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INTRODUCCION

En la industria petrolera, el gas natural asociado al petroleo obtenido en
los campos de produccion, es un recurso energético disponible para su uso
como combustible ya que presenta ventajas frente a los combustibles liquidos y
sélidos. Sin embargo, no es aprovechado en los campos de produccién de
petroleo debido a los siguientes factores: baja disponibilidad de gas que no
justifique su procesamiento y el uso de tecnologia costosa para la remocion de
componentes indeseables. La energia necesaria para las operaciones de
produccion de petréleo en la selva peruana es suministrada por pequenas
plantas generadoras localizadas en cada campo de produccion. El combustible
utilizado en estas sub-estaciones es el diesel, el cual se obtiene de la planta de
destilacion de propiedad de la empresa 0 es adquirido y transportado desde
zonas no muy cercanas hacia los campos de produccion. El reemplazo de diesel
por un combustible sustituto como el gas natural para generar energia es una
alternativa y su evaluacion técnica-economica se desarrolla aprovechando los
recursos energeéticos que se disponen en la fuente. Debido a que el exceso de
vapor de agua es el principal componente indeseable, se selecciona la
tecnologia de deshidratacibn de gas natural y se disefha el proceso mas
conveniente para las condiciones de la fuente. Los tratamientos tradicionales de
deshidratacion han sido modificados y se han desarrollados otros orientados a la
recuperacion de condensados por su importancia econémica, pero su eleccion
toma en cuenta factores econémicos, con el fin de lograr un punto de rocio bajo

ademas de una economia en el uso del desecante y costos de operacion.



Si a esto se le afade la importancia que se da actualmente a la
preservacion del medio ambiente y al enorme potencial econ6mico del gas
natural, como una alternativa de energia para los proximos anos, podriamos
afirmar que el uso de la tecnologia para el tratamiento de gas natural asociado

se presenta como una actividad complementaria a la produccion del petréleo.



I. RESUMEN

El desarrollo del presente trabajo se inicia con una introduccién a las
operaciones petroleras realizadas en la selva norte peruana. En esta seccion
se destacan aspectos importantes relacionados con el proceso de produccion
y las empresas contratistas que actualmente operan en esta zona.

En el capitulo 3, los combustibles tradicionales y alternativos empleados
para la generacion de energia en operaciones petroleras son explicados con
una orientacion especifica al diesel y gas natural.

En el capitulo 4, se describe la situacion actual de las empresas
contratistas respecto a los medios de obtencion del combustible diesel y se
presenta al gas natural asociado como un combustible alternativo.

En el capitulo 5, se desarrollan las tecnologias existentes para el
procesamiento del gas natural y su aprovechamiento como combustible.
Ademas se exponen las principales ventajas y desventajas de cada una de
ellas. Por otro parte, se da a conocer el principal problema dentro del
procesamiento del gas natural como es la “formacién de hidratos” a la vez que
se presentan las recomendaciones necesarias para su prevencion. Al final del
capitulo, se incluyen las recomendaciones referidas al funcionamiento de una
planta de procesamiento de gas natural.

En el capitulo 6, se presenta y desarrolla el disefio propuesto de la planta
de deshidratacion de gas natural y recuperacion de hidrocarburos licuables.
Los detalles de calculo se encuentran en los anexos correspondientes de la

A alJ.
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El capitulo 7 muestra los resultados de la evaluacibn econémica cuyo
desarrollo se presenta en el anexo K.

En el capitulo 8, se enfoca el impacto del proyecto en el medio ambiente,
destacando los efectos en la ecologia y la sociedad.

Finalmente, se exponen las observaciones, recomendaciones vy

conclusiones del disefio propuesto.



Il. EXPLOTACION PETROLERA EN LA SELVA NORTE PERUANA

2.1 Antecedentes.

La primera perforacion por petréleo en el Peru se realizé6 en 1863, en

Zorritos al noroeste del pais. En 1905 la Cia London Pacific inici6 sus

operaciones y exporté crudo de la Brea y Parinas (Sur de Zorritos). La

International Petroleum Co. (IPC), filial de la Standard Oil de New Jersey,

adquiri6 los derechos de la Brea y Parinas en 1924. Debido al

descontento politico y social por el Laudo Arbitral de 1922 mas la

importacion de petroleo desde 1962, llevd a un proceso de

nacionalizacién (1968 1974). Durante este periodo se creb

PETROLEOS DEL PERU (PETROPERU) y fueron afectadas

companias: IPC, la Cia Petrolera Lobitos, Ganzo Azul de U.S. A y ElI

Oriente de Alemania. Las areas operadas por estas empresas junto a la

Empresa Petrolera Fiscal eventualmente pasaron a manos de

PETROPERU, solamente Belco Petroleum Corp. conservé sus derechos

bajo la condicién de contratista.

Luego en 1971, PETROPERU descubri6 significativas reservas de

petréleo en la cuenca nor-oriental del Maranén dando como resultado la

suscripcion de 18 contratos de riesgo (segun modelo peruano) y la

construccién de un oleoducto transandino de los cuales solamente el

suscrito con Occidental Petroleum Corp. (OXI) resulté exitoso y fue

suficiente para que el Peru recuperase su condicion de exportador de

petroleo en 1977.
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Mas tarde retornando a la condicion de importadores de petroleo y
desarrollando las posibilidades para solucionar este déficit energético, la
Shell luego de trabajos exploratorios entre 1984 - 1987, descubrié dos
gigantescos yacimientos de gas y condensado en la cuenca Ucayali, los
cuales contienen no menos del 2500 MMBIs de petrbleo equivalente
confirmados con estudios de simulacion composicional de los
yacimientos. Con el fin de incentivar a los inversionistas, demostrando la
factibilidad técnico - econdmica del “Proyecto Integral de Desarrolio del
Gas de Camisea”, se elabora una nueva Ley de Hidrocarburos con una
politica mucho mas liberal y que proyecta la confianza que necesitan los

potenciales contratistas para invertir en el Peru.

El 17 de mayo de 1996 se suscribe el contrato de licencia para la
Explotacion de Hidrocarburos entre PETROPERU, SHELL Y MOBIL en
los lotes 88A y 88B de acuerdo a lo establecido en la ley 26221 y a las
estipulaciones del contrato. La ejecucion y puesta en marcha de este
proyecto es imprescindible para el desarrollo nacional de la industria del
gas natural, asi como también, de la industria petrolera la cual ha

contribuido con los avances tecnolégicos a nivel mundial.

Sin embargo, el 15 de Julio de 1998, después de concluir la primera fase
del contrato, el consorcio SHELL-MOBIL decidi6 no continuar el
desarrollo del proyecto del Gas de Camisea por desacuerdos sobre
distribuciobn de gas y modificacion de la estructura tarifaria para

generacion eléctrica, ante esta situacion, la estrategia adoptada por el



2.2
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gobierno es la de separar el esquema global en cuatro etapas, cada una

de las cuales sera ejecutada por un operador distinto.

Después de la evaluacion de la demanda del gas en el mercado local y
los posibles mercados extranjeros se podran establecer nuevas bases
para la proxima licitacion y que finalmente el proyecto se desarrolle

dentro de los plazos previstos.

Produccién petrolera en la selva norte peruana.

2.2.1 Introduccioén.
La produccion de petroleo crudo a nivel nacional ha tenido una
declinacion como consecuencia de la disminucion de la actividad de
perforacion de pozos de desarrollo por petroleo desde 1987. En
1990 la produccion total alcanzé un promedio diario de 128.9
MBPD, distribuidos como sigue: PETROPERU 32.4%, PETROMAR
16.5%, y las companiias contratistas 51.1%. Es necesario
mencionar que los motivos de esta disminucion fueron: la
declinacion natural de los pozos en la selva norte, la menor
cantidad de pozos perforados al nor-oeste y el incremento del corte
de agua en el area de Maquia. Sin embargo ese anio OCCIDENTAL
Y OXl / BRIDAS incrementaron su produccion debido a los trabajos
de reactivacion en el Lote 1-AB y nor-oeste respectivamente. La
produccion de petroleo crudo se ha mantenido constante desde

1995 y gracias a la participacion de nuevos contratistas desde Julio
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de 1996 ha alcanzado una produccion promedio diaria de 115.7

MBPD en el primer semestre de 1998.

2.2.2 Produccion petrolera en la selva norte peruana.
La produccién de petréleo crudo en la selva norte de nuestro pais
es realizada por PLUSPETROL Y OCCIDENTAL alcanzando una
produccion promedio diaria de 26.82 MBPD y 50.66 MBPD
respectivamente durante el periodo Enero a Julio de 1998.
OCCIDENTAL ha sufrido una variacion negativa del 6.3% con
respecto al periodo correspondiente de 1997 mientras que

PLUSPETROL ha incrementado su produccién en un 3.1%.

2.3 Produccion petrolera en un campo tipico de la selva norte peruana.
2.3.1 Introduccioén.

OCCIDENTAL es la contratista mas importante de la selva norte del
pais ya que contribuye con el 43.8 % de la produccién nacional de
petrbleo crudo. Para desarrollar en forma efectiva el tema del
presente trabajo se tomara en consideracion las operaciones de
produccién de petroleo crudo realizados por esta compaiia en el
lote 1AB.

Occidental ha operado mas de 100 pozos de petroleo en el lote
1AB. Durante el periodo 1976-1982 la produccion de petroleo crudo
se efectu6 por medio de gas lift. Usualmente los pozos fueron
completados en dos formaciones de produccion (Vivian y Chonta) a

una profundidad promedio de 2700m para Vivian y 3700m para



Chonta. La presion en el fondo y temperatura fueron tipicamente
290 bars y 160°C respectivamente. Asimismo, la temperatura tipica
del fluido producido en la cabeza de pozo fue 75°C con
caracteristicas variantes en el crudo, gas y agua producidos de
campo a campo. La produccion del lote 1A fue mas ligera (20°-35°
API), dulce, asfalténico (3%-20%). Los cortes del agua producida
variaron considerablemente en un campo y entre campos, iniciando
con cortes de agua mayores del 5% en el 90% de los campos, a la
cual se sumaba cantidades significantes de CO, ( 6%-15%), con
una presién parcial de 40 bars en el fondo hasta 1-2 bar a las
condiciones de superficie. Los sélidos totales disueltos en el agua
producida variaron desde 50,000 mg/lt hasta 220,000 mg/lt, asi
como también, se presentaron variaciones en la alcalinidad CaCO..
En contraste, el petroleo crudo del Iote 1B es mas pesado (10°API),
el agua producida es menos salina (30,000 mg/it a 70,000 mg/it) y

el contenido de CO, es similar.

Desde 1983 inici6 sus operaciones empleando bombas
electrosumergibles bajo severas condiciones tanto de pozo como
de superficie: alta temperatura 280°F, 10.5°-33° API, 10% -20%
CO,, 13,000ppm a 137,000ppm de cloruros, pozos direccionales
con alta desviacion, alta razén de gas a oil denominado “GOR”, alta
viscosidad, pozos con produccion de arena. La ubicacion de la

bomba electrosumergible varia desde 2,500 ft a 9,000 ft de
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profundidad, la cual succiona en el rango de 28 a 70 bars y

descarga desde 40 hasta 83 bars.

Actualmente la temperatura del fluido producido en la cabeza de
pozo varia desde 100°C hasta 115°C. La presion en la cabeza de
pozo esta en el rango de 20 a 70 bars. Las tasas de produccion
varian de acuerdo al potencial del pozo y tamafio de la bomba
(5000 a 15000 BFPD), la razén de agua a petréleo crudo es muy
alta (corte promedio 92.5%). GOR es generalmente 150 pero en
algunos pozos puede llegar hasta 550. El CO, producido esta entre
10% y 25%. El agua producida es muy salina (TDS promedio

100,000 mg/lt.). La gravedad API del crudo varia de 11° a 35°.

Las operaciones de produccidn se realizan en 11 campos de los
cuales Jibaro, Jibarito y Bartra producen petroleo pesado;
Capahuan Norte y Sur, Huayuri, Dorissa, Camen, Shiviyacu y
Forestal producen petréleo con gravedades livianas/intermedias;
San Jacinto produce un promedio de ambas calidades de petréleo.
Como resultado de las operaciones de produccion, el 43% de la
produccién total proviene de los campos de petroleo pesado (10° a
15° API), el 29% de los campos con gravedades intermedias (15° a
24° API) y el resto 28%, provienen de campos de petroleo liviano

(25° a 40° API).
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Hasta Marzo de 1993 parte del crudo liviano era utilizado como
combustible para la operacién de los motores a combustion; sin
embargo, desde que la planta de destilaciéon entr6 en operacion se
obtiene combustible diesel de una parte de ese petréleo crudo. La
planta de destilacion procesa un promedio de 4,500 BPD de crudo
liviano, obteniéndose 1,800 BPD de diesel y una mezcla de
petréleo residual con nafta de 2,700 BPD. Esta mezcla de residual
con nafta ( 31°API ) es nuevamente bombeada al sistema de crudo

liviano.

2.3.2 La cadena de valor y la planificaciéon estratégica.

Una compania petrolera como OCCIDENTAL abarca amplios
segmentos de la cadena de valores en la cual opera, desde la
exploracion hasta la estacion de bombeo del crudo tratado, pero no
abarca la cadena completa. Cada actividad de valor tiene un
conjunto de costos exclusivos que determinan variaciones de costo
en esa actividad, en consecuencia, cada actividad de valor tiene su
fuente exclusiva de ventaja competitiva. En el cortexto actual toda
compania puede desarrollar una ventaja competitiva continua,
basandose en el costo, logrando un costo bajo en relacién con los
competidores y en la diferenciacion, dandole al cliente un mejor
valor por un costo equivalente.

Para asegurar la competitividad de OCCIDENTAL es necesario
revisar y cuestionar toda la cadena de valor, teniendo como

principales elementos:
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1. La optimizacion de la utilizacién de la capacidad instalada, que
se orienta a tener procesos de produccibn mas flexibles,
creando nuevas areas de oportunidades que permitan
incrementar la produccién de crudo. OCCIDENTAL lograria su
objetivo aumentando la explotacion de las reservas de crudo
pesado, usando de manera racional la disponibilidad de crudo
liviano con la que cuenta, el resultado seria reducir la viscosidad
de la mezcla de crudos para obtener una gravedad AP| dentro
de los pardmetros para su tratamiento en planta.

2. El rediseio de los procesos y acceso a la tecnologia, que se
apoya en la seleccion de la tecnologia que mas se ajuste a las
necesidades de |la empresa. El uso de una tecnologia apropiada
para deshidratar gas asociado al petréleo para su uso como
combustible alternativo al diesel en las sub-estaciones
generadoras de energia, significaria una reduccion de los
costos de produccién y una mejor utilizacién de los recursos

disponibles en la fuente.

Para aclarar el concepto de la cadena de valores, empezaremos
por definir los elementos de la cadena de valores de OCCIDENTAL,
tomando al petréleo producido como producto principal y el gas
asociado como sub-producto recuperado luego de explotar la

fuente.



Tabla 2.1

ELEMENTOS DE LA
CADENA DE VALOR

DIFERENCIAS ESTRATEGICAS

Petréleo

Gas asociado

Exploraciéon

Tecnologia de punta para obtener datos
confiables.

Expertos en el desarrollo de estudios de
exploracion.

Las formaciones de petrdleo siempre
contienen bolsones de gas.

Perforacion

Alta tecnologia de equipos para la
excavacion de pozos.

Aplicacion de técnicas modemas para
excavacion de pozos.

Produccién

Alta tecnologia en maquinaria pesada
para la adecuacién del campo.
Construccion de vias de acceso a los
diferentes campos existentes.
Bombas electrosumergibles para la
extraccion del crudo de la fuente.

Unidades de compresidn para el gas
asociado, para su uso como medio de
extraccion de crudo a través de pozos
gas-lift.

Tratamiento

Plantas de pre-tratamiento acorde a las
caracteristicas de calidad del crudo
producido en cada campo.

Planta de tratamiento acorde a las
caracteristicas de calidad de la mezcla
de crudo producida en todo el block.
Tratamiento quimico y control de la
corrosion para proteger tanques, lineas
de produccion y distribucion.

Planta de destilacion para la produccion
de diesel, con el crudo liviano producido
en el block.

Recuperacion de hidrocarburos pesados
(condensable) en una proporcion minima
a través de ventiladores (coolers).

Distribucién

Lineas de distribucién de diesel a las
sub-estaciones generadoras de energia
de cada campo.

Lineas de distribucion de crudo extraido
de cada campo de produccioén hacia la
planta de tratamiento.

Estacion de bombeo para el envio del
crudo producido en el block a la estacion
de Bayovar.

Control ambiental

Preservacion del ecosistema reduciendo
ylo evitando derrames ; analizando las
descargas a la jungla permanentemente.

El gas asociado producido es enviado
al qguemador para reducir sus efectos en
el ecosistema.




20

Una vez determinada la cadena de valores, el siguiente paso es el
analisis dentro de un marco amplio para definir las determinantes
de costo de cada actividad de valor y de esta forma se pueda ganar
una ventaja competitiva sostenible controlando los costos mejor que
los competidores 6 reconfigurando la cadena de valores para
redefinirla en los sitios, donde los ajustes son mas importantes para
lograr una reduccién de costos.

Dentro de la cadena de valores desarrollada para el petréleo y el
gas asociado, es evidente que no se ha tomado en cuenta el
desarrollo de una nueva area, para aprovechar la disponibilidad de
gas asociado que permita reconfigurar la cadena de valores para
las actividades relacionadas a la explotacion del petroleo; es aqui

donde el presente proyecto tiene su propio sustento.

Debido a que los cambios ocurren con tanta rapidez, las compainiias
deben responder con mayor exactitud, rapidez y con un curso de
accion estratégico en mente, que es lo que se denomina
“Planificacién Estratégica“; este proceso incluye dentro de su
estructura los desarrollos tecnolégicos y la disponibilidad de
recursos que lleven a las oportunidades o amenazas especificas
que enfrenta una organizacion. Estos aspectos son objeto de
andlisis para enfocar el proyecto desarrollado.

En principio, se establece la raz6n de ser de la compania, es decir,
se determina la misién a largo plazo que le permita enfrentarse con

éxito a cualquier situacion que se le presente.



21

La mision de OCCIDENTAL es contribuir con el desarrollo

energético del pais, mediante la exploracién y explotaciéon de las

reservas de crudo existentes en la selva norte, brindando un

producto a satisfaccion de las grandes unidades de destilacion;

preservando el equilibrio del ecosistema, estimulando la creatividad

individual y participativa e identificacion corporativa, con una

apropiada tecnologia, alcanzar niveles de productividad vy

rentabilidad que permita el desarrollo autosostenido e identificando

nuevas oportunidades de negocio.

Una vez establecida la misién de la compaiiia, la organizacién

coordinara sus objetivos empresariales (propoésitos):

1. Empresa petrolera lider en la produccién de crudo en la selva
norte.

2. Desarrollo de nuevas fuentes de explotacion para plena
satisfaccion de la demanda.

3. Tratamiento y disposicion final de efluentes, preservando el
ecosistema.

4. Organizacion altamente rentable, solida y eficiente, con

personal altamente capacitado.

Para el logro de los objetivos empresariales, OCCIDENTAL tiene
que llevar a cabo una serie de acciones (estrategias) en el tiempo
(planeacioén):

1. Identificacion de nuevas oportunidades de negocio que

permitan incrementar la produccion de crudo en la selva norte.
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2. Obtener el crudo al costo optimo, es decir, hacer un uso
oportuno de los recursos que la fuente proporciona.

3. Dictar medidas para la preservacion del ecosistema.

4. Desarrollo y participacion efectiva de todo el personal.

5. Involucrar de manera efectiva a los proveedores, sub-
contratistas y actividades externas.

Para que la aplicacion de la “Planeacién Estratégica” sea efectiva,

los diferentes niveles de la organizacion participan en un proceso

de comunicacion en el que todos aportan su conocimiento directo y

sus experiencias cotidianas. El siguiente paso es analizar la

relacién que se plantea en un momento dado, entre la organizacion
con el escenario en el que tiene lugar esa accion, por medio de la
herramienta de gestién, el FODA (Fortalezas, Oportunidades,

Debilidades y Amenazas).

Fortalezas :

e Tecnologia de punta en las operaciones de exploracion,
perforacién y produccion.

e Capacidad instalada para el tratamiento del crudo producido.

e Informacién estadistica y clasificacion de las tuberias de
produccion acorde con el numero de incidencias que presenté
en servicio.

e Un sistema de seguridad industrial integrada.

e Nuevas técnicas para la perforacién de pozos, que permiten
una mayor explotacion de la fuente.

o Personal staff altamente capacitado (capacitacion permanente).
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Debilidades

Declinacion natural de los campos, que se manifiesta con el
incremento del corte de agua de los pozos en explotacion.
Desarrollo de campos con una baja gravedad API, cuya
explotacion se ve rezagada por la baja disponibilidad de crudo
liviano.

Desarrollo de campos con un alto contenido de particulas
soélidas suspendidas, que dificulta el tratamiento del crudo, no
alcanzando los parametros de calidad, lo que obliga a un re-
tratamiento.

Incremento de las paralizaciones de pozos, por una mala
performance de las bombas electrosumergibles. EI numero de
plataformas para servicio de pozos es limitado en el campo.
Bajo rendimiento en la recuperacion de hidrocarburos
condensables, del gas asociado al petroleo.

Alto consumo de crudo liviano en la produccion de diesel, para
asegurar la demanda interna.

Incremento del numero de leaks en las lineas de produccion y
distribucion por falta de proteccion 6 tratamiento quimico

deficiente.

Oportunidades

Creacion de una nueva area, como oportunidad de negocio,
con el desarrollo de una tecnologia apropiada que permita el

uso del gas asociado deshidratado como combustible
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alternativo al diesel, en las operaciones de produccion; esto
significaria maximizar el uso de los recursos disponibles de la
fuente, reduciendo los costos operativos de la comparia. Esta
nueva tecnologia también permitira incrementar la capacidad
de recuperacion de hidrocarburos pesados, proporcionando un
valor agregado al crudo producido en los campos.

e Capacitacion del personal staff en una nueva area de
produccion.

e Teniendo mayor disponibilidad de crudo liviano, se podra
incrementar la produccion de crudo con la explotacion de los

campos con una gravedad API baja.

Amenazas :

e La tendencia a la baja del precio del barril de crudo en los
mercados internacionales.

e La disminucion en la produccion de crudo puede alcanzar

niveles criticos, que no justificaria la operatividad del oleoducto.

2.3.3 Caracteristicas de un campo petrolero tipico en la selva norte
peruana.
Un area de produccioén tipica de la selva norte peruana posee las
siguientes caracteristicas en la cabeza de pozo:
Temperatura del fluido 1100 °C (220 °F)
Presion promedio : 20 bar (295 psi)

Corte de agua promedio 1925 %
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Contenido de CO; :13.5%
GOR Vivian : 50

Chonta : 150 - 500
TDS en el agua producida : 100,000 mg/It
Gravedad del petroleo crudo 123 ° API

2.3.4 Descripcion de las operaciones de produccién de petréleo
crudo.

El petréleo que se extrae de los pozos se encuentra natural e
intimamente mezclado con gas natural, vapor de agua, agua libre,
solidos y sustancias contaminantes tales como CO,, etc, sea por las
condiciones del reservorio 6 por el método de elevacién artificial
utilizado para llevarlo hacia la superficie (bombas
electrosumergibles). La produccion de agua varia en composicién
quimica, contiene sales disueltas y materiales suspendidos
organicos e inorganicos. Un programa de tratamiento quimico en la
subsuperficie (downhole), es aplicado en los pozos mediante la
inyeccion de inhibidores de corrosion y/o anti-incrustantes (scale
inhibitors) por via anular en la cabeza de pozo por recirculacion del
fluido producido. El petréleo en forma de emulsiobn es enviado
desde la cabeza de pozo (220°F) hacia la planta de produccién de
petréleo a través de las lineas de flujo. La inyeccion de
demulsificantes es realizada a la salida de la cabeza de pozo para
ayudar al rompimiento de la emulsion.

El fluido extraido de los pozos es recibido a través de una red de

distribucién denominada “Manifold”, desde el cual es derivado hacia
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los equipos de separacion. El principio basico de separacién
utilizado es el asentamiento por gravedad para la resolucion de la
emulsion petréleo crudo/agua. El calentamiento no es necesario
porque se aprovecha la temperatura propia del fluido (205°F a 210
°F) que favorece la coalescencia (debiltando y rompiendo la
pelicula interfacial) y el asentamiento mas rapido de las gotas de
agua (a mayor temperatura se reduce la viscosidad del petroleo).
La aplicacion de un demulsificante efectivo complementa el
proceso.

Los separadores utilizados se fundamentan en el principio de
separacion por gravedad. El petréleo siendo pesado comparado
con el gas cae hacia el fondo del separador por los "baffles” para
evitar la formacién de ondulaciones en el liquido. Desde alli, el gas
es enviado al sistema de recoleccion de gas. El gas antes de ser
quemado es enfriado en un cooler para recuperar los hidrocarburos
condensables.

El liquido de este primer separador es entonces enviado a un
segundo separador tratador denominado “Free Water Knock out’
(FWKO), donde la maxima recuperacion de petréleo toma lugar.
Los FWKO pueden requerir calor, adicion de sustancias quimicas
(demulsificantes) a la entrada del equipo 6 ambos para romper las
emulsiones. La temperatura promedio del liquido en los FWKO es
de 205°F, aqui se realiza la adicibn de demulsificantes vy
principalmente se permite un tiempo de residencia adecuado que

hace posible la separacién del agua y petréleo.
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El agua es drenada y enviada a una poza de recuperacion
secundaria de petréleo denominada “PIT”, mientras que el petrdleo
separado del FWKO es enviado a un tanque de lavado denominado
“Wash tank”.

El petréleo ingresa al Wash Tank por medio de un distribuidor
colocado en la base del tanque, el petréleo asciende en forma de
columnas a travées de una cama de agua fresca con la cual es
lavada para disminuir el contenido de sales. Al terminar su ascenso,
el petréleo es colectado sobre la cama de agua y finalmente
enviado a un tanque de almacenamiento denominado “Shipping
Tank”.

El petréleo obtenido de las plantas de produccién es enviado a una
planta de recolecciobn para su tratamiento final (desalado) y
posterior entrega en Andoas a Perupetro. Este petroleo crudo
contiene una pequeia cantidad de agua producida (0.1-1.0%) la
cual es nociva porque contiene sales e impurezas solubles que
perjudican los procesos de refinacion posteriores. En adicion, el
petroleo crudo contiene sedimentos y particulas de scale
depositados durante la produccion y transportacién del petroleo
hasta la estacion de recoleccién. Antes de pasar al desalador, el
petréleo crudo ingresa a un tratador para su tratamiento térmico por
calentamiento hasta 212°F, en el cual se utiliza el principio de
separacion por gravedad y un tiempo de residencia adecuado para
permitir que sus componentes se separen y reducir el contenido de

agua y los depdsitos de sales.
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El desalado se realiza utilizando la tecnica de coalescencia
electrostatica. Esto involucra la adicion de aproximadamente 3 a §
% de agua fresca al petroleo crudo a través de una valvula de
mezcla creando una emulsibn agua en petroleo. Esta mezcla
ingresa al desalador y pasa a través de un campo eléctrico que
causa que las minusculas gotas de agua dispersadas rapidamente
choquen, coalescan en gotas mas grandes venciendo la resistencia
de estabilizacion de la pelicula de la emulsion y resultando en una
separacion mas rapida. La fuerza gravitacional causa que las gotas
de agua asienten en el desalador. Los contaminantes inorganicos
solubles en el agua son removidos con el agua descargada desde
el fondo del desalador en el sistema de drenaje (remueve sales y
sedimentos que quedan después del tratamiento térmico).

Finalmente el petréleo crudo se encuentra en los requerimientos de

especificacion para su entrega a Perupetro.

2.3.5 Composicion tipica del gas natural asociado en los campos de
produccién de la selva norte peruana.
La composicion del gas natural asociado al petréleo crudo extraido
de los pozos no ha variado significativamente a lo largo de la
explotacion y produccion de petréleo de este campo. La tabla 2.2
muestra un analisis composicional en base seca tipico del gas

natural asociado de esta zona.



Tabla 2.2

Composicion tipica de gas natural asociado

COMPONENTE % MOLAR
Nitrégeno N, 6.4
Anhidrido carbénico CO, 13.5
Metano CH, 41.4
Etano C,Hg 7.5
Propano C;Hg 12.9
Iso-butano C4Hio 3.6
n-butano C4H;o 7.5
Iso-pentano CsH;; 2.8
n-pentano CsH,, 2.6
n-hexano CgH 4 1.8
TOTAL 100




Ill. COMBUSTIBLES EMPLEADOS PARA LA GENERACION DE

ENERGIA EN OPERACIONES PETROLERAS

En términos generales, el combustible es todo aquello capaz de arder o
quemarse transformandose en energia térmica y eléctrica.

Un combustible industrial es aquel elemento, sustancia o compuesto cuya
produccién de energia térmica es aprovechada con fines industriales. Este

esta constituido por los destilados mas pesados y los residuales de petroleo.

3.1 Introduccion a los combustibles para la generacion de energia.
Los combustibles pueden ser naturales o elaborados. Asi tenemos el
carbén en bruto y petroleo crudo (naturales) y productos preparados o
refinados como coque, petroleo refinado y alquitranes. El uso de
combustibles naturales no es frecuente debido a que necesitan
preparacion previa para su disposicibn como combustible e incrementan
la contaminacién ambiental. Entre los combustibles elaborados, el
petréleo crudo se refina por destilacion fraccionada y otros procesos
obteniéndose una diversidad de fracciones que se rlestinan a varios usos.
Ademas, los combustibles pueden ser sélidos, liquidos o gaseosos. Los
combustibles liquidos y gaseosos pueden manipularse mejor que los
sélidos por tuberias; los sé6lidos se manejan normalmente por cargas,

aunque se presentan algunas excepciones con el carbén.

Los combustibles se clasifican a veces como ricos o pobres, segun su

poder calorifico por unidad de masa o volumen.
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3.2 Combustibles liquidos y gaseosos en las operaciones petroleras.
3.2.1 Combustibles liquidos.- Diesel
Los combustibles liquidos son principalmente aceites, alquitranes y
breas que proceden de las siguientes fuentes:
a. Petréleo
b. Aceites minerales de pizarra.
c. Carbén por coquizacion.

d. Carbén por hidrogenacién

El petréleo proporciona la mayor parte de los combustibles liquidos.
El petréleo es una mezcla de hidrocarburos, disueltos entre si, tales
como: parafinas, olefinas, naftenos y aromaticos que difieren, segun
su origen, en composicion funcional; algunos abundan en parafinas
y destilan dejando un residuo de cera; otros tienen una base
aromatica siendo el residuo asfalto 6 bitumen y existen aquellos
cuya base es esencialmente nafténica. Para su utilizacion, es
necesario separar los cortes 6 fracciones de petroleo por procesos
de refinacién simple 6 compleja, dando lugar a los combustibles,
lubricantes, e insumos industriales para la petroquimica.

Ademas del uso de la destilacién fraccionada, es necesario aplicar
otras operaciones, ya sea para fraccionar las porciones mas
pesadas de petroleo en otras mas ligeras (craqueo), 6 para agrupar
moléculas de hidrocarburos ligeros y obtener unas mas grandes
(polimerizacion). Al mismo tiempo las proporciones de cada tipo de

molécula pueden ser modificadas cambiando las propiedades del
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combustible en cualquier intervalo de ebullicion. Estas operaciones

se realizan entre ciertos limites para satisfacer el mercado.

En una destilacion fraccionada sencilla el fraccionamiento de los
componentes de la mezcla se realiza en funciéon de las
temperaturas de ebullicion y aprovechando la diferencia de

volatilidad de los mismos.

3.2.1.1 Diesel

Este combustible es utilizado en los motores de combustion
interna del ciclo diesel, por lo cual el indice de cetano es una
de las especificaciones mas importantes. Ademas de
utilizarlo en el sector transporte, se usa en el sector
industrial cuando el tamarno, capacidad de equipos y las
condicionantes del proceso mismo lo requiere y no es
conveniente utilizar combustibles residuales.

Entre sus caracteristicas como combustible para uso

industrial tenemos:

e No requiere calentamiento previo para ser bombeado ni
atomizado.

e Es un combustible limpio, con minimo contenido de
cenizas, sin humedad ni sedimentos y bajo contenido de
azufre.

e Su poder calorifico expresado en volumen es menor que

los residuales.
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Técnicamente resultaria atractivo utilizar diesel en los
procesos industriales, pero al quemarse industrialmente su
empleo dificimente es econémico.

La calidad del Diesel es de mucha importancia ya que
influye enormemente en el comportamiento y tiempo de vida

del motor, asi como en la contaminacién ambiental.

Los requerimientos basicos de un combustible Diesel son:

e Igniciobn espontanea.

e Quemado satisfactorio bajo las condiciones existentes
en la camara de combustién.

e Capaz de ser manipulado por el sistema de inyeccion.

e Capaz de adaptarse a todas las manipulaciones
necesarias desde la refineria hasta el tanque del motor,
sin sufrir degradacion y sin perjudicar las superficies de

contacto.

Bajo la denominacion de combustible diesel, existen muchas
combinaciones posibles caracterizadas por: volatilidad,
calidad de ignicion, viscosidad, gravedad, estabilidad y otras
propiedades. Existen diferentes clasificaciones de
combustibles diesel de referencia en el mundo, la mas
usada es la “Clasificaciobn de combustibles Diesel” ASTM D
975 la cual cubre los grados de los combustibles N°1-D y

N°2-D. Estandares equivalentes son: DIN 51601 (Alemania),



34

BS2869 (Reino Unido, cubre cuatro clases de combustibles

A1, A2, B1

y B2).

La tabla 3.1

proporciona las

especificaciones de la norma ASTM D 975.

Tabla 3.1

PROPIEDADES DE COMBUSTIBLES DIESEL

| E_specificaci()n

ASTM D 975 1-D

ASTM D 975 2-D

Punto de inflamacién, min.

100°F (38°C)

125°F (52°C)

Residuo de carbon 0.15 0.35
(10% de fondos), % max.
Agua y sedimentos, 0.05 0.05
% en Vol max.
Cenizas, % peso max. 0.01 0.01
Temperatura de destilaciéon Min. - 540°F
90% de Vol recobrado. Max. 550°F 640°F
(287.8°C) (338°C)
Viscosidad 100°F, 38°C Min. 1.4 2.0
Cinematica, cts Max. 2.5 4.3
Saybolt, SSU Min. - 32.6
Max. 344 401
Azufre, % peso, Max. 0.5 0.5
Numero de cetano, Min. 40 40




3.2.1.2 Motores diesel.

Los motores diesel varian en sus requerimientos

combustible lo cual depende de los siguientes factores:

Tamano y disefio del motor

Velocidades de operacion y rangos de carga
Frecuencias de cambios en velocidades y cargas
Consideraciones de mantenimiento

Condiciones atmosféricas

Precios y disponibilidad de combustibles

de

En la tabla 3.2 se muestra una clasificacion de los motores

diesel de acuerdo a los rangos de velocidad.



Clasificacion de motores diesel

Tabla 3.2

Clasificacion Rango de Condiciones Aplicaciones
velocidad
Velocidades Resistencia de carga pesada, | Propulsores marinos,
bajas <300 rpm | velocidad constante. generadores de corriente.
Resistencia de carga algo|Auxiliares marinos,
Velocidades | 300-1000 rpm | pesada, velocidad | generadores de estaciones de
medias relativamente constante. poder, unidades de bombeo.
Grandes y  frecuentes|Vehiculos de  transporte
Velocidades | 1000 rpma |variaciones en carga Y |terrestreylocomotoras diesel.
altas mas. velocidad.
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3.2.2 Combustibles gaseosos.- Gas Natural
Los combustibles gaseosos son populares debido a su limpieza y
flexibilidad. No producen ceniza ni humo. Se puede esperar que
posea una calidad y potencia calorifica constantes, ademas
satisface un amplio campo de necesidades. Su composicién
depende del proceso de produccion de gas (si los gases son
manufacturados) 6 de la fuente de origen (si los gases son
naturales). Los procesos de produccidbn han sido declarados
obsoletos por la disponibilidad de gas natural en casi todas las
partes del mundo, pero la mayoria de estos procesos estan todavia
en uso.
Los combustibles gaseosos pueden ser de varias fuentes:
e Natural.- De yacimientos de petroleo y carbon.
e De plantas de coquizacién
e De generadores de gas a partir de carbén o coque.
e Por craqueo de petroleo.
e De hornos altos.

e Por descomposicién biolégica de aguas fecales o de alcantarilla.

3.2.2.1 Gas Natural.
Su nombre se debe a que este se presenta naturalmente,
usualmente en formaciones petroliferas geoldgicas. EI
constituyente principal del gas natural es el metano, pero el
etano, propano, e hidrocarburos parafinicos de mayor peso

molecular estan presentes en cantidades variantes. Los
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hidrocarburos condensables son removidos del gas natural
hiumedo por absorcién con desecantes liquidos ¢ solidos,
con oil 6 por compresion y enfriamiento, y el gas seco
resultante, el cual es comercializado, contiene una pequefia
cantidad de compuestos mas pesados que el etano. Los
constituyentes no combustibles tales como CO, N, y He
estan también contenidos en el gas natural en variantes
cantidades pero debajo del 10% en volumen del gas usado
como combustible. Algunos gases contienen H,S, el cual es
combustible pero indeseable como un constituyente de los
gases del combustible a causa de la posible contaminacion
del azufre de productos industriales tales como vidrio y
metales durante la manufactura. A su vez, el H,S en
contacto con el agua es corrosivo.

Ya que la composicibn del gas natural varia
considerablemente con la localizacién y aun en la misma
ubicaciébn sobre un periodo de tiempo, los valores de

calentamiento se encuentran entre 1000 y 1200 btu/ft>.

Por muchos aios el gas natural ha sido desperdiciado en las
cabezas de pozo porque las facilidades de distribucidn han
sido insuficientes para transportar todo el gas expedido
desde los pozos de oil y porque este ha sido demasiado

caro.
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En el tiempo presente el gas natural suministra algo del 23%
de la energia de las naciones. La disponibilidad de gas
natural para el futuro cercano depende sobre |la capacidad

de transportacion.

La utilizacion del gas natural como combustible ofrece
grandes ventajas respecto a los combustibles alternativos.
Debido a su limpieza es preferido en areas de concentracion
industrial y poblacional donde la polucion representa un
grave riesgo y las normas de contaminacion ambiental son
exigentes.

No es sustituto del diesel, sin embargo se puede utilizar en
motores tipo gas-diesel. Es un buen combustible para
turbinas a gas.

Su dtilizacion como combustible satisface las areas de
transporte, industrias, generacion de energia y uso

domeéstico.

En las operaciones petroleras, el gas natural es utilizado en
los mismos campos donde se produce para recuperacion
secundaria cuando se presenta como gas asociado.
Ademas es reinyectado a los yacimientos de gas no
asociado para favorecer la extraccion de condensados.
Finalmente después del procesamiento que requiera es

conducido por gaseoductos hacia los usuarios.
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Se debe considerar la utilizacidn del gas natural como
insumo en la industria petroquimica, en la fabricacion de

fertilizantes y en la reduccion del hierro (hierro esponja).

3.2.2.2 Otros combustibles gaseosos.
Entre otros combustibles gaseosos se pueden mencionar los
siguientes:
El gas licuado de petréleo G. L. P. es producido desde el
gas natural seco y de varias fuentes en una refineria de
petroleo tales como destilacion y cracking de crudo. Esta
constituido principalmente por hidrocarburos parafinicos
(propano, iso-buatano y n-butano)
El gas oil de refineria es un subproducto de las refinerias
de petroleo conformado por hidrocarburos saturados e
insaturados. Es wusado como materia prima para el
procesamiento dentro de los tanques de mezcla de gasolina
de alto octanaje mientras que su uso como un agente
enriquecedor para gas manufacturado es limitado a causa
de la alta insaturacion y elevada gravedad especifica.
El gas pobre se obtiene por gasificacién total de carbén o
coque en una camara de reaccidon denominado “gaségeno”
6 “generador de gas”.

2C+0; = 2C O +53200 cal (Gas de aire)

El gas “pobre” por su alto contenido en Nitrégeno, tiene

una potencia calorifica muy baja. A causa de su bajo
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contenido energético no es transportado a gran distancia
pero es manufacturado y usado dentro de una planta
(industria del acero). ElI gas pobre preparado con aire
enriquecido con oxigeno y vapor de agua, tiene una
potencia calorifica mucho mas elevada

El gas de agua es fabricado de manera similar en un
gasogeno y utilizado en plantas que requieran combustibles
gaseosos. También se puede utilizar como fuente de
hidrégeno para las industrias quimicas.

C+H;O = CO + H;-32300 cal (Gas de agua)

El gas de alto horno se obtiene como subproducto de la
reduccion del hierro en los altos hornos Este es un gas
pobre de baja calidad. Su uso es econémico dentro de la
planta, como combustible en calderas, para
precalentamiento de aire, en motores de gas para mover
ventiladores o generadores de electricidad.

El gas de agua carburado esta enriquecido con vapor de
petroleo craqueado. El gas pobre se usa para calentar un
carburador y la camara de craqueo la cual es mantenida a
800°C aproximadamente. Durante el paso del vapor, el
petroleo se pulveriza en el gas de agua a medida que éste
entra en la camara de craqueo y alrededor de las tres
cuartas partes del mismo son descompuestas en mezclas
variables de metano, etano, hidrocarburos no saturados e

hidrégeno. El resto forma alquitran que normalmente se
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recuperara y productos carbonizados que ayudan a calentar
la camara en la siguiente etapa de calefaccién. El gas oil
utilizado es una fraccion ligera que hierve aproximadamente
a 200°C. La razén de coque a petroleo es de 3:1 en peso.
Este generador es flexible en cuanto a su operacion y
reemplazando el coque con petréleo reduce la demanda
sobre el carbon de coquizacion.

El gas oil es similar al gas de agua carburado. El craking de
ol y la elaboracibn del gas de agua toman lugar
simultaneamente en el generador y no hay lecho de
combustible. Su poder calorifico se encuentra en el rango de
540 a 570 btu/ ft>.

El gas de retorta es el producto gaseoso de la coquizacion
de carbones débilmente coquizables. Es rico en hidrégeno y
metano y posee una elevada potencia calorifica. Se usa en
los hogares domésticos como en la industria.

El gas de coqueria es similar en composicion al gas de
retorta y utilizado en la industria del acero. No puede ser
precalentado porque el metano se craquearia y depositaria

hollin en las camaras del regenerador.



V. GAS NATURAL: UN COMBUSTIBLE ALTERNATIVO

El requerimiento de energia en la selva norte peruana para el normal
funcionamiento de las instalaciones y equipos involucrados en las
operaciones de produccién de petrdleo es dado por el poder calorifico de los
combustibles a través de pequenas estaciones generadoras localizadas en
cada campo de produccion. Los generadores estan disenados para utilizar

como combustible de alimentacion diesel y/o gas natural.

En la actualidad, OCCIDENTAL procesa parte del crudo liviano extraido
de los campos de Capahuari Sur y Huayuri en una pequena planta de
destilacion “Topping Plant” localizada en Shiviyacu para la obtencion del
combustible diesel. Por otra parte, otras empresas explotadoras y productoras
de petroleo, las cuales no disponen de capacidad instalada se ven en la
necesidad de comprar y transportar diesel de zonas no muy cercanas
incrementando los costos de produccién. Se agrega para OCCIDENTAL, la
importancia en la disponibildad de crudo liviano, ya que este es utilizado para
maximizar la produccion de crudo pesado y con ello la produccién total del

Lote 1AB.

El gas asociado extraido de los campos de produccién de petréleo no
posee valor econoémico porque después de recuperar los hidrocarburos
condensables es quemado sin aprovechar su poder calorifico. Contiene
ademas contaminantes y elementos indeseables que deben ser removidos

pues impiden su utilizacion directa como combustible.
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Debido a la disponibilidad y conveniencia de utilizar gas natural asociado,
previo tratamiento, directamente en la generacién de energia eléctrica como
alternativa al empleo de diesel, se presenta a continuacién las tecnologias
utiizadas para el procesamiento de deshidratacion del gas natural y

recuperacion de condensados.



V.

5.1

5.2

TECNOLOGIAS EXISTENTES PARA EL APROVECHAMIENTO

DEL GAS NATURAL COMO COMBUSTIBLE

Introduccioén.

Debido al crecimiento de la industria del gas natural y a la necesidad de
proveer adecuados meétodos de deshidratacion, los antiguos métodos
existentes desde principios de este siglo fueron modificados, mejorados y
nuevos métodos se han desarrollado. Este desarrollo se sostiene en la
importancia econbmica de sus constituyentes: los productos
condensados obtenidos o recuperados del gas natural y el

aprovechamiento energético del gas residual.

Acondicionamiento del gas natural.

Para un buen procesamiento del gas natural es necesario remover los
componentes indeseables y separar la corriente del pozo en gas
comerciable y petréleo liquido recuperando la maxima cantidad de cada

uno al minimo costo global

El procesamiento del gas natural en el campo consiste de cuatro

procesos basicos:

1. Separacion del gas de liquidos tales como oil crudo, hidrocarburos
condensados, agua y solidos.

2. Procesamiento del gas para remover vapores de hidrocarburos

condensables y recuperables.
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3. Procesamiento del gas para remover vapor de agua condensable, el
cual bajo ciertas condiciones puede causar formacién de hidrato.

4. Procesamiento del gas para remover otros compuestos indeseables,
tales como H,S 6 CO..

Dentro de estos procesos, el vapor de agua asociado al gas natural

presenta problemas al condensarse en las lineas o equipos y en

presencia de gases acidos 6 hidrocarburos puede causar inconvenientes

tales como corrosién y formaciébn de hidratos. Para prevenir estos

problemas se debe deshidratar el gas natural hasta la especificacion

requerida que permitan su optima utilizacion.

5.2.1 Remocién de nitrégeno del gas natural.

El gas natural de algunas fuentes contiene cantidades apreciables

de constituyentes incombustibles: CO,, N,, He. Entre estos, el

nitrébgeno esta presente alrededor del 10% a mas.

El gas natural con alto contenido de nitrbgeno presenta las

siguientes desventajas:

1. Poder calorifico relativamente bajo, limitando su utilizacion o
requiriendo la mezcla de éste con gas natural de mayor poder
calorifico para obtener un gas con un poder calorifico
necesario.

2. Entrega térmica reducida de las lineas de transporte a causa
del apreciable volumen de los constituyentes no combustibles y

caracteristicas de flujo de gas menos favorable.
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3. Limitaciéon en la extraccion de hidrocarburos pesados (gasolina
y LP-gas) debido a que ésta causa posterior reduccion del

poder calorifico.

Los métodos de remocion de nitrdgeno continuan en desarrollo,
solamente el método de separacién a baja temperatura ha recibido
la mas favorable consideracion. Este método propuesto contiene
todas las modificaciones y refinamientos de un ciclo basico
convencional para separacién de gas a baja temperatura. En este
metodo, el gas natural de alimentacién es comprimido hasta 600
psig, enfriado y licuado por intercambio de calor para finalmente ser
fraccionado. La mayoria de los ciclos contemplan reducciones de
presion en la corriente de alimentacion a 200-400 psig,
obteniéndose la remocién del Nitrbgeno a temperaturas de -190°F

aproximadamente.

5.2.2 Remocién de compuestos de azufre y dioxido de carbono en el
gas natural acido “Sour”.
Existen muchos campos de gas natural que no contienen
compuestos de azufre y muy poco diéxido de carbono. Este gas es
denominado Gas Natural Dulce 6 “Sweet” y no presenta problemas
de purificacion. Gases de otros campos pueden contener desde
trazas de compuestos de azufre hasta 46% en volumen y son
denominados Acidos 6 “Sour” (principalmente H,S mas

mercaptanos y trazas de otros sulfuros organicos) cuando el
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contenido de H,S es superior a 1.5granos/CCF 6 el contenido total
de azufre es superior a 30granos/CCF. El gas sour debe ser
purificado antes de su distribucibn a clientes domeésticos e
industriales. EI H,S debe ser removido por diversas razones, la mas
importante es que es toxico, venenoso y no puede ser tolerado en

gases que deben ser usados en combustibles domeésticos.

El Di6xido de Carbono esta presente en la mayoria de los gases
naturales en cantidades variantes y su remocidon no siempre es
requerida excepto en el caso de que el gas se dirija hacia una
planta criogénica para prevenir solidificacion de CO,. El di6éxido de
Carbono es corrosivo en presencia de agua y como un gas inerte

no posee poder calorifico.

El proceso mas ampliamente usado en la industria del gas natural
para la separacion de los constituyentes acidos como H,S y CO; es
el proceso Amino-Acuoso (21). Este proceso utiliza agentes
extractivos constituidos por soluciones de 15% a 20% de
monoetanolamina 6 20% a 30% de dietanolamina. Si el COS esta
presente, soluciones de dietanolamina debe ser usado ya que el
COS reacciona con la amina primaria para formar un compuesto
estable.

El proceso se fundamenta en la reaccibn de soluciones
alcanolamino alifaticos, agua con gases acidos como H,S y CO; a

temperatura atmosférica. El equilibrio decrece rapidamente a
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temperaturas ligeramente elevadas. Esta reaccibn puede ser
representada por las siguientes ecuaciones donde RNH; representa
la monoetanolamina y R reperesenta HOCH,CH..
1. 2RNH; + H,S < ( RNH;) 2.H2S
2. 2RNH; + CO; + H,0O < ( RNH; ) 2.H.CO3
Un grupo similar de ecuaciones se puede establecer para la di- y tri-
etanolamina. Este proceso esta basado en el equilibrio quimico. El
ciclo de operacion y equipo requerido para este tipo de gas amino
purificador es similar a aquellos para procesos de absorcion y

stripping de una planta de gasolina natural.

Entre otros procesos podemos mencionar:
e Carbonato de Potasio.

e Oxido de hierro

e Thylox

e Haines

e Fosfato tripotasio

El CO, es removido del gas natural como resultado del tratamiento
por H,S. Dependiendo de la eficiencia del proceso de purificacion,
usualmente desde 0.1% a 1.0 % queda en el gas.

Los mercaptanos pueden ser removidos del gas natural por
contacto con aceites de absorcibn como kerosene, nafta. Ademas
entre los sélidos adsorbentes el Charcoal remueve los mercaptanos

efectivamente.
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El proceso glicol-amina es recomendado cuando la desulfurizacion
y dehidratacion del gas son requeridos. En este proceso, la
monoetanolamina MEA es utilizada en el rango de concentraciones
arriba especificado, mientras que el dietilenglicol DEG es empleado

a una concentracion promedio de 85%.

5.2.3 Meétodos de deshidratacion.
El contenido de vapor de agua de un gas puede ser reducido por
cualquiera o una combinacién de los métodos siguientes:
e Compresion hasta una presibn mas alta con subsiguiente
enfriamiento.
e Enfriamiento debajo del punto inicial de rocio.
e Adsorcion con desecantes sélidos.

e Absorcién con desecantes liquidos.

5.2.3.1 Compresion.
La compresion como medio de deshidratacién es limitado
pues la compresion requerida esta gobernada por factores
distintos a la deshidratacion y el grado alcanzado para una
relacion de compresion dada no es siempre suficiente.
Ademas, es necesario una capacidad de enfriamiento
grande debido al calor latente del agua. Es recomendable
secar el gas parcialmente antes de la compresion para evitar
el costo adicional de enfriamiento. Este método causa

elevados costos inicial y operativo.
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5.2.3.2 Enfriamiento.
Se pueden mencionar los siguientes métodos:
e Condensadores de superficie.
e Serpentines de refrigeracion.
e Refrigeracion por expansion
Los condensadores de superficies se aplican a sistemas
donde el medio de enfriamiento es agua proveniente de una
torre de enfriamiento mientras que los serpentines de
refrigeracion se utilizan cuando el enfriamiento es
conseguido por un refrigerante.
La refrigeraciobn por expansidon estd basada en una ley
termodinamica atribuida a Joule y Thomson en la cual, por
medio de un coeficiente se ha definido la caida de la
temperatura ha esperarse durante una expansion en un

sistema adiabatico.

En el diagrama de flujo de la figura 5.1 se muestra la unidad
mas simple: Hot Bottom Unit. Este esta disefnado con un
separador especial (separador de baja temperatura) para
manipular los hidratos semi-solidos, gas y liquido. En los
fondos del separador hay un intercambiador de calor para
fundir los hidratos y convertir algo del gas de entrada en
liquido. Los gradientes tipicos de temperaturas son 20° a

30°F en el tope y 65° a 70°F en el fondo.
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En la figura 5.4 se observa el proceso de refrigeracion por
absorcion. Este sistema combina la refrigeracion externa
con un ciclo de absorciéon. El enfriamiento es alcanzado por

expansion de amoniaco liquido.

La refrigeracion mecanica se utiliza en sistemas con muy
poca caida de presiéon disponible y por lo cual requiere un
enfriamiento mecanico adicional para alcanzar el mismo
nivel de depresion del punto de rocio.

Las plantas de absorcion de gas recientes usan refrigeracion
mecanica para enfriar la corriente de gas de entrada. El
etilenglicol es usualmente inyectado dentro de la seccion de
chilling de la planta, el cual simultaneamente deshidrata el
gas y recupera hidrocarburos liquidos, de manera similar a

los separadores de baja temperatura.

5.2.3.3 Adsorcion con desecantes solidos.
La naturaleza de la adsorcién puede ser descrita sobre la
base de fuerzas de atracciéon de las moléeculas hacia la
superficie. Se sostiene que la atraccion del agua hacia los
desecantes es debida a las fuerzas de Van der Waals 6
fuerzas del “efecto dispersion”. Los adsorbentes son
caracterizados por una superficie extremadamente grande la
cual esta distribuida a través del sélido en forma de

capilares finos no uniformes. La condensacion toma lugar en
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estos capilares produciendo una multitud de superficie
liquida fina convexa. La presién de vapor de liquido en estos
capilares esta en equilibrio con vapor de agua de mucha
menor presion parcial que la presion de saturacion normal.
Otra caracteristica importante es que la cantidad adsorbida
en equilibrio con una presién parcial de gas dada depende

de la direccidn desde la cual el equilibrio es aproximado.

Debido a que la deshidratacion de gases utilizando
desecantes soélidos es realizada en lechos fijos, la operacion
es batch. La capacidad de adsorciéon de los desecantes
comerciales decrece con el uso por lo cual debe ser
regenerado. Las condiciones del proceso para el disefo de
unidades de deshidratacion con desecantes soélidos esta
determinada por las limitaciones impuestas por las
propiedades del descante y por los costos mecanicos.

Existe una diversidad de sdélidos desecantes que poseen las
caracteristicas fisicas de adsorber agua del gas natural. Los
desecantes soélidos son utilizados en deshidratadores que

contienen dos o mas torres.

La figura 5.5 muestra un sistema simple de dos torres. En
una torre se adsorbe el vapor de agua del gas natural

mientras que en la otra el desecante se regenera y enfria.
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En la regeneracién, el gas es calentado hasta 450°-600°F
dependiendo del desecante usado en el servicio. Cualquier
fuente de calor puede ser utilizada ya que el costo de
operacion es una de las principales consideraciones de

diseno.

Los desecantes comerciales comunes caen dentro de tres
categorias:

Alumina. Manufacturada o natural en forma de Oxido de
alumina la cual es activada por calentamiento.

Gels. Gel alumina 6 Gel silica manufacturados vy
condicionados para tener una afinidad por el agua.

Tamices moleculares. Elaborados 6 naturalmente en forma
de aluminosilicatos mostrando un grado de selectividad
basado en la estructura cristalina en su adsorcion de los
constituyentes del gas natural.

Las propiedades de los desecantes s6lidos mas comunes se

muestran en la tabla 5.1.
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Este sistema presenta ventajas con respecto al sistema de

absorcién con glicol:

1.

4.

S.

Menores puntos de rocio son obtenidos sobre un amplio
rango de condiciones de operacion.

Se puede obtener gas seco con un contenido de
humedad menor que 1.0 Ib/MMCF.

Mayores temperaturas de contacto pueden ser
toleradas con algunos adsorbentes.

Mayor adaptibilidad para cambios de carga repentinos.
Adaptibilidad para recuperar ciertos hidrocarburos

liquidos ademas de la funcién de deshidratacién.

Al mismo tiempo los problemas de operacién incluyen:

1.

La cantidad de vapor de agua adsorbida por
regeneracion disminuye con el uso continuado. La
pérdida de capacidad puede ser acelerada por la
coleccién de contaminantes como aceites del cilindro
del compresor depositados sobre el lecho de
desecantes.

Las operaciones de regeneracion, enfriamiento vy
preparacion son relativamente complicadas debido a
que los tiempos de deshidratacion decrecen
gradualmente por la pérdida de capacidad del

desecante.
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3. Ante la necesidad de mantener la operacion continua se
puede requerir la descarga del desecante antes de su
normal tiempo de vida.

4. Golpes de presion deben ser evitados pues puede ser la

causante de desgaste y disminucion de la capacidad.

5.2.3.4 Absorcion con desecantes liquidos.

La cantidad de agua en el gas natural en saturacion es
pequena, si al gas y liquido se les permite llegar al equilibrio,
la fraccion de agua en el gas es una funcion directa de la
fraccion de agua en la fase liquida; sin embargo, en los
procesos comerciales nunca se alcanza el equilibrio, por lo
que es mas importante predecir la velocidad a la que el agua
es absorbida. La velocidad de absorcibn depende de la
superficie presentada, por lo tanto la principal resistencia
puede concentrarse en la interfase. Debido a la accién
molecular, las corrientes de conveccidn estan presentes y
existe lo que podria llamarse peliculas dobles en la
superficie, uno en la fase gas y el otro en el liquido contiguo
a la interfase.

Como existe una concentracion de agua mas alta en la
interfase que en el resto del fluido, el vapor de agua para ser
absorbido debe propagarse a través de estas dos barreras.
Las fuerzas impulsoras que hacen posible esto son la

diferencia de presion parcial en el gas y la diferencia de
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concentracion en el liquido. Una de ellas normalmente
controla el proceso.

En las plantas de absorcion con desecantes liquidos, el
vapor de agua es removido por el contacto intimo del gas
natural y el desecante liquido. Este contacto se realiza
usualmente en columnas de platos o torres empacadas. Un
buen desecante se caracteriza por tener las siguientes
caracteristicas: ser altamente higroscopico, poseer una baja
presibn de vapor a las condiciones de operaciéon para
alcanzar elevadas concentraciones en la regeneracion, no
debe ser corrosivo, quimica y térmicamente estable, tener
baja viscosidad para reducir la resistencia al flujo, no ser
hidrolizante, poseer bajo calor de reaccién y bajo calor de
solucion, ser esencialmente insoluble en hidrocarburos,
poca tendencia a la formacion de espuma, ser econoémico y

disponible.

Desde el punto de vista del proceso la cantidad de agua que
puede ser extraida de un gas por un desecante liquido
depende de:

a. Temperaturay presion del sistema

b. Grado de contacto entre el liquido y el gas

c. Concentracion de agua en el desecante liquido

d. Rate de circulacién del desecante liquido

e. Temperatura y viscosidad del desecante liquido



65

La figura 5.6 ilustra un diagrama de flujo de una unidad de
deshidratacién de glicol. La corriente de gas primero ingresa
a un scrubber donde cualquier acumulacion de liquido es
removida. El gas humedo entonces ingresa por el fondo de
un contactor glicol-gas y fluye hacia arriba a través de los
platos y en contracorriente el glicol fluye hacia abajo de la
columna mientras el glicol absorbe el vapor de agua del gas.
El gas seco deja el contactor pasando por un extractor de
niebla y se dirige a un intercambiador de calor glicol-gas
(cooler de glicol) para aprovechamiento de energia. El glicol
seco ingresa por el tope del contactor glicol-gas después de
haber pasado por el cooler de glicol, luego el glicol humedo
el cual ha absorbido el vapor de agua del gas deja el fondo
del contactor. El glicol humedo es llevado a una unidad de
regeneracion pasando primero por un filtro y un separador
flash. El separador flash de baja presién permite liberar el
gas contenido en la solucién y luego utilizarlo como
suministro de combustible en el reboiler. El glicol humedo es
enviado hacia el surge-tank para precalentamiento y desde
alli ingresa a la unidad de regeneracioén por el tope de la
columna de despojamiento del reboiler. EI vapor de agua es
liberado desde el reboiler a la atmésfera pasando por la
columna de despojamiento donde los vapores de glicol son

condensados proporcionando un reflujo a la columna.
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En el reboiler el glicol es calentado aproximadamente 350°-
400°F para remover suficiente vapor de agua vy
reconcentrarlo hasta 99%. El glicol reconcentrado deja el
reboiler a través de una tuberia de rebose y pasa por el lado
de la coraza del intercambiador de calor del surge-tank. El
surge tank también actua como un acumulador para
alimentar la bomba de glicol. Desde la bomba el glicol
reconcentrado es enviado al cooler de glicol y luego hacia el

tope de la columna de absorcion para cerrar el circuito.

Las ventajas que presenta este sistema con respecto al de

desecantes so6lidos son:

1. Operacién continua

2. Baja caida de presion a traves de la torre de absorcion

3. La planta puede ser usada satisfactoriamente en
presencia de materiales extranos causantes de
ensuciamiento.

Los problemas que se pueden presentar durante la

operacion son:

1. Materiales extranos suspendidos tales como suciedad,
scale, 6xidos de hierro, pueden contaminar la solucién
de glicol. Ademas el sobre calentamiento de la solucion
de glicol puede originar su descomposicion. Los lodos e
impurezas colectadas sobre las superficies de

calentamiento causan pérdida en la eficiencia de
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transmision de calor 6 pueden obstruir el paso del flujo.
El uso de filtros adelante de la bomba de glicol resuelve
este problema. Por otro lado la presencia de oxigeno y
H,S puede causar corrosion.

2. Los liquidos presentes en el gas de entrada como agua,
hidrocarburos ligeros, aceites Ilubricantes, pueden
requerir la instalacion de un eficiente separador
adelante del absorbedor. Si el agua que ingresa al
sistema esta altamente mineralizada puede cristalizar y
llenar el reboiler con sales sodlidas.

3. Es posible la formacion de espuma como consecuencia
del arrastre de Iliquido. La aplicacion de un
antiespumante es necesario en estos casos.

4. EIl glicol altamente concentrado tiende a volverse mas
viscoso a baja temperatura y por eso dificil de bombear.
Las lineas de glicol pueden solidificarse a bajas
temperaturas cuando la planta no esta en operacion.
Para climas frios es aconsejable la circulacidon continua

de parte de la solucion a través de calentadores

5.2.3.4.1 Propiedades de los desecantes liquidos mas
comerciales.
En la tabla 5.2 se muestra las propiedades de los
desecantes liquidos mas comerciales como el

dietilenglicol y trietilenglicol.
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Tabla 5.2

_Caracteristica

DIETILENGLICOL

TRIETILENGLICOL

DEG TEG
Peso molecular 106.12 150.17
Formula C4H1003 C6H1404
Gravedad especifica 20/20°C 1.1184 1.1254
Punto ebullicion °F, 14.7psia ' 473 549
Punto de congelacién °F 18 19

Solubilidad en agua 68 °F

Viscosidad absoluta 68 °F
Calor especifico 68°F

Calor vaporizaciéon, 14.7 psia
Temp descomposicion °F
Calor de disolucion 77 °F

Temp. Inflamabilidad °F

Miscible en toda
proporcion
355 Cps.
0.545 Btu/lb F
150 btu/lb
328
57.6 Btul/lb

280.4

Miscible en toda
proporcion
47.8 cps.
0.525 btu/lb F
179 btu/lb
404
86.4 btu/lb

320

5.2.3.4.2 Seleccion del glicol.

Actualmente el DEG y TEG son los de uso mas

extendido. Los principales factores que han hecho

que su uso sea extenso en la deshidratacion de gas

natural

son su gran capacidad higroscopica,

excelente estabilidad al calor y descomposicion por

el agua, ademas de ser facil su disponibilidad a

precios moderados.

El DEG fue el primero en encontrar aplicaciones

comerciales. EI DEG consigue buenos descensos
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del punto de rocio del agua que lleva asociado el
gas natural teniendo la posibilidad de absorber
agua, en un amplio intervalo de concentraciones, a
la vez que mantiene los valores de la presion de
vapor relativamente bajos en las condiciones de
operacion. Pero su uso esta limitado hasta
concentraciones del 95% en peso debido a las altas
pérdidas por evaporacion que se obtendrian en la
regeneracion del DEG a concentraciones
superiores. Este problema no lo tiene el TEG
obteniéndose con facilidad concentraciones del
97.5% - 98.5% en peso. Esto se debe a las
diferencias de puntos de ebullicibn de ambos
compuestos.

Pequenas cantidades de agua provocan una
sensible disminucién del punto de ebullicién,
haciendo que las disoluciones acuosas de DEG vy
TEG hiervan a temperaturas muy parecidas. Por
este motivo altas concentraciones de TEG se
consiguen faciimente con menos pérdidas por
evaporacion a las temperaturas normales de
regeneracion. Alcanzar disoluciones de TEG mas
concentradas permite lograr una mayor disminucién
en el punto de rocio del agua asociado al gas

natural que si se utilizara DEG.
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La presidon de vapor del DEG es mayor que la del
TEG, lo cual indica la necesidad de un equipo mas
complejo para la regeneracion de la disolucion de
DEG.

El TEG es recomendado para altos grados de
secado 6 alta depresion en el punto de rocio del

agua asociado al gas natural.

5.2.3.4.3 Cuando se utiliza el desecante so6lido 6 liquido.
El alcance del uso de sistemas de deshidratacion
con desecantes sélidos versus desecantes liquidos
esta Ilimitado principalmente a los siguientes
factores:
Obtencion de Punto de rocio bajos del agua.- En el
primero se obtienen puntos de rocio del agua mas
bajos (en el orden de -62°F a -95°F) en
comparacién con los desecantes liquidos
(solamente con el TEG se pueden alcanzar valores
de hasta —30°F).
Presencia de agua en el gas tratado.- Las
cantidades remanentes de agua en el gas efluente
son minimas con desecantes soélidos (rango desde
10 ppm hasta menores de 1 ppm de agua). En

cambio, con desecantes liquidos se alcanzan las
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especificaciones requeridas para su transporte y

distribucién en tuberias (7 Ib agua/MMscf gas).

La eleccion entre estos dos métodos reside en las
especificaciones requeridas del gas deshidratado
para su utilizacibn directa 6 para procesos
posteriores, donde las exigencias del contenido
maximo de agua en el gas deshidratado
alimentado, Ilimite el proceso con desecantes
liquidos. En el caso que técnicamente los dos sean
factibles, considerando las ventajas y desventajas
de cada uno de ellos, sélo la evaluacién econdmica

decidira su eleccion.

5.3 Problemas en las plantas deshidratadoras de gas natural
La deshidratacion es un paso importante en el procesamiento del gas
natural. La remocion del agua es necesaria para prevenir la
condensacion de una fase acuosa lo cual puede llevar a la formacion de

hidratos y corrosién en el sistema de manipulacién del gas.

5.3.1 Sistema agua - hidrocarburo.
El agua y los hidrocarburos son companieros naturales los cuales
estan en equilibrio a las condiciones del reservorio. La cantidad de
vapor de agua en el gas en condiciones de equilibrio depende de la

presion y la temperatura. El agua en el gas natural representa una
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fuente de problemas en tuberias a alta presién. La presién facilita la
combinacién del agua con el gas natural para formar hidratos de
gas soélidos a pesar de que la temperatura se encuentre arriba del
punto de congelamiento del agua. Es necesario conocer el
contenido de agua en el gas natural, lo cual determina la cantidad
de agua que debe ser removida cuando los gases son
deshidratados. Un entendimiento de las relaciones fisicoquimicas
que gobiernan el comportamiento del sistema ayuda al manejo de
los problemas involucrados en el control del contenido de humedad
del gas natural y los hidrocarburos liquidos ligeros. La informacién
sobre la naturaleza de los hidratos del gas y las condiciones de
equilibrio a las cuales ellos se forman cuando el agua esta presente
permitird al ingeniero seleccionar temperaturas y presiones para los
gases humedos a los cuales los hidratos no se formaran.

El agua liquida y los hidrocarburos son esencialmente inmiscibles
unos a otros. Su ligera mutua solubilidad es importante para la
prediccion del hidrato pero no tiene un efecto medible en el
comportamiento del equilibrio liquido - vapor.

Los hidrocarburos parafinicos son ligeramente solubles en agua
aun a altas presiones. La solubilidad del gas natural en el agua de
alguna manera es disminuida por la presencia de soélidos disueltos
en la fase liquida. Los calculos para la solubilidad de hidrocarburos
en agua puede ser hecha por el uso de la ley de Henry para

soluciones diluidas.
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5.3.2 Contenido de agua saturada en el gas natural.

La predicciéon del contenido de agua en el gas natural es importante
en el disefo de sistemas de deshidratacién. Para la mayor parte de
los sistemas de gas, las cartas de McKetta y Wehe en el GPSA
Engineering Data Book 6 las cartas basadas sobre el trabajo de
McCarthy, Boyd y Reid proporcionan la determinaciéon del contenido
standard del agua en el gas dulce “sweet”. Estas cartas fueron
generadas desde datos empiricos y para propoésitos practicos dan
buenos resultados.

Maddox ha presentado un sumario de correlaciones del contenido
de agua para gas acido ‘“‘sour’. Las ecuaciones de estado
solamente han sido parcialmente exitosas en el modelamiento del

comportamiento agua-hidrocarburo en sistemas de gas sour.

La composiciéon del gas afecta el contenido del agua en el gas
natural. La data de Deaton y Frost (19) indican que el contenido de
agua saturada de gases naturales conteniendo cantidades
substanciales de nitrbgeno es menor que aouellos gases libres de
nitrégeno. El nitrégeno tiende a decrecer la solubilidad del agua en
el gas, porque este disminuye la desviacion del comportamiento del

gas ideal y es menos soluble en agua.

5.3.3 Hidratos del gas. (2,19)
Los hidratos son compuestos sélidos que se forman como cristales

y tiene la apariencia de nieve, se forman por una reaccion de gas
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natural con agua en la proporcion aproximadamente 10%
hidrocarburo y 90% agua. Los hidratos tienen una gravedad
especifica de 0.98 y usualmente flotaran en agua y se sumergiran
en el hidrocarburo liquido. El agua es siempre necesaria para la
formacion del hidrato asi como también algo de flujo turbulento en

la corriente de gas.

La formaciéon del hidrato es frecuentemente confundida con la
condensacion. La condensacion del vapor de agua de un gas
natural bajo presion ocurre cuando la temperatura esta en 6 debajo
del punto de rocio a esa presion. Ei agua libre obtenida bajo tales
condiciones es esencial para la formacion de hidratos, lo cual
ocurrira en 6 debajo de la temperatura del hidrato a la misma
presion. De ahi que la temperatura del hidrato serd menor 6 igual a

la temperatura del punto de rocio.

Las condiciones para la formacion de hidratos son:

e Gas natural en 6 debajo su punto de rocio del agua con agua
liquida presente.

e Temperaturas debajo de la temperatura de “formacion de
hidrato” para la presion y composicion del gas considerado.

e Altas presiones de operacidon que incrementan la temperatura
de “formacién de hidrato”.

e Alta velocidad o agitacion a traves de las tuberias 6 equipos.

e Presencia de pequefios granos del cristal del hidrato.
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e |a presencia de H,S 6 CO, conduce a la formacion de hidrato
ya que estos gases acidos son mas solubles en agua que en

hidrocarburos

5.3.3.1 Prediccion de la formacion del hidrato.
Katz, Wilcox y Carson (17,19,45) por analogia con el
equilibrio liquido-vapor, propusieron un método de
estimacion de las condiciones para la formacion del hidrato,
lo cual puede ser determinada desde las constantes de
equilibrio vapor-solido definida por la ecuacion:
Kv.s = y/X%s
El cual es empleado en la ecuacion del punto de rocio:
2 ¥i/ki = 1 en el punto del hidrato.
Este método es reconocido por sus buenos resultados,
especialmente en gas natural dulce con composiciones de
hidrocarburos parafinicos tipicos. Otros meétodos empiricos
han sido presentados (45), pero la técnica mas comun
utilizada esta basada en modelos termodinamicos
estadisticos.
Recientes trabajos (45) han enfocado sus investigaciones en
la cinética de formacion de hidrato. Este es un proceso de
cristalizacion que involucra la transferencia de masa de los
multicomponentes hacia el lugar de crecimiento del cristal.
El tiempo requerido para que la cristalizacion inicial ocurra

depende de varios factores: el grado de subenfriamiento
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debajo de la temperatura de equilibrio del hidrato, la
presencia de lugares de nucleacion artificiales (productos de
corrosidn, ensuciamiento, incrustaciones, arenas, etc) y el
grado de mezcla. Después que la cristalizacion ha
empezado, se requiere un tiempo adicional para que los

cristales de hielo se aglomeren y obstaculicen el flujo.

5.3.3.2 Prevencion de la formacién del hidrato. (19,21)
La formacion de hidratos se previene por deshidratacion del
gas natural 6 por inhibicion de la formacién del hidrato. La
deshidratacion es usualmente preferible pero la inhibicion
puede ser satisfactoria. El objetivo es eliminar una de las

condiciones para su formacion:

e Por calentamiento de la corriente del pozo no procesada
(fria).

e Inyeccion de quimicos, los cuales afectan la velocidad
de crecimiento del cristal.

° Inhibidores que disminuyen la temperatura de formacion

del hidrato actuando como anticongelantes.

El uso de los glicoles o metanol disminuye la temperatura de
formacion de hidrato a una temperatura dada. El etilenglicol,
dietilenglicol y trietilenglicol son los mas usados para

inyeccion continua en condiciones no criogénicas. El
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metanol es usualmente preferido a condiciones criogénicas.
Todos pueden ser recuperados y recirculados pero la
recuperacion de metanol puede no ser econdémicamente
favorable (2,3).

La minima concentracion de inhibidor en la fase agua libre
puede ser aproximada por la ecuacion de Hammerschmidt

(45).

5.4 Recuperacion de hidrocarburos liquidos del gas natural.

Desde el punto de vista de la recuperacién de hidrocarburos, todos los
procesos tienen en comun el principio basico de promover Ila
condensacion de los hidrocarburos mas pesados por medio de la
reduccion de la temperatura. Dentro de estos, el proceso de absorcion
con lean oil refrigerada utiliza la refrigeracion como complemento auxiliar
para obtener mayores recuperaciones. Su aplicaciéon es tipica en la
recuperacion de propano y mas pesados, teniendo siempre una
recuperacion incidental de etano.

La tabla 5.3 muestra los procesos utilizados para la recuperacién de

liquidos del gas natural.
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Tabla 5.3
TIPO APLICACION
Enfriamiento tipo  Chiling con|C3 Recuperacion varia, depende
inyeccién de glicol (Unidad de|de la temperatura de

Refrigeracion)

procesamiento.

Unidad desecante de ciclo corto

Recuperacién C5 a mas.

Planta de expansién

Recuperacion muy alta de C3

(C2 opcional)

Planta Joule — Thompson

Recuperacion alta de C3

Absorcién con lean oil

(Temperatura atmosférica)

Recuperaciéon baja de C3

(20-30%)

Absorcién con lean oil refrigerada

Recuperacion alta de C3

(hasta 90%)

Con respecto a los procesos de expansion, ambos causan enfriamiento

del gas debido a la reduccioén de la presion, la diferencia basica entre

ellos en términos termodinamicos es que el tipo Planta Joule - Thompson

es isoentalpico, mientras que el tipo Planta de Expansién es isoentrépico.

El proceso de recuperacion de hidrocarburos liquidos por refrigeracion

simple consiste esencialmente en el enfriamiento del gas de modo de

promover la condensacién del propano y los hidrocarburos mas pesados.

Este proceso es utilizado para recuperaciones no muy elevadas a partir

del propano.
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El Chilling de gas con inyeccién de glicol se utiliza para obtener las

siguientes especificaciones:

e Punto de rocio del agua en el gas de venta. Esta especificaciéon se
logra con la inyeccién de glicol.

e Punto de rocio del hidrocarburo. Esta especificacion se alcanza
enfriando el gas aproximadamente de 3° a 6°C como minimo debajo
del punto de rocio requerido para el gas de venta.

e Maximizar el beneficio. La temperatura empleada para el
procesamiento puede ser substancialmente menor que la minima

requerida para encontrar el punto de rocio en especificacion.

Este proceso es simple y es uno de los mas comunes en Norte América.
En la fig 5.7 se muestra el diagrama de este proceso. El gas ingresa en la
entrada del separador (no mostrado) donde el gas y liquidos son
separados. Si el gas es dulce, el gas se envia directamente a la unidad
de refrigeracion. Si es acido, la purificacion debe ser realizada primero.

En la entrada de la unidad de refrigeracion, el gas fluye por el lado de los
tubos del intercambiador gas-gas. Etilenglicol-agua (usualmente 80% de
glicol en peso) es atomizado e inyectado en la camara de tubos del
intercambiador gas-gas para ayudar en la absorcion de agua y prevenir la
formacion de hidratos (ver fig 5.8 para detalles). Aqui el gas caliente es
enfriado con el gas frio del separador de baja temperatura. Luego del
enfriamiento, la corriente de gas se envia hacia el chiller de gas. En el
chiller la corriente de gas es enfriada por debajo de la temperatura de

proceso requerido (tan bajo como -40°C en algunas plantas) por medio
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de un refrigerante, el cual fluye por el lado de la coraza. En este
intercambiador el glicol también es atomizado en el lado de los tubos.
El gas enfriado del chiller ingresa al separador de baja temperatura
donde el gas y liquidos son separados. El gas se envia hacia el
intercambiador gas-gas para aprovechamiento de energia. La corriente
liquida consiste de una mezcla de hidrocarburos y una solucién de glicol
rica en agua (aproximadamente 60 - 70 % glicol / agua). Esta corriente
puede ser manipulada de la siguiente manera:

a. La corriente de liquido combinada va a través de un precalentador
hacia el separador de glicol (3 fases). Aqui el gas despedido, los
hidrocarburos liquidos y el glicol rico son separados. El glicol rico es
enviado a regeneracion y desde alli es reciclado. Los hidrocarburos
liquidos van hacia un fraccionador (estabilizador o deetanizador
dependiendo de los requerimientos del producto).

b. Alternativamente, el separador de baja temperatura puede ser de tres
fases donde las tres corrientes son separadas como se explicd

previamente.

La seleccién de uno de ellos depende del diseio particular y de la
economia del mismo.

Uno de los refrigerantes utilizados es el propano con el cual se llega a
temperaturas de-40°F. La presion del gas debe estar por lo menos a 650
psi para obtener la condensacion deseada a la temperatura de operacion.

El liquido condensado puede ser posteriormente separado en GLP y C5+.
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En la fig. 5.9 se muestra el diagrama de flujo simplificado del proceso de
refrigeracion simple.

El gas de entrada disponible a 80°F y 75 psig es comprimido hasta 650
psig y 120°F. Luego este gas es enfriado, primero con el propio gas
residual y después con propano refrigerante llegando hasta -35°F. En
estos puntos se inyecta glicol para evitar la formacién de hidratos durante
el transcurso del enfriamiento. Luego, el flujo frio ingresa a un separador
de tres fases donde son separados el gas residual, hidrocarburos
condensados y el glicol. El gas residual al intercambiar calor con el gas
de entrada eleva su temperatura hasta 100°F, el glicol es enviado hacia
una unidad de regeneraciéon y posterior reutilizacién, y el condensado es
expandido en una valvula hasta 172 psig, enfriAndose de esta manera
hasta 76°F. Seguidamente el condensado pasa a una torre deetanizadora
donde el etano y componentes mas livianos son separados por el tope y
los liquidos del gas natural “LGN" por el fondo. El gas residual de tope es
llamado “gas residual de baja” (baja presion) el cual es utilizado en la
condensacion del propano refrigerante en la etapa de compresion del
ciclo de propano calentandose a 100°F.

El LGN del fondo de la deetanizadora se bombea hacia la torre
debutanizadora donde se obtienen como productos GLP y C5+. El GLP
es condensado a 215 psig y una parte de éste es rebombeado para
reflujo y el resto enfriado para su almacenamiento. Los rehervidores

utilizan aceite caliente como medio de transferencia de calor.
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Cabe mencionar que los sistemas de inyeccion de glicol nacieron como
una alternativa a la deshidratacion con glicoles en torres de absorcion.
Ante el crecimiento de la demanda del gas licuado de petréleo y la
utilizacion de la inyeccion de glicol para la prevencion de la formacion de
hidratos en plantas LTS “Separacién a baja temperatura”, las cuales
empleaban valvulas de expansibn como mecanismo de enfriamiento, se
utilizé la misma tecnologia en plantas refrigeradas que procesaban “lean
oil”

A diferencia de la absorcibn de agua con glicoles en torres de platos
(plantas de procesamiento de gas), el mecanismo de remocion de agua
en este proceso es la condensacion y la solucién de glicol es inyectada
para prevenir la formacion de hidratos. El parametro del flujo 6 rate de

circulacion de glicol es importante en el diseio de estos dos métodos.

En el proceso de absorcion con lean oil refrigerada, la absorcién fisica es
promovida por el contacto del gas con un aceite de absorcién. El
mecanismo se basa en la diferencia entre la presiébn de vapor de los
componentes del aceite y su presién parcial en el gas, dando como
resultado la transferencia de masa del gas hacia el aceite con liberacion
de energia y por lo tanto aumento de la temperatura. La refrigeracion es
obtenida a través de un fluido auxiliar. La eficiencia de la absorcion
depende de la presion y temperatura de operacion del sistema, de las
cantidades relativas de gas y aceite de absorcion, la calidad del contacto

entre el gas y el liquido.
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5.5 Tecnologias de secado de gas natural.
5.5.1 Tecnologia de secado mediante glicol.
En la fig 5.10 se muestra el diagrama de proceso de una unidad de
secado. La absorcién de agua del gas natural se realiza en circuito
cerrado por medio de un glicol que es regenerado y nuevamente
inyectado al proceso. La corriente de gas natural humedo ingresa a
la unidad de secado a través de un separador de gotas donde se
eliminan los liquidos arrastrados. Desde el separador, el gas pasa
al absorbedor y circula hacia arriba atravesando los platos en
contracorriente con el glicol que fluye hacia la parte baja del
absorbedor. El gas natural entra en contacto con el glicol en cada
plato, absorbiendo éste el vapor de agua de la corriente del gas
natural. El gas natural seco abandona la cabeza del absorbedor a
través de otro filtro o separador que elimina las posibles gotas de
glicol arrastradas en la corriente de gas. La temperatura del gas a la
salida del absorbedor pemanece casi invariable. El gas natural
abandona la planta con la especificacibn en agua deseada, en

direcciéon a su posterior tratamiento o distribucién.

El glicol concentrado llamado “pobre”, procedente del enfriador de
glicol concentrado entra al absorbedor por el plato de cabeza
fluyendo hacia abajo a través de cada plato. Este glicol humedo
llamado “rico”, pasa al tanque flash previo calentamiento en la

columna del regenerador.
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El separador de baja presion o tanque flash permite eliminar los
vapores de hidrocarburos ademas de otros gases acidos
absorbidos por el glicol. Este separador esta equipado con un
controlador de nivel y una valvula de control que descarga la
corriente de glicol “rico” a través de un filtro. Si la corriente de glicol
“rico” absorbe hidrocarburos liquidos en el absorbedor, se disefiara
el tanque flash para tres fases evitando asi las mayores pérdidas de
glicol que los hidrocarburos liquidos provocarian en el regenerador.
El filtro elimina posibles particulas sélidas que danarian la superficie
de calefaccion en el regenerador. La corriente de glicol “rico” sale
del filtro e ingresa a la columna del regenerador dispuesta por la
parte superior del mismo. Esta es una columna de relleno a través
de la cual el glicol fluye hacia el regenerador poniéndose en
contacto con gas caliente y vapores de agua y glicol que circulan
hacia la cabeza de la columna. Los vapores de agua y glicol pasan
por el condensador de cabeza manteniendo un cierto reflujo en la
columna, evitando excesivas pérdidas de glicol. El vapor de agua y
el gas de arrastre salen por la cabeza de la columna y son
evacuados al colector de baja presidn. El glicol pasa de la columna
al regenerador que mantiene un nivel constante y suficiente para
cubrir los elementos calefactores. La columna de arrastre donde se
inyecta el gas de arrastre une el regenerador con el cambiador
glicol-glicol. En el regenerador se elimina cantidad de agua

suficiente para concentrar el glicol.
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El glicol “pobre” concentrado abandona el regenerador a través del
rebose de la columna de arrastre pasando al recipiente pulmén que
actua como carcaza del cambiador que calienta por tubos el glicol
rico camino de la columna de regeneracion. Este recipiente pulmoén
también actua como acumulador para alimentar las bombas de
glicol. El glicol “pobre” es bombeado a la presion de operacion del
absorbedor pasando por un enfriamiento tal que se obtenga una
temperatura del glicol “pobre” unos grados por encima de la
temperatura del absorbedor evitando asi condensaciones de

hidrocarburos en el absorbedor.

El método mas popular para el secado del gas consiste en circular
el gas humedo en contracorriente con trietilenglicol en una torre de
platos. El TEG circula en circuito cerrado, regenerandose en una
columna de desorcibn donde se separa el agua absorbida (Fig.

5.11).

5.5.2 Tecnologia de secado mediante tamices moleculares.
Los tamices moleculares poseen la mas alta capacidad de
absorcion de agua, produciran menores puntos de rocio del agua y
pueden ser usados simultaneamente purificando y secando gases y
liquidos. Los deshidratadores con tamices moleculares son
comunmente usados adelante de las plantas de recuperacion de

NGL donde el gas es requerido extremadamente seco.
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Las plantas criogénicas NGL disefadas para recuperar etano,
producen temperaturas muy bajas y requieren el gas alimentado
seco para prevenir la formacion de hidratos.

Para procesos continuos se requiere dos 6 mas tanques con uno
sobre la linea de remocion de agua mientras que el otro esta siendo
regenerado. Normalmente una cama esta disefada para estar en
linea de 8 a 24 hr. Cuando la cama esta fuera de linea, el agua es
removida por calentamiento del tamiz a 450°F-550°F. E| gas de
regeneracion utilizado para calentar la cama es usualmente una
corriente del gas seco de proceso. El gas de regeneracion es
retornado al proceso después de que éste ha sido enfriado y el
agua libre removida. En este proceso se puede alcanzar una
deshidrataciéon de aproximadamente 1 ppmw. Un diagrama de flujo

del proceso es ilustrado en la fig 5.12.

Sistema de separacion a baja temperatura “LTX"”.

Este método es atractivo pues limita el contenido de hidrocarburos
mas pesados lo cual se expresa como la temperatura de rocio
maxima del gas de emision a una presion de referencia. En este se
separan conjuntamente el agua y los hidrocarburos. Una expansion
isoentalpica enfria el gas a la temperatura de control, decantandose
agua, hidrocarburos y el glicol que se ha adicionado para evitar la
formacion de hidratos a esta unidad, el cual se regenera y funciona

en circuito cerrado (fig. 5.13).
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La principal desventaja de este sistema es que requiere un
incremento de presion elevado para producir el enfriamiento,
necesitandose en la practica presiones del orden de 175 ATA en la
llegada a la planta, por lo que sélo es viable cuando se prevén
presiones mas alta en todo momento de la vida del yacimiento.

Otro método consiste en someter al gas a un enfriamiento que se

consigue con la ayuda de un ciclo frigorifico cerrado (fig. 5.14).

5.5.4 Secado de gas natural en columnas con relleno ordenado.
Se utiliza el secado por absorcion con TEG con un relleno ordenado
en lugar de los tradicionales platos de campana dentro del
absorbedor. Actualmente se encuentran en todo el mundo
aproximadamente 150 columnas trabajando en campos de
explotacién de gas en tierra firme, en plataformas en alta mar y
sobre almacenamientos subterraneos. También se utiliza para el
secado de gas de coke y para secado a presion atmosférica. Su
eleccion se fundamenta en la alta eficacia de separacién debido a
la disposicion de los elementos de estos rellenos y su estructura
proporcionan una gran superficie de contacto entre fases. La
sustitucion de platos de campana por rellenos ordenados en plantas
existentes permite casi duplicar la carga debido a la elevada
capacidad y eficiencia de separacion del relleno ordenado en

comparacion con los platos.
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El diagrama de flujo del proceso es similar a los anteriores y se
muestra en la fig 5.16. Normalmente, se elimina primero el agua
presente en forma de gotas en un separador gas/liquido. Luego, el
gas saturado con vapor de agua ingresa por la parte inferior de la
columna de absorcion y se lava en contracorriente con TEG. El gas
seco abandona la columna de absorcion a través de un separador
de gotas y la soluciéon de glicol se recoge en el fondo de la columna

y desde alli es enviada a la unidad de regeneracion (Fig 5.15).

La solucién de glicol libera agua por destilacion en el regenerador,
previamente el glicol pasa por un precalentador y unos filtros. Del
hervidor de la columna de destilacion se lleva al tanque de
almacenamiento. Cuando es necesario alcanzar puntos de rocio del
gas muy bajos, se requiere concentraciones de TEG elevadas lo
cual se logra con la ayuda de una columna de stripping. El ciclo se
cierra bombeando el glicol seco nuevamente al absorbedor a través

de intercambiadores de calor y enfriadores.

5.6 Seleccién de la alternativa tecnolégica para el tratamiento del gas
asociado.
La tecnologia a emplearse debe tomar en consideracion que el gas
asociado, ya tratado, se dispondra como combustible en forma inmediata,
es decir, el nivel de deshidratacion alcanzado debe cumplir las
especificaciones de transporte y distribucion de gas en tuberias (7 |Ib

agua/MMscf gas)
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Debido a que el gas asociado es considerado un lean oil dadas las
caracteristicas de la fuente; el proceso de deshidratacion debe dirigirse
principalmente a la prevencion de la condensacién del agua que pueda
conllevar a la formacion de hidratos en la linea de distribucion a los
generadores; esto se puede lograr mediante enfriamiento con inyeccidén
de glicol a la corriente del gas asociado, reduciendo el punto de rocio del
agua hasta 5°F por debajo de la temperatura de rocio del hidrocarburo y
aprovechar con el descenso de la temperatura la maxima recuperacion
de hidrocarburo pesados.

Esta tecnologia, a diferencia de las tecnologias tradicionales de
deshidratacion, nos permite recuperar hidrocarburos condensables

necesarios para mejorar la gravedad API del crudo producido.

Recomendaciones en plantas deshidratadoras de gas natural.

a. Compresion del gas

Debido a las presiones de llegada del gas a la planta a lo largo de la vida
del campo y de la presién de entrega requerida, puede presentarse la
necesidad de comprimir el gas con el fin de incrementar el porcentaje de
recuperacion de las reservas, prolongando de esta manera la explotacién
del yacimiento. S6lo un analisis econémico indicara la rentabilidad de
esta posibilidad.

Las plantas compresoras tienen un sistema contra incendio que las
bloquea automaticamente, interrumpe la entrada de gas y elimina todo el

gas de la instalacion de bombeo mediante venteo a la atmoésfera. Se
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debe complementar la instalacion con una valvula de retencion ubicada
entre la seccion de compresion y deshidratacion.

b. Temperatura de Regeneracion

La experiencia muestra que a partir de 165°C (319°F) a grandes
aumentos de temperatura corresponden pequefios incrementos de
concentracion de la solucién TEG-agua. En casos en que la temperatura
del regenerador excede la temperatura de descomposicion del TEG se
procedera a renovarlo.

c. Caudal de TEG

La cantidad de TEG que circula en el proceso se encuentra en el rango
de dos a siete galones por libra de agua absorbida.

d. Obstruccion de las lineas de descarga

Se debe determinar si el taponamiento se produce en la linea de drenaje
del separador o en l|la descarga de vapores del regenerador. El
congelamiento de la linea de drenaje puede deberse a la baja frecuencia
de descarga 6 a fallas en el sistema automatico, que permite que el
liquido alli detenido se congele y forme un tapén. Una valvula de alivio de
simple ejecucidn en el regenerador soluciona la falla que se produce en
la descarga de vapores del regenerador entre las revisiones periédicas.

e. Contaminacion

Ciertos hidrocarburos liquidos hacen que el TEG forme espuma estable
lo cual dificulta la deshidratacion por desecante en el regenerador. Otros
elementos que facilitan la formacion de espuma son el polvo y demas
sblidos finos suspendidos en la vena de gas. También la acidez del

desecante provoca la formacion de espuma estable. Para disminuir este
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inconveniente se usan antiespumantes que aumentan la tension
superficial del glicol. Se usa con buen resultado un producto a base de
siliconas cuya accion es persistente y no disminuye con la regeneracioén.
f. Inyeccion de glicol en los procesos

La inyeccion de un inhibidor de hidrato asegura una eficiente
recuperacion de hidrocarburos licuables y mejora la deshidratacion.

Los glicoles (EG, DEG) son los desecantes liquidos mas apropiados
para ser atomizados 6 inyectados dentro de la corriente del gas debido a
su baja solubilidad en hidrocarburos liquidos, menor viscosidad a
extremadamente bajas temperaturas y se alcanzan mayores depresiones
para la formacidén del hidrato; sin embargo, su presién de vapor es mayor

lo cual puede causar pérdidas por vaporizacion.

El atomizador se situa antes de los enfriadores. Una vez que el glicol es
inyectado, fluye con el gas de tal manera que se permita un tiempo de
contacto suficiente entre el glicol y el gas.

Las siguientes recomendaciones son utiles para propdsitos de disefno y

operacion:

1.  En algunos casos se han obtenido mejores resultados atomizando el
glicol directamente dentro del tube sheet del intercambiador de calor,
mas que, atomizandolo antes que ingrese al intercambiador.

2. El glicol debe ser atomizado como una niebla muy fina para mejores
resultados. La densidad y viscosidad del glicol inyectado y la presion

del sistema pueden afectar la performance de la boquilla de



103

atomizacién. Una boquilla de cono sdlido usualmente da mejores
resultados.

La boquilla debe ser colocada distante de los lugares donde la
turbulencia pueda desarrollarse.

Una presidn de atomizacién de 100 libras proporcionara una
inyeccion muy fina, uniforme y dara un buen contacto glicol-gas.
Pequenos filtros adelante de cada boquilla pueden ser utilizados para
prevenir obstrucciones. Una boquilla obstruida goteara, no atomizara.
Para obtener una completa dispersiéon del glicol dentro del gas una
excesiva inyeccidon debe ser evitada. Las condiciones de equilibrio
deben ser establecidas para prevenir una operacion libre de

problemas.



VI.

DISENO DE UNA PLANTA DE DESHIDRATACION DE GAS

NATURAL Y RECUPERACION DE HIDROCARBUROS LICUABLES

6.1

6.2

Tecnologia propuesta para la deshidrataciébn del gas natural y
recuperaciéon de condensados.

De acuerdo a la disponibilidad y requerimiento de combustible de los
generadores y a la composicion del gas asociado al petréleo en un
campo tipico (seccion 2.3.5), se selecciona para la deshidratacién del gas
natural, el enfriamiento denominado “Chilling” con inyeccién de glicol para
la recuperacién de hidrocarburos a partir del propano a mas pesados.
Como resultado de este tratamiento se obtiene un gas rico en metano
con un nivel maximo especificado de contenido de vapor de agua de 7
Ib/MMscf.

En el proceso se considera una alimentacion de gas natural saturado con
vapor de agua proveniente de los campos de produccion de petroleo,
tomado a partir de una ramal de desviacion que nace del conducto

principal de alimentacion al quemador.

Descripcion del proceso de deshidratacion de gas natural y
recuperacion de hidrocarburos licuables.

El gas asociado al petroleo, proveniente de los equipos de separacion,
tanques de lavado y tanques de almacenamiento son dirigidos en
principio hacia el quemador para su combustion al ambiente. El flujo de
gas que va ser dirigido para su proceso de deshidrataciéon es desviado

del sistema de recuperacion de condensados, que basicamente trata el
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gas derivado de los separadores y FWKO's. El gas que continua en linea
es mezclado con los provenientes de los tanques cuyo aporte es de
menor proporcion. Es importante mencionar que la variacion de las
propiedades del gas en su conjunto es minima, a consecuencia del bajo
nivel de recuperacion de hidrocarburos pesados.

La planta de procesamiento va ser disefada para tratar 0.8 MMscf de gas
por dia de acuerdo a los requerimientos de combustible de los

generadores MEPs.

Primera etapa: Compresion del gas

El gas humedo de admisibn a la planta de deshidratacion posee
insuficiente potencial de energia (20 psia) para su procesamiento por lo
que ingresa a una pequena estacion de compresion y alcanza una
presibn de descarga de 160 psia con una temperatura de 129°F,
trabajando con compresores reciprocantes de baja velocidad instalados
en paralelo (uno en stand by), con una eficiencia politropica de 0.77.
Enfriamiento y limpieza del gas

Una de las variables que afecta el proceso de deshidratacion del gas, es
la temperatura. Una alta temperatura del gas 6 baja presion del gas
requerirdn un incremento en la recirculacién del glicol, para reducir la
temperatura hidrante del gas. Considerando la limitacion de esta variable,
se coloca en linea un ventilador para la disminucion de la temperatura del
gas, denominado “aereal cooler’, que permite ajustar el parametro
temperatura a lo requerido para un manejo 6ptimo del proceso. En esta

unidad de enfriamiento, se alcanza una variacion de temperatura de 10°F
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con un solo ventilador. Como consecuencia del enfriamiento, el gas
puede contener polvo, arrastre de aceite del compresor, agua e
hidrocarburos condensados del flujo; por lo que un equipo de separacién
6 “scrubber” se instala en linea. El gas humedo ingresa al scrubber donde
los liquidos arrastrados son separados del gas y son retirados del
sistema por la accién del regulador del nivel del liquido en la valvula de
descarga del destilado. En funcién a los parametros de disefio y a las
condiciones de flujo a manejar, se selecciona un separador de 20 in por 6
ft.

Segunda etapa: Transferencia de calor y absorcién

El gas proveniente de la parte superior del “scrubber”, ingresa al forro
exterior del intercambiador gas/gas E-210. Este gas humedo debe ser
enfriado aproximadamente 10°F en este intercambiador, de 120°F a
110°F. En el lado interior del intercambiador se calienta el gas procesado
(seco) para tener un control de la temperatura del gas de alimentacién al
sistema de combustible. Con tal finalidad, este intercambiador debe estar
equipado con un bypass manual en el lado del gas procesado. Una
temperatura en el rango de 60°F a 90°F es deseable para el suministro

del gas combustible.

El glicol es bombeado desde la unidad de regeneracion e inyectado en el
caudal del gas humedo a través de una tobera insertada en la boquilla de
ingreso del forro exterior del intercambiador gas/liquido E-220 para
prevenir la formacion de hidratos mientras el gas es enfriado. La caida de

presion a través de la boquilla atomiza el glicol y asegura un mezclado
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completo con la corriente de gas. El glicol absorbe el vapor de agua del
gas; y la mezcla del gas seco y solucién de glicol pasa a través del
intercambiador E-220, luego en forma descendente al enfriador de gas

"Chiller” E-230 y finalmente al separador de frio D-310.

El gas que ingresa es enfriado entre 15°F a 20°F adicionales en el
intercambiador E-220. Este gas intercambia calor con los liquidos y
condensados que fluyen en el lado interior del intercambiador,
procedentes del separador de frio D-310. El gas saliente es dirigido hacia
el “Chiller" mientras que los liquidos y condensados calentados en el

intercambiador E-220 son enviados al separador de tres fases D-320.

Tercera etapa: Unidad de control de punto de rocio de hidrocarburos
pesados con sistema de refrigeracion por compresion de vapor.

La reduccién de los BTU del gas natural se logra al reducir la temperatura
del gas hasta aproximadamente 35°F, segun simulaciones de
enfriamiento del proceso. A esta temperatura se condensan los
hidrocarburos mas pesados, los cuales son separados del flujo de gas y
vendido con la produccién de crudo.

El enfriador de gas Chiller E-230, realiza el enfriado final del gas para la
separacion de los liquidos. Esta temperatura de 35°F para el lado del gas
se lograra operando el lado del freén del sistema de refrigeracion por
compresion de vapor a aproximadamente 25°F. Es importante mencionar

que la temperatura del gas requerida para la reduccién de los BTU tendra
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que ser determinada en la operacién de la unidad y dependera mucho
sobre el valor de BTU del gas suministrado a esta unidad.

La temperatura del lado del refrigerante en el enfriador Chiller puede ser
controlada, ajustando el bypass de gas caliente (frebn 22) para
incrementar 6 disminuir la presion de succibn del compresor de
refrigeracion. Esta tiene una relacion directa al incremento 6 disminucion
de la temperatura del enfriador. Una vez que se haya efectuado este
ajuste, el compresor debe cargar y descargar automaticamente para

manejar los requerimientos de refrigeracion de la unidad.

Tanques de separacion

El caudal de gas, solucién de glicol y condensados que salen del “Chiller”
E-230, son dirigidos al separador de frio D-310. El gas combustible sale
por la parte superior del separador de frio, pasa a traves del
intercambiador gas / gas E-210 y es dirigido al depdsito de compensacion
de combustible F-410. La solucién de glicol y cualquier hidrocarburo
condensado son separados del caudal de gas en el separador de tres
fases D-320. EIl glicol es separado de los hidrocarburos en la seccién
inferior del separador de tres fases y fluye de regreso a través de la

valvula de control de nivel a la unidad de regeneracién.

El separador de tres fases D-320 también debe estar equipado con un
controlador de nivel para los productos liquidos de hidrocarburos y

controlador de presion para la seccion de gas instantaneo.
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Equipo de regeneracion de glicol

La soluciéon de glicol fluye desde la seccion inferior del separador de tres
fases hacia el intercambiador de calor glicol-glicol E-620 y desde ahi es
dirigido hacia el rehervidor E-630. A medida que la solucion de glicol fluye
a través del rehervidor, el agua que ha sido absorbida del gas, es
extraida por ebullicion, la misma que pasa a la columna y fluye hacia la
atmoésfera a través de la tuberia de venteo. EIl glicol regenerado fluye
desde la seccidn del rehervidor hacia la seccion de almacenaje. De la
seccion de almacenaje, el glicol fluye a través del intercambiador de calor
glicol/glicol donde es enfriado por la solucién de glicol que retorna a
regeneracion. Luego se dirige a la succién de la bomba de glicol desde
donde es bombeado hacia la boquilla (tobera) de alimentacion ubicada en
la entrada del intercambiador gas/liquido E-220.

La calibracién basica para el regulador de temperatura del rehervidor es
de 265°F. Este esta basada en condiciones normales de operacién y en
alta eficiencia de regeneracion de la unidad de reconcentracion de glicol.
El glicol dietileno DEG, comienza una descomposicion lenta a los 328°F.
Por lo tanto la temperatura de operacion maxima absoluta del rehervidor
debe ser fijada en 300°F.

El gas seco contenido en el tanque de compensacién de combustible, es
distribuido hacia los generadores con un conducto auxiliar hacia al
quemador por condiciones de seguridad. El diagrama de flujo del proceso

se muestra en la figura 6.1.
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Tabla de Presiones y Temperaturas

Item
T1
T2
T3
T4
TS5
T6
T7
T8
T9

T10

del Diagrama de Flujo 6.1

T°R

525
589
580
580
570
550
495
521
540
570

Item

P1
P2
P3
P4
P5

P PSI

20
160
135
250"
280*

* Las presiones maximas de diseio en P3, P4, P5 son

250, 250 y 280 psig respectivamente
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6.3 Bases de disefo.

Las consideraciones generales sobre el disefo se detallan a

continuacion:

6.3.1 Localizacion de planta.

Por la naturaleza del proceso como aprovechamiento del gas
natural asociado al petréleo y fines de utilizacidn del producto como
combustible para la generacion de energia, la planta de
deshidratacién de gas natural se debe ubicar en un area cercana 6
proxima a la planta de produccion de petréleo. Esta zona debe
tomar en consideracion espacio para futuras ampliaciones
otorgandole flexibilidad al disefo.

6.3.2 La planta de deshidratacion de gas natural se puede conceptuar
como una ampliacién correspondiente al area de servicios
auxiliares de la planta de produccién de petréleo, por lo tanto se
considera que es parte de todo un sistema estructural vy
organizacional de la planta existente, en el cual las funciones
administrativas, de mantenimiento y supervision, a excepcion de las
labores operativas seran ejecutadas por el personal de la planta
existente.

6.3.3 Servicios auxiliares
La planta de deshidratacion de gas natural requiere los siguientes
servicios para su normal funcionamiento:

a. Energia eléctrica. Para el funcionamiento de la unidad de

compresion del gas (compresor y ventiladores), en la unidad de



6.3.4

6.3.5

6.3.6

6.3.7
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refrigeracion (compresor y ventiladores), la bomba para
inyeccion de glicol y el alumbrado de la planta.
b. Combustible. Para la operacién del rehervidor en la unidad de
regeneraciéon de glicol.
c. Refrigerante Freén 22. Ciclo de refrigeraciéon por compresién de
vapor.
d. Dietilenglicol DEG. Ciclo de recirculacién.
Volumen de gas natural asociado a tratar: 0.8 MMscfd.
Contenido de vapor de agua inicial.
Se dispone de un anadlisis composicional en base seca por lo que
se considera que el gas natural asociado a tratar se encuentra
saturado con vapor de agua a las condiciones de |la toma de gas.
Contenido de vapor de agua final.
Contenido maximo de vapor de agua en el gas seco que se utilizara
como combustible debe ser 7 Ib/MMscf. El disefio asegura una
deshidratacion mayor.
Composicién del gas natural asociado a tratar.
Se considera el analisis composicional de un campo tipico de la
selva norte peruana (tabla 2.2). De este analisis en base seca, se
resuelve que ademas de la deshidratacién, no es necesario un
tratamiento adicional. La presencia de elementos inertes como el
nitrbgeno es minimo mientras que el contenido de CO, no
disminuye apreciablemente el rendimiento de los procesos de

transferencia de calor.



6.3.8 Consideraciones termodinamicas.

a. Propiedades fisicas del gas natural humedo. El contenido de
vapor de agua es minimo con respecto a la masa de gas natural
por lo cual se considera lo siguiente:

1. Calculo de las propiedades del gas natural independiente del
vapor de agua debido a que la presencia de éste ultimo no
afecta apreciablemente las propiedades del sistema de
multicomponentes del cual esta constituido el gas natural.

2. Las propiedades fisicas del gas natural han sido calculadas a
partir de las propiedades de los componentes puros (1,17) y
corregidas al comportamiento de una mezcla real utilizando
factores de compresibilidad "z" (17). Cabe mencionar que la
planta de deshidratacion de gas natural esta disefada para
trabajar a presiones bajas por lo cual los factores de
compresibilidad “z" son cercanos a la unidad.

b. El calculo de las propiedades termodinamicas del gas natural se
realiza con el uso de las correlaciones de entalpia de G.P.S A.
(3).

c. El contenido de vapor de agua en el gas natural (despreciable
con respecto a la masa de gas) gana y pierde calor sensible
hasta que es absorbido por el glicol pobre en agua. Luego de la
absorcion, la solucion de glicol rica en agua es considerada
independientemente del sistema de dos fases (gas natural seco-
condensado) por ser la soluciobn de glicol no miscible en el

sistema.
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d. En el enfriamiento diferencial del gas natural, los equilibrios
liquido-vapor del gas seco y condensados son calculados a partir
de las constantes de equilibrio K de cada constituyente del gas a
una determinada presion de convergencia (1,3,16).

e. Las propiedades fisicas de la solucidn de glicol son calculadas a
partir de cartas y diagramas de trabajos desarrollados en
unidades deshidratadoras de gas natural (26,27,28). Al
seleccionar la tecnologia de Chilling con inyeccién de glicol (37),
se dispone de data especifica con respecto a:. presiéon de
atomizacién y recomendaciones para la inyeccion de glicol,
diagramas de propiedades fisicas de soluciones de glicoles
(DEG y TEG), rates de recirculaciéon de glicol, temperatura de
regeneracion.

f. La primera ley de la termodinamica se utiliza con sus respectivas
simplificaciones standars para efectos de calculos de balance
de energia en intercambiadores de calor, bomba, equipos de
separacion, compresores.

g. Los procesos de compresidn han sido calculados considerando
eficiencia politrépica, mas no isoentropica, segun

recomendaciones de especialistas en compresores (17).

6.4 Balance de materia.

Se considera la operacién de la planta en estado estacionario para el

calculo de las corrientes entrantes y salientes correspondientes a la
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corriente de gas a deshidratar en el volumen de control E-220, E-230. D-

310.

Los detalles de calculo se realizan en los anexos A1 y A2 A
continuacién se muestra el balance de masa total y por componentes en

la tabla 6.1 y la tabla 6.2 respectivamente.

Tabla 6.1

Balance de masa total en la linea de gas a deshidratar

CORRIENTES | <2 > Ib/hr | <4 > Ib/r
Vapor de agua en el gas il 19.357 0.233*
Gas natural seco 2985.193 1231.477
Solucién de glicol “rica” - 349960 | —
Solucion de glicol “pobre” - 369.084
Condensados - 1753.716
Total 3354.51 3354.51

(*) El contenido maximo equivalente a 7 Ib H2O/MMscf de gas natural.
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Tabla 6.2

Balance por componentes del gas natural seco en la linea de gas a

deshidratar

RANGO DE 110°F 90°F | 90°F 35°F 35°F
TEMPERATURA <2> <3> <3> <4> <4>
COMPONENTE | i Ib/hr Xi Ib/hr yilb/hr | xilb/mr | Yilb/hr

N2 156.403 0.084 156.319 | 4.609 | 151.795
co2 518.313 2.182 516.130 | 138.811 | 379.502

C1 579.419 1.050 578.369 | 71.913 | 507.506

C2 196.744 1.919 194.825 | 98.397 | 98.347

C3 496.256 14.447 481.809 | 418.059 | 78.197
i-C4 182.543 11.352 171191 | 175187 | 7.356
n-C4 380.298 31.262 349.036 | 372.078 | 8219
i-C5 176.241 31.248 144993 | 175872 | 0369
n-C5 163.652 36.530 127.123 | 163.470 | 0.182
n-C6 135324 | 62.650 72674 | 135320 | 0.005
Total 2985.193 | 192.725 | 2792.468 |1753.716 | 1231.477

|

< # > Indica la ubicacién en el diagrama de flujo 6.1.

Al atomizar e

inyectar

la soluciobn de glicol

en la entrada del

intercambiador gas/liquido E-220 se produce la transferencia instantanea
de agua hacia el glicol. La corriente principal fluyendo en lado exterior del
intercambiador E-220 se considera inicialmente conformada por gas seco
y solucion de glicol pobre. En este equipo se inicia la condensacion de los
hidrocarburos pesados a partir del gas seco. Finalmente, después que la
corriente principal fluye a través de E-220 y E-230 esta constituida por

tres flujos: gas seco, condensados y solucidén de glicol pobre.
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6.5 Balance de energia

Se determiné el volumen de control en cada una de las etapas del

proceso en los cuales se establecieron las ecuaciones correspondientes

de acuerdo a la conservacion de energia.

a. Unidad de compresion.
Compresor.- La potencia requerida por el compresor para permitir al
gas natural su desplazamiento a través de la planta de deshidratacion
es calculada segun la Referencia 17 y su desarrollo es presentado en
el anexo C1.
El enfriador aireal “cooler’ es un intercambiador de calor cuya
ecuacion de diseno es tomada de la Referencia 17 y desarrollada en el
anexo C2.

b. Transferencia de Calor
Se establecen las ecuaciones de intercambio térmico entre /a fuente y
el recibidor en los intercambiadores de calor E-210, E-220 y E-230. EI
calculo se desarrolla en los anexos D3, F3, A4. Ademas se utiliza la
Referencia 3 para el calculo del cambio de entalpia en sistemas
multicomponentes de dos fases en el enfriamiento y condensacion
diferencial del gas natural en E-220 y E-230, cuyo procedimiento de
calculo se muestra en el anexo A3.

c. Absorcién de glicol.
La masa de agua absorbida mas la masa de dietilenglicol circulado es
insignificante con respecto a la masa de gas. Por lo tanto la

temperatura del gas controla el sistema y se considera una absorcién
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esencialmente isotérmica. Segun la Referencia 17, la elevacion de la
temperatura rara vez excede 2°C. Anexo E1.

Unidad de refrigeracion en ciclo cerrado.

Compresor.- La potencia de compresién necesaria para impulsar el
refrigerante Fredn-22 se detalla en el anexo H2.

Cooler.- El procedimiento de calculo es tomado de la Referencia 3 y es
desarrollado en el anexo H3.

Valvula de expansion isoentalpica.- El detalle de calculo es presentado
en el anexo H4 segun la Referencia 3 y la Referencia 17.

Unidad de regeneracion de glicol.

Intercambiador glicol-glicol.- Se establece la ecuacién de intercambio
térmico entre la solucién de glicol rica en agua y la solucién de glicol
pobre en agua. Para efectos de disefio se utiliza el procedimiento de
calculo presentado en |la Referencia 15, el cual es desarrollado en los
anexos J1y J2.

Rehervidor.- La cantidad de energia necesaria para la regeneracion es
calculada segun la Referencia 2 y detallada en el anexo J3.

Bomba de glicol.- La potencia necesaria para impulsar y recircular la
solucién de glicol concentrada es obtenida segun la Referencia 46 y
presentada en el anexo E1.

Los resultados del balance de energia se muestran en la tabla 6.3.
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Tabla 6.3
Equipo y/o volumen de control Calor “Q” Trabajo.
Btu/hr Potencia, Kw
Unidad de compresion: Bl ]
Compresor C-110 75
Cooler E-111 83067
Unidad de enfriamiento: a
Intercambiador de Calor E-210 12559
Intercambiador de Calor E-220 44703
Chiller E-230 292884
Unidad de refrigeracién: -
Compresor C-520 30 |
Cooler E-530 377199
Unidad de regeneracion:
Intercambiador glicol-glicol E-620 33902
Rehervidor E-630 125000
Bomba de glicol L-640 0.5

6.6 Especificaciones y dimensionamiento de equipos.
La tabla 6.4 muestra el requerimiento de equipos para la deshidratacion
del gas natural y recuperacion de hidrocarburos licuables. El desarrolio
de los calculos para el dimensionamiento de los equipos se presenta en

los anexos indicados en la respectiva tabla.
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Tabla 6.4
Equipos Material Anexo | Caracteristicas
Compresor reciprocante de Hierro C1 85 kw c/u
baja velocidad C-110 ( 2) fundido*
Cooler E-111 (1) ASTM C2 Un fan, tubos 1" OD, arreglo
SA515-70(h) triangular, 3 filas de tubo, 49
SAZ14(1) i ft2 N o
“Scrubber”’ separador AISI 86XX C3 20"0D * 6 ft
D=112 (1) ] I
Intercambiador E-210 ( 1) ASTM D4 1 V4" OD tubo, 2"DN tuberia,
Tubo en U concéntrico SA106(s) 12 ft longitud
- SA214(t) S
Intercambiador E-220 ( 1) ASTM F4 1 %4" OD tubo, 2"DN tuberia,
Tubo en U concéntrico SA106(s) 36 ft longitud
SA214(t) S o
“Chiller” E-230 ( 1) ASTM G3 10D tubo, 21 tubos, 14 ft
SA106(s) longitud, un paso, coraza
_ SA214(t) | 8
Separador de frio D-310 (1) Jr AISI B6XX I 200D * 6 ft, 250 psig
Separador de tres fases | AISI 86XX 12 20"0OD * 7.5 ft, 250 psig
D-320( 1)
Tanque de compensacion de 304 I3 72"0D * 12 ft, 280 psig
combustible F-410 ( 1)
Compresor C-520 ( 2) Hierro H2 40 kw cl/u
fundido*
Coolers tipo forzado ASTM H3 6 ft longitud, drivers 1.5 HP,
E-530(2) SA515-70(h) diametro fan 2 ft. (finetube:
SA516-70(h) 10D con 5/8 high fins).
SA214(1) Arregio triangular, 4 pasos
SA179(t) | por tubo, 4 filas de tubo.
Acumulador vertical ASTM HA4 12" diametro, 1.5 ft3
F-540 (1) | SAS3 T  volumen .
Valvula de expansion 302, 304 HA4 175 psi caida de presion
isoentalpica K-550 (1) | - i e - !
Intercambiador glicol /glicol ASTM J2 Tubos de 1/2’DE. 46 ft°
(banco de tubos) E-620 ( 1) SA106(s) Area.
o _SA214(t)
Reboiler E-630 ( 1) ASTM J3 | 125 MBTUH
SA515-70(f) |
SA516-70(f)
1 SA214(t)

Nota .- El numero entre paréntesis indica la cantidad de unidades requeridas.

Las letras s, t, f, h corresponden a: coraza, tubo, firebox y cabezales

respectivamente en la especificacion de materiales. EI material seleccionado

para el cilindro de los compresores es hierro fundido para presiones de hasta

1200 psig, segun recomendacion de la Referencia 3, seccion 13.
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La fabricacion de recipientes a presion “Pressure Vessels” esta normada
de acuerdo a las reglas de cédigo ASME “American Society of
Mechanical Engineers”, Section VIIl, Division 1; los cuales permiten
especificaciones de fabricacion estandar de manera que proporcionen
una proteccidn legal y ayude a garantizar un medio ambiente seguro

para el personal.



VIl. EVALUACION ECONOMICA

7.1 Factores que afectan los costos de inversion y de produccién.

a. Costos de los equipos.

Se considera precios de mercado nacional (cotizaciones) y referencias
del costo total de equipos e instalacion de plantas de deshidrataciéon
de gas natural, para la adquisicion de equipos nuevos “modelos
estandar”. La tabla 7.1 presenta el costo de los equipos principales.

. Fluctuaciones de precio.

La politica internacional de precios de hidrocarburos determina
fuertemente las variaciones en los precios del gas natural y petréleo,
por tanto, esta evaluacidn considera la sensibilidad del proyecto al
posible incremento y disminucién en los precios de estos productos en
un rango de +30%. Los resultados se presentan en la Tabla 7.8.

. Ritmo de produccién y periodo de operaciones.

Se considera 335 dias operativos con paradas (30 dias) de inspeccion
y/o mantenimiento en forma anual. Asi mismo se considera que la
planta se encuentra en funcionamiento las 24 horas del dia. (Anexo
K1)

. Costo de la materia prima.

El gas natural asociado al petroleo que sirve como materia prima para
el proceso de deshidratacion, no tiene un valor econémico ya que
luego de ser separado de los campos de produccion de petroleo es
quemado desperdiciando su potencial calorifico. Por tanto, se

considera el costo de la materia prima igual a cero.
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e. Mano de obra.
Como se menciona en la seccién 6.3.2, el requerimiento de mano de
obra es sélo operativo, para lo cual se considera la necesidad de dos

operadores por turno de 12 horas cada uno (dos turnos por dia).

7.2 Estimacion de la inversion en capital fijo.
La estimacion que se realiza es de tipo preliminar segun la clasificacion
de la “American Association of Cost Engineers”. El costo total de la
inversion se realiza con el uso del “Método de Factores” 6 como
porcentaje del costo del equipo adquirido (46). La tabla 7.2 muestra el

cuadro resumen de la estimacion para la inversion de capital.

7.3 Estimacion del costo de manufactura.

El costo de fabricacibn 6 de manufactura se estima a través de dos
meétodos: el primero que es proporcional a sus elementos: nivel de
produccién, la inversion de capital fijo y el costo de mano de obra. EI
segundo método considera rangos de porcentajes tipicos de costos de
cada componente del costo de fabricacion y del costo del producto.
(Anexo K1).

La utilizacion del segundo método ha considerado "Depreciacion lineal”
(Anexo K2) para un tiempo de vida util de los diversos equipos y
elementos materiales utilizados en el proceso equivalente a 10 aflos (sin
valor de rescate). De las estimaciones realizadas se obtiene informacién
previa para la evaluacibn econémica como son: gastos de produccion,

gastos de administracion y gastos por ventas. La tabla 7.3 presenta la
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informacion necesaria para la elaboracién del Estado de Pérdidas y

Ganancias Proyectado.

7.4 Capital de trabajo.
Se considera el capital de trabajo equivalente al 10% de los ingresos mas
la recuperacion de hidrocarburos licuables correspondiente a un dia en

los inventarios. Los resultados se muestran en la tabla 7.4. (Anexo K2)



Tabla 7.1

Resumen de inversion del costo de Equipo fijo

Equipos o | Cantidad [ Precio FOB 1998
US$

Compresor reciprocante de baja velocidad C-110 2 36,000
Cooler E-111 o A 12,000
“Scrubber” separador D-112 - 1 8,000
Intercambiador E-210 Tubo en U concéntrico | 1 18,000
| Intercambiador E-220 Tubo en U concéntrico 1 23,000
“Chiller’” E-230 - ) 1| 27,000
Separador de frio D-310 1 8,500
Separador de tres fases D-320 | T 8 10,000
Tanque de compensacion de combustible F-410 1 25,000
Compresor C-520 - 2 | 30000
Coolers tipo forzado E-530 2 24,000
Acumulador vertical F-540 e i 6,000
Valvula de expansion isoentalpica K-550 1 3,000
Intercambiador glicol /glicol (banco) E-620 1 15,000
Reboiler E-630 - | 1 | 34000

El costo de transporte de equipos es equivalente al 25% del costo de los
equipos principales. Del calculo se obtiene que el costo de equipos

principales es de US $ 350,000.



Tabla 7.2

Inversion de capital “Método de Factores”

Componente Valor medio % CostoUS$ |

Costos Directos o o

Equipo adquirido 23 350,000
Instalacion del equipo adquirido 10 e 152,174
Instrumentacion y controles 1 3T 45,652
Canerias y tuberias (instaladas) 10 152,174
 Instalaciones eléctricas (colocadas) 4 60,870
Obras civiles (incluyendo servicios) 6 91,304
Mejoras del terreno - 2 30,435 |
Instalaciones del servicio (montadas) i - 182,609 |
Terreno - 1 0o 0
Costos Indirectos !

Ingenieria y Supervision l 9 136,957 :
Gastos de construccion _# 8 | 121,739
Honorarios del contratista i 3 45,652
Eventuales o 10 % - 152,174
Inversion en Capital Fijo | 100 | 1,521,739




Tabla7.3
Elaboracién de informacién previa ( MUS$ del ato 0/ aflo )

1] 2] 3 4] 5] 8] 7] 8| 9| 10|

Produccion il 1 - I |
Gas Natural MMSCF/afio 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 151.42 |
MMBTU/ano| 144696.95 14469695  144696.95 14469695  144696.95 144696.95 144696.95  144696.95| 144696.95| 144696.95

Precio US $/MMBTL 18 1.8 18 1.8 1.8 1.8 1.8 1.8 18 18

Ingreso | MUS $/ aro 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 260.45 |

Petroleo crud¢ BBUario 4315135 43151.35 43151.35 43151.35 43151.35 43151.35 43151.35 4315135 43151.35 43151.35|

Precio US $/BBL 15 15 15 15 15 15 15 15 15 15
Ingreso |l MUS $/ano 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27 647.27
Ingreso Total MUS $/afo 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72
Gastos de produccion 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98
Gastos adm. y ventas 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 156.33 16.33 15.33 15.33
Capital de trabajo 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70 92.70
Incremento capital trabajo 0.00 0.00 0.00 0.00 000/ 000 000 000 0.00 0.00
Tabla 7.4

Capital de Trabajo
[ MUSS del afo 0]

] 1| 2] 3l 4 5] ¢ 7 8 9 10
Ingresos 10% MUS $/afio 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77 90.77
Inventarios 193 193 193 193 193 193 193 193 193 193

Incremento capital trabajo 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
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7.5 Financiamiento.
El financiamiento es considerado al 50% de la inversidén en capital fijo. El
servicio de la deuda se calcula con 13% de tasa de interés, 11% inflaciéon
anual y pagos constantes durante tres anos sin periodo de gracia.

(Anexo K2)

7.6 Estado de Ganancias y Pérdidas Proyectado.
La elaboracién del Estado de Pérdidas y Ganancias Proyectados se
presenta en la Tabla 7.5.

Se considera 30% de impuesto a la renta. (Anexo K2)

7.7 Flujo de Caja Proyectado.
El resumen del Flujo Neto de Fondos se detalla en la Tabla7.6. (Anexo

K2)

7.8 Criterios econémicos de evaluacion.
Los criterios de evaluacién de inversiones utilizados son: Valor Actual
Neto VAN, Tasa interna de retorno TIR, Periodo de Recupero y VAN
acumulado. Se asigna una tasa de descuento TD de 15% para la
evaluacion del VAN. La tabla siguiente muestra los resultados de la

evaluacion. (Anexo K3)



Tabla 7.5
Estado de Ganancias y Pérdidas Proyectado
[ MUS$ del Afio 0/ Afo ]

I R 3 4 s | e | 7 [ & | 9 T 1
Ingresos 907.72 90772 907.72 90772 90772 907.72 90772 907.72  907.72]  907.72,
Gastos de produccion 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 14298 142.98
Utilidad Bruta 76475 76475 76475 76475 76475 76475 76475 76475 76475  764.75
Gastos de Adm y ventas 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33, 15.33, 15.33 15.33 15.33
Utilidad de Operacion 74942 74942 74942 74942 74942 749.42 74942 749.42 74942 749.42
Depreciacion 15217 152.17 15217 152.17 152.17 15217 152.17 152.17 152.17 152.17
Gastos financieros 89.11 56.72 27.11 000 000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Renta neta 508.14 54053 57044  597.25  597.25| 59725 ~ 597.25 ~ 597.25 597.25 597.25
Impuesto a fa renta 30 % 152.44 162.16 17104 17947 17917 17947 179.47 179.17 179.17 179.17

UTILIDAD NETA 35570 37837 399.10 418.07 41807 41807 418,07 418.07 418.07 418.07




'INVERSION

Propia

Amontizacion

Incremento capital trabajo
Total Inversion

UTILIDAD NETA
DEPRECIACION

FLUJO NETO DE FONDOS-_

760.87

760.87

-760.87

201.20

0.00
201.20
355.70

152.17

30667

204.83

0.00
204 .83
378.37

152.17

32572

Tabla 7.6

Flujo de Caja Proyectado
[ MUS$ del Ao 0/ Ao |

208.52

0.00
208.52
399.10

152.17

34276

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

570.25

0.00

0.00

0.00

418.07

152.17

570.25

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

570.25

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

570.25

0.00

0.00

0.00

418.07

152.17

570.25

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

570,25

10

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

57025



Tabla 7.7

Resumen de criterios de evaluacion de inversiones.

[ VAN, 6% TIR % PR VANA ¢, 16%, 10
>0 50.5 3 anos, 1 mes 1537.39 MUSS$ ario O
Tabla 7.8

Sensibilidad al precio

Variacioén Precio | Variacioéon Precio | VAN o 15% | TIR % |
Gas Natural Petréleo Crudo
+ 30% -30% >0 411
-30% +30% >0 59.9
-30% -30% >0 28.6

Nota : Detalles de la Evaluacion Econémica se presentan en los anexos

K1, K2, K3, K4.



VIIl. MEDIO AMBIENTE: ECOLOGIA Y SOCIEDAD

La proteccion y preservacion del medio ambiente es uno de los pilares sobre
el cual descansa el desarrollo sostenible. En el Peru, el Ministerio de Energia
y Minas y sus organismos competentes: la Direccion General de
Hidrocarburos (DGH) y la Direccion General de Asuntos Ambientales (DGAA),
reglamentan las normas y disposiciones para el desarrollo de las actividades
y aprovechamiento de los hidrocarburos, con la finalidad de que éstas no
originen impactos ambientales y/o sociales negativos para las poblaciones y

los ecosistemas.

Como es sabido, la presentacion del estudio de impacto ambiental es
requisito indispensable en el inicio 6 ampliacion de cualquier actividad de
hidrocarburos y que segun el reglamento para la proteccion ambiental, es
realizado por empresas calificadas por la DGAA. El estudio de Impacto
Ambiental del proyecto comprende aspectos fisicos naturales, bioldgicos,
socioecondmicos y culturales en el area de influencia del proyecto. En él se
determinan las condiciones existentes y las capacidades del medio, se
analizan los efectos previsibles y las consecuencias al medio ambiente fisico
y social, a corto y largo plazo, en el area del proyecto, con la finalidad de
establecer las medidas necesarias en el Programa de Manejo Ambiental PMA
y lograr un desarrollo armoénico entre las operaciones petroleras y el

ambiente.
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El presente trabajo no pretende desarrollar cada una de las etapas que
comprende el Estudio de Impacto Ambiental del proyecto, pero destaca los
efectos en la ecologia y la sociedad del planteamiento tecnoldgico

presentado.

8.1 Efectos en la ecologia

Las bases ecoldgicas de la Amazonia se basan en la interrelacion de sus
elementos: los bosques, el agua, los suelos; la interdependencia entre la
flora y la fauna, la diversidad de especies, la alta productividad natural de
los ecosistemas y la diferencia entre selva alta y selva baja.

La interrelacion de los sistemas acuaticos y terrestres es tan estrecha que
no es posible su productividad en forma independiente.

La selva alta se caracteriza por una orografia muy compleja y relieve
abrupto, escasos valles amplios, clima calido en el piso inferior, templado
en el medio y frio en el superior, numerosos rios de corriente rapida no
navegables, vegetacion densa y cambiante con la altura, fauna con
numerosos endemismos. En contraste, la selva baja se caracteriza por
llanuras y colinas cubiertas de bosques, con numerosos rios navegables,

cochas y pantanos 6 aguajales.

Las ventajas energéticas que el gas natural ofrece comparado con otros
combustibles incluyen los siguientes efectos en el medio ambiente luego
de su combustion:

a. Las emisiones de CO y particulados pueden reducirse en mas de un

90%. El mondéxido de carbono causa efectos daninos en el hombre,
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reduciendo la capacidad de transporte de oxigeno a la sangre y los
tejidos. Ademas, afecta a los fetos, personas anémicas y nifos.

b. Laformacién de ozono se reduce entre un 80% y 90%.

c. Las emisiones de hidrocarburos volatiles reactivos se reducen en un
65%. Estos compuestos son los principales causantes de la formacién
de ozono a nivel del suelo.

d. Los Oxidos de nitrogeno, factores que también contribuyen a la
formacién de ozono, se reducen en un 70%. Los NOx son gases
irritantes que danan los pulmones y agrava los problemas
respiratorios, enfermedades bronquiales y asmatiformes. También
afectan la vegetacion.

e. La generacion de CO; disminuye un 90%. Las emanaciones de CO,
que se desprenden en los diversos procesos de combustiobn de
petroleo y otros combustibles fosiles ocasionan el llamado “efecto
invernadero”. Estas emanaciones estan generando alteraciones en el
clima que como es sabido, es una de las principales causas del efecto
de invernadero. El calentamiento de la tierra por el incremento en la
temperatura determinaria cambios dramaticos en el clima, perjuicios a
la agricultura y al equilibrio de los ecosistemas naturales.

f. La quema de combustibles producidos por biomasa (arboles,
agricultura, produccién) y el gas natural generalmente produce menos
CO; que la de combustibles que provienen del petréleo 6 del carbén.

Todos estos efectos tienen un impacto positivo ya que mitigan la pérdida

de diversidad bioldégica “Biodiversidad” y favorecen la reduccion de la

pérdida, en numero y calidad, de especies de fauna.
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8.2 Efectos en la sociedad
La Amazonia peruana, ademas de albergar a la poblacién urbana en
ocho ciudades amazdnicas, esta habitada por 250,000 nativos
aproximadamente, distribuidos en 64 grupos segun sus diferentes
lenguas y rasgos culturales. Cada grupo étnico esta vinculado fisica e
ideoldgicamente con un territorio determinado. Con el inicio del proceso
de colonizacion, puede considerarse que el 20% de la poblacion es
agricultora. Este territorio de caracteriza porque la mayoria de sus

habitantes viven en la pobreza.

El area de influencia del proyecto esta habitada por seis grupos etno-
linguisticos: Aguaruna, Huambisa, Candoshi y Jibaro cuya lengua es el
JIBARO, ademas del Andoa y Arabela cuya lengua es el ZAPARO.

Se puede prever los efectos en las comunidades nativas con una
planificacién cuidadosa y la asignacidn de un presupuesto especialmente
disefado para atender las demandas sociales, de tal manera, de
establecer una adecuada comunicacion con todos los grupos de interés
involucrados.

Bajo las premisas del respeto riguroso a los reglamentos del Estado
Peruano, del desarrollo armonioso de las relaciones con las comunidades
nativas y la realizacién de un Programa de Relaciones Comunitarias
después de un estudio y diagnostico de la regidn; se pueden proporcionar
los medios para que las comunidades puedan manejar y controlar su

propio futuro.
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Cabe mencionar que, de acuerdo con la Ley Organica de Hidrocarburos,
las comunidades indigenas recibirAn compensacién por el uso de sus

terrenos.

Los efectos positivos en las comunidades indigenas comprenden:
a. La aplicacion de planes de apoyo y compensacion social en las

areas de salud y educaciéon

b. La implementacion de clubs de madre.
C. Suministro de agua limpia.
d. Capacitacion y mejora en las habilidades de la mujer.

Por otro lado, los ruidos generados por el funcionamiento de las
instalaciones afecta negativamente a la fauna provocando su migracion y

perturba a las comunidades nativas.
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IX. OBSERVACIONES

La determinacién del tamano del equipo esta asociado a las siguientes

variables:

9.2

9.3

a. El grado especifico de deshidratacion del gas.

Del gas: flujo, temperatura y presion de entrada del gas.

Del glicol: grado de atomizacioén, concentracion y coeficiente de

circulacion.
b. Valor especifico de BTU del gas que ingresa

Del gas: temperatura, presion, volumen, valor de BTU
El material parafinico del destilado 6 aceite sobrante puede acumularse
en los siguientes equipos:
El rehervidor.- Es necesario colocar un desnatador manual en la seccién
de almacenaje del glicol para la remocion de este material.
Intercambiadores y unidad de refrigeracion.- La colocacién de un filtro en
la succion de la bomba de glicol evitara este problema.
Las sales contenidas en el agua y transportadas en el glicol desde los
equipos de separacion, podrian causar mayores problemas que los
destilados, especialmente en el rehervidor; disminuyendo la capacidad de
transferencia de calor y exponiendo a una falla prematura de los equipos.

La instalacion de un scrubber conglutinante resolvera este inconveniente.



X. RECOMENDACIONES

Una de las variables importantes del proceso es el flujo de ingreso a la planta;
para garantizar un flujo permanente de ingreso a la unidad de compresién,
sera necesario regular el sistema de valvulas de la planta de produccién de
forma tal que no presurize el sistema desde los tanques hasta la cabeza de

los pozos, ocasionando variaciéon de parametros en el tratamiento del crudo



XI. CONCLUSIONES

11.1 El proyecto es una alternativa técnica y econdbmicamente factible para la
generacion de energia, como sustituto a los combustibles tradicionales.
Durante la evaluacion del proyecto se ha considerado como beneficio
principal, el que proporciona el uso del gas asociado como recurso
disponible, sin embargo, no debemos dejar de lado la totalidad de los
beneficios que puede aportar el proyecto independientemente de su
relevancia para el resultado final, ya que pueden existir otras variables que a
juicio del revisor del proyecto son mas importantes que el estimado por el
evaluador. Dentro de estas variables se incluyen los beneficios que aporta el
subproducto principal “condensado de hidrocarburos pesados” y el ahorro en
el consumo de diesel para la generacibn de energia. El beneficio de una
empresa que produce combustible para sus operaciones, se da en el ahorro,
disponibilidad y optimizacion de crudo que es usado en la produccion de
diesel. En el caso de una empresa que adquiere el combustible para sus
operaciones, el beneficio significa ahorro en el costo de operacion.

11.2 A través de este proyecto se permite mejorar dos aspectos importantes
relacionados a la produccién de petroleo: Nivel de produccion y Calidad del
petroleo de la zona.

a. Mejora del nivel de produccién: El crudo ligero que continuamente se usa
en la Topping Plant para producir diesel y ser distribuidos a todos los
campos de produccion, puede ser derivado hacia los campos que
presentan un APl bajo y asi lograr una mayor recuperacion de crudo

pesado (API 10 aprox.)



142

b. Mejora de la calidad del petroleo producido: Es posible optimizar el API
de la mezcla correspondiente a la produccién de todos los campos,
incrementando la proporcion de crudo ligero (APl 39 aprox.), el cual era
destinado a la obtencién de diesel.

11.3 Este proyecto aprovecha el gas asociado como recurso disponible y
constituye una alternativa para futuras inversiones 6 proyectos de desarrollo
que pueden tener un sustento propio.

11.4 Los dos criterios de evaluacion empleados en el proyecto, TIR y VAN son
los mas indicados dadas las caracteristicas del proyecto y confirman la
aceptacion del mismo. De acuerdo al analisis de sensibilidad a los cambios
en el precio del gas natural y el petréleo, se concluye que el proyecto no es
sensible a las variaciones de estos parametros en un amplio margen
(x30%), ya que al evaluarlos la decision inicial se mantiene, es decir, sigue
siendo rentable.

11.5 El valor alto en la TIR calculada obedece principalmente a tres aspectos
importantes: la materia prima empleada (gas asociado) no tiene valor
econdmico (costo cero), las dimensiones de los equipos y de la planta en su
conjunto no son a gran escala y finalmente, esta planta se disefia como
parte de todo un sistema organizacional constituido.

11.6 EIl diseino de la planta, ademas de su flexibilidad en ampliacibn presenta
flexibilidad en la ubicacién, es decir, en el caso de que no se justifique las
operaciones de produccion en el campo de localizacion inicial por bajos
niveles de produccion, esta puede ser faciimente desmontada, transportada
e instalada a otro campo de produccién ya que la composicion del gas

asociado en la zona presenta caracteristicas similares.
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11.7 Durante la operacion de la planta, la cantidad de Dietilenglicol DEG utilizada
para reposicidon es minima ya que las pérdidas por arrastre en el rehervidor
no son significativas y al igual que el Freén 22 usado en la unidad de
refrigeracion por compresion de vapor, pueden ser considerados como costo
fijo en el monto de inversion.

11.8 El uso del gas como combustible en la selva norte peruana en comparacion
con los combustibles liquidos, tiene efectos positivos sobre el medio
ambiente. Las emisiones gaseosas de los productos de combustion se
encuentran dentro de los estandares mas altos del cuidado ambiental debido
a que se emiten menos hidrocarburos volétiles; los pequenios volumenes
que se escapan al aire son menos téxicos y también menos reactivos a la
formacién de ozono.

11.9 El gas asociado es considerado un combustible ecolégico debido a que
preserva la biodiversidad de la zona y favorece el desarrollo de las

comunidades nativas.

Nota.- El costo de fabricacién del gas util (gas natural deshidratado), que
incluye costos directos de produccién, gastos fijos y gastos generales de la

planta, para el disefio propuesto es de 349 MUS $/ano.
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Volumen de control

ANEXO A1

BALANCE DE MATERIA

Unidad de compresioén, Intercambiador E-220, Chiller E-230, Separador de frio D-310
Flujo de gas natural de admisién a la planta (saturado con

vapor de agua) en MMscfd:
Densidad del gas natural a 60°F y 14.7 Psi
Contenido de agua en el gas de admision en Ib/d

Flujo de gas natural de admisién en Ib/d (sin agua)

Del analisis composicional del gas natural

| S —

N2

COMPONENTE % MOLAR

C3
i-C4
n-C4
i-C5

n-C5
n-C_6
_TOTAL

6.4
13.5

41.4
7.5

129

3.6
7.5
2.8
26
1.8
100

| PESO MOL.

S S

28.013
44.010
16.043
30.070
44.097
58.124
58.124
72.151
72.151
86.178

|
{
f
|

4—

+

|

1.793
5.941
6.642
2.255
5.689
2.092
4.359
2.020
1.876
1.561
34.219

De acuerdo al recorrido del gas natural a deshidratar

En el Intercambiador E-220

PES. MOL.AV. "

0.800

0.090
464.564

71644.628

Q[ E-2] Ib/d
3753.683
12439.506
13906.054
4721.855
11910.136
4381.027
9127.141
4229.786
3927.658
3247.782
71644.628

Anexo A2

ni ( mol/d)

133.998
282.652
866.799
157.029
270.089
75.374
157.029
58.624
54.437
37.687
2093.717

En el enfriamiento se establece el equilibrio por el concepto de condensacioén diferencial
segun la Referencia 16 y cuyo procedimiento de calculo es el siguiente.

ICOMPONENTE Fracc.Molar

Determinacion del punto de Rocio :
Sum (yi/ki)=Sumxi=1.0

N2
Cco02
C1

C2

C3
i-C4
n-C4
i-C5
n-C5
n-C6

TOTAL

0.064
0.135
0.414
0.075
0.129
0.036
0.075
0.028
0.026
0.018
1.000

Presién de convergencia

ki

65.000
8.944

20.000
4.000
1.300
0.600
0.450
0.195
0.160
0.058

2000 psia

Xi
0.0010
0.0151
0.0207
0.0188
0.0992
0.0600
0.1667
0.1436
0.1625
0.3103

0.998

A una presion de 140 psi la temperatura de convergencia es 110°F
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Para propédsitos de calculo se calcula el flujo molar del gas de ingreso por hora

| COMPONENTE | zi ni (mol/h)

. N2 | o064 | 5583 |
. co2 | 013 | 11777 |
1 | 0414 36.117
- c2 | 0075 | 6543
~ca | 0129 | 11254 |
~ i-C4 | 0036 | 3.141 '

nC4 | 0075 | 6543
i-C5 0028 | 2443
. nC5 | 002 | 2268 |
. nce | 0018 | 1570 |
TOTAL | 1000 | 87.238

Calculo de las Composiciones punto a punto

Supoéngase intervalos a 90°, 70°, 50°, 35° F para obtener las composiciones de equilibrio
del sistema de dos fases durante la condensacion en cada uno

En el punto de Rocio: [ 110 F ]

COMPONENTE v1 K1 ; V1 /K1
N2 5.583 65.000 | 0.0859
~ co2 11777 8.944 . 13167

c1 36.117 20000 | 1.8058

c2 6.543 4.000 | 1.6357
R | 11254 1300 | 86567
i-C4 T 3141 0.600 | 52343
n-C4 . 6.543 0.450 | 14.5397

i-C5 | 2443 0.195 | 12.5265

~ nCs I 2.268 0.160 ' 14.1762
n-C6 . 1570 0.058 | 27.0739

TOTAL ' 87.238 ! ' 87.052



o L=Y1/[1+K1V/L]
En el intercambiador E-220

Rango: 110 a 90° V= 84.33
SupdngaseVi/L: 29 V/Lcal 28.99
COMPONENTE Y1 | K 90° KIVIL  1+KIVIL | L
N2 5.583 64000 | 1856.000 | 1857.000 |  0.003
02 11.777 8155 | 236488 237488 | 0.050
ci 36.117 19000 551000 552000 | 0.065
. C2 | 6543 3500 | 101500 102500 | 0.064
©Cc3 | 11254 | 1150 3335 34350 0328
-C4 | 3141 0520 | 15080 | 16080 0.195
nC4 6543 0385 | 11165 12165 0538
i-C5 2443 0160 4640 | 5640 | 0433
nC5 | 2268 0120 3480 | 4480 | 0506
nC6 | 1570 | 0040 | 1160 2160 | 0727 |

. TOTAL 87.238 | -~ sumlL 2.909




En el intercambiador E-230

Rango: 90°a70° V= 73.32
SupdngaseViL: 6.66 V/Lcal 6.66
COMPONENTE Y1 K70° | KIV/L f+KIV/L | Lt | et | 11|
N2 | 5580 | 63500 422910 423910 | 0013 | 0003 0.016
C02 11.728 7021 | 46.762 47762 | 0246 0050 | 0295
c1 36.051 17.000 113.220 114220 | 0316 0.065 0.381
C2 6.479 2900 | 19314 | 20314 | 0319 0.064 0.383
C3 10926 | 0900 | 5994 6994 1562 0.328 1890
-C4 2.945 0.390 2.507 3507 | 0819 0.195 1014 |
n-C4 6.005 0290 | 1931 2931 | 2049 | 0538 | 2586 |
~ic5 | 2010 | 015 | 0766 | 1766 1138 | 0433 | 1571
nC5 | 1762 | 0120 0.799 1799 | 0979 | 0506 1486
n-C6 | 0843 0.042 0.280 1.280 0659 | 0727 1386
_ TOTAL | 84329 | sumL | 11.008




En el intercambiador E-230

Rango: 70° a 50° = 53.52

SupdngaseV/L: 2.36 V/Lcal 2.36

COMPONENTE Y1 | K 50° KIVIL  1+KIVIL | LY e U
N2 597 63000 | 148680 | 149680 | 0037 | 0016 | 0053

©c02 | 11482 | 6124 | 14452 | 15452 | 0743 | 0295 | 1.038

ct 3573 | 15000 35400 36400 | 0982 | 0381 | 1363

c2 6160 2500 | 5900 | 6900 | 0893 | 0383 | 1276

c3 9364 0.700 1652 2652 3531 | 1890 | 5421

-C4 2127 0.290 0684 1684 1262 | 1014 2277

n-C4 3.957 0.210 0.496 1496 2645 | 2586 | 5232

-C5 0872 0075 0.177 1177 0741 | 1571 | 2312

n-C5 0783 0055 0.130 1130 0693 1486 | 2178

n-C6 0184 | 0016 0.038 1038 0.178 1386 | 1564
TOTAL 76230 | sumL | 22712 |




En el intercambiador E-230

Rango : 50° a 35° = 28.28
SupéngaseViL: 0.78 V/Lcal 0.78
COMPONENTE Y1 K 35° KIVIL  1+KIV/IL | L | Led L1
N2 | 5530 62500 | 48750 49750 | 0111 0.053 0.165

co2 10739 5225 4075 5075 | 2116 1.038 3.154

c1 | 34754 13000 = 10.140 11.140 3.120 1.363 4.483

c2 5.267 2100 1638 2,638 1.997 1.276 3272

c3 | 5833 0.560 = 0.437 1.437 4.060 5.421 9.480

C4 0864 0.220 0.172 1172 0.737 2277 3.014
n-C4 1311 0.155 0.121 1121 | 1.170 5.232 6.401
i-C5 C.131 0.052 0.041 1.041 0.126 2.312 2.438
nC5 | 0.090 0.037 0029 | 1029 0.087 2178 2.266
n-C6 0.007 0.011 0008  1.008 0007 | 1564 1,570

TOTAL 64.526 | sumlL 36.243




COMPONENTE

}
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A la salida del intercambiador E-230

Temperatura : 35°F

N2
CO02
C1
Cc2
C3
i-C4
n-C4
i-C5
n-C5
n-C_6

TOTAL

Y1

5.419
8.623
31.634
3.271
1.773
0.127
0.141
0.005
0.003
0.000

50.995

Lc1

0.165
3.154
4.483
3.272
9.480
3.014
6.401
2.438
2.266
1.570

Fracc Molar |

0.106259
0.169095
0.620331
0.064135
0.034773
0.002482
0.002773
0.000100
0.000049
0.000001

1.000



El siguiente cuadro resume los flujos molares calculados a diferentes intervalos de temperatura

Temperatura - 110°F 90°F j 90°F ' 35°F 35°F
“Componente | PesoMol | yi(mollhr) | xi(molh) | yi(molhy) | xi(molhr) | yi(molhr)
N2 28,013 5563 0003 | 5580 | 0.165 5.419

©co2 | 44010 | 11777 | 0050 | 11728 | 3154 8623
Ct 16.043 | 36117 0065 | 36051 | 4483 31634
C2 30.070 6.543 0.064 6479 | 3272 3.271
c3 44097 11254 | 0328 | 10926 9480 1773
. kC4 | 58124 | 3141 | 0195 | 2945 3.014 0.127
. nc4 58124 | 6543 | 0538 | 6005 | 6401 | 0141
i-C5 72151 | 2443 0.433 2010 | 2438 | 0005
nC5 72.151 2268 | 0.506 1.762 2266 | 0003
. nC6 | 86178 15710 | 0727 0843 | 1570 | 0.000
Total || 87238 | 2909 | 84329 | 36243 | 50.995

sam 87238  sum | 87238




Balance de Masa del sistema

Se obtiene los flujos masicos por componente del sistema de multicomponentes del gas natural

Temperatura - 110°F 90°F 90°F | 35°F |  35F
Componente | PesoMol | yi(lb/hr) xi (Ib/hr) yi(b/hr) | xi(Ib/hr) yi (Ib/hr)
N2 | 28013 | 156403 | 0084 | 156.319 4,609 151795
C02 | 44010 | 518313 2182 | 516130 | 138811 | 379.502
C1 16043 | 579419 | 1.050 578369 | 71913 507.506
2 30070 | 196.744 1919 194825 | 98397 | 98.347
c3 44097 | 496.256 14.447 481.809 | 418.059 78197 |
C4 | 58124 | 182.543 11352 | 171191 | 175187 | 7.3% |
nC4 | 58124 | 380298 | 31262 | 349.0% | 372.078 8.219
KC5 | 72151 | 176.241 31248 | 144993 | 175872 0369 |
nCs | 72151 | 163652 36530 | 127123 | 163470 | 0.182
nC6 | 86178 | 135324 | 62650 72674 | 135320 | 0005 |
Total 2985193 | 192725 | 2792468 | 1753716 | 1231477 |
sum | 2985193 | sum | 2985.193
b/ | 71644.628 | 42089.174 | 29555.453




Calculo de la fracciones molares del sistema
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Temperatura 110°F 90°F 90°F 35°F 35°F
Componente yi - xi i  xi J yi
N2 0.064 0.000 0.064 0.002 0.062
co2 0.135 0001 | 0134 | 0.036 0.099
C1 0.414 0001 | 0413 0.051 ~ 0.363
C2 0.075 0.001 0074 | 0038 0.037
. c3 0.129 - 0.004 | 0.125 | 0.109 0.020
| -C4 | 0036 | 0002 0034 |  0.035 0.001
! n-C4 - 0.075 |  0.006 0069 | 0073 0.002
5 i-C5 0.028 0005 | 0.023 0028 | 0.000
| n-C5 0.026 0006 |  0.020 0.026 0.000
n-C6 0018 | 0008 | 0.010 0018 | 0000
i fotalmp JL S ROO00 Sl 0 0S S5 BT L AL |
Calculo de las fracciones molares en cada fase (gas / condensado)
. Temperatura 90°F __l___ 90°F |  35°F | 35°F
Componente | Xi N yi 0 X yi n
| N2 . 0.001 | 0.066 0.005 0.106
! co2 0017 | 0.139 0087 | 0.169
| C1 0.022 0428 | 0124 | 0620
| c2 | 0022 | 0077 }___ 0.090 . 0.084
| Cc3 . 0.113 0130 | 0.262 0.035
i-C4 0.067 0035 4_ 0083 | 0002
! n-C4 0.185 0071 | 0177 0.003
| i-C5 0149 | 0.024 [ 0.067 | 0000 |
;' n-C5 - 0174 0.021 | 0063 | 0000 |
nC6 | 0250 0010 | 0043 | 0000 |
| Total | 1.000 1.000 ~ 1000 | 1000 |




Fracciones molares promedio en el intervalo de temperatura 90°F - 35°F

Componente  xi(molh) | yi(molh) | xi v xibhy | yi(ohn)
N2 | 0084 5499 0004 0081 | 2346  154.057
co2 1602 10175 | 0.082 0150 | 70497 | 447816
ct 2274 33.843 0.116 0500 36481 542.937
c2 1668 4875 | 0.085 0072 50.158 146586 |

3 4904 635 0251 0094 | 216253 280.003 |
-C4 1605 15 | 0082 0023 | 93270 89.273
n-C4 3.470 3073 0477 0045 | 201670 | 178628
C5 1435 | 1007 0073 0015 | 103.560 72681

0G5 1.386 0882 0071 0013 100.000 63652
n-C6 1149 042 | 0059 0006 | 98.985 36.339
Total 19.576 67662 1000 1000 | 973220 | 2011973



ANEXO A2
DETERMINACION DE LA CANTIDAD DE VAPOR DE AGUA
EN EL GAS NATURAL

Se considera que el gas natural de admisién a la planta se encuentra saturado con vapor
de agua.
Se hace uso de la Referencia 3 y Referencia 17 para el calculo.

El contenido de agua de un gas depende de la presion, temperatura y composicion.

Condiciones de ingreso del gas natural y fraccion de CO2 en el gas
__P(psi) T (°F) yi CO2 y hc
20 65 0.135 0.865

Usando la ecua_cién: - o _
W = yhc * Whc+yi * Wi

Donde:
w Contenido de agua
Whc Contenido de agua de la parte hidrocarburo del gas
Wi Contenido efectivo de agua de la parte de CO2
yhc Fraccién mol de hidrocarburo
yi Fraccién mol de CO2

Del diagrama de Mc Ketta y Wehe (fig. 20.3 Referencia 3), obtenemos:
W hc = 650 Ib agua / MM cf gas humedo ( 60°F y 14.7 psia)

Factor de correccion para la gravedad y peso molecular del gas:
FC = 0.98

De la correlacién para el calculo del contenido de agua efectivo

Fig. 20.6 Referencia 3

Wi = 220 Ib agua / MM scf ( 60°F y 14.7 psi)
Entonces :

W = 580.705 Ib agua / MM scf ( 14.7 psi y 60°F )

W = 464.564 Ibagua/d (14.7 psi y 60°F )

W= 19.357 Ib agua/ hr ( 14.7 psiy 60°F ) |



ANEXO A3

BALANCE DE ENERGIA
Cdlculo utilizando cometaciones de Entalpla (Puntos: 2-3-4) Referencia 3
Columna N* 1 | 2 [ 3 [ & [ s | & [ 7 [ 8 [ 8 [ w0 [ M | 12 [ 13 [ 14 [ 15 6 | 17
| | Grav. |Entalpia de gas ideal 110°F Fracc mol gas| Temp Critica <Preaon Critica Factor  |Entaipla de gas ideal 90'F1IlVap. enfrlado| Liq enfrlado JEmalpIa de gas ideal 35°F] Vap. enfrlado | Liq enfriado

RowN®  Componente PesoMol | Espec | Bub  Bwmd yi | R | pea | Acértico  Bub  Bumol | yi 4 | Bub  Btwml yi i

1 N2 28013 | 138 3865.79 0064 | 2270 | 4930 | 00372 | 13 | 380977 | 0066 | 0.001 124 | 347361 | 0.106 0.005

2 c02 {44.010 97 426897 | 0135 | 5475 | 10710 | 02667 9% | 418095 | 0139 0017 | 84 3696.84 0.169 0.087

3 c1 | 16043 287 | 460434 0414 | 3430 | 6678 | 00126 | 280 | 449204 | 0428 002 | 250 | 401075 | 0620 | 0124 |

4 c2 30070 184 | 553288 0075 | 5498 7078 | 00978 178 | 535246 | 0077 002 | 155 | 466085 | 0064 0.090
L5 c3 44097 156 | 687913 | 0129 665.7 6163 | 01541 150 | 661455 = 0130 | 0113 | 133 | 586490 | 0.035 0.262

6 [ 58124 | | 145 | 842798 00% | 7346 | 5291 | 01840 | 140 | 813736 0035 | 0067 | 120 | 697488 | 0.002 0.083

7 nC4 58124 [ 156 9067 34 0075 | 7653 | 5507 | 02015 15 | 871860 | 0,071 0185 | 133 | 773049 | 0003 | 0177

8 <5 72151 145 1046190 | 0028 8287 4904 | 02286 140 1010114 | 0024 | 0149 | 120 | 865812 0000 0.067

9 | nC5 | 72151 151 1083480 0026 8453 | 4886 0254 | 148 | 1067835 0021 | 0174 | 125 | 901888 = 0000 0.063

10 nC6 | 86178 068 132 | 113755 0018 9120 | 4700 | 02900 | 129 | 1111696 | 0010 | 025 | 108 | 939340 0000 | 0043

11| Fraccion mol en Ia fase K - ' | 0967 0.033 0585 | 0415

12 Temperatura °F | 110 | | 90 90 | | 35 35

13| Presion peia s 40 40 L 1B [ 135

14 Temperatura Pseudocritica °R ( Sum yi Tci) 502.933 | 492970 | 793549 | | 391956 | 659229 |

15 | Presién Pseudacritica psia ( Sum yi Pci) 680439 | 685574 | 531576 | | 717484 | 628314

16 | Temperatura Reducida ( T/Tcm) RS 16 | 06w | 1283 0751 |

17 | Presion Reducida ( P/Pem) 0213 " 0204 | 0263 | 0188 0215 |

18| Factor Acérrico de la Mezcia ( Sum yiwi ) Com T 0107 | 0224 | 0070 | 0169 |

19 [[(HH)/RTc]® (Fig 246) 013 015 48 o | 47 |

20 [(H-H)/RTc]' (Fig24-T) 008 o1t | 68 | 004 | 62
{21 (H-H)/RTc=[(H-H)/RTc)*+[wm(H*-H)/RTc]' 0.139 | 0161 | 6326 | 0113 | 5746

2 (H-H)m Btuwmol 138712 !:1_51.31§ | 9969.738 87.792 | 7522646

23 H°m Bwmol (Sumyi H') | 5796.71 | 550219 | 933754 | 402515 | 6287.06

24 Hm Bwmol | 565800 | 534488 | 63219 | | 393736 | 123559 |

25 Hmtotal Btwmoi (viafila 11) | 5658.00 | 514557 | [ 178828

26 Diferencia de Entalpla [ Hm out - Hmin } = 51243 Btwmol | -3357.29  Btumol | |

| -14.975 Btulb |

Volumen de control {ntercambiador E-220, Intercambiador E-230
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BALANCE DE ENERGIA ( PUNTOS 3 - 4)

a. Calculo del Cambio de Entalpia total entre los puntos 3 y 4.

Cambio H 3-4 = H3 - H4

H3 = [moles yi * hv ] + [ moles xi * hl ]

H4 = [ moles yi * hv ] + [ moles xi * hl ]

Del balance de masa (Anexo A1) y Balance de Energia

| hi (B) btu/mol | hv (B) btu/mol |

-632.194 | 5344878

_ hl (C) btu/mol | hv (C) btu/mol |

-1235.586 3937.361

H3-4=

xi mol/hr
- _2.909

xi mol/hr
36.243

292883.81

yi mol/hr | H3 (btuh)
84.329 | 448890.266
yimol/hr | H4 (btu/h)
50.995 | 156006.460
btu/h



ANEXO B

ANALISIS Y PROPIEDADES DEL GAS NATURAL



ANEXO B1

ANALISIS DE GAS

LUGAR : CAMPO PETROLERO TIPICO DE LA SELVA

| componentE | % moLar |

PEsOMOL. | PEs.moLAv. | SP-GR

N2 | 64 | 28013 1.793 0.062
Co02 | 13.5 | 44.010 5.941 0.205

C1 ! 41.4 16.043 | 6.642 0.229

c2 ‘ 7.5 30070 | 2.255 0.078

c3 12.9 44.097 5.689 0.196

~ iCa ' 3.6 58.124 2.092 0.072
n-C4 7.5 58.124 4.359 0.150
 i-C5 ‘ 28 72.151 * 2.020 0.070
" n-C5 26 [ 72.151 1.876 0.065

~ nce 1.8 | 86.178 1.551 0.054
~ TOTAL 100 34.219 1.181



ANEXO B2
PROCEDIMIENTO DE CALCULO DE LAS

PROPIEDADES DEL GAS

1. PROPIEDAES DEL GAS DE ADMISION A LA PLANTA

Condiciones delgas
| _PRES.(psi) | TEMP.(R) | Mav.

| 20 525 | 34.219

|
1

SP-GR
1.181

|
|

°/o_C_202

13.5

Nota : Conteni_c;o_de vapor de ag;Ja despreciable, por_lb cual no afecta las propiedades

del gas
a. Gases Reales.- Ecuacién de estado

Método de factor de compresibilidad "z" (Referencia 1, 4, 17, 19)

| PV=2znRT |

b. Calculo de Presion y Temperatura Critica del gas natural (muilticomponentes)
Uso de la regla de mezcla de Kay's (Referencias 1, 17)

| componenTE | %moarR | Pci(psia) | Yi Pci | Tci (R) Yi Tci

' N2 6.4 | 493.0 = 51552 § 2273 14.547

| co2 135 | 10709 144.572 547.6 73.926

' C1 41.4 | 667.8 276.469 3431 142.043
C2 7.5 ' 707.8 53.085 549.8 41235
c3 12.9 | 6163 79503 | 6657 85.875

‘ i-C4 36 | 5291 | 19048 | 7347 26.449
n-C4 75 550.7 41.303 765.4 57.405
i-C5 2.8 490.4 13731 | 8288 - 23.206
n-C5 26 . 4886 12704 | 8454 21.980
n-C6 1.8 | 4369 7.864 913.4 16.441

Propiedades Pseudocriticas Pc 679.830 Tc'= 503.109

Correccién de parametros para gases con contenido de CO2 utilizando la aproximacion

propuesta por Wichert an Aziz.

Pc"=

CTe'= Tc'- e
Donde: Tc"y Pc”
Tc'y Pc’ :  Propiedaes seudocriticas
e : Factor de correccién en °R

Estimado por la siguiente ecuacion:

e= .120°(A"0,9-A"1,6)+15%(B"0,5-B"4)

Donde: A: Fraccion molar (H2S+CO2) en el gas

B: Fraccién molar (H2S) en el gas

Pc' Tc"
Tc'+ B(1 - B)e

Valores criticos ajustados para uso con la fig 3.2 (Ref 17)

0.135
0.000
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De la carta de Factor de Compresibilidad de Katz (fig. 3.2, Ref 17) :

[ e=  14.920

Propiedades Criticas ajustadas
Tc"= 488.190
_ Pc"= 659.669

c. Célculo de la Presion Reducida Pr' y la Temperatura Reducida Tr' ;

Tr= 1.0754
Pr= 0.0303
d. Densidad del gas
Referencia 17 .
D= P * Mav
) Z*R*T
| _PRES.(psi) | TEMP.(R) | Mav. | R 7 z
20 | 525 . 34219 | 10732 | 1
S D= 0.121 Ib/cf
____ D= 0.002 gr/icc
e. Gravedad especifica del gas
Ge= Mav g
B Mav a
Mav. g _ Mav a .
34.219 _ 28.970 - Ge=
f. Viscosidad del gas
Usando el Método de Lee (Referencia 4)
Ug (cp)=
K= (9.4+0.02 Mav)*T41.5 K=
209+19 Mav+T
- x= 3.5+ 986 / T +0.01Mav ; X=
Y= 24-02X | Y=

g. Determinacién de Cp y Cv a las condiciones de ingreso (65°F)
Calculo a partir de la regla de Kay's
Se hace uso de la tabla 3-3* de la Referencia 1

1.181

0.0088

87.6398

5.7203

1.2559
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L(?O_MPONENTE % MOLAR iji(Btu/lbmolR) i Yi Cpi
[ N2 6.4 | 6950 | 0445 l
. co2 } 13.5 ’ 8.760 ' 1.183 ]
C1 | 414 | 8460 | 3502
, c2 | 7.5 | 12320 | 0.924
| Cc3 . 129 . 17130 | 2210
. ica | 3.6 | 22510 | 0810
. nca | 7.5 | 22720 | 1.704
-C5 2.8 | 27610 0.773
. nC5 | 2.6 | 28020 | 0729
~ nC6 | 1.8 | 33.300 | 0599
[ cpoav= 12.879

Correccién de Cp*av a la presién y temperatura de interés

De la carta de correccion de Presién isotérmica Cp - Cp° a la capacidad calorifica
molar del gas.

De la Fig 3.19 ( Referencia 1)

Para: Tr= 1.075

Pr= 0.030

Lectura Cp - Cp°av = 0.100
Cp= 12.979 (Btu/Ibmol°R)

De la fig 3.17 (Referencia 1)
Gréfica generalizada para Cp - Cv , versus Pr'y Tr' para gases reales:

Cp-Cv= 1.986 R (Btu/lbmol°R)

Cv = 10.993 (Btu/Ibmol°R)



ANEXO C

UNIDAD DE COMPRESION DEL GAS NATURAL



ANEXO C1

COMPRESION DEL GAS

1. EFICIENCIA DE COMPRESION
Meétodo de calculo segun Referencia 17

~ Eisen=[(P2/P)N(k-1)/k)-11/[(P2/P1)(n-1)/n)-1]

Donde
Eisen Eficiencia isoentrépica
P1 Presién ingreso k Cp/Cv
P2 Presién salida n Exponebte polytrépico

a. Eficiencia Isoentrépica vs eficiencia politrépica

Asumiendo una eficiencia isoentrépica Eisen: 0.76
(Para compresores reciprocantes de baja velocidad).

Se obtiene el exponente politrépico _
P1(p_sia) ) __P2(psia ) K n
20 160 | 1.04 1.06

La eficiencia politrépica puede ser aproximada de la relaciéon
(n-1)/n=(k-1)/(k Epoly )

Epoly= 0.770

b. Estimacion de la temperatura de descarga
TO=T1[1+[(P2/P1)*((k-1)/k)-1]/Eisen]

Donde
TD Temperatura de descarga °R TD(°R) = 588.8
T1 Temperatura de ingreso °R

TD (°F) = 128.8
La eficiencia politropica puede ser solamente determinada por una prueba del compresor.
De la estimacion obtenemos : TD(°R) = 589

TD (°F) = 129

2. POTENCIA DE COMPRESION
Una ecuacién de trabajo conveniente para la potencia de compresién es :

_'”_ KW/_Etap-a“=_(A/E) (n/(n-1)(@) (Ps/Ts) (T1)[(P2/P1)"((n-1)/n)-1) (Za)
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Donde
A Factor de conversion
Ps Presion standar
Ts Temperatura standar
Sistema | A T T
| | CR)
. Ingles | 226 . 525
[ za [ oes | ]

KW / Etapa =

Rate de flujo de gas

(21 +22)/ 2
Eficiencia total
Ts
CR)
52(__)

Q
( MMscf/d)

0.8

0.77



ANEXO C2

ENFRIAMIENTO DEL GAS

Se utiliza aereal cooler debido a que hay poca disponibilidad de agua para enfriamiento

y esta necesita un tratamiento previo para poder utilizarla (agua de rio)

a. Calculos de transferencia de calor
Estimacién de la elevacién de la temperatura del aire (Referencia 17)
L (t2_-t1)=(0.005)(U)[(T2+T1)/2-t1]
Donde: a
t : temperatura del aire
T : temperatura del gas
U : Coeficiente tipico de transferencia de calor global

Sistema _ t1 T2 T1

Metrico (°C) | 35 49 54

Inglés (°F) | 95 : 120 _ 129

De la tabla 13.3 (Referencia 17) U(Btwhr-f2-°F) 70
Temperatura de salida de aire t2 (°F)= 105.27

Utilizando un factor de correccién :
CF = 0._89 +A(T1-T2)

Donde : ‘

CF : Factor de correcciédn Sistema | A

A : Constante Métrico 0.0025
Inglés 0.0014
CF = 0.903

Entonces: (t2-t1)*CF= 9.271

Temperatura salida de aire t2 (°F) = 104.271

b. Estimacién del &rea de transferencia

El procedimiento para el disefio térmico de un aireal cooler consiste en asumir una

seleccién y probar si es la correcta.
Se hace uso de la tabla 13.4 (Referencia 17) y se selecciona:

"1 in O.D. tubo desnudo en arreglo triangular 2 1/8 in
Ancho aproximado de Longitud | Ventilador No.Filas
la unidad (ft) Tubo (ft) | por unidad Tubos
4 4 1 3

l

Area Total
Tubo(ft2)
49
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c. Requerimiento de poder del fan

Estimacién de la Potencia del fan con el uso de la tabla anterior y la grafica en funcién
del coeficiente global de transferencia de calor (Referencia 17)

Para un U (Btu/hr °F ft2) = 70 se obtiene 1,7 hp/100 ft2 de area de tubo desnudo.
HP= _- 0.8 _ KW= 1.1
Por lo tanto un ventilador de 1.0 hp sera seleccionado.

d. Calculo del Flujo de aire:
De la ecuacién -

KW = [( Caida Pa) (Qa)]/ [ ( A) ( Eficiencia)]

Donde P—
| Caida Presion | Potencia Eficiencia Constante
~ (PS)) | KwW ' E A
0.4 | 1.1 0.7 _ 142
Flujo de aire : _Qa ( ft3/seg)= 277.38

e. Remocioén de calor estimado
Q=FUA LMTD
Calculo de la LMTD

 LMTD=[(T2-11)-(T1-12)]/ Ln[(T2-11)/(T1-12)]

Donde _ | |
T | T2 _ t1 _ t2 | LMTD
129 _ 120 | 95 | 104 _ 24.71
Recomendado de la tabla 13.3 (Ref. 17) | U(Btwhr-ft2-°F) 70

Este coeficiente esta basado en la superficie de tubo desnudo

Determinacién del fa_ct_or de co_rreccién : _ .
| R = T1_—_‘_r2 / t2 -t1 I 0.97 . P=t2-t1/ T1-t1 : 0.27
De la fig. 10-8 (Referencia 3) se tiene las lectura de F

F = 0.98
Entonces
Q btu/hr = 83066.77

Nota : El procedimiento presentado sigue las indicaciones de la referencia 17 para los
calculos realizados. En el anexo H3 se presenta un procedimiento de calculo mas fino
recogido de la referencia 3. Ambos son validos para propdsitos de calculo.



ANEXO C3

LIMPIEZA DEL GAS

1.Diselo de un Scrubber/Separador:

a. Diametro

Se despeja el diametro de la ecuacién 4.10 (Referencia 1):
D2 = Qgsc Z (T + 460 ) dg"0,5

24KP(dl-dg)"0,5

Donde: - -

D : Didmetro

Qgsc: Capacidad de gas a condiciones standar

Z : Factor de compresibilidad del gas a las condiciones de operacion

K : Coeficiente empirico de separacion

dl, dg : Densidad de liquido y densidad de gas respectivamente

P. T : Presiény temperatura de operacién (psi,°F)

0.8 | o098 12

;_Qgséﬁﬁ_&sc_;f-d)l -z 1 Ter) ] K | dg (Ibm/ft3) |
I 0 |

0167 |  0.870

Ca’_lculo de la densidad:

| PRES.(psi) | TEMP.(R) | Mav. [ R ' z
155 | 580 | 34219 | 10732 | 098
dg Ib/cf = 0.870
dg gr/cc = 0.014

Se obtiene el diametro:
D(ft)= 1

dl (Ibm/ft3 )
52

Por criterio de diseno y la posibilidad de que se incremente el flujo consideramos :

b. Calculo del &rea del extractor de niebla

De la ecuacion 4.11(Referencia 1) se tiene la ecuacién
Am =qg/Vm

Donde:

Am : Area del extractor de niebla

Vm : Velocidad del gas

Calculando Vm ( K = 0.35 para un extractor de niebla tipo rejilla )

Vm=K[(d"dQ)’dg]A0-5‘,ﬁJ
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| Vm (fus) = 2684

Entonces se obtiene el area del extractor de niebla
| Am (ft2) = 0.365

c. Calculo de la capacidad de liquido

No es necesario realizar el calculo de la capacidad del liquido debido a que el scrubber
solamente se disefa para separar volumenes pequenos de gas y liquidos.

Sin embargo, se presenta el procedimiento de calculo para efectos de demostracion.

La capacidad del liquido depende del volumen del separador disponible para el liquido y
el tiempo de retencién del liquido dentro del separador.

Se hace uso de las siguientes ecuaciones

‘W=gq GLR | W = 1440 VI / t

VI =0.1399 D*2 * hl
Donde:
W : Capacidad de liquido bbl/dia
VI : Volumen de sentamiento de liquido bbl
t : tiempo de retencion min. El tiempo recomendado por Sivalls es de 1 min
GLR: Razén de Liquido a gas (bbl/MMscf). Se asume 40 bbl/MMscf
hl : altura de la columna de liquido sobre el fondo de la salida del liquido en el separador
vertical en ft.

q (MMscfd) | t (min) GLR(bbU/MMscf)
0.8 1 | 40
‘W(bbl/d) = 32 VI ( bbl )= 0.02

La altura de liquido :

hi (ft) = 0.07
Por consideraciones de diseno la relacion la minima altura en un separador vertical
debe ser 6 ft. La relacion de la altura a el diAmetro se debe mantener entre 3 y 8.

Entonces
Se selecciona un separador de 20 in didmetro por 6 ft de ailtura



ANEXO D

TRANSFERENCIA DE CALOR E-210



ANEXO D1
TRANSFERENCIA DE CALOR E-210
PROPIEDADES DEL GAS NATURAL RICO EN AGUA

INTERCAMBIADOR DE CALOR GAS/GAS E - 210

Corriente de gas humedo sin procesar

T1 °R 580
t2 °R 521 Corriente de
t1 °R 495 gas seco
T2 °R 570 procesado

Se realiza el calculo de las propiedades de ambos flujos segun el procedimiento que se
presenta en el Anexo B2

A . Calculo de las propiedades del gas natural rico en agua ( tubo externo )

Condiciones de operacion promedio : T (°R) ' P (psi)
575 150
a. Determinacién de Cp y Cv a §75°R [ 115 °F]

| Cp=  14.3%6  (Btu/lbmol°R)
= Cv = 11.396 (Btu/Ibmol°R)
b. Calculo de la densidad
Mav. | R _ z
34219 | 10732 | 0.98
. b= 0.849 Ib / cf
D= 0.014 gr/icc
c. Viscosidad del gas
| Ug (cp)= 0.0099

d. Caiculo de la conductividad térmica del fluido

El numero de Prandtl (Cp u/ K) es esencialmente constanteconlaPy T
Para un gas natural un valor de 0,79 es adecuado para este numero (Referencia 17)

Cpbtu/lbR | ulb/fthr | N° Prandtl | K(Btuh ft°R) |
04207 | 00240 | 07900 | 0.0128
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e. Calculo de la velocidad
Para fujo anular de tuberias concéntricas se usa un diametro equivalente
definido por la siguiente ecuacion :
de = (d2*2 -d172)/ d1
Donde : de : diametro equivalente
d1 : didmetro exterior de la tuberia interior
d2 : didmetro interior de la tuberia exterior
Se selecciona de la tabla 11 (Referencia 16) Dimensiones de tuberia
d2 : 2 plg diametro nominal del tubo
Se selecciona de la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos
d1: Tubo 1 1/4 pilg 18 BWG

. d1= 1.199 d2 = 2.067
de (ft)= 0.197
A(fi2)=  0.015 Q (ft3/s ) = 1.003
v(ft/h)= 233555 49

f. Calculo del coeficiente de pelicula
Se aplica la ecuacion de Churchil y Bemstein para el calculo del nimero de Nusselt

donde 1072 < Re < 10*7

Re = 1630260.1
Pr= 0.79
(k/d)= 0.06
Nu = 1632.7
ho (Btumfi2°R)= 99.3

g. Caida de presién en el gas rico en agua

Se hace uso de la referencia 16 Re s = De Gs/u
Ds : Diametro interno de la coraza

De : Diametro equivalente

Gs : Masa velocidad en la coraza Ib/hr ft2

Ps : Caida de presion lado de la coraza

N : Numero de deflectores iguala 12 L/ B

f : Factor de friccion dimensional fig 29 (Referencia 16)
g : aceleracion de la gravedad 4.17*1078 ft/hr2

fis . aproximadamente igual a 1
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Caida de presién

Ps= fGs"2 Ds (N+1) /(2" g*dens* De* (ﬁs)_)

N (baffle) { ‘Ds(ft) |  Gs | Res | ff2iplg2 |
R 017 | 198284.61 | 163026012 |  0.0008
Ps psi 0.5

Se permite una caida de presién de 5 a 10 psi para el flujo de gas rico en agua.

Ps (psi)= 5

De (ft)
0.197



ANEXO D2
TRANSFERENCIA DE CALOR E-210
PROPIEDADES DEL GAS NATURAL PROCESADO

B. Calculo de las propiedades del gas natural procesado ( tubo intemo )
Se dispone de la composicidén del gas natural procesado en el anexo A1. Ademas se
utiliza el procedimiento de calculo detallado en el anexo B2

T (°R) P (psi)
Condiciones de operacién promedio : 520 135
a. Determinacion de Cp y Cv a 520°R [ 60 °F ]
 Cp=  9.477 (Btu/Ibmol°R) Cv = 7.077 (Btu/Ibmol°R)

b. Calculo de la densidad

Mav. ' R
24.15 . 10.732
D= 0.602 b/ cf
D= 0.010 gr/icc

c. Viscosidad del gas
Ug (cp) = 0.01

d. Calculo de la conductividad térmica del fluido

El numero de Prandtl (Cp u/ K ) es esencialmente constante conlaPy T
Para un gas natural un valor de 0,79 es adecuado para este numero (Referencia 17)

Cp btu/lb R u Ib/ft hr N ° Prandtl | K(Bturh ft °R)
0.3924 . 0.0242 _ 0.79 0.012

e. Calculo de la velocidad
Para flujo en el tubo interior se realiza los siguientes calculos
De la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos

d1: Tubo 1 1/4 plg 18 BWG

[ d1(ft)= 0.096
A (ft2)= 0.007 | | Q(ftars) = 0.568

v(ftth)= 283484 .52
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f. Calculo del coeficiente de pelicula
La siguiente correlacion es utilizada para el calculo del coeficiente de pelicula por analisis
adimensional i -

h=_A_(K/_d_)[dng/u]"a[Cpu/'K]"b |

! Re = 675103.3
Pr= 0.79
(k/d)= 0.126

Valores de A, a, b, de la ecuacién para calentamiento de gas en un intercambiador de
calor tipo tubo (Tabla 13.1 Referencia 17)

A a ‘ b
~ 0.0225 | 0.8 0.4
hi (BtuhfR°R)= 118.52

De igual forma utilizando la ecuacién de Notter y Sleicher :(Ec 9.82 Referencia 15)
Es valida para 0.1 < Pr <10”*4 y 10"4 < Re < 106

Nu =5+ 0,016 (Re *a) ( Pr'b )

Donde
a=0,88-024/(4+FPr) | b=0,33+0,5(e-0.6Pr)

a= 0.830 b= 0.641
Nu = 951.76
hi = 119.56

g. Caida de presién del gas procesado

Se hace uso de la ecuacion 7.45 Referencia 16

f . Factor de friccion dimensional fig 26 (Referencia 16)

fit : aproximadamente igual a 1 Re =D Gt /u
Pt : Caida de presién en el tubo

Pr : Pérdida de regreso

PT : Caida de presién total Pt = fGt"2Ln /(2*g*dens* D" (fit))

Pr=4n(V*2/2g')/s

PT = (Pt+Pr)
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~ Dft | Gtibhrfi2 | Re fft2/plg2 |  Ptpsi
0096 | 170727.03 | 675103.29 0.0001 0.74
s . vfvys | Prpsi | PTpsi
. o083 . 7875 j 1.93 | 3

Se permite una caida de presion de 6 psi para el flujo de gas procesado

Pa (psi)= 6

Ln
12



ANEXO D3
TRANSFERENCIA DE CALOR E-210
BALANCE TERMICO

Balance Témico del intercambiador

I Calor_pérd_id6 por el gas humedo = Calor ganado por el gas seco
e Q=MCp(T2-T1)=mcp(t2-t1)

Para propésitos de calculo se desprecia (por ser minimo) el intercambio de calor
asociado al vapor de agua en el gas humedo

Donde _ _ _ B
Gashumedo | M(bh) | Cpbtuib’F | T2°R | T1°R | Qbtuhr

| 2985193 | 0.421 | 570 | 580 | 12559.083
Gas seco | m@bh) | cpbtulb’F | t2°R | tM°R

1231477 | 0392 | 521 495



ANEXO D4
TRANSFERENCIA DE CALOR E-210
ESPECIFICACIONES DE DISENO

Especificaciones de disero
Tuberia : d2 : 2 plg didmetro nominal Se selecciona de la tabla 11 (Referencia 16)
Tubo : d1: Tubo 1 1/4 plg 18 BWG Se selecciona de la tabla 10 (Referencia 16)

a. Calculo del coeficiente Global de transferencia de calor

Uo=1/[(ro/hiri)+(ro/k)Ln(ro/ri)+(1/ho)+Fo]

Donde _ _
_k(btwhf°F) | ro(ft) | ri(f) ‘ ho (btwh f2 °R) ‘ hi (btwh fi2 °R) | Fo (h fi2 °R/Btu) |
| ___Zi_____ | ___0:0590 _ 0.0479 : 99.2756 | 118.5208 | 0.0015 [

Uo=  48.8998 | btu/ncf2°F
b. Calculo de la LMTD
LMTD =[(T2-t1)-(T1- 2)]/ Ln[(T2-11)/(T1-12)]

T ] T2 [ 1 " | LMTD
580 | 570 _ 495 | 521 | 66.53

c. Calculo del area
A=Q/(U*LMTD)

A ft2 = 3.86

L ft= 12



ANEXO E

UNIDAD DE SECADO DE GAS POR ATOMIZACION

DE DESECANTE LiQUIDO



ANEXO E
UNIDAD DE SECADO DE GAS POR ATOMIZACION
DE DESECANTE LIQUIDO

a. Requerimientos de la Solucién de Dietilenglicol DEG

Determinacion de la cantidad de gal de DEG por Ib de agua requerida.

| DEG% . H20 % @T°F
Concentracion glicol entrada 85 15 110
Concentracion glicol salida_ _ 80 20 110
Sea:
X = Ib de solucién IN 85 %
y = Ib de soluciéon OUT 80 %

Balance de agua para una libra de H2O absorbida es :
1+0,15x=020y ...a

0,85x=080y ...b
x=[0,80/085]y

x = 0.941 y .c

Sustituyendo (c)en (a):
1+0,15(0,941y) =020y
y= 17.00 Ib solucién 80%
x = 16.00 Ib solucién 85%

De la fig 11 (Referencia 26). Densidades de soluciones acuosas de DEG ( % Peso ).
Obtenemos , la densidad DEG @ 110°F en Ib/gal es : 9.15

[ Gal DEG al 85% / Ib H20 absorbida = 1.75

Nota : Se recomienda 2 gal / Ib de agua absorbida
b. Rate de Circulacién de glicol

Gas de entrada contiene :

e —

 ws= 580.705  Ib agua/ MM scf ( 14.7 psiy 60°F )
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1. Remocion de agua hasta 7 Ib / MMscf.

| bagua/MMsef | MMscfd | d/24hr
| 573705 | 08 | 0.042
____E E—iZ(_D-redeida_/ hr = 19.124

2. Inyeccion de DEG
| gal DEG/hr = [ gal DEG / Ib H20 removida ] [ Ib H20 rem/hr ] |

Gal DEG/Ib remv IbH20O rem/hr |

‘ 2.0 | 19.124
gal DEG/h=  38.247 | | gpm DEG = 0.64
| DEG 85 % (Ib/hr) =[gal/hr][DensidadIb/gal]
gal DEG/hr | D Ib/gal
38247 | 9.15

DEG85%(Ib/hr) 349.960

Balance de masa de la solucién de glicol

Corriente pobre en agua contiene Corriente rica debe contener :
" Flujo | Ib/hr Flujo Ib/hr
" DEG | 297.466 DEG 297.466
H20 | 52.494 H20 - 71618
| Total | 349.960 ~ Total 369.084
Por tanto el % peso DEG en la corriente rica es: 81

La bomba de glicol debe manipular :

3. Potencia de |la bomba
Del balance de energia mecanica

“Wo = (z2-z1) + (V2/208gc)2 - (V2/208gc)1 + (pv)2 - (pv)1 + SumF

Dond?/\)o Trabajo mecanico entregado al sistema por unid de masa desde el exterior
Altura desde un plano de referencia en ft
\"} Velocidad lineal media en ft/s
o coeficiente de correcidén para la energia cinética

gc Factor de conversion 32.17 ft Ib masa / seg2 Ib fuerza
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pv producto de presion absoluta (Ibf/ft2) y volumen especifico (ft3/Ib)
F Pérdida de energia mecanica en el sistema fluyente debido a la friccion
en ( ft Ibf/ Ib masa)

De la simplificacidn, considerando:
Base : | libra de DEG fluyendo
El punto inicial se establece a la salida del banco de tubos glicol/glicol en la corriente de
glicol seco y el punto final la inyeccion de DEG a la corriente de gas, cerrando de esta
manera el circuito de circulacion de DEG.

vl = v2 La solucién de DEG es incompresible
p2 100 psi inyeccién de glicol. Se asume 150 psi
p1 Se considera cercana a la presion atmosférica
z2 - z1 Se considera 10 ft Ibf/Ibm
\A| Se considera cero
V2 Para una tuberia 1/8" DE, un rate de 38.25 gph
Velocidad media en la caiieria:
[ gph ' Area ft2 - ft3/seg V2 ft/seg
38.25 | 00004 | 0.0014 | 360
 Viscosidad dinamica del DEG (Ib/ ft seg) = | 0.006
' Densidad Ib/ft3 = ' 68.442
Calculo del Nimero de Reynolds _ Re 913.01
Factor de correccién ce o8 ' _ 0.5

Se considera las pérdidas por friccion (Sum F) igual al 40% del head

Wo en ft- Ibf / Ibm Wo = 491.78
Equivalencia de potencia 1hp= 550 ft Ibf/seg
Se obtiene la potencia teérica W hp = 0.087
Se considera una eficiencia n n %= 60
Entonces la potencia real requerida es Pot hp = 0.14

Pot kw = 0.11

c. Calculo de las propiedades del DIETILENGLICOL
Solucion de dietilenglicol pobre en agua al 85%

[ PRES.(psi) [ TEMP.(R) 1 M dietilenglicol : Cp (btu/Ib °R) | Densidad (Ib/Mt3) |
100 | 570 | 106 | o590 | 677

| de=(d2"2-d1"2)/d1
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[ d1= 1199 [ d2 = 2.067
| de(ft)= 0.197
A(ft2)= 0.015
Q(fta/s) = 0.001
| v(fuh)= 330.70

Su presencia no influye apreciablemente en los calculos.

Recomendaciones para la atomizacién del glicol.

Capacidad _ Angulo
apm Spray
100 psi _ °
0.64 ' 69

Aproximadamente 100 psi para la injeccién del glicol proporcionara una muy fina
atomizacioén para obtener un buen contactc gas-glicol.

Data experimental

Coeficiente de difusion cm2/s *10*5 agua en DEG 0.18
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ANEXO F1
TRANSFERENCIA DE CALOR E-220
PROPIEDADES DEL GAS NATURAL Y SOLUCION DE GLICOL

INTERCAMBIADOR DE CALOR GAS/ LIQUIDO E - 220
Gas natural y solucién de glicol

T1°R 570 Gasy
t2°R 540 condensado
t1°R 495 mas sol.

T2 °R 550 glicol

A . Cdalculo de las propiedades del gas natural y sol de glicol ( tubo extermo )

Se realiza el calculo de las propiedades del sistema segun el procedimiento que se
presenta en el Anexo B2. La presencia de la sol de glicol se desprecia por ser minima
en comparacién con la masa de gas.

Condiciones de operacién promedio : T (°R) P (psi)
' 560 145

a. Determinacién de Cp y Cv a 560°R [ 100 °F])
[ cp= 14.148 (Btu/Ibmol°R)
Cv=  11.348 (Btu/Ibmol°R)

b. Calculo de la densidad

Mav. | R | Z

34219 | 10732 | 098
D= 0.842 Ib / cf
D= 0.014 gr/icc

c. Viscosidad del gas
Ug (cp) = 0.0098

d. Calculo de la conductividad térmica del fluido

El numero de Prandtl (Cp u/ K) es esencialmente constanteconlaPy T
Para un gas natural un valor de 0,79 es adecuado para este numero (Referencia 17)

i Cpbtu/lbR | ulb/fthr N° Prandtl | K(Btu/h ft °R) 'j
| 0.4134 00237 | 0.79 . 00124 |
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e. Calculo de la velocidad

Para fujo anular de tuberias concéntricas se usa un diametro equivalente
definido por la siguiente ecuacion :

de = (d2*2 - d1~2 ) / d1

Donde : de : didmetro equivalente

d1 : didmetro exterior de la tuberia interior
d2 : didmetro interior de la tuberia exterior

Se selecciona de la tabla 11 (Referencia 16) Dimensiones de tuberia

d2 : 2 plg diAmetro nominal del tubo

Se selecciona de la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos

d1 : Tubo 1 1/4 pig 18 BWG

d1 = 1199 | d2 =
de (ft) = 0.197
| A(A2)= 0015
v(fth)=  235368.56

f. Calculo del coeficiente de pelicula
Se aplica la ecuacién de Churchil y Bemstein para el calculo del numero de Nusselit
donde 1072 < Re < 10%7

Re = 1645801.0
Pr = 0.79
(k/d)= 0.1
Nu = 1545.5
| ho (BtWhf2°R)= 97.4

g. Caida de presién en el gas rico en agua

Se hace uso de la referencia 16

Ds
De
Gs
Ps
N

f

g
fis

: Didmetro intemo de la coraza

. Didmetro equivalente

: Masa velocidad en la coraza Ib/hr ft2

: Caida de presién lado de la coraza

: Numero de deflectores iguala 12 L/ B

. Factor de friccion dimensional fig 29 (Referencia 18)
: aceleracion de la gravedad 4.17*1078 ft/hr2
: aproximadamente igual a 1

2.067

Q (ft3/s) = 1.011

Re s=De Gs / u



196

Caida de presioén
[ Ps= fGs"2 Ds (N+1) /(2 * g * dens * De * (fis)) |

| _N(paffiey | Ds(fy |  Gs | Res | fftzpig2
15 ' 0.17 T 198284 .61 ' 1645800.97 0.0008
Ps psi 0.6

Se permite una caida de presion de 5 a 10 psi para el flujo de gas rico en agua.

Ps (psi)= 5

De (ft)
0.197



ANEXO F2
PROPIEDADES DE LOS HIDROCARBUROS CONDENSABLES

Y SOLUCION DE GLICOL

Procedimiento de calculo de las propiedades de la mezcla inmiscible ;
Solucién de glicol rico en agua mas hidrocarburos condensables ( tubo interno )

Condiciones de operaciéon promedio :

T(CF)
60

Del balance de masa la composicion del condensado es el siguiente:

cowponente | wwousn | resowor
i N2 | 0005 | 28013
co2 | 0.087 | 44.010
c1 0124 | 16.043
c2 0090 | 30070
~c3 | 0262 | 44.097
i-C4 0.083 58.124
n-C4 . 0.177 | 58.124
i-C5 . 0.067 72.151
n-C5 0063 | 72151
nC6 0043 | 86.178
~ TOTAL | 1.000

a. Calculo de la gravedad especifica del hidrocarbiro liquido:(Referencia 17)

(°APl) =

Yo =

n (molh)
0.165
3.154
4.483
3.272
9.480
3.014
6.401
2.438
2.266
1.570
36.24

Yo =141,5/[131.5 + ( °API)]

20

0.934

Q [he) Ib/h
4.609
138.811
71913
98.397
418.059
175.187
372.078
175.872
163.470
135.320
1753.716

b. Calculo de la densidad del hidrocarburo liquido :(Referencia 17)

D hl = Yo ( densidad del agua )
Dagua (lb/cf) =

D hl (Ib/cf) =

62.40

58.28

c. Calculo del calor especifico de hidrocarburo liquido : ( 60°F )

Se hace uso de la tabla A-2 (Apéndice A Referencia 15) y la tabla 3.2(b) de la

Referencia 17.

P (psi;j‘}

135

0.127
3.830
1.984
2.715
11.535
4.834
10.266
4.853
4.510
3.734
48.39

PESO MOL AV |
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COMPONENTE xi Cp ( btu/lb’F) |
N2 0.005 0.2500 |
co2 0.087 0.2100 |
c1 0.124 0.5250 |
c2 0.090 0.9723 |
cs3  0.262 0.6200 |
i-C4 0.083 0.5707 |
n-C4 0.177 0.5727 |
i-C5 . 0.067 0.5333
n-C5 . 0.063 0.5436

~ nCé  0.043 0.5333

TOTAL 1

Cp av (btunb°F)

PESO MOL..
28.013
44.010
16.043
30.070
44.097
58.124
58.124
72.151
72.151
86.178

0.565

Cp ( btulmo|°F)-
7.003
9.242

- 8.423
29.237
27.340
33.171
33.288
38.478
39.221
45.959

d.CAlculo de la conductividad térmica de hidrocarburo liquido : ( 60°F )
De la fig 1 a 20° APl Referencia 16

e.Calculo de la viscosidad del hidrocarburo liquido : ( 60°F )

k (btu /h ft °R)

0.0725

Se utiliza la Ec 3.24 Referencia 17 para estimar la viscosidad de la mezcla

Donde

Um
ui
Xi

N2
C02
C1
Cc2
C3
i-C4
n-C4
i-C5
n-C5
n-C6
TOTAL

X1
0.005
0.087
0.124
0.090
0.262
0.083
0.177
0.067
0.063
0.043
1.000

u(b/fth)

Um = [ Sum xi (ui)*(1/3) ]*3

: viscosidad de la mezcla en centipoise
. viscosidad del componente
: fraccidn molar de cada componente en la mezcla
Los datos son tomados de la fig 14 (Referenciq 16) y la fig 3.19 (Referencia 17)

CQMPONENTE i '

ui (cp)
0.067
0.018
0.013
0.009
0.120
0.180
0.180
0.250
0.250
0.350

0.236

(ui 21/3)
0.406
0.262
0.236
0.208
0.493
0.565
0.565
0.630
0.630
0.705

Um (cp)=

f. Calculo de la viscosidad del hidrocarburo liquido a la temperatura de la
pared del tubo ( 100°F )

-

Um = [ Sum xi (ui)*(1/3) ]*3

Cpav(btw/mal°F) |
00318 |
0.8043
1.0417
2.6397
7.1517
27586 |
5.8795
2.5879
2.4519 |
1.9912

27.3383

SUM xi (ui*1/3)
0.002
0.023
0.029
0.019
0.129
0.047
0.100
0.042 J
0.039 |
0.031 i

0.098
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}>_C_O__MPONENTE | i ui (cp) (ui 1/3) + SUM xi (ui*1/3)
' N2 | 0.005 0.067 0.406 . 0.0018
|  Cco02 il 0.087 [ 0.015 0.247 ' 0.0215
. c1 0.124 | 0.011 _ 0.222 | 0.0275
i Cc2 . 0.090 | 0.009 ‘ 0.208 | 0.0188
| cs3 . 0.262 0.090 0.448 0.1172
| i-C4 [ 0.083 " 0.148 0.529 | 0.0440
L ~nC4 0477 _ 0.148 ' 0.529 ' 0.0934
) | 0.067 . 0.200 0.585 0.0393
- n-C5 0.063 0.200 _ 0.585 0.0366
~ nCé6 0.043 1 0.270 i 0.646 ‘, 0.0280
~ TOTAL 1 . Um (cp)= | 0.0785
" uw (lb/fth) 0.190
g. Calculo de la velocidad.
Para flujo en el tubo interior se realiza los siguientes calculos
De la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos
d1: Tubo 1 1/4 pig 18 BWG
d1 (ft)= 0.096
A (ft2)= 0.007 Q (ft3/s) = 0.0084
v (ft/h)= 417164

h. Calculo del coeficiente de pelicula
Segun la recomendacion de Sieder y Tate :

h=A(K/d)[dvDl/u)*a[Cpu/K]*b[u/uw]"0.14

Re = 98612.44

Pr = 1.841
(k/d)= 0.757
(u/uw) = 1.245

Valores de A , a, b, de la ecuaci6tn para calentamiento de liquido de baja viscosidad
en un intercambiador de calor tipo tubo:

A T B ’ b 7h'i (Btu/htt2°R)= 255.22
0027 | 0.8 | 0333
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I. Caida de presién

Se hace uso de la ecuacion 7.45 Referencia 16

f . Factor de friccion dimensional fig 26 (Referencia 16)

fit . aproximadamente iguala 1 i Re =D Gt /u
Pt : Caida de presién en el tubo -
Pr : Pérdida de regreso

PT : Caida de presion total Pt = fGt*2Ln /(2*g*dens* D * (fit))
Pr=4n(vV*2/2g')/s

PT = (Pt+Pr)

D ft Gt Ib/hr ft2 Re . ffi2/plg2 | Pt psi ' Ln
- __——_* _H —_—
. 0096 | 243128.06 | 98612.44 | 0.0002 _ 0.07 ; 36
. s V ft/s Pr psi - PT psi
0.93 1.16 0.04 0.1

Se permite una caida de presion de 6 psi para el flujo de gas procesado

Pa (psi)= 6



ANEXO F3
TRANSFERENCIA DE CALOR E-220
BALANCE TERMICO

Balance Témmnico del intercambiador

Calor_pe_r_di-c_lo- por el gas y sol glicol = Calor ganado por el condensado y sol glicol
Q = Cambio H 2-3 = mhicphl (t2-11)

Donde:
Cambio H 2-3 Cambio de entalpia de 2-3
mhl Flujo de condensado
t1yt2 Temperaturas de entrada y salida del condensado respectivamente
Gas | Mgs (Ib/h) | H 2-3 btu/mol | Mav . Q (bturh)

2985.19 512.43 34.22 _ 447031
Se calcula t2:
Condensado mhl (Ib/h) cphl btu/lb°F t1 °R t2 ° R
1753.716 0.565 _ 495 540



ANEXO F4
TRANSFERENCIA DE CALOR E-220
ESPECIFICACIONES DE DISENO

Especificaciones de disero
Tuberia : d2 : 2 plg didametro nominal Se selecciona de la tabla 11 (Referencia 16)
Tubo : d1: Tubo 1 1/4 plg 18 BWG Se selecciona de la tabla 10 (Referencia 16)

a. Ecuacion de diserio
Q = ho Ao LMTD

Ao=Q/(ho*LMTD) Ao=2 Pl ro L
Donde
ho Coefiiente pelicular btu/hrft2 °R(tubo extermo) Q (btu/h) ' ho
Ao Area referida al radio exterior 44703.1 _ 97.45

b. Calculo de la LMTD

LMTD =[(T2-t1)-(T1- t2)]/ Ln[(T2-11)/(T1-12)]

T1 [ T2 t1 ' 12 LMTD
570 - 550 _ 495 | 540 41.02

c. Calculo del area
ro (ft) _ i (ft)
0.0500 _ 0.0479
Ao=Q/(ho*LMTD)
Ai ft2 = 11.18

L ft= 36



ANEXO G

TRANSFERENCIA DE CALOR E-230



ANEXO G1
TRANSFERENCIA DE CALOR E-230
PROPIEDADES DEL FLUIDO EN LA CORRIENTE PRINCIPAL

INTERCAMBIADOR DE CALOR E -230
Corriente de gas , condensado y sol de glicol

- ~ T1°R 550
t2 490 Flujo de
= B t1 485 Freon
T2 °R 495
T°F ‘ P psi
Condiciones de Operaciéon promedio 62 - 138.5

PROPIEDAES DEL FLUIDO EN LA CORRIENTE PRINCIPAL
Se procede a realizar el calculo de las propiedades del gas segun anexo B2 y el calculo
de las propiedades del condensado segun anexo F2

Fase Gas

La evaluacion de las propiedades del gas se realiza con la composicion promedio en este
intervalo ( 90° F a 35° F )

Del balance de masa Anexo A1

[ componenTE | % MOLAR | PESOMOL. | Pes.moLav. | SP-GR

N2 8.13 | 28013 2277 0.079
co2 15.04 44010 | 6618 . 0228
c1 | 5002 | 16,043 | 8024 | 0277
c2 . 7.20 | 30070 | 2166 | 0075
c3 . 938 44097 | 4138 0.143
i-C4 ' 227 58.124 | 1.319 0.046
n-C4 . 454 58124 | 2640 | 0.091
i-C5 1.49 . 72151 | 1074 | 0.037
n-C5 ' 1.30 . 72451 | 0.941 | 0032
n-C6 | 0.62 . 86.178 0537 | 0019

TOTAL | 100 ' . 29735 1.026

a. Determinacién de Cp y Cv a 522°R [ 62 °F]
Cp= 11.736 (Btu/Ibmol°R)
Cv = 9.236 (Btu/Ibmol°R)
b. Calculo de la densidad

Mav. ‘ R
29.735 | 10.732
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D= 0.750 Ib / cf
D= 0.012 gr/icc

c. Viscosidad del gas
Ug (cp)= 0.0094

d. Calculo de la conductividad térmica del fluido

El numero de Prandtl (Cp u/ K ) es esencialmente constanteconlaPy T
Para un gas natural un valor de 0,79 es adecuado para este numero (Referencia 17)

CpbtwIbR | wulb/ffthr | N° Prandtl | K(Btu/h ft °R) |
103947 | 0.0227 0.79 . 00114

e. Calculo de la velocidad del gas

Para flujo en el tubo interior se realizan los siguientes calculos

Se selecciona de la tabla 9 (Referencia 16) Disposicion de los espejos de tubos
Tubos de 1plg DE, arreglo en cuadro de 1 1/4 plg

CO(a;ia_ Diplg 8 _ N°pasos

N° tubos | 21 L (ft)

De la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos
d1 : Tubo 1 plg 14 BWG

di(ft)= 0.070
A (f12)=
Q (ft3/s) = 0.7456

v(ft/h)= 33693.58
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Donde
Um : viscosidad de la mezcla en centipoise
ui : viscosidad del componente
xi : fraccion molar de cada componente en la mezcla

Los datos son tomados de la fig 14 (Referencia 16) y la fig 3.19 (Referencia 17)
u(b/fth) 0.252

f. Calculo de la velocidad del liquido

Para flujo en el tubo interior se realizan los siguientes calculos

Se selecciona de la tabla 9 (Referencia 16) Disposicién de los espejos de tubos
Tubos de 1plg DE, arreglo en cuadro de 1 1/4 plg

Coraza DI plg 8 N°pasos | 1

N° tubos | 21 _ L (ft) ‘_ 14

De la tabla 10 (Referencia 16) Datos de tubos
d1: Tubo 1 plg 14 BWG

di(ft)= 0.070
A (ft2)= 0.080
Q (ft3/s) = 0.0046
v(fth)= 209.61

g. Cdlculo del coeficiente de pelicula
Davis y David propusieron la siguiente relacion empirica de h para flujo de mezclas
vapor y liquido dentro de tubos.

- [hmD/kI]=0,06[dI/ dv 70,28 [D G x/ u ) *0,87 [ Pr liq *0,4 ]

G Flujo masico Ib/hr ft2
D Diametro interior del tubo ft
K1 Conductividad térmica del liquido Btu/hr ft °F
u Viscosidad Ib/hr ft
X Calidad 6 fraccién en peso del vapor en la mezcla

dl, dv Densidad del liquido y vapor respectivamente Ib/ft3

Pr liq Numero de Prant del liquido

x = 0.674 DGx/u= 6974.801
L ==
kl/ D= 1.043 - Prliq = 2.022

" di/dv= 77.756 | | hm = 619.543



ANEXO G2
TRANSFERENCIA DE CALOR E-230
PROPIEDADES DEL REFRIGERANTE

INTERCAMBIADOR DE CALOR E - 230
Determinacion del coeficiente de pelicula
Fluido caliente
T1°R 550
t2 490 Flujo de
t1 485 Freén 22
" T2°R 495

En el sistema de refrigeracién compresién mas simple, la mezcla de refrigerante (vapor y
liquido) ingresa al chiller E-230 a una temperatura de 5°F a 10°F mas baja que la temperatura
de la corriente de proceso a la cual es deseado su enfriamiento.

Vaporizacién en la coraza del Freén 22
Segun la referencia 16 en el calculo de coeficientes de pelicula para enfriadores se
dispone de la fig 15.11 en donde se grafica los coeficientes de transferencia de calor

vs diferencia de temperatura entre la pared del tubo y el liquido (para liquidos organicos)

El procedimiento de calculo es el siguiente
Supdéngase un ho prom= 300 Para el lado de la vaporizacién de freén 22

Calculo de Tc : Temperatura calédrica de fluido caliente °R
Tc=T2 +[tc/ th] [T1-T2)
Razén de cambio de temperaturas frias a calientes
[ Cambio tc / Cambio th ] = 0.167

Tc(°R) = 504.16

tw=ts+ (hio/(hio+ho))*(Tc-ts)

hio = hi ( di/ do) ts (°R) = 485
hio= 594.2 . tw (°R) = 497.7
Diferencia de temperatura entre la pared del tubo y liquido [ Cambro t w = 12.74

Este valor corresponde a la grafica de la fig 15.11(Referencia 16) para el ho asumido.



ANEXO G3
TRANSFERENCIA DE CALOR E-230
ESPECIFICACIONES DE DISENO

INTERCAMBIADOR DE CALOR E - 230
Especificaciones de disefio

a. Calculo del coeficiente de transferencia total de calor ""Coeficiente limpio”
Uc = hio ho / ( hio + ho))

Donde
Uc Coeficiente limpio btu/hr ft2 °F
hio El valor de hi referido al diametro exterior del tubo btu/hr ft2 °F
ho Coeficiente de transferencia de calor del fluido exterior btu/hr ft2 °F

Uc(btwhft2°F) 199.354
b. Calculo del coeficiente total de disefio Ud
Ud=Q/A*[Cambio t]
Donde A se calcula : a"=Pl*D"L"*N°tubos
De la seleccién presentada en el anexo G1y G2
a" (ft2) = 64.192
Y el cambio de temperatura se estima con el calculo de LMTD.

LMTD=[(T2-t1)-(T1-12)]/ Ln[(T2-t1)/(T1-12)]

T 1 T2 ' t1 ' 12 LMTD
550 495 | 485 490 27.860
Donde Ud(btuhft2°F) 163.768
Comprobacion del fluyjo maximo de calor Q/A = 4562.60 btu / hr ft2

Este resultado es satisfactorio ya que se permite un flujo maximo de calor de
12000 btu/hr ft2 para sustancias organicas



ANEXO H

UNIDAD DE CONTROL DEL PUNTO DE ROCIO DE HIDROCARBUROS PESADOS
CON SISTEMA DE REFRIGERACION POR COMPRESION DE VAPOR

Vapor saturado

C
Cornente de
Proceso ‘
E-230 ‘
Chiller
B
Valvula de
Expansion A

Liquido saturado

Acumulador

Compresor
- W

Condensador



ANEXO H1
TASA DE CIRCULACION DEL REFRIGERANTE

Tasa de circulacion del Refrigerante Fre6n-22
Del balance de energia alrededor del Chiller

Qc + mA hA =mC hC
Flujo de Fred6n 22 : MA=mC=m
m=Qc/(hC-hA)

Del diagrama de H-P Entalpia - Presiéon para el F-22 se obtiene hA y hC para el culculo
del flujo masico de circulacion de F-22

hA ( btu/lb ) hC (btu/lb) | Qc (btuh) |  m (Ib/h)
=t t t t
40 _ 106 | 292883.81 | 4437.633
Toneladas de refrigeracion (1 ton = 12000 btu )

ton de refrigeraciéon = 24 .4



ANEXO H2

COMPRESION DEL REFRIGERANTE

1. EFICIENCIA DE COMPRESION
Método de calculo segun Referencia 17

 Eisen=[(P2/ PN (k-1)/Kk)-1]/[(P2/P1)N(n-1)/n)-1]

Donde
Eisen Eficiencia isoentropica
P1 Presién ingreso k Cp/Cv
P2 Presion salida n Exponebte politrépico

a. Eficiencia Isoentropica vs eficiencia politropica

Asumiendo una eficiencia isoentropica Eisen: - 076
(Para compresores reciprocantes de baja velocidad).

Se obtiene el exponente politrépico _
P1( psia) P2 ( psia) | K _ n
60 250 _ 1.15 _ 1.206

La eficiencia polytréopica puede ser aproximada de la relacion
(n-1)/n=(k-1)/(k Epoly)

Epoly= 0.781

b. Estimacion de la temperatura de descarga
TO=T1[1+[(P2/P1 YM(k-1)/k)-1]/Eisen]

Donde
TD Temperatura de descarga °R TR *R)= 619
T Temperatura de ingreso °R
TD(°F) = 159
Nota :

La eficiencia politrépica puede ser solamente determinada por una prueba del compresor.
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2. POTENCIA DE COMPRESION
Una ecuacion de trabajo conveniente para la potencia de compresion es :

Donde
A Factor de conversiéon Q Rate de flujo de gas
Ps Presion standar Za (21+22)/2
Ts Temperatura standar E Eficiencia total

‘Sistema | A Rl T1 Ps Ts Q

N | (°R) _ (Psia) (°R) ( MMscf/d)

. Inglés T 2.26 485 147 520 0.468

za | 099 _ n | 1.206 . E . 0.78
' KW / Etapa = 30

Otra forma de calculo : Del diagrama P vs H de Freén 22 :

P psi Hbtu/lb | W = -Cambio H

60 ' 106

250 125 W (btu/lb)= 19
- W (btu/h)= 84315.04

W (kw)teor = 24.7 f . W (kw)real = 316



ANEXO H3

CONDENSACION DEL REFRIGERANTE

CONDENSACION DEL REFRIGERANTE

a. Estimacion de la carga del condensador ( Balance alrededor del condensador)
Qh=m (hA-hD)

Del digrama P-H Presién - Entalpia para el refrigerante F-22 se obtiene hA y hD

y se calcula Qh

hA (btu/lb) ' hD (btu/lb) m (Ib/h) Qh (btu/h)
40 125 4437.633 -377198.84

b. Determinacién de la superficie de transferencia y potencia

Procedimiento para la estimacién de la superficie de transferencia y potencia.
Tomado de la referencia 3 ( GPSA |, secciéon 10)

Datos para el fluido caliente : Refrigerante R - 22.
Propiedades fisicas a la Tprom [ 40°C - 100°C]

' Cp (btu/Ib°F) u (cp) K (btu/hft°F) - r dt Caida Presién
0192 0.11655 0.27965 0.0005 5
Wt(b/h) | Q(btuh)  T1°F  T2°F
4437.63 | 377198.84 159 104
Datos requeridos para el aire Asunciones basicas :
Tipo forzado: N° de fans : 6
t amb °F fintube : 1 in. OD con 5/8 in kigh fins
86 Arreglo : 2 1/4 in. triangular.
Bundle layout : N° pasos tubo:, 4
N° filas tubo : 4
Longitud ft : 8

Procedimiento

1. Tome un Coeficiente Global de transferencia de la fig 10-10
Ux = 3.7

2. Calculo aproximado de elevacion Temperatura del aire

Cambiota=[(Ux+1)/10][(T1+T2)/2-11]
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| Cambio ta°F = 21.36 i
| ta out°F = 107.36 |
3. Calculo CMTD CMTD = F * LMTD
OF OF
Temperatura R-22 in 158.88 104 out
Temperatura Aire out 107.36 86 in
51.52 18
| LMTD= 31.88
De la fig 9-3. F= 1 |
CMTD = 31.88

4. Calculo de la superficie requerida
Ax =Q/(Ux CMTD)
Ax (ft2) = 3198.17
5. Caculo del factor ASPF de la fig 10-11
Fa = Ax / ASPF ASPF = 118.8
Fa (ft2) = 26.92 [ 4 filas tubo asumido ]
6. Calculo del ancho de la unidad con la long. tubo asumida
. Ancho=Fa/lL L ft = 8
Ancho ft = 3
7. Calculo del N° tubos usando factor APF de la fig 10-11
Nt = Ax/ (APF * L) APF = 5.58
Nt = 72
8. Calculo de la velocidad de masa en el lado del tubo desde el N° pasos asumidos
y lectura de At.
[ Fig. 9-25 para 1 in OD x 16 BWG.de GPSA )
[ Gt=(144) (Wt) (Np)/(3600) ( Nt) (At) ] At pulg2 = 0.594

| Gt Ib/s ft2 = 16.684



9. Calculo del N° modificado de Reynolds

'N°R = Di Gt/u Di pulg =

N°R = 124.54 n B IR2 s cp

10. Calculo de Caida Presion del lado del tubo usando la ecuacion de la fig 10-14 y 10-15.
de GPSA .

CaidaP=fYLNp/fi +BNp

[« M L Np "] B
0.0035 5 _ 8 4 oss ! 0.06
Caida P psi = 0.8

11. Calculo del Coeficiente del lado del tubo usando la ecuacion de la fig 10-15

ht=Jk (Cp u/k)*1/3) fi / Di

Pr . kPrru3 | fi
0.19 _ 0.16 _ 0.98
ht = 160.35

12. Calculo de la cantidad de aire
Wa=Q/[0,24 * Cambio ta]
Wa Ib/h = 73591.22
13. Calculo de la velocidad de masa de aire
Ga =Wa/ Fa
Ga = 2733.64 Ib/h ft2 de face area
14. Leer coeficiente de pelicula de lado del aire de fig 10-17 [ GPSA ]
ha = 8.7
15. Calculo del Coeficiente global de transferencia
Ax/ Ai=(AR)(Do/Di) AR = 21.4
Ax | Ai = 24.60

(1/Ux]=(1/ht)(Ax/Ai)+rdt (Ax/Ai)+rmx+(1/ha)
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[ (1/ux1= o028 | | uxs=

16. Calculo del area minima del fan
| _Area fan /fan = FAPF = [ 0,4 Fa /N fans ] |
| .
| FAPF ft2 = _1.79

17. Didmetro del fan
| df =[4 FAPF/PI1]"0,5

df(ft)=_” N 1.5

18. Calculo de la caida de Presion estatica del aire usando Fp de la fig 10-18 y Dr a la
temperatura promedio del aire de la fig 10-16 [ GPSA].

ta prom °F= 96.68
CaidaPs=Fp*N/Dr | pulgdeH20
Fp | N° filas tubo | Or Caida Ps
0.105 | 4 [ 0.94 I 0.45

19. Calculo del volumen actual del aire usando Dr del aire a la entrada del fan
t1 ‘;F = 86
ACFM =Wa /[ Dr* 60 *0,0749 ]
ACFM = 16881.89 Total
ACFM/fan = 2813.65
20. Presién total aproximada del fan usando Dr del aire en el fan y area del fan.
PF = Cambio Pa + [ ACFM / ( 4005 ( Pi D2%2 /4 ))]*2 [Dr] |
PF = 5.64 | pulg de H20
21. Brake horsepower aproximado por fan , usando 70% de la eficiencia del fan.
bh.p =(ACFM/fan) (PF )/ (6387 *0,70)
| bhp= 3.5 ]
Para un 90% de eficiencia del speed reducer : | bhp = 4

Para esta aplicacién drivers de 5 hp seran seleccionados.



ANEXO H4

ACUMULACION Y EXPANSION DEL REFRIGERANTE

a. Acumulacién del Refrigerante F - 22.

; vV=Q t :
Donde \Y) Capacidad en ft3 del acumulador
Q Flujo de F-22 en ft3/min
t Tiempo de residencia en min
Datos
| _mib/h | Denshb/ft3 | Q f3/h | Q f3/min | t min
44376 73 . 60.79 | 1.01 ' 1.5

Entonces la capacidad del acumulador

V ft3 = 1.5
Para un diametro : | R din= _ 12
Se obtiene : [ h in= 23

b. Valvula de expansién isoentalpica

Expansion del refrigerante :

-_(Eondic;ior_w_es P psi * T °F h btu/lb
~Inicial _ 250 . 100 40
' Final _ 60 _ 25 40

Del diagrama P - H

h LA ' h LB h vB

40 175 106
Caida de Presion en la valvula ( psi) 175
Pérdidas por friccion en lineas, equipos y accesorios ( psi) - 15

Fraccién de | iquido :
X=(hVB-hLA)/(hVB-hLB)

X = 0.75 |

Fraccién de vapor :
(1-X)=(hLA-hLB)/(hVB-hLB)

(1-X)= 0.25



ANEXO |

SEPARADORES Y TANQUE DE ACUMULACION



ANEXO 11

SEPARADOR DE FRIO

Disefio del separador de frio
Se sigue el procedimiento presentado en el anexo C3

a. Densidad del gas deshidratado

D= P * Mav
_— Z*R*T
. _PRES.(psi) | TEMP(R) |  Mav. | R z
130 _ 495 24149 | 10732 0.98
D= 0.626 b/ cf
D= 0.010 gr/cc

b. Densidad del Liquido
De la gravedad especifica del hidrocarbiro liquido:
Yo=141,5/[131.5+ ( °API )]
| ("API)= 20
Yo = 0.934
Calculo de la densidad del hidrocarburo liquido :
D hl = Yo ( densidad del agua )
Dagua (lb/cf) = 62.40
D hl (Ib/cf) = 58.28

c. Velocidad aparente de flujo

Una ecuacion usada para la velocidad aparente del flujo es:

Referencia 1
v=Ks[(DI-Dg)/Dg]*"05

Ppsi | T°F DI(Ib/ft3) | Dg(IbM3) | Ks(fus)
135 T 35 . 58.281 i 0.626 . 0.167

1.602
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d. Tiempo de Retencién del liquido.
[-Ii_q_inpo retencion tipico ( min ) 5

e. Diametro del separador
Método a: Uso de la ecuacién 11.14 de la Referencia 17

| d=[0.0188[m/F Ks]*0,5]/[(DI-Dg)Dg]"0,25

Donde :
m Flujo masico Ib/hr ( gas , condensado, sol glicol )
F Fraccién del area disponible para el gas
Entonces
m (Ib/h) | F ’ Ks d(ft)
 3354.28 : 0.6 _ 0.167 1.1
Método b: Uso de la ecuacion 4.10 de la Referencia 1
D"2 = Qgsc Z (T + 460 ) dg”0,5
2,4 KP (di-dg)"0,5
_Donde_ _ _ _
Qgsc(MMsc_fd) [ 2 _ T (°F) _ K | dg ( Ibm/ft3) dl ( Ibm/ft3)
08 ‘ 0.98 _ 35 0.167 _ 0.626 | 58.281

D(ft)= 1
Por criterio de diseno y la posibilidad de que se incremente el flujo se considera :
D(ft)= 1.5
f. Calculo del area del extractor de niebla
Am=qg/Vm
Calculando Vm ( K = 0.35 para un extractor de niebla tipo rejilla )
Vm =K [(dl-dg)/dg]*0,5
vm ( ft/s) = 3.36

Entonces: =
L Am (ft2) = 0.29

g. Capacidad de liquido . o
La capacidad del liquido depende del volumen del separador disponible para el liquido y
el tiempo de retencion del liquido dentro del separador.
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Se hace uso de las siguientes ecuaciones (Referencias 1y 17)

W=q GLR ! ._ W =1440VI/t

VI =0.1399 D*2 * hl

Donde: '
W : Capacidad de liquido bbl/dia
VI : Volumen de sentamiento de liquido bbl
t : tiempo de retencion min. EIl tiempo recomendado por Sivalls es de 5 a 10 min
GLR: Razén de Liquido a gas (bbl/MMscf).
hl : altura de la columna de liquido sobre el fondo de la salida del liquido en el separador
verticalen ft.
| Qq (MMscfd) t (min) | GLR(bbVMMscf) _'

08 | 5 | 19460
Donde GLR se calcula del balance de masa : recuperacién de condensado y sol glicol

" GLR = (mhl + mgl)*24/ (dl*q* 5.615) | di (Ibm/ft3) [ mhi+mgl (Ib/h) |
58.281 2122.80
Se considera la densidad del liquido igual a la densidad del condensado
Entonces
Wb =

155.68 | VI ( bbl )= 0.54

La altura de liquido :
hi (ft) = 1.72
Por consideraciones de disefo la minima altura en un separador vertical debe ser 6 ft
La relacion de la altura a el diametro se debe mantener entre 3 y 8.
Entonces
Se selecciona un separador de 20 in diaAmetro por 6 ft de altura



ANEXO 12

SEPARADOR DE TRES FASES

Disefio del separador de tres fases

a. Aproximacioén de la velocidad de sentamiento
Ecuacién desarrollada por Campbell (Referencia 17 Ec 11.18)

v=AC[Dgw-Do]lLc/u
Donde
v Velocidad de sentamiento ft/hr
Dgw Densidad de la sol de glicol Ib/ft3
Do Densidad del oil 1b/ft3
u Viscosidad del oil Ib/ft-seg
Lc Altura efectiva de la seccidn de separacion de liquido
A Coeficiente
C Constante de correlacién de la fig 11.6 Referencia 17
A _ C | Dgw (Ib/ft3) Do (Ib/ft3) u oil (Ib/ft s) Lc
6440 | 1E-005 _ 68.44 ' 58.28 ‘ 7E-005 [ 1.35

Donde la altura efectiva de la seccién separaciéon de liquido
Lc=1,35(L)"0,2 , L(ft)= 1
 v(fthy= 134527 v (fUs) = 3.74

Para la solucién de glicol y gas
Uso de la ley de Stokes (Separacién por gravedad)
vt=gDp*2 (DI-Dg)/ 18 u

Donde
vt Velocidad terminal de la panicula
g Aceleracién de la gravedad ft/seg2
Dp Diametro promedio de la particula ft
DI, Dg Densidad de liquido y gas respectivamente Ib/ft3
u Viscosidad de gas |b/ft-seg
“g(fys2) |  Dp(fy | DI(b/m3) Dg (Ib/ft3) | ugas (Ib/ft-s) | vt (fts)
L 322 | 0.00082 | 68.44 0.63 6.73E-006 | 12.12

b. Calculo del diametro del separador
Uso de la ecuacién 11.14 de la Referencia 17

d=(00188[m/F Ks]*0,5]/[(DlI-Dg)Dg]"0,25
Donde :
m Flujo masico Ib/hr ( gas , condensado, sol glicol )
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F Fraccion del area disponible para el gas
Entonces
| m(lbh) F Ks Ld(ft)
1 4
| 335428 0.6 0.14 1.16

Por criterio de diserio y la posibilidad de que se incremente el flujo se considera -
D(ft)= 1.5

c. Tiempo de retencioén tipico
(Referencia 17)

Para separacion glicol - hidrocarburo un tiempo de retencion minimo de 30 min es recomendadc

d. Capacidad de liquido

La capacidad del liquido depende del volumen del separador disponible para el liquido y
el tiempo de retencién del liquido dentro del separador.

Se hace uso de las siguientes ecuaciones (Referencias 1y 17)

W=q GLR W = 1440 VI / t
VI =0.1399 D*2 * hl

Donde:
W : Capacidad de liquido bbl/dia
VI : Volumen de sentamiento de liquido bbl
t : tiempo de retencién min.
GLR: Razén de Liquido a gas (bbl/MMscf).
hi : altura de la columna de liquido sobre el fondo de la salida del liquido en el separador vertic
en ft.

Para la sol de glicol _
q (MMscfd) t(min) | GLR(bbl/MMscf)
0.8 ' 30 28.81
Donde GLR se calcula del balance de masa

GLR=mgl*24/ (di*q*5615) bm/ft3 ) mgl (Ib/h)
437 369.08
Ademas
W(bbl/d) = 23.05 VI ( bbl )= 0.48

La altura de liquido (sol de glicol) :

hi gji(ft) = 1.53
Para el oil _ B
q (MMscfd) t(min) GLR (bbl/MMscf)
" 0.8 10 160.77

Donde GLR se calcula del balance de masa : recuperacion de condensado



| GLR=mhl*24/ (dI*q*5615) | di(lbmit3) | mhi (i) |
58.281 1753.72 |

Ademas

| W(bblid)=  128.62 | vi(bpl)= 089

La altura de liquido (oil) :
hi oil (ft) = 2.84

Por consideracuiones de diseno la minima altura en un separador vertical debe ser 6 ft
La relacion de la altura a el diametro se debe mantener entre 3 y 8.
Entonces

Se selecciona un separador de 20 in diAmetro por 7.5 ft de altura



ANEXO I3

TANQUE DE COMPENSACION DE COMBUSTIBLE

Tk de compensacién de Gas Natural como combustible para los generadores.

Se considera un recipiente de retencion con un tiempo de residencia caracteristico de

10 minutos

vV=Qt
Donde \Y ' Capacidad en ft3 del Tk de retencién
Q Flujo de gas natural ft3/min
t Tiempo de residencia en min
Datos :
mib/h | Densib/ft3 | Q ft3/h | Q ft3/min
12315 | 0.602 | 2044.81 34.08

Entonces la capacidad del recipiente de retencion

V ft3 = 340.8
Para un didmetro : din= 72
Se obtiene : h in= 145

Se selecciona un tk de retencién vertical de 72" DE por 12 ft de altura

t min
10



ANEXO J

UNIDAD DE REGENERACION DE GLICOL



ANEXO J1

INTERCAMBIADOR DE CALOR GLICOL-GLICOL

INTERCAMBIADOR DE CALOR GLICOL - GLICOL.

t1(°F)= 265 {2(°F) = T
Glicol Seco  -----—----- > 4 M >
<3 = . | S=mmmmmmeeeee Glicol huimedo
T2 (°F)~= 127 T1(°F) = 80

Balance de Calor

Para el Glicol Seco : Q=Ws Cp [Cambio T]

Ws (Ib/h) | Cp btu/ib°F | Cambio T °F
34996 | 0625 155

| QBtu/h= 33902.38
Para el Glicol Humedo :

Asumo T2 para Cp
T2 (°F) = 127

Q = Wh Cp [ Cambio T]

Wh (Ib/h) | Cp btunb°F | Cambio T °F

1107.25 0.650 47
| @Btu/h= 33902.38
Paso por tubos
a. Propiedades Fisicas dry glicol a la Temperatura promedio °F : 187.5

Del apéndice 18A (Referencia 17)

b. Calculo del numero de Reynols

Donde L
m Ib/h ulb/ft-h di ft Re
| 349960 | 12.096 0.028 1323.49



229

| Qfty)s= [  0.001 i . Aft2= |  0.001
Se selecciona tubo 1/2 plg DE 14BWG ' )

v ft/s = . 2.360

c. Factor de transferencia de calor para el dietilenglicol
De la tabla "Heat transfer factors for glycol" del apendice 18A Referencia 17

N ° Re | <2100 > 2100
m 0.5 0.11

Calent,En_fn'a
Coeficiente de transferencia de calor, agua en los tubos en btu/ h ft2 °F

h= 210

Factor del agua = 1 . Multiplique el coeficiente de transferencia de calor para el agua por
el factor mostrado para obtener el coeficiente del glicol para el servicio involucrado.

Coeficiente de transferencia de calor del glicol en btu/ h ft2 °F

h= 105
Paso por coraza
a.Propiedades Fisicas wet glicol a la Temperatura promedio °F : 104
Del apéndice 18A ( Referencial7)
_Cpbtu/lb°F |  DIb/ft3 | KbtuhfttF | ulblfts Pr
0.65 _ 68.44 0.16 | 0.006048 . 87.86

b. Velocidad maxima de flujo para distribucién en linea
Banco de tubos ( Referencial5) o
Umax=U [St/(St-D)] |

Donde
Umax Velocidad max basada en el area minima disponible para el flujo libre
U Velocidad de flujo medido en un punto en el intercambiador antes de que
el fluido entre al banco de tubos

D Diametro exterior del tubo

St Espaciamiento transversal :
U ft/s St | D |  Umax ft/s
1.493 1 0.5 ' 2.987 '

c. La velocidad maxima de flujo masico es entonces :

Gmax = D Umax

DIb/f3 | Umaxft/s | Gmax Ib/ft2 s |
68.44 | 2987 | 20443 |
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d. El numero de Reynolds

Re = D Gmax / u
. bft | Gmax | ulbs Re
0042 | 204435 | 0006 | 1408.4

e. El factor de friccién para distribucién en linea

| £=[0,044+0,08(SI/D)/( St/D-1)"(043+113(D/Sl)] Re*-0.,15

st ] St [ D Re f
1 1 | 05 1408.42 0.069
f. Caida de presion :
caida P (psi)=2f Gmax*2 NI/ D gcij
f | Gmax | NI . DIb/f3 | gc | CaidaP
0069 | 204435 | 10 | 68442 | 322 26 1
g. Coeficiente promedio de transferencia de calor :
De la ecuaciéon 9-108b Referencia 15
hm D/ k = 1.13c Re *n Pr*(1/3)
De la tabla 9.3 Referencia 15
c ' n
0.229 | 0.632
Donde ) , :
D ft k btu/h ft°F ‘ Pr Re | hm btu/hlﬂ2°F_.

0.04 | 0.161 8786 | 140842 | 43459



ANEXO J2

ESPECIFICACIONES DE DISENO

INTERCAMBIADOR DE CALOR GLICOL - GLICOL.
Especificaciones de diseno

Del balance de Energia
[ Q=hi PI Di L(LMTD) = W Cp ( Ti+1 -Ti)

Calculo de la LMTD
LMTD=[(T2-t1)-(T1-t2)]/ Ln[(T2-t11)/(T1-12))

T1 ' T2 ' 1 2 LMTD
80 '_ 127 | 265 | 110 70.595

Despejando la longitud y calculando el area:
Q btu/hr hi btu/h f2° F| Di ft . L ft A ft2

3390238 | 105 003 52 46

Del anexo J1 se ha seleccionado tubo 1/2 plg DE 14BWG



ANEXO J3

DISENO DEL REHERVIDOR (REBOILER)

DISENO DEL REBOILER :
El procedimiento de calculo se ha toma do de la referencia 2

a. Rate de circulacién de glicol requerido L=Lw Wi q / 24
Donde
L Rate de circulacion de glicol gal/hr
Lw Rate de circulacion de glicol a agua
Wi Contenido de agua en el gas de entrada Ib H20O/MMscf
q Rate de flujo de gas MMscfd
_ Lw Wi q
gal DEG/IbH20 Ib H20/ MMscf MMscf
. 20 | 573705 | 0.8
L gph = 38.25

b. Cantidad de Calor requerido para el reboiler

1. Calor sensible requerido para el glicol H=L Di Cp (T2-T1)
Donde

Hi Calor sensible requerido para el glicol btu/hr

Cp Calor especifico del glicol a la temperatura promedio en el reboiler

Di Densidad del glicol a la temperatura promedio en el reboiler
L gph 'Di Ib/gal | Cp btu/lb°F T2 °F T1°F

38.25 8.85 _ 0.7 265 127
HI btu/h = 32644 .91

2. Calor de vaporizacion requerido por el agua :

Hw = 970.3 [Wi-Wo] q / 24

Donde
Hw Calor de vaporizacion requerido por el agua btu/hr
Wo Contenido de agua del gas de salida Ib H20/MMscf
| Wi IbH20/MMscf ;_\;Vo IbH20/MMscf | q MMscf
' 580.705 | 7 0.8 Hw btu/h = 18555.53

3. Calor para vaporizar el reflujo de agua en still :

Hr = 0.3 Hw Hr btu/h = 5566.66
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4. Pérdida de calor del reboiler y stripping still :
Asumiendo 20% de pérdida de calor del total.

Hh = 0.20 Qt

5. Calor total :
Qt = HI + Hw + Hr + Hh

Qt btu/h = 70958.87
Eficiencia % 70
Qt btu/h = 101369.82

Segun especificacion recomendada para reconcentradores de glicol de la tabla 5-11
[ Gas - Water Systems and Dehydration Processing ] Referencia 1
Se selecciona un reboiler con capacidad para :

Qt btu/h = 125000.00

c. Estimacidn del area del Firebox

Criterio de diseno

Flux de calor btu/h ft2 : 7000
El area es igual a : A = Qt / 7000
A ft2 = 14 .48

Estimacién del diametro y longitud
A =PI DL

D in
4

d." Still Column” Seccién de rectificaciéon para prevenir la pérdida de glicol
Calculo del diametro

Ecuaciéon 18.9 (Referencia 17)

d=A m"0.5
Donde
A Constante empirica
m Rate de circulacion de glicol en gpm

d Diametro en in



ANEXO J4

CONSUMO DE COMBUSTIBLE

CONSUMO DE COMBUSTIBLE
Analisis energético. (Referencia 14)
Base : 1 kg/h combustible
a. Calor cedido en el almacenamiento.
. Q1=1*0,55"[3/24)
Q1r=Q1/0,75
b. Calor cedido en el precalentador

" Q2=2*0,55[100-60]

Q2r = Q2/0,75

c. Calor de calentamiento perdido en la caldera.

Q3 =1*0,55[ 100 - 60 }*0,25
d. Calor perdido por retorno de combustible
Q4=1*055[5]
e. Gastos de energia.
' Q=Q1+Q2-Q3-Q4

f. Poder calorifico.
PC kcal / kg/h

g. Energia disponible.
E kcal / kg/h

10936

10885.49

Q1 kcal / kg/h =

Q2 kcal / kg/h =

Q2r kcal / kg/h =

Q3 kcal / kg/h =

Q4 kcal / kg/h =

Q kcal / kg/h =

0.07

0.09

44 .00

58.67

5.50

2.75

50.51
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Conversiones
Calculo de la gravedad especifica del hidrocarbiro liquido:

Yo=141,5/{131.5+(°API)] (°API) = 20
Yo = 0.934
Calculo de la densidad del hidrocarburo liquido :
. Dh= Yo ( densidad del agua ) ' Dagua (Ib/cf) = 62.40
D hi (Ib/cf) = 58.28

h. Consumo de combustible F para la cantidad de energia necesaria.

E=[Q/F*PC]*100

Q btu/h E % PC btu / Ib/h F Ib/h
125000 75 19611.16 | 8.50
Combus gph= 1.09

Consumo anual :
| Combust gal= 8769.50



ANEXO K

EVALUACION ECONOMICA



ANEXO K1

INVERSION DE CAPITAL Y COSTO DE MANUFACTURA

A. Factor de Servicio

F.S. = [ Dias operativos / periodo ] / [ Dias calendarios / periodo ]
F.S. =1 - [ Dias de parada/ 365 ]

| _D_ia_s Parada : 30 F.S. = 0.92

B. Estimacion de la inversion de capital por el "Método de Factores''.

[ Segun Tabla 4 y 5 Disero de Plantas y su Evaluacién Econdmica - M Peters - Pag 112 ]
Referencia 46

Componente _ Valor medio % | Costo M US §

' Costos Directos

Equipo adquirido 23 350.000
Instalacién del Equipo adquirido 10 152.174
instrumentacién y controles 3 45.652
Canerias y tuberias ( instaladas ) 10 152.174
Instalaciones electricas ( colocadas ) 4 . 60.870
Obras civiles ( incluyendo servicios ) 6 91.304
Mejoras del terreno 2 30.435
Instalaciones de servicios ( montadas ) 12 182.609

Terreno 0 _ 0.000 |
70 _ 1065.217

Costos indirectos

Ingenieria y Supervision 9 136.957
Gastos de construccion 8 121.739
Honorarios del contratista 3 45.652
Eventuales 10 152.174 |
30 _ 456.522
| Inversion en Capital fijo 100 _. 1521.739

C. Estimacion del Costo de Manufactura. ( Método a )

La siguiente ecuacion estima el Costo de manufactura en funcién a la
proporcionalidad de sus elementos.

C=mQ+RI1+olL
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Donde :

C : Costo de manufactura ( US $/ ann )
o, B, o : Ctes de proporcionalidad

| : Inversién en capital fijo

L : Costo de Mano de obra (US $/ hr-h)
Q : Nivel de Produccion

1. Calculo de la cte. o8 : Cv=0Q

Constante de proporcionalidad del costo variable
a. Materia Prima

' MMSCFD GN | MMSCFD GN | MMSCF MatPrim

Humedo | Seco porMMSCF Prod |
0.800 _ 0.452 1.770
b. Electricidad

Equipos _ kw
1. Compresién del gas 85.04
2. Cooler (1) 1.50
3. Compresién del Refrigerante 31.70
4. Coolers (6 ) 5 hp 22.30
5. Alumbrado 35.00
6. Otras cargas 40.00
Carga total 215.54
Seleccion de Potencia 260.00
Produccién Gas Natural MMSCFD 0.452
Electricidad [ kw-hr / MMSCF G | 13805.31 |

c. Combustible para el reboiler
57.88 gal / MMscf

Recuperacién de petroleo crudo
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Se obtiene
' Elementos | _h;q_uerimiento por Costo Unitario Costo variable
| ~ MMSCF Prod US $ / MMSCF
Materia Prima 1.77 MMSCF cero | 0.00
! Electricidad 13805.31  kw-hr / MMSCF 0.05 US $/kw-hr ‘ 690.27 |
|
Combustible | _ 8.84 MMbtu/MMSCF 0.0175  US $/MMbtu 0.15
o8 = 690.42 |
| Q(MMscFlafo)  151.42 Cv(MUS$/ano)  104.54
2. Calculodelacte i : | Elemento Frac.Inversion
Mantenimiento 0.02
Patentes 0.01
Seguros 0.01
Servicios generales { 0.09
R= 0.13
() = 1521.74 RI(MUSS$/aRo) 202.39

3. Estimacién de cte o :

Considerando el costo de la mano de obra 12 % del costo de manufactura
o= 0.12

Entonces : C=[eQ+RBI1}]/[1-0]

|C (MUS $/afo)  348.79
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D. Estimacién del Costo de Manufactura. ( Método b )

Subdividido en sus componentes. Se utilizan porcentajes tipicos de cada componente

para su calculo (Referencia 46)

~__ 1. Costos fabricacion = Costo directo produccion+gastos fijos+gastos genérales planta

>

. Costos directos de produccién % CTP % | MUS $/afio
1. Materia prima 0 0.00
2. Mano de obra 12 45.98
3. Supervision directa y tareas de oficina 1.2 4.60
4. Servicios auxiliares 10 38.32
5. Mantenimiento y reparaciones 2 30.43
6. Suministros para la operacién 1 156.22
7. Gastos de laboratorio 1.2 4.60
8. Patentes y regalias 1 3.83
Subtotal 142.98
B. Gastos fijos
1. Depreciacién 10 162.17
2. Impuestos locales 0 0.00
3. Seguros 1 15.22
4. Alquileres 0] 0.00
Subtotal 167.39
C. Gastos generales de la planta 10 38.32
Costo de Fabricacion _y/o Manufactura 348-69]

2. Gastos generales = Gastos administracion + gastos distribucion y marketing +

gastos de investigacion y desarrollo

A. Gastos de administracion 2
B. Gastos de distribucién y marketing 2
C. Gastos de Investigacion y desarrollo 5
Subtotal

Total

3. Costo total del producto = Costos de fabricacion + gastos generales

CTP MUS $/afio 383.17

7.66
7.66
19.16
34.49

383.17



ANEXO K2

ELABORACION DEL ESTADO DE GANANCIAS Y PERDIDAS Y FLUJO DE CAJA PROYECTADO

a. Depreciacion

[ Método : Depreciacion lineal |

Invers. MUS$
1521.74

s |
0

n aflos D MUS$afo0/afio

10

152.17

b. Elaboracion de informacion previa ( MUSS$ del afio 0/ aifo )

‘Produccion
Gas Natural MMSCF/ario

MMBTU/afo

Precio US S/IMMBTL

Ingreso | MUS § / afo

Petroleo crud¢ BBL/ano
Precio US $/BBL
Ingreso I MUS $/ano

Ingreso Total MUS $/ano

Gastos de produccion
Gastos adm. y ventas
Capital de trabajo
Incremento capital trabajo

151.42
144696.95
18
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8

260.45

4315135
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8

260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98

15.33
92.70

0.00

151.42
144696.95
1.8

260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98

15.33
92.70
0.00

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00

10

151.42
144696.95
1.8
260.45

43151.35]
15
647.27

907.72

142.98
15.33
92.70

0.00



c. Determinacion de capital de trabajo
[MUS$ del afo 0]

1] 2| 3] 4

Ingresos(10% MUS $/aio 90.77 90.77 90.77 90.77
Inventarios 1.93 1.93 1.93 193
Incremento capital trabajo | 0.00 0.00 0.00 0.00
d.Servicio de la deuda
Financiamiento : 50 % del Capital Fijo

Tasa interés 13 % anual

Plazo : 3 anos sin periodo de gracia

Tasa inflaci¢ 11 % anual

Pagos constantes
[MUSS]
- [ o 1 2 3
MONEDA CORRIENTE
Deuda 760.87 537.54 285.17 -0.00
Interés 98.91 69.88 37.07
Amortizacion 223.33 252.37 285.17
Pago 322.24 322.24 322.24

MONEDA REAL DEL ANO 0

Interés 89.11 56.72 27.11
Amortizacion 201.20 204.83 208.52

90.77,
193
0.00

90.77
193

000

o

o077

193
0.00

B e

- 90.77]
193]
0.00

o w0
90.77 90.77|
1.93 1.93]
0.00 0.00



ESTADO DE GANANCIAS Y PERDIDAS PROYECTADO
[ MUSS del Afio 0/ Afio |

_ - 1 [ 2 [ 3 [ 4 [ s [ & | 7 T 8 T 9 10
Ingresos 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72 907.72
Gastos de produccion 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98 142.98
Utilidad Bruta 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75 764.75
Gastos de Adm y ventas 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33 15.33
Utilidad de Operacion 749.42 749.42 749 42 749.42 749.42 749.42 749.42 749.42 749.42 749.42
Depreciacion 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17 152.17
Gastos financieros 89.11 56.72 2711 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Renta neta 508.14 540.53 570.14 597.25 597.25 597.25 597.25 597.25 597.25 597.25
Impuesto a la renta 30 % _152.44 162.16 171.04 179.17 179.17 179.17 17917_. 179.17 179.17 179.11

UTILIDAD NETA 38570 3/837 39910 41807 41807 41807 41807 41807 41807 41807




INVERSION

Propia 760.87
Amortizacion

Incremento capital trabajo

Total Inversion 760.87

UTILIDAD NETA

DEPRECIACION

'FLUJO NETO DE FONDO!  -760.87

201.20

0.00
201.20
355.70

152.17

30667

204.83

0.00
204.83
378.37

152.17

325.72.

FLUJO DE CAJA PROYECTADO

[ MUSS del Aio 0/ Afio ]

208.52

0.00
208.52
399.10

15217

34276

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

57025

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

570.25

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

57025

0.00
0.00
0.00
418.07

15217

570.25

0.00
0.00
0.00
418.07

152.17

57025

[ o | w
0.00 0.00
0.00 0.00

0.00 0.00

41807 418.07
15247 15217
57025 57025



Criterio de evaluacion de inversiones

A. Valor Actual Neto [ VAN ]

Si VAN > 0 el proyecto es rentable.

Donde :
J
TD:

~.760.87

ano

266.67

15 %

246.29

b. Tasa Interna de Retorno [ TIR ]

Si TIR > TD el proyecto es rentable.

Donde :

j
TIR :
TD:

-760.87

ano
50.5 %

203.80

15 %

143.85

VANOQ,TD =

VANO,TD =

225.37

VAN 0,TIR=0=

TIR=

100.60

1537.39

326.04

" MD

0.00

111.23

ANEXO K3

FNFj
[1+TD]N

MUS $ ano 0

28351 | 24653 21438

FNFj
[1+TIRJN

73.92 . 4912 32.65

CRITERIO DE EVALUACION DE INVERSIONES

186.41

21.70

162.10

| 1442

| 958



¢. Periodo de Recupero y VAN acumulado

k
Periodo en que se recupera |a inversion.  VANA 0,TD,K= >
Donde : j=0
b ano(de0ak]
k: ano hasta el cual se calcula el VANA[deOan]

VANA : VAN acumulado

Yy 1 o [ 1 [ 2 ] 3
FNF -760.87 306.67 325.72 342.76
VANA | 76087 -49420 -247.91 -22.54

FNF |
[1+TD N
4 5
570.25 570.25

303.50 587.01

6
570.25
833.55

- -
570.25
1047.92

8

§70.25
1234.34

9 10
§70.25 570.25
1396.44 1537.39




ANALISIS DE SENSIBILIDAD AL PRECIO

ANEXO K4

DISMINUCION DEL 30% EN EL PRECIO DEL GAS Y EL PETROLEO

a. Depreciacion
[ Método : Depreciacion lineal |

Invers. MUSS$ Vs MUSS$ n ahos D MUSS$afio0/afio

152174 0 10 15217

b. Elaboracién de informacién previa ( MUS$ del afio 0/ afo )

1 2 3

Produccion T 1 i
Gas Natural MMSCF/afo 151.42 151.42 151.42
MMBTU/afo  144696.95 14469695  144696.95

Precio US $/MMBTL 1.26 1.26 1.26
Ingreso | MUS $/ afo 182.32 182.32 182.32

Petréleo crudc BBL/afo 43151.35 43151.35 43151.35

Precio US $/BBL 10.5 10.5 10.5
Ingreso |l MUS $/afio 453.09 453.09 453.09
Ingreso Total MUS $/afio 635.41 635.41 635.41
Gastos de produccion 142.98 142.98 142.98
Gastos adm. y ventas 16.33 15.33 16.33
Capital de trabajo 64.89 64.89 64.89

Incremento capital trabajo 0.00 0.00 0.00

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.09

635.41

142.98

15.33
64.89

U

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.09

635.41

142.98
15.33
64.89

000

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.09

635.41

142.98

15.33
64.89

ol

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.09

635.41

142.98
15.33
64.89

0.00

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.08

635.41

142.98

15.33
64.89

151.42
144696.95
1.26
182.32

43151.35
10.5
453.09

635.41

142.98
16.33
64.89

0.00

10
151.42
144696.95
126
18232

43151.35
10.5
453.09

635.41

14298
15.33
64.89

0.00




¢. Determinacion de capital de trabajo
[ MUS$ del a0 0)

1]

Ingresos(10%, MUS $/aio 63.54 |
Inventarios 1.35
Incremento capital trabajo 0.00

d.Servicio de la deuda

Financiamiento : 50
Tasa interés: 13
Plazo : 3

Tasa inflacié 1
Pagos constantes

MONEDA CORRIENTE

Deuda 760.87
Interés

Amortizacion

Pago

MONEDA REAL DEL ANO D
Interes
Amortizacion

% del Capital Fijo

% anual

6354
1.35
0.00

—_— 3 -
63.54

1.35
0.00

anos sin periodo de gracia

% anual

537.54
98.91
223.33
322.24

89.11
201.20

285.17
69.88
252.37
322.24

56.72
204.83

4 5 6|

63.54 63.54 63.54
135 135 135,
0.00 0.00| 0.00|

-0.00
37.07
285.17
322.24

27.11
208.52

- 7 —
63.54

1.35
0.00

8 9 10,
63.54| 63.54 63.54

135, 1.35 1.35|
000, 0.00 0.00




e. Estado de Ganancias y Pérdidas Proyectado

[ MUSS del Afio 0 / Afio |

R

ngresos ' 635414. -
Gastos de produccién 142.98
Utilidad Bruta 49243
Gastos de Adm y ventas 15.33
Utilidad de Operacion 47710
Depreciacion 152.17
Gastos financieros 89.11
Renta neta 23582
impuesto a la renta 30 % 70.75
UTILIDAD NETA 165.07

f. Flujo de Caja Proyectado
[ MUS$ del Afio 0/ Afio )

INVERSION

Propia 760.87
Amortizacion

Incremento capital trabajo

Total Inversion 760.87

UTILIDAD NETA

DEPRECIACION

FLUJONETO DEFONDOS  -760.87

2]
63541
142.98

492.43!
15.33

47710
152.17
96.72

268.21

80.46
187.75

201.20

J.00
201.20
165.07
15217

116.05

3
635 41
14298

492 43
156.33

47710
15217
271

297.82

89.35
208.48

204.83

0.00
20483
187.75

15217

135.10

4 !

63541
142,98

492 43
15.33

47710
162.17
0.00

324,93

97 48
227 45

208.52

0.00
206.52
208 48

15217

15213)

5 SR
635 41

142,98

49243
15.33

47710
15217
0.00

32493

97 48
22745

0.00
0.00
0.00
227.45

15217

37962

6 — —
635 41

142,98

|
49243/

15.33

47710
15217
0.00

324.93
97 48

22745

0.00
0.00
0.00

227 45
15217

37962/

‘ | — 7 — i
635 41|

142.98

49243
15.33

47710
152.17
0.00

324.93
97 48
22745

0.00
0.00
0.00

227.45
15217

37962

r =

9_|

——

8 [0 ]
635.41 63541 635.41
14298 | 142,98 142.98!
|
492 43 49243 492.43
1533 15.33 15.33/
47710 47710 477.10
15217 15217 15217
0.00 0.00 0.00
32493 32493 32493
97 48 97 48 9748
207.45 2745 22745
7 8 9 10
i
0.00 0.00 0.00 0.00
0.00 0.00 0.00 0.00
0.00 0.00 0.00 0.00
22745 227 45 227.45 227 45
152.17| 15217 152,17, 152.17
37962) 37962 37962 37962



Cnterio de evaluacion de inversiones

A. Valor Actual Neto [VAN]

n
Si VAN > 0 el proyecto es rentable. VANO,TD = ))
Donde : - j=0
i afio
TD: 15 %
VANO,TD =  580.70
76087 | 10091 102.15 100.03 217.05
b. Tasa intema de Retormo [TIR ]
n
Si TIR > TD el proyecto es rentable. VAN 0,TIR=0= >
Donde : j=0
K ano
TIR: 286 %
TD: 15 %
TIR= 0.00
-760.87 _ 9025 = 8172 71.57 138.89
c. Periodo de Recupero y VAN acumulado
k
Periodo en que se recupera la inversion. | VANA0,TD,K= >
Donde : j=0
L afo[deOak]
k: ano hasta el cual se calcula el VANA [deOan]
VANA: VAN acumulado
Afo 0 1 2 K
FNF -760.87 116.05 135.10 152.13
VANA | -760.87 659.96 -557.81 -457.78

FNF j
[1+TDJN
MUS $ afio 0
188.74 164.12
FNF j
[1+TRN
108.02 84.01
FNF |
[1+TDN
4 5
379.62 379.62
-240.72 -51.98

142.71

65.34

379.62
112.14

124.10

50.82

379.62
254.85

107.91

39.52

379.62
378.95

93.84
30.74
b 10
379.62 379.62
486.87 580.70



ANEXO L

PODER CALORIFICO INICIAL Y FINAL DEL GAS NATURAL



ANEXO L

ANALISIS DE GAS - PODER CALORIFICO INICIAL

LUGAR : CAMPO PETROLERO TIPICO DE LA SELVA

COMPONENTE % MOLAR PESO MOL. PES. MOL.AV. SPGR PODER CALORIF  PODER CALORIFICO
Btwft3 AV Btul/ft3

N2 6.4 28.013 1793 0.062 0 0.00
C02 13.5 44.010 5.941 0.205 0 0.00

C1 414 16043 6642 0229 | 1012 | 41897
c2 | 715 30070 2255 0078 1786 133.95
c3 | 129 44097 5689 0196 2522 32534
c4 36 58124 2092 0072 3163 11387
n-C4 75 58124 4359 0.150 3261 244,58
-C5 28 72.151 2.020 0.070 4023 112.64
nC5 | 26 72151 1876  0.065 4023 104.60
nC6 18 8178 1551 0054 4756 85.61

TOTAL 100 _ 4219 1181 1539.55




ANALISIS DE GAS - PODER CALORIFICO FINAL

LUGAR : CAMPO PETROLERO TIPICO DE LA SELVA

COMPONENTE % MOLAR [ PESO MOL. PES. MOL.AV. SP-GR 'PODER CALORIF PODER CALORIFICO
B3 AV Btu/ft3

N2 106 28.013 2.977 0.103 0 0.00
02 16.9 44.010 7.442 0.257 0 0.00

c1 620 16.043 9952 0344 1012 627.78
) 6.4 30070 1928 0.067 1786 114.55
c3 35 44,097 1533 0053 2522 87.70
i-Cd 02 58124 0144 0005 3163 7.85
nC4 03 58.124 0161 | 0006 3261 9.04
5 00 72151 0007 0000 4023 0.40
nCs | 00 72.151 0004  0.000 4023 0.20
n-Cé 00 86178 0.000 0.000 4756 0.01

TOTAL 00 24149 0.834 A




ANEXO M

DISCUSION DE RESULTADOS



DISCUSION DE RESULTADOS

Se realiz6é la corrida del programa CHEMCAD con los parametros del diseno
propuesto. El programa utilizé una de sus herramientas “expert” para determinar
el modelo matematico mas conveniente dentro del rango de temperaturas y

presiones del diseno (Unifac).

De los resultados se puede observar lo siguiente:

a. La convergencia de los parametros del disefo propuesto.

b. La presencia de componentes polares como el agua influyen en las
caracteristicas del comportamiento de la mezcla de multicomponentes, este
efecto es considerado por el Unifac pues su modelo matematico tiene en
cuenta los parametros de interaccion entre pares de grupos estructurales. A
diferencia de los valores de K (ratios de equilibrio) de hidrocarburos basado
en su diferente presion de convergencia, en el calculo de las composiciones
de los constituyentes del sistema de dos fases; los coeficientes de actividad
molecular en soluciones liquidas (Unifac) consideran las siguientes
contribuciones: 1.diferencias en el tamano molecular. 2. Interaccidn entre las
moléculas.

c. El metano y el nitrébgeno tienen un inusual comportamiento en la fase liquida.

Cabe mencionar que el uso del método de ecuaciones de estado tiene
resultados muy razonables en la determinacién de las fugacidades en la fase
vapor. La fase liquida es mucho mas dificil, especialmente cuando éste contiene

moléculas discimiles. Ademas las moléculas como H2S, H20, alcoholes y glicol
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no son facilimente manipulables, En esas situaciones, la fugacidad de la fase
liquida debe ser calculada donde el coeficiente de actividad es un factor de
correccion empiricamente determinado. Actualmente se dispone de programas
que pueden obtener estos resultados con rangos de aproximacion mas

estrechos.

Por lo expuesto, los resultados del modelo matematico Unifac son mas
confiables que los desarrollados, sin embargo, considerando la consistencia del
disefio propuesto, el uso y preferencia de las correlaciones de K por presion de
convergencia, la falta de herramientas sofisticadas de calculo y que la
aproximacion de la evaluacidon se encuentra dentro de los rangos aceptables

para proyectos de pre-factibilidad, el diseno propuesto es viable.
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EVALUACION DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS CON CHEMCAD

Productos del separador (equipo N°4)

COMPONENTE CORRIENTE N°5 | Porcentaje | CORRIENTE N8| Porcentaje Constante | Temperatura yi* Tc xi*Tc Temp. Reducida
mol/d molar yi mol/d molar xi Equilibrio Ki Critica °R Corr N°5 Corr N°6 por componente
AGUA 1.3800 0.078 94.4190 19.628 00040 1165 0.91 228.67 0.42
" DIETILENGLICOL 0.0000 0.000 672700 13985 0.0000 950 0.00 13285 0.52
 NITROGENO 133.9829 7.545 0.0150 0.003 24196327 227 17.13 0.01 2.18
~ DIOXIDO DE CARBONO 263.8347 14.858 18.8173 3912 37981 548 81.42 2144 090
METANO 866.6329 48.804 0.1665 0.035 1409.9778 343 167.40 0.12 144
ETANO 1426180 8031 144110 2,996 26808 550 4417 1648 090
' PROPANO 2086927  11.752 613962  12.763 09208 666 7827 8500 074
 N-BUTANO 79.5249 4.478 77,5041 16.112 02780 765 3426 12326 065
1BUTANO 45.5441 2.565 29.8299 6.201 04136 734 18.83 4552 067
HPENTANO 175474 0.988 41.0766 8.539 0.1157 829 8.19 - 70.79 0.60
T NPENTANO 127528 0.718 416842 8.666 0.0829 845 6.07 73.22 0.59
N-HEXANO | 30444 0183 34.4426 7.160 00255 913 167 6537 054
B TOTAL 17757548 100.000  481.0324  100.000 Tc mezcla °R 45831 862.73
- " | | Tr mezcia 108 057
TEMPERATURA °F/°R 35 495
PRESION PSIA 146.9




RESULTADOS DE DISENO

Temperatura 120°F 110°F 90F | 90°F 35°F 35°F
Componente | PesoMol  yi(mold)  yi(molid)  xi(molid) | vyi(molid) | xi(mold) yi (mol/d)
N2 | 28.013 133.998 133.998 0.072 133.926 3.948 130.049
02 44.010 282.652 282652 1190 | 281.462 75.698 206.954
c1 16043 | 866799 866799 . 1570 865229 107.581  759.218
) 30070  157.029 = 157.029 1.532 155.497 78.534 78.495
C3 44,097 270.089 270.089 7.863 262.227 227.531 42.559
i-C4 58.124 75.374 75.374 4.687 70.686 72.337 3.037
n-C4 58.124 157.029 157.029 12.908 144.121 153.635 3.394
i-C5 72151 58624 58.624 10.394 48.230 58.501 0.123
- nC5 | 72151 54437 54437 12151 42.286 54.376 0.061
. nCh 86178 | 37.687 37.687 17.448 20.239 37686 0001
Total | 2093717 | 2093717 69.816 2023.901 869.826 1223.891
- i (molid) -
~ H20 | 18000 25809 69.990 95.799 95.799 -
DEG 106120 | 67210 67.270 67.270
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COMPOSICION DEL GAS OBTENIDO EN EL DISENO

A |a salida del intercambiador E-230

Temperatura : 35°F

COMPONENTE

Cco02
C1
C2
C3

i-Ca
n-C4
i-C5
n-C5
n-C6

TOTAL

Y1

5.419
8.623
31.634
3.271
1.773
0.127
0.141
0.005
0.003
0.000

50.995

Let

0.165
3.154
4.483
3.272
9.480
3.014
6.401
2.438
2.266
1.570

Fracc Molar

0.106259
0.169095
0.620331
0.064135
0.034773
0.002482
0.002773
0.000100
0.000049
0.000001

1.000

10.626
16.910

62.033
6.414
3.477
0.248
0.277
0.010
0.005
0.000



ANEXO N

GLOSARIO DE TERMINOS



10.

11.

Actividad de valor

Air/Gas lift

Aireal cooler

ATA

Baffles

Batch

BS 6 BS&W

Choke

Chilling

Cooler

Crude oil

GLOSARIO DE TERMINOS

Dentro de la Gerencia Estratégica de Costos se
entiende como una actividad creadora de valor.
Elevaciéon de liquidos por inyeccién directa dentro
del pozo de aire 6 gas.

Equipo empleado en la transferencia de calor, en el
cual el medio de enfriamiento es el aire.

Unidad de presién equivalente a una atmosfera
absoluta.

Platos con los cuales cambia la direccién del flujo
de fluidos.

Una cantidad definida de oil, &cido u otro liquido en
un tanque 6 tuberia

Sedimentos basicos ¢ sedimentos basicos en el
agua

Un aparato insertado en una linea de flujo para
regular el rate de flujo.

Enfriamiento con el uso de refrigerantes.
Intercambiador de calor.

Una mezcla de hidrocarburos que existié en la fase
liquida como fase natural en el reservorio y retiene
liquido a presion atmosférica después de pasar a

través de los equipos de separacion en la

superficie.



12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

Demulsificantes

Downhole

Dry gas

Endémico

Emulsiéon

266

Son compuestos quimicos que desestabilizan las
emulsiones de petroleo crudo y ayudan a su
coalescencia.

Se refiere al pozo de petréleo y/o gas.

Gas natural que es producido sin liquido; también
un gas que ha sido tratado para remover todos los
liquidos.

Dicese de una enfermedad que habitualmente reina
en un pais.

Es una mezcla intima de dos fases, de dos liquidos
mutuamente inmiscibles (crudo oil y agua) con una
fase dispersada como diminutas gotas en la otra
fase y estabilizadas por una pelicula interfacial 6
agentes estabilizantes, tales que las gotas no
coalescen y no responden al asentamiento por

gravedad.

Free Water Knock Out. Equipo de separacién de oil y agua, FWKO.

Firebox

Gas asociado

Gas no asociado

Gas humedo

Hogar, fogdn, caja de fuego del reboiler.
Comunmente conocido como gas-cap gas, el cual
yace y esta en contacto con crudo oil en el
reservorio.

Gas natural el cual esta en reservorios que no

contienen cantidades significantes de crudo oil.

gas que transporta liquidos con él.



22.

23.

24.

25.

26.

27.

28.

29.

30.

31.

32.

33.

GOR

GLP

GNL

Gravedad API

Hidrolizante

Higroscopico

Indice de cetano

Knock out

Leaks

Lean oil

Manifold

MEPs

267

El numero de pies cubicos de gas producido con un
barril de oil.

Gas licuado de petréleo. Propano y butano.
Liquidos del gas natural. Constituido por el etano y
los GLP.

Un sistema de medicién de la densidad de un
liquido en el cual se adopta una norma estandar de
la American Petroleum Institute API.

Caracteristica de los compuestos que se
descomponen por accién del agua.

Que tiene higroscopicidad. Propiedad de algunos
cuerpos de absorber y de exhalar la humedad.

El indice 6 numero de cetano es una medida
numérica de las caracteristicas de retardo de la
ignicion de un combustible; cuando mayor es el
numero de cetano, tanto menor es el retardo.

Una variedad de tanque 6 filtro usado para separar
oil y agua.

Gotera, fuga, escape, grieta.

Oil pobre 6 consumido

Término especializado a tuberias O espacios
encerrados en una maquina, la cual tiene varias
aberturas, permitiendo a los liquidos y gases entrar

y salir.

Marca de los generadores



34.

35.

36.

37.

38.

39.

40.

41.

42.

43.

44.

268

Natural Gas Liquids Aquellas porciones del reservorio de gas las cuales

Oil

Polucion

Relief Valve

Reservorio

Reboiler

Scale

Scrubber

Shipping Tank

Sour gas

Stripping

son licuadas a las condiciones de la superficie en
separadores, facilidades del campo 6 plantas de
procesamiento de gas.

Petréleo — gas — Un fluido 6 vapor compuesto de
hidrocarburos; el gas seco esta casi libre de oil y
vapor de gasolina.

Contaminacion.

Una valvula que abrira automaticamente cuando la
presion alcanzada sea muy alta.

Una formacion bajo tierra porosa y permeable
conteniendo una acumulacion y separada
naturalmente de hidrocarburos producibles (oil y/o
gas). El cual esta confinado por roca impermeable 6
barreras de agua y esta caracterizado por un
sistema simple de presion natural.

Equipo de regeneracion, rehervidor.

compuestos y sustancias quimicas que producen
incrustaciones.

Equipo de separacion gas — liquido.

Tanque de almacenamiento en operaciones de
produccion petrolera.

Gas de olor desagradable a causa de impurezas,
usualmente H,S.

Despojamiento.



45.

46.

47.

48.

49.

Surge tank

Sweet

Tube sheet
Vessel

Wash Tank

Tanque de precalentamiento.

Dicho del oil 6 gas cuando este no contiene
impurezas “sour”.

Coraza del intercambiador de calor

Tanque 6 depdsito usado para mantener liquidos.

Tanque de lavado en operaciones de produccién de

petréleo



ANEXO O

PROPIEDADES FiSICAS Y TERMODINAMICAS DE SISTEMAS DE

HIDROCARBUROS, GAS NATURAL



PHYSICAL PROPERTIES OF HHYDROCARBON SYSTIENS
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Table 3-1

Properties of Natural Casces 47

Physical Constants {for Typical Natural Gas Constituents*

Critical  Critical Crit. Comp. Acentric Eykman tiol

tiolecular Pressure Temp. Factor Factor Refraction" -
Compound Weight (psia) (°R) (2,) (w) (EMR)
ClH, 16.043 G667 S 3431 (1,289 (IR ER 13,8844
C-l1, 30 070 707.8 519 8 1,255 00908 23913
Cidie 11097 616.3 665 T n 251 TREEE] 31316
n-Cill 58121 5350 7 60, 0274 01928 44.243
i-C.ln S8 124 529 .1 T34T N 283 01756 .71
n-C.11,s 72151 188 6 S1300 0262 02510 55 267
i-Cillya 72151 00 S28 8 0,273 0.2273 55 32
n-Cal by S6.178 1369 9131 0264 02057 65 575
n-C:lha 100.205 396G S L D U8 1 263 0.35006 75.875
1-Cellya 111232 360 6 1123 9 0 239 03978 SR 193
n-Citly 128254 2,0 1070 1 0 251 0.4437 On 329
oGl 142,286 3040 1111 S 0217 05902 106 850
N, 25.013 493 0 2273 (.24 0 0355 9,407
COy 14,010 1070 9 5470 0271 02250 15 730
st' 34076 1306 0 G724 ) 266 00919 19 828
Q. 31.999 737 1 2I8.6 04292 00196 S.145
- 2.016 |K88.2 30,4 (301 - 1) 223 1130
1.0 12.015 12036 11651 0 230 03210 -

* Iram Fadouaer and Lee (19%1)
oo Mol ead and ".lnliu'u [IREAERA

o = 00 aswd momost cotrelatians




Table 3-3°

Molal Heat Capacity (Ideal-Gas State), Btu/(lb mol-°R* ")

Chemical Mol

Gas formula wi 0°F 50°F 60°F 100°F 150°F 200°F 250°F J00°F

Methane . CH, 16.043 $.23 S..12 S.46 .63 $.95 9,28 9.64 10.01
Fthvne (Acetvlenc) C.lt, 26.038 9.68 10.22 10.33 10.71 1115 11.55 11.90 .22
Ethene (Ethvlene) C.H, 25.05-1 9.33 10.02 10.16 10.72 1l 12.09 12.76 13.41
Fthane C.h, 30.070 11,44 12,17 2752 12.935 13.78 1-1.63 13.49 16.34
Propene (Propylene) ..o Cil. 12,081 13.63 1.1.69 1.4.00 15.73 16.50 17.83 18.88 19.59
Propane Cill 14.007 13.65 16.88 1713 1§17 19.52 20.59 22,35 23.36
L-Butene (Butvlene) (ORIN 56.1038 17 96 1959 19.91 21.18 2274 2.1.26 25.73 2716
civ-2- Batene . C 56 108 16 54 IS IS 3 1054 21.0:4 22 5% 2101 25.4%
trans-2-Butene C.ll. 56 108 1S S 20 23 20.50 21.61 23.00 25T 265.75 27.07
u-Butane C.lly 58. 124 20.-0 22115 2350 25.93 a5 27.59 2939 31.11
n-Butane C.Hu 58124 20 50 22.38 U 24.08 25.81 27,35 39,25 30,90
ivo-Pentane T 1351 21.041 anlla 27.61 20442 31.66 33.57 36.03 38 1
n-Pentune CJi,, 72,151 25.6-1 27 61 2502 2057) 31.86 33.99 36.08 35.13
Benzene Cullls T80 16.41 18,41 1878 2046 22,45 2416 26.3-4 28.15
n-Ilexane Cully, SG.17S 3017 32AS 33.50 35.57 3793 10.45 42,94 43.36
-Heptane Cillis 100.205 33956 3800  38.01 41.01 4000 4604 9.8 32.01

Animonta Nily 17.031 $.22 852 §.52 8.32 8.52 $.33 $.33 $.33

Aur " 25.964 6.9- 1 6.93 6.95 6.96 6.97 6.99 7.0l 7.03

Water 1,0 15.013 w3 $.00 S.01 $.03 §.07 312 ST §.23

Oxvyen 0, 31,099 6.97 6.99 .00 7.03 T.07 B TAT 7.23

Nitrozen N 25.013 6.95 6.93 6.93 6.96 6.96 6.97 6.95 7.00

{vdrogen 11, 2016 (.78 5.86 6.57 6.91 6.9-4 6.95 697 6.98

Hvdrogen sulfide s 34076 8.00 .09 S.11 $.18 8.27 §.36 S.46 8.53

Curbon monaxide (810) 28.010 6.495 6.96 (.96 6.96 6.97 6.99 7.01 7.03

Curbon dioxide CO, 44.010 $.38 8.70 §.76 0.00 9.29 9.36 a.81 10.05

* Courtesy of Cus Processors Supplices Assueration
* Batasource: Seleeted vatues of properties of hydrocarbons, AP Rescarchi Progect 1 Faeeptions: “\ir, " Heenan and Keves, Thermodynemie Prapertiesof Airc Wilev,
Jed Pronting 1947, A nmunonia” Bdw, R Graddl “Theemodvnamie Properties of Ammoma at ihigh Temperatures and Pressures.” Petr Processing, Apnl 1053

“Hydragen Sullide.” ). B West, Chem Ene. Progeess, 44, 287 1948
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GAS VISCOSITY

VISCOSITY [ AT | ATM | A CENTIPOISE

018 _'_l—:_é"’r

o ! lle -

'
-1

1 Ca
iC -

Eelp

011

MOLLCULAR w(I3MT
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ANEXO P

PROPIEDADES DE LOS GLICOLES, DIETILENGLICOL



Specific Heat, kJ / kg +°C
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VISCOSITY, CENTIPOISE
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EXTENDED VAPOR PRESSURE CURVES

FOR GLYCOLS
TEMPERATURE, °F.

TEMPERATURE, °C.
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VAPOR PRESSURE, mm.Hg

VAPOR PRESSURE,mm.Hg
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THERMAL CONOUCTIVITY g. cal./sec., sq.cm., °C., cm.
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Comparative Data of Refrigerants

Refrigerant Nu.mber ( ARI Desiggation )

F-11 F-12 F-22 F-113 F-114 F-500
Azeotrope of
g . i =
Chemical Name ;:Z?:::rt;‘:;rr‘\: Dichloradi- Monochlorodi- Trichlorotri- Dichlorotetra- ﬂu?)gr;?r::ne
fluoromethane fluoromethane fluoroethane fluoraothane and
o o L8 Sl CHCIF; CCRF-Cor,; o AR
TR TG e e s 26.2% CH;CHF,
Gas Constant R (ft-Ib/lb-R) 11,25 12,78 14.31 e 1709 i
Boiling point at 1 atm (F) 74,7 -21,62 117,94 11'7 6 3'8 4 ‘2'8
Freezing point at 1 atm (F) -168 252 256 _31' _157 =1
Critical temperature (F) 388.0 233.6 204.8 417.4 294 3 221 1
Cribcal pressure (psia) 635,0 597,0 716.0 495.0 474'0 631 '0
Specific heat of liquid 86°F 0,220 0,235 0,335 0.218 0238
Specific heat of vapor,Cp J 0.146 0149 5 0:156 0' 171
60°F at 1 atm '
Specific heat of vapor,Cv - 0,130 0.127 . 0.145 0,151
60°F at 1 atm
Ratio Cp/Cv =K(86°F at 1 atm) 1,11 1,14 1,18 1,12 1,09 1,13
Rabo of Specific Heats
Liquid, 105 °F 2,04 1.55 2,14 1,47 1,59 1.77
Vapor, Cp, 40 °F sat. press.
Liquid heat(ft), 1 psi at 105 °F 1,61 B 1,84 2,04 1,51 1,65 2.10
Saturation pesurre (psia)
a-50 °F 0,52 712 11,74 * 1,35 *
a0 °F 2,55 2385 38,79 0,84 5,96 27,96
a 40 °F 7.03 51,67 83,72 2,66 15,22 60,94
a 105°F 257 141.25 227,65 11,58 50,29 167.85
Net refrigerating effect (Btu/lb)
40-150 °F (no subcooling) 67,56 49,13 66,44 54,54 43 46 59,82
Cycle efficiency (% Camot cycle)
40-150 °F 90,5 83,2 818 87,5 84,9 82,0
Solubility of water in refrigerant Negligible Negligible Negligible Negligible Negligible Negligible
Miscibility with oil Miscible Miscible Limited Miscible Miscible Miscible
Toxic concentraton (% by vol.) Above 10% Above 20% - * Above 20% Above 20%
Odor Ethereal, odorless Same Same Same Same Same
when mixed with
air
Warning properties None None None None None None
Expiosive range (% by vol.) None None None None None None
Safety group, U.L. 5 6 5A 45 6 5A
Safety group, ASA B9.1 1 1 1 1 1 1
Toxic decomposition products Yes Yes Yes Yes Yes Yes
Viscosity (centipoises)
Saturated liquid 95°F 0.3893 0,2463 0.2253 05845 0.3420 0.2150
105°F 0,3723 0,2395 0,2207 0,5472 0,3272 0,2100
Vapor at 1 atm 30°F 0,0101 0,0118 0,0120 0.,0097 0,0108 '
40°F 0,0103 0,0119 0,0122 0,0098 0,0109 e
50°F 0,0105 0,0121 0,0124 0,0100 0,0111 *
Thermal conductigity. k'" .
Saturated liquid a 95°F 0,0596 0.4810 0.5730 0.5120 0.0435 R
105°F 0,0581 0,4690 0,5530 0,0500 0,0421 :
Vapor at 1 atm  30°F 0,0045 0.0047 0.0060 0.0037 00056 )
40°F 0.0046 0,0049 0,0061 0,0039 0,0057 :
50°F 0.0046 0.0051 0,0063 0,0040 0,0059
Liquid circulated, 40-105°F 2,96 4,07 3.02 3.66 LE 3.35
Ib/min/ton
Theoretjcal) displacement 16.1 3,14 1,98 39.5 9.16 2,69
40-105°F (cu ft/min/ton)
Theoretical horsepower per ton. 0,676 0.736 0.750 0.700 0.722 0.747
40-105°F
coefficient of performance 6,95 6.39 2128 e s 6.31
40-105°F (4.71/hp per ton) -
Cost compared with R-11 1,00 1,57 2,17 2,15 297 =L

* Data not available or not applicable

D iCin Btu-ft / hr-ft%- °F
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TABLAS AUXILIARES DE DISENO



Ovacall heat transler coellicient, Bru/(h) {1t (" F)

AERIAL COOLERS

TABLL T3

Typical Overall Hent Transfer Cocefficients

dquld Couler

Condensers

Ileat-trans(ler

Heat-transter | Hewr-transfer
Matcnal ’ coefhicient, Matenal | coellicient, Matenal coefficient,
e Buee e j BouM-te-"t - T 7])“,/]\,_{(:,_"1:_
Oils, 207 A1 | ||r.|\_\ IR T R AN | Steamn 1-10-150
2007F avg wemp. [ 1o- 16 i VX g temp G-10 Slen
o 1 . Steiun -
MG avg. . rn2 OO v e 1O 1t
o l' s l\ ) R ' 1O % noncondens<ibles 1OO- 110
4O avg. temp. 1.0t | .
L0071 avg. temp g I Diesel ol 45,59 20'% noncondensbles 95-1x)
Qils, 30* APL: | S840 A0 noncondensibles 7075
o .y 2 o aphth: (A)-GS R
150°1 avg. temp. | 1223 l I”L 1,\) m{‘ ;”” 05 7'“ PPure Light hydrocarbons R0-8S
V)T A ) . S
200°F avg tcp | 25.18 ..:1,, wnaphitha ' Muived highe by deovarbons 6S-78
JOOE avg. temp, 45.58 Gasohne 70-75 Gasoline (R).75
A00E avg. temp. S0-60 P Lashtindocaban e Gasuhine-stcam mixtuecs 70-75
| : & S 70.15
Oile. 40° APL: NSRS O AT AT TR Mediam by diocarbons 45-50
' ’ Atonia -12
R Medim Indeocarbons
(R E " 2. ' )
150 l‘.nbA temp. 2838 ' Wine, 755 waler 20-110 W/ sic: S50
2007F avg. tcnp. NIRE) ! Whter 100 110 stem H o
X av g emp. g R T W0 Pute vegame solvents S
10071 avy lcmp. (4).70 | - ! & o AT SRS
Vapor Coolers e S— o
E Heavtoansler cocthicicas, Bowhefee-"ee - 0
Natcral l 0 pag S0 pag LX) paig _‘ \(x_; g . ___.‘-(X) NI
= =5 . - ! =
. ; 458 65-70 70-75
Light hydrocarbons 15-20 I 30-133 all '
. Y | 4S.5 6S8.70 70-75
Mcedium hvideocarbons & orgame salvents 1520 ARIRIY Jaoal) '
= 10-18 A45.50 50-55
Laght inorgamic vapors 10-1s 15-20 )
i 5-2U 2500 A0-48 45-50
Aar S-10 i 1520
10158 1520 AT 45250 S0.55
5.2 250 4550 55-060
Stcam -1 SaELl
1O07% 20.30 4550 06570 RS-03 .
754,' l = 17-24 4018 0oh)-0S8 K0)-XS5 85-90
) r . 15.25 1540 S5-00 1580 83-9%0
- 50% vol. l'] N 1035 45.50 65-70 BO-RS
- 25% vol. ~ . -




AERIAL COOLERS

TARL
Approximuate Bare Tube Aren Ve
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. l-in_-g)_l). bace tabe on 20 Apitch
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_ by 4 S 0
4 4 | ! an (.1 X1 a3
° ! ‘ v 122
& 2 129 1oy
ity 2 (TN 20
O 6 | i
8 |
12 3 i
4 3
8 X '
: 1 | a7 7 sl
o | I I LIV ETEN (¥
Ip i | BT L] {.;.A)
I | I 120 He ) X1
1O : | ANAY 146 K
NY = | PR R RN e
- - l ( N2 [RRN] [ERD)
1 n t 4t AR “r)
12 | | ARD T01 X\
14 | | | 692 X7 uiv
16 | | 746 CAR 119
NY) i 2 92 1oy ROD)
20 | > 11ty 10?2 167X
L ‘ N R (DA NI
[N | - [ 1as? Y] 20
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Naotey:
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5.

Assume dross ol tubes in depth cweept for the

foltosing condimon:

a. Il the lcmperature range on the provess side is
O™ or dews, ascume 3 rows,

b, I the temperare cange of the process Muid falls
between 1O7F and 2071, and special matcrials of
comtruction are requited, assumce 3 rows.,

¢ the temperature range of the process fuid 1s
between 171 and 200°F and/or the assuined
ascrall heat-transfer rate is less than O, assume
Srowe,

dothe temperanne snge of the provess Aluid s

between 200 F and X))l and/oc the overall heal-

tansfer rate icless than 40, us<anme 6 rows,

c. I the temperatare range of the process Muid is
preater than 3OO and/ar oserall heat-transler

tate 18 fess than M assuime 8 rows,

Relauve 10 14 BWG. the effect of tube-wall thickness

Of st

12 Bwy 1.029
1 “\\g 1.0
|(|||\\E ()

Kelative 10 6 rows of tubcs, the cffcct of the numbcr

of tube tows on cost is;

L .___B““ o Cost factor
4 1.10
S 1.05
O 1 (x)
N | (.95

Kelative 10 lengih of 24 1, the effect of wbe length

OnCost s

Pube length. (.| Cost factor
10 115
12 1.13
14 Fot
16 1.08
] 1.00
2() .05
2. 1.tx)
0 0.Ys
AN 0.9)
RI¢) 0.89
) 0.85

Because of stupping lunitations the widest tube
bundle that can be shop fabricated and shipped to a
plantstte s 12 (1 Wider bundles must be ficld

[abnicated.



Table 4-4
Settling Voluimes of Standard Vertical High-pressure Separators”
(230 to 2,000 psi WP * ")

Size, . Settling Velume, bbl!

Dia x Ht Oil-Gas Separators Oil-Gas-\Water Separators’!
167" x 5° 027 - 044 o
167 x Tta (ARSI 0.72
167 x 10° 0.51 09y
207~ 5 041 0.71
2007 x TV 0.635 |l
2007 > 10 0.82 1 48
24" < 5’ 0.66 1 05
247 x 72 0.97 1 6S
247« 107 1.21 215
30" x5 1.13 1 76
307 x T 1.6 2,78
307 » 107 2.02 R
367 x 7Y 247 113
367 x 10 3.02 524
36" % 15° 413 715
427 > Tl 337 5.80
427 % 107 12! 732
427 =% 157 5.80 10 36
487w T2 1.8 T8
487 = 10" 5 80 38
48" x 15° 7.7 13.76
547 x TW2 633 10.12
517 % 10 760 12.65
547 x 15° 1012 1750
GO~ x Tl 8.08 12,73
60" x 107 963 15533
(0" v 15" 2.3 3.

2720

60" < 207 15331 - B

* Stndind swarking presaarnes vonlable are 2300 300 1000 1200, 1o, 1500, and 2000 pei
' aced on 1000 i W ceparatare

Ul cet g oo i nantls bt cven Bonccn anl and water



Table 5-11
Specifications for Glycol Reconcentrators*®

Reboiler  Glycol Reboiler Heat Exchanger Sllip;-)ing-
Capacily. Capacity. Size, Surge Tank Still Size.
Btu/hr gph*- Dia. x Len. Size, Dia. x Len.  Dig. » Ht.
75.000 20 187 x 3.6~ IS" » 3 6~ (B _r;"
75.000 35 T R ¢ 187 > 3 - [N I N
125,000 10 IST x 537 [ RIS I i
125.000 n IS® « 57 187 < 57 G x 1 6"
175.000 o) 217 x 5’ 217~ 5 L R e
175.000 100 28 217 % 53" S x4 6"
250.0401) 150 DI i< T 2”7 SH™ v 5 0
350.000 210 217 x 107 20" 2 O° 10%” ~5°.0"
400,000 1] 0" x 10 307 <107 10V » .0~
500.000 315 67 < 10° 367 < e 12" > 7. 0"
750,000 450 367 < 15 367 % 10° 117" > 8 0
S50.000 150 27 < I5° 367 x 100 11" » S .0
1.000_006) A5 197 < 16" 367 2 10’ 167« 8 0"
Flash Separator teal Exchange Coil Glycol High-Pressure
Size, o o B Pump  Glycol Filter
Dia x Ht. Size Coil Area, sq (t  Model S
127« 48~ TR 1224 17150\ [
127 x:=8" 1757 2.4 1150V "
167 x 418~ AN pLi P 151N 1"
16"« 48" " 2.3 OIS\ |
16% <« 18~ 1o~ 311 aoiIsry [
15« 1§~ 1" 31 210151V 112
16G°-% 48" vy - [RIXE 21015)\V [
2 v IS Yy " 61 R 2100151V e
A v 48" T 64 S sy 2
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Nominal pipe Based on packed column
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Fig. 4.39 Stripping sull size for glycoi dehydrators. (After Sivalls.)
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