - ———— —r—

Propiedades y naturaleza del fluido de tope: Mezcla C3/C4

Temperatura de operacién: 48,6°C [120°F]
Viscosidad @ Top: 0,218 cstk
Densidad @ Top: 508 kg/m®
NPSH (reduction)*®: 10 ft [3 m]

“ Fig 11A.1 — Asumiendo Hy/D = 0.8 (estandar) — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
4 Capitulo 12 - Fig 12-5 - GPSA Engineering Data Book Vol I — 2004



Caudal masico:
Caudal normal vol.:
Caudal Diseno (1.1):

Presién de aspiraciéon

Presion recipiente:
h1:

DP linea:
Presion de aspiracion (P+H-DP):

NPSH disponible

Presién de aspiracion (abs):
Presion de vapor @ 49°C (abs):
Diferencia — NPSH:

Presién de impulsidn

Presion de destino:
h2:
DP orificio, valvula, linea:

Presidén de impulsion:

Presién diferencial

Presién de impulsion:
Presién de aspiracion:

Presion diferencial - Head:

62

9 450 kg/h
18,6 m3/h
20,5 m%h

7,98 kg/cm? (r)
0,07 kg/cm? (r)
0,02 kg/cm? (r)
8,03 kg/cm? (r)

9,06 kg/cm?
9,01 kg/cm?
0,05 kg/cm? — 1,02 m

8,5 kg/cm? (r)
1,20 kg/cm? (r)
1,46 kg/cm? (r)
11,19 kg/cm? (r)

11,19 kg/cm? (r)
8,03 kg/cm? (r)
3,16 kg/cm? (r) — 204 ft

Potencia
HHP (cv): 2,2 HP - (Max. HHP = 2,4 HP)
BHP (cv): 42 HP - (Max. BHP = 4,5 HP)

Motor drive rating: 7 1/2 HP [5.6 KW]
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Seleccion y Diseio de Cooler de Tope

Por su facilidad de mantenimiento y menor costo (menor potencia del motor) se

elige el Air-Cooler de tiro forzado con seccion horizontal.

La temperatura 6ptima que el aire alcanza al atravesar los tubos puede ser

estimado por:

Donde:
T, y T2: Temperaturas del fluido de proceso, entrada y salida, respectivamente.

t: y t2: Temperaturas del aire, entrada y salida, respectivamente.
U: coeficiente de transferencia de calor total = 70 BTU/hr-ft*-°F.
CF=0,89+0,0014*(T4-T,) = 0,921

El calculo de la cantidad de aire necesaria viene dado por la siguiente

ecuacion®:
w,=._ % =1734138Ib/h

(0.24){Ae.)

Donde:

W.,: caudal de aire, Ib/h

Q = 4,12 MMBTU/hr (segun simulaciéon con HYSYS)

Aty = (- t1) = 9,91 °F

Densidad de aire = 0,07343 Ib/ft> (segiin simulacion HYSYS a condiciones de

T,P entrada)
Por tanto:  q air = 6,560 ft°/seg

Los requerimientos de energia del ventilador vienen estimada por la siguiente

ecuacion?’:

% Capitulo 10 ~ Pag. 10-10 - Paso N° 12 - GPSA Engineering Data Book Vol II - 2004
*7 Ecuacion 13.24 — Capitulo 13 ~ Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
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kw = WeXear) o 39 6 _ (53 HP]

T (A)(Efficiency:
Donde:
AP, = caida de presidon del aire en el cooler. Para propdésitos de disefio se
puede considerar una caida de presioén de 0,10 a 0,15 in H,O por fila de tubos.
(Se asume 4 filas).
A = constante equivalente a 142
Efficiency = varia de 0,4 a 0,75; para propésitos de disefio se puede utilizar 0,7
Por tanto: el area [surface/unit (bare tube)]*® = 2,950 ft? [274 m?]

Dimensionamiento de Enfriador de Fondos

Por su facilidad de mantenimiento y menor costo se opta por utilizar un Air-
Cooler de tiro forzado con seccidn horizontal para enfriar el producto de fondo
de todas las columnas de destilacion y llevar el producto HAL a condiciones de

almacenamiento.

La temperatura 6ptima que el aire alcanza al atravesar los tubos puede ser

estimado por:
(tz — 1) = (0,005)(W) 7= - t1] (CF)= 38,33°F

2
-

Donde:
T, y T2: Temperaturas del fluido de proceso, entrada y salida, respectivamente.

t1 y t2: Temperaturas del aire, entrada y salida, respectivamente.
U: coeficiente de transferencia de calor total = 70 BTU/hr-ft2-°F.
CF=0,89+0,0014*(T4-T2) = 1,11

El calculo de la cantidad de aire necesaria viene dado por la siguiente
ecuacion®®:

¢ =89138Ib/h

8 " {(0.24)A)

Donde:

*8 Figura 13.31 — Capitulo 13 —~ Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
* Capitulo 10 — Pag. 10-10 - Paso N° 12 - GPSA Engineering Data Book Vol Il — 2004
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W,: caudal de aire, Ib/h

Q = 0.82 MMBTU'hr (segun simulacién con HYSYS)

Aty = (t2- t4) = 38,33 °F

Densidad de aire = 0,07343 Ib/ft> (segun simulacién HYSYS a condiciones de
T,P entrada)

Por tanto:  qair = 337 ft¥/seg

Los requerimientos de energia del ventilador vienen estimada por la siguiente
ecuacion®;

— (Apa:’(qdir) _ i
kW {A) (Ef ficiency: 2,0 -[2,7 HP]

Donde:

AP, = caida de presidon del aire en el cooler. Para propdsitos de disefio se
puede considerar una caida de presion de 0,10 a 0,15 in H20 por fila de tubos.
(Se asume 4 filas).

A = constante equivalente a 142

Efficiency = varia de 0,4 a 0,75; para propésitos de diseno se puede utilizar 0.7

Por tanto: el area [surface/unit (bare tube)]*' = 160 ft? [15 m?]

3.5.2 Comparacion de los resultados

A continuacion se presenta un cuadro comparativo de los resultados de la
estimaciéon de condiciones de operacion y el dimensionamiento de equipos
desarrollado en el item anterior. Se muestran un resumen de los resultados los

cuales seran necesarios para la estimacion de costos y el analisis econémico:

50 Ecuacioén 13.24 — Capitulo 13 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell
' Figura 13.31 — Capitulo 13 — Gas Condition and Processing Vol2 John M. Campbell



ESCENARIO A ESCENARIO B
IE ificacion
Uribind / Eapsiinec De-Propanizadora De-Butanizadora De-Butanizadora
Numero de platos 35 .Numero de platos 30 Ndmero de platos 30
Columna 0,914 m ID x 25,6 m S/S 0,75m D x 22,5 m S/S 1,684 m ID x 22,1 m S/S

1744 KPa @ 119 °C

684,3 KPa @ 110 °C

995,6 KPa @ 134,4 °C

Condensador de Reflujo o
Cooler de Tope

Duty=4230 MMJ/hr
Operacién: 1709 KPa @ 49.5 °C
Area/unidad (bare tube) = 219 m?

Duty=2215 MMJ/hr
Operacién: 654,9 KPa @ 57 °C
Arealunidad (bare tube) = 77 m?

Duty= 4346 MMJ/hr
Operacién; 965,2 KPa @ 50,3 °C
Area/unidad (bare tube) = 274 m?

Acumulador de Tope o
Tanque de Reflujo

1,564 m ID x 3,048 m S/S
Temp. Oper. =49°C
Presién Oper. = 1654,5 KPa

1,26 m ID x 2,438 m S/S
Temp. Oper. = 57 °C
Presion Oper. = 599,8 KPa

1,68 mID x 3,048 m S/S
Temp. Oper. =50,3 °C
Presién Oper. = 910 KPa

Rehervidor de Fondo

Duty=4593 MMJ/hr
Temp. Sat = 119°C
Presion Oper = 1744 KPa

Duty=2089 MMJ/hr
Temp. Sat = 110°C
P oper = 684,3 KPa

Duty=4260 MMJ/hr
Temp. Sat=134,4°C
P oper = 995,6 KPa

Intercambiador de Fondo

TIPO - NEN
Duty= 370 MMJ/hr
Operacion Shell/Tube:
690/1860 KPa @ 98/54 °C
Surface/unit (bare tube) = 13 m?

TIPO - NEN
Duty= 496 MMJ/hr
Operacion Shell/Tube:
1724/1854 KPa @ 110/71 °C
Surface/unit (bare tube) = 13 m?

Enfriador de Producto

Duty= 63 MMJ/hr
Operacion: 1654,5 KPa @ 49 °C
Area/unidad (bare tube) = 6 m?

Duty=52,7 MMJ/hr
Operacién: 655 KPa @ 54 °C
Area/unidad (bare tube) = 6 m?

Duty=63,3 MMBTU/hr
Operacién: 965 KPa @ 49 °C
Arealunidad (bare tube) = 6 m?

Enfriador de fondo

Duty=52,7 MMJ/hr
Operacién: 710 Kpa @ 110 °C

Duty=865 MMJ/hr
Operacion: 965 KPa @ 126°C

Intercambiador de fondos Arealunidad (bare tube) = 6 m? Arealunidad (bare tube) = 15 m?
24 m*/h @ Head 484 KPa 19,6 m*’h @ head 357 KPa 18,6 m*’h @ head 310 KPa
Bomba de Reflujo Paspiracién = 1642 KPa Paspiracion = 642 KPa Paspiracién = 888 KPa
T=47,3°C T=53°C T=48,6 °C
5,2 KW 3,7 KW 5,6 KW
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Simulacion de los escenarios

3.6
las simulaciones

En esta seccion se muestran los resultados de
desarrolladas y que apoyaron en la estimaciéon de las condiciones de

operacion, consumos energéticos, produccion, otros.

3.6.1 Diagrama de flujo de los escenarios

GRAFICO I111-6. Simulacién Escenario A — Diagrama de Flujo de Proceso (PFD)
.

GRAFICO I11-7. Simulacién
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LU

1
I
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3.6.2 Resultados del Balances de Materia y Energia

En base a la estadistica de calidad del gas de entrada, y las consideraciones
de diseiio tomadas para la realizacién de las simulaciones, se tiene para

ambos escenarios el siguiente cuadro de balance Materia y Energia:

Stream Composition

Inlet Gas Residual To To C2 To
Gas Expander Column Fracc.

Mole Fraction % % % % %

Nitrogen 0,203 0,218068 0,222154 0,0129335 5,3423E-14
Carbon Dioxide 1,15 1,23541 1,13085 2,28238 3,9268E-05
Methane 86,192 92,5904 91,4365 31,9442 1,0711E-06
Ethane ! 5,583 5,88423 4,81503 31,2435 1,5383
Propane 3,104 0,0711252 1,69826 25,3154 43,9516
i-Butane 0,926 0,0005374 0,287209 3,83888 13,3914
n-Butane 1,337 0,0002644 0,30889 4,0667 19,3421
i-Pentane 0,573 2,3533E-06 0,0606149 0,778522 8,291
n-Pentane 0,36 6,7468E-07 0,0305465 0,391174 5,20902
n-Hexane 0,36 3,1289E-09 0,0086166 0,109574 5,20903
n-Heptane 0,124 1,9636E-11 0,00108192 0,013745 1,79422
n-Octane 0,079 2,0576E-13 0,00022232 0,00289861 1,14309
n-Nonane 0,008 0 6,1603E-06 7,8235E-05 0,115756
n-Decane 0,001 0 2,9248E-07 3,7141E-06 0,0144695
n-Undecane 0 0 0 0 0
n-Dodecane 0 0 0 0 0
Water 0 0 0 0 0
Ethylene Glycol 0 0 0 0 0

- - — = = = -
P ke ONREy s BLdd o Al LGS . Y (BT R

Stream Properties

Property Units Inlet Gas Residual To To C2 To
Gas Expander Column Fracc.
Temperature ok 115 124,081 27,5 *  -114,865 165,072
Pressure psia 760 287,306 695 261 290
Mole Fraction Vapor % 100 100 100 0 0
Mole Fraction Light Liquid % 0 0 0 100 100
Mole Fraction Heavy Liquid % 0 0 0 0 0
Molecular Weight 1b/lbmol 19,9626 17,2597 17,8463 32,2408 56,3703
Mass Density 1b/°3 2,7981 0,818966 3,60013 34,3237 30,9057
Molar Flow Ibmol/h 6587,88 6132,68 5932,38 467,158 455,294
Mass Flow 1b/h 131512 105848 105871 15061,5 25665,1
Vapor Volumetric Flow ft°3/h 47000,3 129246 129407,5 438,809 830,432
Liquid Volumetnic Flow gpm 5859,77 16113,8 3666,39 54,7086 103,534
Std Vapor Volumetric Flow  MMSCFD 60 55,8541 54.0299 4.2547 4,14665
Std Liquid Volumetric Flow  sgpm 768,633 678,025 662,536 71,1854 90,6197
Compressibility 0,879195 0,966543 0,74284 0,0662543 0,0788943
Specific Gravity 0,689256 0,595931 0,616184 0,550333 0,49553
'API Gravity 297,019 113,951
Enthalpy Btu/h -2,336E+08 -2,065E+08 -2,122E+H08 -2,359EH07 -2,697E+07
Mass Enthalpy Btw/lb -1777 -1951,26 -2004,7 -1566,26 -1051,04
Mass Cp Btw/(Ib*°F) 0,596239 0,551211 0,706324 0,55125 0,699926
Ideal Gas CpCv Ratio 12473 1,28088 1,30708 1,22626 1,0846
Dvnamic Viscosity cP 0,0126975 0,0122177 0,0109054 0,162942 0,0945792
Kinematic Viscosity cSt 0,283291 0,93133 0,189104 0,296358 0,191045
Thermal Conductivity Btu/(h*ft*° 0,0223198 0,0217219 0,0185439 0,0796107 0,0489954
F)

Surface Tension Ibf/ft 0,00084289 0,00031369
Net Ideal Gas Heating Value  Btw/ft"3 1076 938,953 970,533 1669 2922,02
Net Liquid Heating Value Btw/lb 20409 20626,5 20612,8 19515,5 19511,6
Gross 1deal Gas Heating Btw/ft*3 1188,05 1041,11 1075 1823 3167,21
Value

Gross Liquid Heating Value  Buv/Ib 225389 22872,7 22834,2 213282 21162,2
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De acuerdo a los resultados de las simulaciones se tiene una produccion de
20,73 m*h (3130 barriles por dia o BPD) de liquidos de gas natural los

cuales se distribuyen seglin se muestra a continuacion:

Escermario A ﬁm:o Butano HALS
De-C3 / De-C4 (Actual) (6‘23‘47"&4*[‘)) (535';% : ri?a) ; 3263,33 iy )
De-C3/De-C4 Futwrd) | (g537Rob) | (ssnaBrD) | (aes BED)
Total GLP: 15,88 m®h (2 397,2 barriles por dia)
Total HAL: 4,85 m®h (732,8 barriles por dia)
[ EscenarioB él_..lz HAL
i . (7178 BPD) (2313 BPD)
P sl (8.5 BPD) il s
De-C4 (Futuro) ( 182%%22%) (3%2%%2%)

Total GLP: 15,93 m®h (2 404,3 barriles por dia)
Total HAL: 4,81 m>h (725,7 barriles por dia)

3.6.2.2 Estimacion de la capacidad de almacenamiento requerida

Escenario A

' Capacidad Actual de

Almacenamiesmto Piopano Butano HAL
Capacidad Instalada 2052 m® 2008 m° 573 m°
Disefo (Water Capacity) 12 908 Bbl 12 627 Bbl 3 604 Bbl
Capacidad Operativa 1927 m° 1888 m® 562 m®
Nivel Operativo (max. 90%Tope) 12 119 Bbl 11 877 Bbl 3 533 Bbl
Capacidad Neta 1818 m? 1780 m® 532 m°
Nivel Operativo (min. 10%Fondo) 11 434 Bbl 11 193 Bbl 3 349 Bbl
%Capacidad de Ventas Mensuales - (m®)*
Procesamiento Propano Butano HAL
60,0 MMSCFD 6 102 5 331 3 495
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‘Capacidad Requerida de GLP HAL
Ahnacenamiento (16 Dias) (15 Dias)
Capacidad Requerida —m>® ** 3 495 3 054 2 002
Capacidad Faltante — m* -1 443 -1 046 -1 429
Cantidad Necesaria Tanques

Horizontales (bullets) Propano Butano HAL
Capacidad Bullet - 322 m*®
(85 000 gal) 4.5 3,3 -4.,4
Capacidad Bullet - 227 m*

(60 000 gal) 6,4 -4.6 6,3

(*) Se considera que: total de la produccion sera vendido y 30 dias al mes.

(**) Se muestra capacidad a instalar considerando (10% nivel fondos-90% nivel

operativo y margen de error) aproximadamente 15% adicional.

Escenario B

Se asume que

los tanques existentes en Planta,

tanto

los de

almacenamiento de propano y butano, pueden usarse para almacenar GLP

sin restricciones de disero.

Capacidad Actual de

Almacenamiento GLP HAL
Capacidad Instalada 4 060 m* 573 m*
Diseno (Water Capacity) 25 535 Bbl 3 604 Bbl
Capacidad Operativa 3815m° 562 m®
Nivel Operativo (max. 90%Tope) 23 995 Bbl 3 633 Bbl
Capacidad Neta 3597 m® 532 m®
Nivel Operativo (min. 10%Fondo) 22 627 Bbl 3 349 Bbl

Capacidad de

Ventas Mensuales - (m°) *

Procesamiento GLP HAL
60,0 MMSCFD 11 468 3 461
‘Capacidad Requerida de GLP HAL
Almacenamiento (15 Dias) (15 Dias)
Capacidad Requerida — m® ** 6 568 1 983
Capacidad Faltante - m* -2 508 -1 409
Cantidad Necesaria Tanques

Horizontales (bulfiets) GLP HAL
Capacidad Bullet - 322 m®

(85 000 gal) -7.8 4.4
Capacidad Bullet - 227 m®

(60 000 gal) -11,0 -6,2
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(*) Se considera que: total de la produccion sera vendido y 30 dias al mes.
(**) Se muestra capacidad a instalar considerando (10% nivel fondos-90% nivel
operativo y margen de error) aproximadamente 15% adicional.

3.6.3 Consumos energéticos

Se estimaron los consumos energéticos (eléctricos y calorificos) en base a la
estadistica y registros de consumos actuales, y a los resultados de las

simulaciones:

Cambios generales del requerimiento energético:

- Potencia de Compresor de regeneracion aumentara de 75 a 200 HP
- Potencia de aeroenfriador de regeneracién aumentara en 10 HP

- Bomba Absorber aumentara potencia de 5 a 15 HP

- Retirar Bomba fondo DeEtanizadora (30 HP)

Cambios Especificos en Sistema Fraccionamiento fueron detallados durante

el dimensionamiento.

3.6.3.1 Comparacion de resultados

REQUERIMIENTO ELECTRICO

1 — ACTUAL (MOTOR) Escanario A | Escenarie B
: HP Xw KW KW

Sistema de Compresion (Entrada) 0,0 0,0 2535,5 2535,5
Sistema de Deshidratacién 92,3 68,8 168,8 168,8
Sistema de Refrigeracion 1367,5 1019,8 1019,8 1019,8
Sistema Criogénico 26,5 19,8 19,8 19,8
Sistema de Fraccionamiento 98,0 73,1 109.,4 93,2
Sistema cerrado de drenaje 45,0 33,6 33,6 33,6
Sistema de Aceite Caliente 100,0 74,6 74,6 74,6
Sistemas Auxiliares de Planta (*) 213,7 300 300
[ TOTAL - KW | 1503,3 | 4261,4] a2452]

(*) Iluminacién, Contra-incendios, Bahias de despacho, Otros. Se estima un incremento del 40%



REQUERIMIENTO GAS COMBUSTIBLE

CONSUMO TOTAL GAS COMBUSTIBLE

Horno - Gas de Regeneracion

Horno - Aceite Caliente

Reboiler De-Etanizadora 1880 4522 4522

Reboiler De-Propanizadora 2612 9411 3062

Reboiler De-Butanizadora 1454 4009 2045

Reboiler De-Butanizadora (nueva) 4260
5946 17943 13889

Horno de Regeneracion 1.5 3,3 373
Hono de Aceite Caliente 7,3 20,6 15,9
Generadores Eléctricos 10,6 30,0 29,9
Sweep & Blanket Gas L 603 0,08 0,08
Total Gas Combustible 19,4 53,9 49,2
Total Gas Combustible mes

(30 dias) 582,2 1618.,2 1475.,4
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3.7

Resultados del estudio técnico

Como resultado de las estimaciones y simulaciones se observa lo siguiente:

= De acuerdo a los diagramas de flujo y la estimacibn de las
dimensiones se tiene:
En el escenario B, la presion de operacién para las actuales
columnas De-propanizadora, De-butanizadora ha sido cambiada
(MAOP = 150psi).
Las bombas utilizadas actualmente para enviar el LGN de los
fondos de la De-Etanizadora al sistema de fraccionamiento seran
bypaseado o removidos.
Se requiere mayor area de implantacioén para el area de procesos
en el escenario A.
Se requerira mayor rutina de mantenimiento por numero de

equipos en escenario A.



REQUERIMIENTO CALORICO

Squilpn MM J/Hr
Actual Escenario A Escenario B
Horno - Gas de Regeneracién 3524 7913 7913
Horno - Aceite Caliente
Reboiler De-Etanizadora 1880 4522 4522
Reboiler De-Propanizadora 2612 9411 3062
Reboiler De-Butanizadora 1454 4009 2045
Reboiler De-Butanizadora (nueva) 4260
5946 17943 13889
CONSUMO TOTAL GAS COMBUSTIBLE
x 1000 M3/D
Eqtpo - St Actual Escenario A Escenario B
Horno de Regeneracién 1,5 3.3 3,3
Hono de Aceite Caliente 2.3 20,6 15,9
Generadores Eléctricos 10,6 30,0 29,9
Sweep & Blanket Gas 0,03 0,08 0,08
Total Gas Combustible 19,4 53,9 49,2
Total Gas Combustible mes
(30 dias) 582,2 1618,2 1475.4

3.7 Resultados del estudio técnico
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Como resultado de las estimaciones y simulaciones se observa lo siguiente:

» De acuerdo a los diagramas de flujo y la estimacién de las

dimensiones se tiene:

En el escenario B, la presiébn de operacion para las actuales

columnas De-propanizadora, De-butanizadora ha sido cambiada

(MAOP = 150psi).

Las bombas utilizadas actualmente para enviar el LGN de los

fondos de la De-Etanizadora al sistema de fraccionamiento seran

bypaseado o removidos.

Se requiere mayor area de implantacién para el area de procesos

en el escenario A.

Se requerira mayor rutina de mantenimiento por numero de

equipos en escenario A.
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Se requerira una mayor disponibilidad de equipos de repuestos en
el escenario A.
Se tiene un mayor consumo energético (eléctrico, calérica) en el
escenario A.
Se tiene mayor consumo de energia eléctrica por uso de
compresores de entrada (2535 KW).
El incremento del requerimiento eléctrico de los sistemas
existentes es de aproximadamente 15% en ambos escenarios.
El requerimiento de personal de operacién es el mismo en ambos
escenarios (mismo numero de sistemas).
Es necesario una ampliacion de Ila capacidad actual de
almacenamiento en aproximadamente 3 918 m® (24 686 barriles).
El nimero de tanques de almacenamiento cilindricos horizontales o
bullets adicionales son:
Escenario A:
14 bullets (cap. 85 000 gal) 6 19 bullets (cap. 60 000 gal)
Escenario B:
13 bullets (cap. 85 000 gal) 6 18 bullets (cap. 60 000 gal)
Los Bullets actuales usados para el almacenamiento de producto
butano fueron disefiados con un rating de 100 psi a 125°F; segun
NFPA 58, la presidén de disefio para almacenar LP-Gas con presion
de vapor 125 psi (a 100°F) es 156 psi. Sera necesario reemplazar
estos bullets o en su defecto realizar una recertificacion bajo el cédigo
ASME (sello ASME).
El requerimiento eléctrico en ambos escenarios es similar y se estima
que el consumo sea aproximadamente de 4250 KW, el triple del
actual. El incremento en el requerimiento eléctrico es basicamente por
los nuevos compresores de entrada (2550 KW); el incremento en los
sistemas existentes es aproximadamente 15%.
El requerimiento de gas combustible es mas del doble en ambos

escenarios y el consumo es mayor en el Escenario A.
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Cp.v.r = precio de compra de un equipo de similar capacidad “v” en el

ano r

Ic = Indice de precio de compra del equipo en el afio “r’

Is = Indice de precio de compra del equipo en el aino “s”

Un numero de diferentes indices pueden ser usados (Nelson farrar index,

Marshall and Swift (M&S) y Chemical Engineering (CE) index). En este caso,

debido a su accesibilidad y exactitud utilizaremos los valores publicados por

la CE en su pagina “Economic Indicators”. La siguiente tabla muestra un

resumen de estos valores:

ANO 2003| 2004| 2005 2006| 2007| 2008 2009| 2010 2011
CE INDEX 402,00 | 444,24| 468,20 | 499,60 | 52540 57540 | 521,90| 550,80 | 585,70
Equipment 445,10 | 508,11 | 543,70 | 588,00 624,40 696,80 | 615,70 | 659,40 | 712,90
Heat Exchanges and Tanks | 363,60 | 464,83| 513,90 548,00 592,10 687,60 | 558,30 | 610,40 | 674,70
Process Machinery 450,30 | 490,98 | 519,70 | 549,70 | 598,30 | 643,40 | 598,60 | 622,50 | 666,70
Pipe, valves and fittings 570,70 | 600,62 | 623,70| 708,00 | 733,60 | 827,60 | 760,70 | 824,40 | 889,20
Process Instruments 363,40 | 374,33 | 381,80 | 420,10 | 425,20 | 434,60 | 397,40 422,20 | 437,80
Pumps and Compressions | 705,40 | 719,43 | 752,50 | 785,70 | 831,20 | 871,70 | 897,30 | 902,60 | 903,60
Electrical equipment 341,60 | 351,01 | 372,10 | 403,10 | 430,50 | 458,50 | 461,50 | 478,80 | 506,30
Structural supports 428,60 | 537,49 | 584,80 | 625,30 | 662,60 748,60 | 629,20 | 680,00 | 755,00
Construction Labor 309,30 | 307,76 | 305,60 | 309,30 | 315,10 | 321,70 | 327,30 | 328,90 | 327,50
Buildings 400,60 | 428,57 | 445,10 | 468,60 | 476,80 | 506,90 | 492,00 | 504,30 | 517,20
Engineering Supeivision 347,30 | 345,19 | 346,80 | 350,90 | 357,00 | 352,90 | 346,80 | 339,10 | 332,40

= Costos de Instalacién: los gastos de

instalacién pueden considerar

tanto material de construccidn del equipo como condiciones de

operacion,

factores de presion.

Estos ultimos se relacionan y

proporcionan el factor de instalacion modular que multiplica al costo

del equipo inicial.

= Contingencias e impuestos: de acuerdo a la data de Guthrie

representan aproximadamente el 15% y 3% del costo de capital del

modulo, respectivamente.

= Facilidades Auxiliares: Guthrie recomienda un aumento del 30%

sobre el costo de capital de modulo para auxiliares.
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Teniendo en cuenta el procedimiento de CE mencionado lineas arriba y
tomando como referencia el costo presupuestado por la companiia
WESTFIELD ENGINEERING SERVICE, compaiiia de ingenieria de E.E.U.U,
para la instalaciéon de una unidad de fraccionamiento de liquido de gas

natural, en el 2007.

EQUIPMENT LIST BUDGET
$
TAG QUAN SERVICE COST REMARKS
1 Depentanzer $ 85.000 30°x70°
Trays (30) S 10.000 vaive
1 Reflux Drum s 13,500 30°x5'
1 Reboder $ 16.000 75sq ft
1 Feed/Bottoms Exchanger S 14.000
1 Reflux Condenser/Produrct Cooler S 35,000 Air Cooler
2 Reflux Pumps S 10.000 CS/SS
TOTAL ESTIMATED EQUIPMENT COST s 183,500

A continuacion se presenta un resumen de la estimacion de los costos de

equipos por Escenarios®?, se tiene la siguiente consideracion de disefio:

Presion:

Los recipientes® sometidos a presion interna seran disefiados para la mayor
de las siguientes presiones:

- 1,1x P operacién

- P operacién + 171,6 KPa

- 343 KPa

Temperatura:

La temperatura de disefio sera la mayor de:

- T operacién + 15°C

- T en operaciones transitorias (puesta en marcha, paradas, etc) + 15°C
-80°C

if Se considera Costo FOB procedencia Estados Unidos de Norte América.
>> Se considera también intercambiadores de calor y aeroentriadores



a) Escenario A

Columna

Condensador de Reflujo o
Cooler de Tope

Tanque de Reflujo

Rehervidor de Fondo

Intercamblador de Fondo

Enfriador de Producto

Enfriador de fondo

Bomba de Reflujo

NUmero de platos 35
ID-S/S (m) = 0914-256
P operacion (KPa  119°C = 1744
P disefio (KPa) 134°C = 1918
Dut MMJ/hr) = 4230
P operacion (KPa) @ 49,5°C = 1709
P disefio (KPa) 80°C = 1880
Surface/unit (bare tube) (m?) = 219
ID-S/S (m) = 1,54 — 3,048
P operacion (KPa) @ 49°C = 1654
P disefio (KPa) @ 80°C = 1826
Duty (MMJ/hr) = 4593
P operacion KPa) @ 119°C = 1744
Pdisefio Tube (KPa) @ 134°C = 1918
Pdisefio Shell (KPa) @ 232°C = 1135
Du (MMJ/hr) = 370
Pdisefio Tube (KPa) @ 80°C = 2046
Pdisefio Shell (KPa) @ 113°C = 862
Surface/unit (bare tube) (m?) = 13
Duty (MMJ/hr = 63
P operacion (KPa @ 49°C = 1655
P disefio (KPa) 80°C = 1826
Surface/unit (bare tube) (m?) = 6

No existe producto de fondo a
almacenamiento

Caudal (m3/h) 24
Head (KPa) 47,3°C 484
Psuccion (KPa) 1642
Potencia motor (KW) 5

COSTO TOTAL DEPROPANIZADORA

175 629,45

203 487,60

104 528,63

104 703,33

48 620,22

46 789,17

79 662,59
763 421,01

Numero de platos 30
ID-S/S (m) = 0,75-225
P operacién (KPa) @ 110°C = 684
P disefio (KPa) 125°C = 856
Du (MMJ/hr) = 2215
P operacion (KPa) @ 57°C = 655
P disefio (KPa) @ 80°C = 827
Surface/unit (bare tube) (m?) = 77
ID-S/S (m) = 1,26 -2,438
P operacién (KPa) 57°C = 600
P disefio (KPa) 80°C = 771
Dut (MMJ/hr) = 2089
P operacién (KPa) 110°C = 684
Pdisefio Tube (KPa) @ 125°C = 856
Pdisefio Shell (KPa) @ 232°C = 1135
Duty (MMJ/hr) = 496
Pdisefio Tube (KPa) @ 86°C = 2039
Pdisefio Shell (KPa) @ 125°C = 1896
Surface/unit (bare tube) (m?) = 13
Du (MMJ/hr) = 53
P operacion (KPa) @ 54°C = 655
P disefio (KPa) 80°C = 827
Surface/unit (bare tube) (m?) = 6
Duty (MMJ/hr) = 53
P operacién (KPa) @ 110°C = 710
P disefio (KPa) @ 125°C = 882
Surface/unit (bare tube) (m?) = 6
Caudal (m3/h) 20
Head (KPa) @ 47,3 °C 357
Psuccion (KPa) 642
Potencia motor (KW) 4
COSTO TOTAL DEBUTANIZADORA

122 153,09

159 878,54

68 621,63

86 665,16

50 193,69

45 817,34

45 845,61

74 941,29
854 118,356



b) Escenario B

’h

Columna

Condensador de Reflujo o
Cooler de Tope

Tanque de Reflujo

Rehervidor de Fondo
Intercambiador de Fondo

Enfriador de Producto

Enfriador de fondo

Bomba de Reflujo

T S —t w—

Numero de platos 30
ID-S/IS (m)= 1,1684 — 221
P operacion (KPa) @ 134°C = 996
P disefio (KPa) @ 149°C = 1167
Duty (MMJ/hr) = 4346
P operaciéon (KPa) @ 50,3°C = 965
P disefio (KPa) @ 80°C = 1137
Surface/unit (bare tube) (m?) = 274
ID-S/IS(m)= 1,58 — 3,048

P operacién (KPa) @ 50°C = 910
P disefio (KPa) @ 80°C = 1082
Duty (MMJ/hr) = 4260
P operacion (KPa) @ 134°C = 995.6
Pdisefo Tube (KPa) @ 134°C = 1167
Pdisefio Shell (KPa) @ 232°C = 1135
Duty (MMJ/hr) = 63
P operacién (KPa) @ 49°C = 965
P disefio (KPa) @ 80°C = 1137
Surface/unit (bare tube) (m?) = 6
Duty (MMJ/hr) = 865
P operacién (KPa) @ 126°C = 965
P disefio (KPa) @ 141°C = 1137
Surface/unit (bare tube) (m?) = 15
Caudal (m3/h) 18.6
Head (KPa) @ 48,6 °C 310
Psuccion (KPa) 888
Potencia motor (KW) 6

COSTO TOTAL DEBUTANIZADORA

Costoﬁ

210 591,40

206 453,28

179 519,71

88 371,24

46 034,03

58 124,84

84 974,70
874 069,20

IRs)
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Estimacion de la Inversion Total

La estimacion de la inversion se realizd en base a lo establecido en el libro

“L’Evaluation Des Avant Projets” del Instituto Francés de Petréleo.

Se considera como gastos de inversidon para poder realizar el proyecto de
ampliacién, independiente de la opcion del sistema de fraccionamiento, lo

siguiente:

Modificacion de Sistema Criogénico K US$ 1 156,25
Incremento Compresion en INLET K US$ 6 844,20

Los costos de los sistemas mencionados han sido cotizados y presentados en el

estudio preliminar del proyecto.

En el caso de la ampliacién del sistema de fraccionamiento para el “Escenario A" y
“Escenario B”, la estimacion de los costos de los médulos de equipos en dichos
escenarios han sido detallado anteriormente, a continuacién se presenta la
inversidn necesaria para estos sistemas:

Costos Sistema Fraccionamiento - Escenario A US$ 1417 537
Costos Sistema Fraccionamiento - Escenario B US$ 874 069

Se considerara en ambos casos los costos de instalacion (50%) y costos de
ingenieria (10%) sobre el capital inicial. Ademas, para el caso del Escenario B se
considero el costo de sistemas auxiliares (30%)** y contingencias (15%). Por tanto

la inversion total en estos sistemas sera:
Inversion Sistema Fraccionamiento - Escenario A US$ 2268 060

Inversion Sistema Fraccionamiento - Escenario B US$ 1 791 841

En el caso de la ampliacion del patio de tanques, se considerd lo senalado en el
DS-001-94-EM “Reglamento para la comercializacién de Gas Licuado de Petroleo”.
Asimismo, se utilizd la cotizacion presentada por la empresa Trinity Industries de
Mexico®>. A continuacidon se presenta un cuadro resumen de los costos de

inversién para la ampliacién del patio de tanques:

> Adecuacion o adquisicion de sistema de despacho para nuevos productos GLP / HAL
5% Precio CFR 2009: US$ 160000 [Bullets Capacidad 60 000 gal] y US$ 246300 [Bullets Capacidad 85 000gal]



80

Estudios
DS-001-94-EM Costo | Adicionale
Escenarios (Cap. Requerida) (Ampl. Cap) s
Escenario A 4313 m*| KUSS$ 3411,627 NO
Escenario B 4086 m°| KUS$ 3232,067 SI

El motivo para considerar estudios o verificaciones adicionales en la ampliacion del
patio de tanques, en el caso del escenario B, es el siguiente: los tanques existentes
en planta para el almacenamiento de producto butano han sido disefiados con un
rating de 100 psi a 125°F; segun NFPA 58, la presion de disefio para almacenar

LP-Gas con presion de vapor 125 psi (a 100°F) es 156 psi.

Por tanto, inicialmente estos tanques no podrian ser usados. Sin embargo, es
posible plantear una alternativa de re-rating de los tanques de butano (06 tanques

de 60 000 gal. de capacidad) a 152 psi.

El costo estimado para el reemplazo de los 06 tanques de butano existentes (rating

100psi) por tanque de almacenamiento para GLP, sera:

. Indicey,. .
Costo = Cantidad Tanques = Costo por tanque = e
Indicespes

Costo = KUS$ 1 077,355

Donde:

Cantidad: 06 tanques (60 000 gal x 6 = 360 000 gal)

Costo por tanque: US$ 160 000 (cotizacion Trinity Junio 2009)

CE Index (2011/2009): 585,7 / 521,9 (Chemical Engineering Magazine)

Finalmente, la inversion total para cada escenario es:

LR I Mocgg:taociggsl Escenario A | EscenarioB
Sistema Compresién 6 844 200 6 844 200
Sistema Criogénico 1156 250 1156 250
Sistema Fraccionamiento 2 268 060 1791 842
Almacenamiento 3411 627 4 309 423

Inversiéon Total | 13 680 137 14 101 715
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Determinacion de los Ingresos

Se considerara la estadistica de recuperacién de liquidos de gas natural respecto a
la cantidad y a la calidad del gas natural procesado en el afio 2011 para determinar
los ingresos correspondientes solo a la ampliacion.

Factor (MMBTU/MMSCFD) " 7000
MMBTU — afio 5 040 000 2 580 480
Costo (US $/MMBTU) 1,73 1,73
DOLARES - US$/afio 8 734 950 4472 294
Capacidad Contratada (BBL) 44 500 29 140
Costo Almacenamiento (US$/BBL) 0,78 0,78
Costo Despacho (US$/BBL) 0,74 0,74
Ventas (BBL) 1 040 250 435 140
DOLARES - US$/afio 804 555 344 710
| || ) 0,85 0,85
DOLARES - US$/aiio 880 052 368 128
10419556 | 5185133 |

Por tanto, el ingreso total solo por la ampliacion de la capacidad de procesamiento
representa US$ 5 234 423.

Determinacion de los costos totales

Para determinar los costos operativos se baso en el procedimiento y
consideraciones indicadas en el documento “Feature Report: How to Estimate

Operating Costs”, de la Chemical Engineering Magazine - July 2005.



Calculo de los Costos Operativos y Consumos

82

25 25 25
750 000 750 000 650 000
112 500 112 500 97 500
112 500 112 500 97 500
Total Estimado por Payroll Anual- US$ 975 000 975 000 845 000 1
Costo inversién ’ .
Thumbs Ruler — Porcentaje Costo Inversién 2,1% 2,1% 2,1%
Costo Mantenimiento Actual (Afio Inicial — 2004 584 499
Costo mantenimiento Anual (Por inversion - 2012 287 283 296 136
Total Estimado por Mantenimiento Anual —
US$ 871 782 880 635 584 499

CONSUMOS — M

Total Gas Combustible mes (30 Dias) 16182 | 14754 | 58272
COSTOS
Costo Mensual Estimado — US$ 176 011 | 160483 | 63330

Total Estimado por Consumo GC Anual —US$ | 2112132 | 1925796 | 759 960

3958914 | 3781431 | 2189459 |

Por tanto, el total de costos operativos y consumos solo por la ampliacion de la

capacidad de procesamiento es:

Escenario A: US$ 1 769 455
Escenario B: US$ 1 591 972

%6 Costo referenciado de: Putting the guidelines to work — Feature Report: How To Estimate Operating Cost - CE
Magazine.
>’ Costo Mantenimiento Actual al 2012 — considera inflacion anual 1,2%
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Calculo de los Costos fijos

Total Costo Fijo = Tasa seguros + gastos generales
e Tasas y seguros = 0,02 * (I + 1)

o Gastos generales =0,01 * (I1 + 1)

Donde:
I, + l2: representa la inversidn por equipos y servicios auxiliares. Por tanto, los

costos fijjos por opcion de ampliacion son:

410404 423 051]

Calculo de los Costos Totales

Costos Totales = Costos Operativos + Costos Fijos

2179 859 2015 023

Indicadores Econémicos

Se desarrollaron los siguientes indicadores:
— Valor Actual Neto (VAN) o Valor Presente Neto (VPN)
— Tasa Interna de Retorno (TIR)
— Periodo de recuperacion (PAYOUT)

—~ Relacién Beneficio-Costo (B/C)
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Tasa de Descuento

Se considerd el valor determinado por el Ministerio de Economia en el pais para

inversiones privadas, siendo dicho valor de 12 %.
Valor Actual Neto (VAN) o Valor Presente Neto (VPN)

Relaciona el monto de inversion inicial con el flujo de ganancias que el proyecto
genere durante el tiempo estimado, en el presente caso 10 afios. A fin de
considerar viable el proyecto el VAN debe ser mayor a cero.

Ui U2 U-oo

VAN = INV + + s+
1+ (1+1)? (1+i)=°

Donde:

INV = Inversiodn Inicial
U, = Flujo del 1°" afio
U, = Flujo del 2% afio
Uzo = Flujo del 20**° afio

i = Tasa de descuento

SUM =U;+Uz+ ...... (la suma prosigue hasta conseguir cubrir la inversion)
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Relacion Beneficio Costo (B/C)

En la relacion de beneficio/costo, se establecen por separado los valores actuales

de los ingresos y los egresos, luego se divide la suma de los valores actuales de

los costos e ingresos.

 Relacion B/C >0.- indice que por cada délar de costos se obtiene mas de un
délar de beneficio.
La formula que se utiliza es:
i Vi
o (1+1)°
BIC = %

2

i (1+1)°
Dénde:

B/C = Relacion Beneficio / Costo

Vi = Valor de la produccién (beneficio bruto)
Ci=Egresos (i=0, 2, 3,4...n)

i = Tasa de descuento
4.2 Flujos de Caja por Escenarios

Consideraciones Generales.- A continuacion se presentan las consideraciones

economicas asumidas para la elaboracidn de los flujos de caja a ambos

escenarios:

= Para la evaluacion econdmica, los ingresos obtenidos corresponden al
servicio de procesamiento de Gas Natural Asociado, almacenamiento y
ventas; se consideran en su formulacién la estadistica e histdricos de PGP

respecto a calidad del gas y productos, recuperacidn de LGN y poder

calorifico.

. Los costos o tarifas del servicio no son actuales, estos solo seran usados en

modo referencial para el ejercicio economico.
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Se considera, en ambos escenarios, el costo por la ampliaciéon del patio de
tanques en 16 990 barriles. Adicionalmente, el escenario B considera la
necesidad de reemplazar o adquirir una capacidad aproximada de 8 500

barriles.

Inversion - CAPEX

Inversion requerida por los procesos (sistema de compresion, sistema

criogenico, sistema de fraccionamiento)

Inversion requerida por los servicios auxiliares (almacenamiento)

Otras inversiones

= Operacion - OPEX

Demanda de personal operando / supervisando

Costos de Mantenimiento

Consumo de energia eléctrica

Consumo de gas combustible

= En los costos de inversibn no se considera los gastos de obras civiles,

debido a que estos requieren de un estudio de ingenieria detalle para el

desarrollo del Plot-plan.

Parametros de la Evaluacion Econémica.- Las bases y parametros que se

tomaron para la construccién del modelo de la evaluacion econémica para todos

los casos, se describen a continuacion:

Inversién Inicial US$/afo 13 680 137 14 101 715
Vida atil del proyecto Anos 10 10
Depreciacion lineal US$/afio 1368 014 1410 172
Inflacién % 1,2 1,2
Ingresos US$/afio 5123 052 5123 052
Egresos US$/afio 2 179 859 2 015 023
Impuesto a la Renta % de Utilidad bruta 35 35
Tasa de Descuento % 12 12

Detalle de los costes no incluidos en la estimacion de la inversion:

Patentes
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= Se considera, en ambos escenarios, el costo por la ampliacién del patio de
tanques en 24686 barriles. Adicionalmente, el escenario B considera la
necesidad de reemplazar o adquirir una capacidad aproximada de 8 500
barriles (6 tanques horizontales existentes - capacidad 60 000 gal).

o Inversiéon - CAPEX
Inversién requerida por los procesos (sistema de compresion, sistema
criogénico, sistema de fraccionamiento)
Inversién requerida por los servicios auxiliares (almacenamiento)

Otras inversiones

=  Operacion - OPEX
Demanda de personal operando / supervisando
Costos de Mantenimiento
Consumo de energia eléctrica
Consumo de gas combustible

= En los costos de inversidn no se considera los gastos de obras civiles,
debido a que estos requieren de un estudio de ingenieria detalle para el

desarrolio del Plot-plan.

Parametros de la Evaluacion Econdémica.- Las bases y parametros que se
tomaron para la construccién del modelo de la evaluacién econdmica para todos

los casos, se describen a continuacion:

Unidades Esceanacio A Escenario B
Inversioén Inicial US$/ano 13680 137 14 101 715
Vida atil del proyecto Anos 10 10
Depreciacion lineal US$/aino 1 368 014 1410 172
Inflacién % 1,2 1,2
_Ingresos US$/aino 5123 052 5 123 052
_Egresos US$/ano 2 179 859 2015023
Impuesto a la Renta % de Utilidad bruta 35 35
Tasa de Descuento % 12 12

Detalle de los costes no incluidos en la estimacién de la inversion:

Patentes



Flujo de Caja Escenario A

E resos:
Costos O erativos 1769455 1774462 1779530 1784658 1789848 1795100 1800415 1805794 1811238' 1816746
Costo PAYROLL 130000 131560 133139 134736 136353 137989 139645 141321 143017 144733
Costo mantenimiento 287283 290730 294219 297750 301323 304939 308598 312301 316049 319841
Costo gas combustible 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172 1352172
Costos Fijos 410404 410404 410404 410404 410404 410404 410404 410404 410404 410404
De reciacion 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014
Utilidad Bruta A
1686550 1681543 1676475 1671347 1666157 1660905 1655590 1650211 1644768 1639259
30%Utilidad Bruta 505965 504463 502943 501404 499847 498272 496677 495063 493430 491778
Utilidad Neta:
A-B= 1180585 1177080 1173533 1169943 1166310 1162634 1158913 1155148 1151337 1147481
De reciacién: 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014 1368014
Inversion Inicial: 13680137
Resultados Flujo Caja:
Tasa de Descuento Anual = 12%
VPN = 646 960
TIR = 13%
5 afos y
Pay-Out = 5 meses




Flujo de Caja Escenario B

E resos:
Costos O erativos 1591972 1597086 1602261 1607498 1612798 1618161 1623589 1629082 1634641 1640267
Costo PAYROLL 130000 131560 133139 134736 136353 137989 139645 141321 143017 144733
Costo mantenimiento 296136 299690 303286 306925 310608 314336 318108 321925 325788 329698
Costo gas combustible 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836 1165836
Costos Fijos 423051 423051 423051 423051 423051 423051 423051 423051 423051 423051
1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172
1809228 1804114 1798939 1793702 1788402 1783039 1777611 1772118 1766559 1760933
542768 541234 539682 538111 536521 534912 533283 531635 529968 528280
A-B= 1266460 1262880 1259258 1255592 1251882 1248127 1244328 1240483 1236591 1232653
De reciacion: 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172 1410172
Resultados Flujo Caja:
Tasa de Descuento Anual = 12%
VPN = 947 243
TIR = 14%
5 afos y
Pay-Out = 4 meses
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Resulitados de la Evaluacion Econdémica.- Los resultados de la evaluacion

econémica se presentan en el siguiente cuadro resumen:

CAPEX MUS$ 13,68 14,10
OPEX MUS$/Y 1,77 1,59
INGRESOS MUS$/Y 5,23 5,23
TIR % 13% 14%
VPN MUSS$ 0,65 0,95
Beneficio /Costo 1,47 1,62

Donde:

MUSS$: Millones de dolares americanos

MUSS / Y: millones de délares americanos al afio

Para una mejor visualizacion de los resultados de este capitulo se presenta el
siguiente GRAFICO IV-1, donde se muestra la distribucion de los costos CAPEX,

OPEX e Ingresos.

16.00
14.00
12.00
10.00
8.00
6.00
4.00
2.00
0.00

(x1048 US$)

CAPEX, OPEX e INGRESOS

CAPEX - MUS$

OPEX - INGRESOS
MUS$/Y MUS$/Y

BEscenario A

13.68

1.77 5.23

®EscenarioB

14.10

1.59 5.23

GRAFICO 1V-1. Distribucion de Costos e Ingresos por Escenario

Beneficios del Proyecto.- Este proyecto presenta de manera cualitativa los

siguientes beneficios para los diferentes actores econémicos:

= SAVIA beneficiada por asegurar el maximo desarrollo y aprovechamiento del

gas natural disponible en sus pozos productores y aquellos con buen

potencial de produccion.
= SAVIA satisfaciendo la demanda del mercado regional en el norte del pais.



91

s PGP beneficiado por:

Aumentar sus utilidades en el servicio de procesamiento,

almacenamiento y venta de productos, este ultimo realizado en
representacion de SAVIA.
Maximo aprovechamiento de la infraestructura existente, asegurando un
mayor valor agregado con la inversidén y una alta rentabilidad y una alta
relacion costo-beneficio.
Ayudar a la satisfaccion de la necesidad de GLP en el mercado regional.
4.3 Analisis de Sensibilidad
El modelo de analisis de sensibilidad estudiado pretende determinar el grado de
riesgo de cada una de las variables del proyecto. Este nivel de riesgo viene
representado por el efecto que tiene una variacion porcentual de la variable sobre
el resultado final, es decir, sobre el VPN y el TIR. Se adjunta ademas con cada

tabla, un grafico que representa mejor visualmente el analisis de sensibilidad.

4.3.1 Parametro a sensibilizar: Costo Inversion CAPEX

Se considera en este “parametro a sensibilizar” el caso de re-certificar los actuales
tanques de butano, en lugar de adquirir nuevos para ser usado como tanques de
almacenamiento de GLP, lo cual reduciria la inversion en el Escenario B en

aproximadamente 8%.

Indicador | Inversion | Inversion | Inversion | Inversion | Inversion
Econémico -10% -5% Inicial +5% +10%
Escenario A VPN (M ) 1,78 1,22 0,65 0,08 -0,49
TIR 15% 14% 13% 12% 11%
Escenario B VPN (M %) 2,12 1,53 0,95 0,36 -0,22
TIR 16.0% 15% 14% 13% 12%
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+- 0% +5% +10%
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—&— Escenaric A —&— Escenario B

17%

16%

15%

g 14%

[+ 4

= 13%

12%

11%

10%

-10% -5% +-0% +5% +10%
Inversion Inicial +-"X"

4.3.2 Parametro a sensibilizar: Costo OPEX
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Se considera en este “parametro a sensibilizar” el caso de incrementar el nuecero

de personal a operar en planta o cambios en el servicio de mantenimiento y

repuestos.
Indicador OPEX OPEX OPEX OPEX OPEX
Econémico -10% -5% Inicial +5% +10%
4 VPN (M $) 1,35 1,00 0,65 0,29 -0,06
Escenario A
TIR 14% 14% 13% 13% 12%
3 VPN (M $) 1,58 1,27 0,95 0,63 0,31
Escenario B
TIR 15% 14% 14% 13% 13%




I —o—Escenario A —&— Escenario B
2.50
2.00
. 150
b
g 1.00
Z 050
g
0.00
-0.50
-1.00
-10% -5% +-0% +5% +10%
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—e— EscenanioA —®— Escenario B8
17%
16%
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-10% -5% +- 0% +5% +10%
Inversion Inicial #- X"

4.3.2 Parametro a sensibilizar: Costo OPEX
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Se considera en este “parametro a sensibilizar” el caso de incrementar el nimero

de personal a operar en planta (costo payroll) o cambios en el servicio de

mantenimiento y repuestos.

Indicador OPEX OPEX OPEX OPEX OPEX

Econdémico | -10% -5% Inicial +5% +10%

Edternais A VPN (M 9$) 1.35 1,00 0,65 0,29 -0,06
TIR 14% 14% 13% 13% 12%
Bt B VPN (M $) 1.58 1,27 0,95 0.63 0.31
TIR 15% 14% 14% 13% 13%
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—o— Escangrio A —&— Eecanasio B

VAN (MUSS$)
© =2 N w a» o o
S 8 8 8 8 8 8

8

-5% +-0% +10% +20%
Ingreso inicial +/- "X"

—<o—EscenaricA —®— EscensrioB

22%

20%

18%

16%

TIR (%)

14%
12%

10%
-5% +H-0% +10% +20%

Ingreso Inicial - "X

Resultados de Estudio Economico

La menor inversion de capital lo presenta el Escenario A (13,68 MUS$)
contra la requerida por el Escenario B (14,10 MUSS$).
Los costo OPEX son mas altos en el Escenario A (1,77 MUS$/Y), debido al
mayor numero de equipos, los cuales requieren mayor consumo energético.
Respecto a los indicadores econdmicos, el Escenario B presenta los
resultados mas altos:

VPN:0,95 millones de ddlares

TIR: 14 %

B/C: 1,52
El Analisis de Sensibilidad, muestra en todos los casos un mejor desempeiio

(VPN y TIR) para el caso del Escenario B.
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CAPITULO V. EVALUACION AMBIENTAL

Se determiné las emisiones de CO2 que pudieran generarse debido a la ampliacion
del sistema de fraccionamiento en cada escenario propuesto (Escenario A & B),
considerando los resultados del CAPITULO Il Estudio de Factibilidad Técnica.

51 Estimacion de Emisiones de CO;

A continuacion se presenta un cuadro comparativo de los resultados, en cada

escenario:
| ow | wum [ s
Ene ‘gTiJa/;a;I;’)rica 52 1 1572 121,7
Claconry .| %10 | se100 o100
oo, | o | wow | e

Nota.- se asume factor de planta igual a 0,4 (energia eléctrica) y 8760 horas/afio

5.2 Resultados

Como se muestra en el cuadro anterior el Escenario B, genera una menor cantidad
de emisiones de CO; al ambiente, producto de la operacion en la ampliacion de la

capacidad de procesamiento.
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CAPITULO VL. CONCLUSIONES

El proyecto de ampliacién de la capacidad de procesamiento a 60 MMSCFD
muestra como resultado un atractivo econdmico, resultando de suma
importancia para el desarrollo de la industria de produccién de gas natural
de SAVIA. Asimismo, permitira satisfacer la creciente demanda del GLP en

el norte del pais y para todos los que intervienen en la cadena productiva.

El proyecto de ampliaciéon de la capacidad de procesamiento a 60 MMSCFD
incrementara el requerimiento eléctrico y calérico en casi tres veces el
consumo actual. Sin embargo, el Escenario B permite tener un menor
consumo energético, emitiendo asi una menor cantidad de emisiones de
COz.

El Escenario B, muestra mejores resultados de sus indicadores econémicos,
lo cual evidencia que tanto técnica como econémicamente es la opcion mas

viable y/o recomendada a desarrollar.
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CAPITULO VIl RECOMENDACIONES

Se recomienda la evaluacién y adquisicibn de un nuevo sistema de
generacion eléctrica, para reducir el riesgo de “shutdown” de la planta por

fallo eléctrico o mantenimiento del mismo.

Segun los resultados del analisis técnico, se recomienda empezar con los
trabajos de recertificacion de las actuales columnas y tanques de

almacenamiento de producto butano.

Considerar el realizar un estudio o proyecto MDL con aprovechamiento de
Bonos de Carbono por la reduccion de emisiones de gases de efecto
invernadero en el envid de Gas Natural a planta Procesadora de Gas
Parifias SAC.
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GLOSARIO

MMSCFD: millones de pies cubicos estandar por dia (siglas en ingles).

LGN: liquidos de gas natural.

GLP: Gas licuado de Petréleo

HAL.: Hidrocarburo Alifatico Liviano

BBL.: barriles

BPD: barriles por dia

GPM: galones por minuto

MMBTU: millones de BTU.

LP-GAS: gas licuado de petréleo o GLP (siglas en ingles)
CE magazine: Chemical Engineering magazine
CAPEX: costo y/o gasto de inversion o de capital.
OPEX: costos y/o gastos de operacion.

MUS$: millones de dblares americanos

TJ/ano: Tera Joule por ano

MWh/ano: mega watts hora por ano.

Ton CO2/ano: toneladas métricas de CO; por aino.
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