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Resumen

Peque}401ascantidades de agua, entre otros contaminantes y

condensados presentes en el gas natural generan problemas de

ine}401cienciaen el transporte por ductos, causando corrosion y otros

fenémenos que generan da}401osen equipos de compresién o turbinas.

La presente tesis detalla el dise}401ode una planta de separacién

de gas natural y Iiquidos de gas natural. a partir de| gas natural h}402medo

proveniente de| lote 58. Se propone Ia construccién de una nueva

planta para la produccién de gas natural seco de dichos yacimientos.

El diseno se desarrollé basado en las normas técnicas

correspondientes a la industria de| gas natural. Para detenninar Ios M

rendimientos de los productos y las condiciones de operacién en cada

equipo se realiza Ia simulacién, usando el paquete de Hysys 8.8, a

través de la cua| se desarrollaron célculos de equilibrio, empleando Ias

propiedades termodinamicas de Peng-Robinson y Gas Acido.

Entre Ios resultados se incluye una descripcién simpli}401cadade|

proceso, mediante diagramas en los que se muestran |as diferentes

etapas de| procesamiento de gas natural.

Del presente trabajo se obtuvo el dise}401oa nivel de ingenieria de

detalle de una planta separacién de GN y LGN. La capacidad de planta

determinada es 2800 MMPCD de GN, asegurando asi |as condiciones

éptimas para su transporte y/o procesamiento.

Palabras clave: Procesamiento de gas, simulacién,

endulzamiento, gas natural, lngenieria de Detalle.
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Abstract

Small amounts of water, among other pollutants and

condensates present in natural gas, generate problems of inef}401ciency

in line transport. These cause corrosion and other phenomena that

cause damage to compression equipment or turbines.

This thesis details the design of a separation plant for natural gas

and natural gas liquids from the wet natural gas from lot 58. The

construction of a new plant for the production of dry natural gas from

these }401eldsis therefore proposed.

The design was developed based on corresponding technical

standards on relation to the natural gas industry. In order to determine

the yields of the products and the operating conditions in each

equipment, the simulation was carried out using the Hysys 8.8

simulation package, through which equilibrium calculations were

developed using the Peng-Robinson thermodynamic properties and

Acid Gas.

The results include a simpli}401eddescription of the process,

through diagrams showing the different stages of NG processing.

The design was obtained from the present work at the level of

Detail Engineering of a separation plant of NG and NGL. The

determinate capacity of the plant is 28 hundred MMCFD of NG,

ensuring optimum conditions for transportation and I or processing.

Keywords: Gas Processing, natural gas, sweeting, simulation,

Detailed Engineering
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INTRODUCCION

El sector energético mundial esta en un proceso de transicion,

pero el mundo contin}402adependiendo energéticamente de las energias

fésiles, como el petroleo, el gas 0 el carbon, unas materias primas que

se encuentran en manos de pocos paises.

Actualmente, |as energias fésiles aportan el 80% del suministro

mundial de energia y los principales paises productores de petroleo son

Arabia Saudi (13,9 %), Rusia (12,7 %) y Estados Unidos (8.6 %) y los

de gas natural son Rusia (20 %). Estados Unidos (12,9 %) y Canada

(4,7 %), en tanto que la produccion de carbon la controlan China (45,9

%), Estados Unidos (12,9 %) y la India (7.5 %).

En el Pero, Ia seguridad de la matriz energética es uno de los

tema de prioridad nacional, y las medidas de oontingencia tienen un

carécter imperativo.

La situacion actual de la infraestructura de produccién,

procesamiento y transporte de gas natural, respecto a la demanda real

y potencial del mercado nacional esta en pleno crecimiento. Después

de| proyecto Camisea, han continuado haciendo exploracion con el }401n

de conservar y aumentar |as reservas de gas natural (GN).

A }401nesde noviembre de 2016, la compa}401iachina National

Petroleum Corporation (CNPC), operador de| Lote 58 ubicado en la

selva sur de Cusco, con}401nnéque producto de la perforacion de cuatro

pozos exploratorios con profundidades entre 4000 y 5000 metros se

han descubierto cuatro estructuras con acumulaciones de gas y
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condensados que alcanzan un volumen in situ de 3.9 trillones de pies

c}402bioos(TCF) como recursos contingentes en categoria 2C.

Por consiguiente CNPC declaré formalmente a Perupetro el

descubrimiento comercial de los yacimientos Urubamba, Picha. Taini y

Paratori. �031

CNPC pasé a la etapa de explotacién, se prevé producir a partir

del 2021. El gas producido deberé pasar por un tratamiento previo, para

disminuir su humedad y contenido de particulas en suspenso entre

otras caracteristicas y/o especi}401cacionesque se debe tener en cuenta

para su transporte, almacenamiento y/o procesamiento al que sea

sometido.

Con la }401nalidad�030de garantizar Ia seguridad energéticq e

incrementar Ia inversién en el pais, se plantea el dise}401ode una planta

de separacién de gas natural y Iiquidos de�031gas natural, a partir de| gas

natural h}402medoproveniente de| lote 58, baséndonos en las normas

técnicas nacionales e internacionales vigentes. Seré propuesto degde

un punto de vista técnico y legal.
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I. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

1.1 Identificacién del problema

Queda claro que la seguridad de la matriz energética es uno de

los temas més relevantes en el pais, ademés que contrastan parte de

la estabilidad que tiene un pais en su economia.

AI }401rrnarse|os contratos de Iicencia para la explotacién de

hidrocarburos de los Lotes 88 y 56 del Proyecto Camisea, se han

establecido |os siguientes compromisos entre el Contratista (Pluspetrol

Peru Corporation y otros) y el Estado Peruano respecto a la propiedad

y destino de las reservas de gas natural. asi:

-La totalidad del Gas Natural producido en el Area de Contrato

del Lote 88 se destine exclusivamente a abastecer Ia demanda de|

mercado nacional.

-Las reservas del Lote 56 y 57 tienen Iibre disponibilidad por

parte del Contratista y como tal no hay obligacién expresa de

dedicarlas al mercado nacional. Desde Ios primeros pasos de|

Proyecto Camisea, en el 2004, se destino reservas para consumo

nacional.

La produccién de gas natural proviene principalmente de los

Lotes 88 y 56 operados por Pluspetrol Peru Corporation (PPC) y de|

Lote 57 operado por Repsol, que inicio su produccién en abril de 2014

(pozo Kinteroni); sin embargo, la produccién de este lote no ha

incrementado la produccién total debido a la declinacién de la
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produccién de los pozos de| Lote 56 y la operacién de la Planta

Malvinas a su capacidad maxima. V

Con la con}401rrnaciénde CNPC de las acumulaciones de gas y

condensados que alcanzan un volumen in situ cerca a los 4 TCF. Esto

representa un aumento de nuestras reservas probadas de gas natural

de 27.7% y que a la vez representan casi el 40% de la reserva probada

actual del Lote 88 (conocido como Camisea).

El objetivo de| procesamiento de| gas natural, Iuego de su

explotacién, es eliminar Ios contaminantes, incluyendo los

componentes corrosivos (agua y gases a'cidos, sobre todo el sulfuro de

hidrégeno por su carécter contaminante), los que reducen el poder

calori}401co(como diéxido de carbono y nitrégeno) y los que forman

depésitos sélidos a bajas temperaturas, como el agua y diéxido de

carbono, para después separar |os hidrocarburos mas pesaqos

(condensados) y el metano, materias primas bésicas para la industria

petroquimica y pane fundamental de la matriz energética.

A pesar de que el fundamento fisico de| proceso es relativamente

simple, el dise}401oy operacién de estas plantas plantea un reto técnico

importante, ya que deben asegurar el desempe}401oadecuado de|

proceso, y por ende es necesario establecer Ia relacién éptima entre el

volumen de condensados y el volumen de gas que se pueda recuperar.

Esta relacién Optima de separacién es una funcién de costos que

esta sujeta a restricciones diversas, por ejemplo, |os condensados de

gas forman la corriente de mayor valor econémico y el volumen

recuperado aumenta al incrementar Ia presién a la cua| se Ileve a cabo

Ia separacién. Sin embargo. presiones altas involucran mayores

riesgos de operacién y costos de dise}401o.
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El procesamiento de gas natural es una actividad muy importante

en la industria de gas natural, ya que es una de las etapas iniciales para

el aprovechamiento de este recurso energético.

La Planta de Malvinas esta trabajando a su capacidad maxima,

y un incremento en su gas de entrada, implicaria un riesgo alto a la

planta.

Es por esta razén que nace la necesidad de dise}401aruna planta

de separacién de gas natural y Iiquidos de gas natural, a partir de| gas

natural humedo proveniente de| Lote 58, para solucionar el problema y

aprovechar |os recursos que posee el Peru, a la vez se podrla

garantizar materia prima para el desarrollo de la petroquimica en el pals

y agregarle un mayor valor al precio que se obtiene por el gas natural

y sus derivados.

El presente proyecto plantea dise}401aruna planta de separacién

de gas natural y Iiquidos de gas natural, a partir del gas natural humedo

proveniente del Lote 58, para garantizar el cumplirniento de

estipulaclones en el contrato y garantizar la matriz energética en el

pais.

1.2 Formulacién del problema

1.2.1 Problema General

gcémo seré el dlse}401ode una planta de separacién de gas

natural y Iiquidos de gas natural, a partir de| gas natural humedo

proveniente del lote 58?
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1.2.2 Problemas especi}401cas

a) (;Cué|es son las caracteristicas fisicas y quimicas de| Gas

Natural Humedo proveniente de| Lote 58?

b) g,Cémo son las especi}401cacionestécnico �024 contractual de

produccién de Gas natural y Liquidos de Gas Natural a partir del

gas natural humedo proveniente de| lote 58?

1.3 Objetivos de la investigaclén

1.3.1 Objetivo General

Disenar una planta de separacién de gas natural y Iiquidos de

gas natural, a partir de| gas natural humedo proveniente del lote 58.

1.3.2 Objetivos especi}401cos

a) Conocer y analizar las caracteristicas fisicas y quimicas del Gas

Natural Humedo proveniente del Lote 58.

b) Analizar las especi}401cacionestécnico- contractual de produccién

de Gas natural y Liquidos de Gas Natural a partir de| gas natural

humedo proveniente de| lote 58.

1.4 Justificacién

Las razones que justi}401canla investigacién propuesta son las

siguientes:
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a) Legal: El marco legal actual precisa el uso de nonnas técnicas,

en el dise}401oy construccién de equipos y la disposicién de estos

en la planta, asi como su manejo y la presente investigacién haré

consulta de estas normas aportando en este aspecto.

b) Teérico: La presente tesis aportara al incremento de la teoria en

lo que respecta a dise}401ode equipos, la sltuacién actual del gas

natural en el Pen] en diversos aspectos, entre ellos el técnico y

normatlvo principalmente.

c) Tecnolégicoz El dise}401ode equipos y su disposicién en la planta,

permitira desarrollar alternativas tecnolégicas en el

procesamiento y permitiré obtener una visién global de la cadena

de valor de gas natural.

d) Econémica: Los resultados obtenidos nos permitiré analizar los

costos para una implementacién de esta planta y comparar con

otras alternativas que se presente en el ambito de e}401cienciay

factibilidad.

l

l

l

l
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ll. CREACION, ORGANIZACION, PLANIFICACION Y

EVALUACION PARA LA INSTALACION DE LA PLANTA DE

PROCESAMIENTO

2.1 Creacién

La presente tesis es realizada con el }401ndise}401aruna planta

de separacién de gas natural y Iiquidos de gas natural, tomando

como materia prima el }402ujode gas humedo proveniente del Lote

58, que actualmente esta en etapa de explotacién y se prevé que

iniciaré la produccién a partir del 2021, por ende se debera contar

con una planta de procesamiento de gas naturalcon la }401nalidad

de poder abastecer al mercado interno.

2.1.1 Descripcién de los productos

La planta de procesamiento de gas natural es dise}401ada

para producir los siguientes principales productos, gas natural

seco y liquidos de gas natural (LGN).

Como subproductos, el agua extraida de la corriente de

entrada de| gas natural humedo proveniente de| Lote 58, la cual l

posterionnente seria reinyectada en pozos destlnados para esta 3

actividad.

Precisamos de}401nirla tecnologia con la que realizaremos

nuestro procesamiento. segun su rentabilidad y e}401ciencia.
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2.1.2 Estudio de mercado

a) Materia Prima

La materia prima es el gas natural humedo proveniente de|

Lote 58, a partir de esta mezcla de hidrocarburos se obtendra

principalmente el gas natural seco y los Iiquidos de gas natural.

Actualmente, el pais tiene un incremento poblacional y por

ende un crecimiento en demanda de energia en los distintos

I sectores econémicos de| pais.

b) Produccién de gas natural en el Peru

En el Peru, se produce gas natural asociado en el norte de|

pais (3.7%), pero Ia produccién mas importante es la de| gas no

asociado en los campos de Camisea (94.9%), y en menor medida

en Aguaytia (1.4%).

De acuerdo a las estadisticas presentadas por el

Osinergmin y el Minem, la produccién de gas natural ha

incrementado en gran porcentaje en el 2004 y el 2010, lo cua|

concuerda con la puesta en marcha del Proyecto Camisea y la

segunda ampliacién de la Planta Malvinas, respectivamente. A

partir de entonces, se ha tenido en un incremento anual de 4.22%.

Se prevé que durante los préximos a}401osIa tendencia oontinuaré

en crecimiento debido a la creciente demanda de| gas natural, y

como consecuencia habria una mayor produccién de Iiquidos de

gas natural.
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Seq}402nPerupetro, el volumen de produccién 2015 llegé a

los 1 209 millones de pies o}402bioosdiarios. (Véase el GRAFICO N�034

ll.1 y el GRAFICO N�030|l.2)

V GR/iFICON' II.1

PRODUCCION FISCALIZADA PROMEDIO DE GAS NATURAL EN

EL PERU (2002-2011)
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Fuente: PERUPETRO 2012

GRAFICO N�030Il.2

PRODUCCION FISCALIZADA PROMEDIO DE GAS NATURAL EN

EL PERU (2010-2016)

nmouoadu ..,....,..T........T...2.T".........7_�035i

E:�034'�034:_�034"�034""�030�034�034::"f""";j'7""�030:";�030--- ':';�034�031f:E

:3: T:_':_',"_ :_:".; '+j;:;.::,.;:: _ .1: T...�030

§ :�034_Z�030.5.;.i.T;L.*_".-...._-ITTTf.M_::7::.T_T_T,�030;T_�030I;'

II-m=II-=--so-punnjampzo D: {T7 _
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2.2 Demanda de gas natural en el Pen�031:

La Matriz energética resumida (Véase Ia FIGURA N�034lI.1),

indica por el lado izquierdo el uso de fuentes primarias para

produocion de fuentes secundarias y para consumo }401nal,y por el

lado dereqho Ias participaciones de da sector en el consumo

}401nalde engrgia primaria y de las fuentes secundarias producidas

por esas fuentes primarias.

Actualmente la participacion del Gas Natural oomo fuente

de energia en el Per}401,es del 35% y es demandada prindpalmenlae

por las empresas de generacion eléctrica, industria

(manufacturera y petroquimica) y los clientes comerciales,

vehiculares y residenciales. (Véase la FIGURA N�034II.3, en la pag.

39)

FIGURA N�031II. 1

MATRIZ ENERGETICA DEL PERU 2014
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Fuente; TAMAYO ET AL. 2014
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FIGURA N° /l.2

FLUJO COMERCIAL DE GN Y LGN EN EL PERU 2013*
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Fuente: TAMAYO ET AL. 2014

Se espera Ia masi}401caciénen el uso de| gas natural, a partir

del desarrollo de la red nacional de gasoductos, el transporte en

las opciones de GNC y/o GNL y el desarrollo inicial de las redes

de distribucién en las principales ciudades de| pais.

De acuerdo al libro de la lndustria del Gas Natural en el

Peru, el crecimiento de la demanda de GN ha sobrepasado

favorabiemente |os escenarios més optimistas registrados antes

de| inicio de la operacién del proyecto Camisea. El desempe}401o

macroeconémico del pais y el aumento progresivo de las

cotizaciones de| petréleo fueron las causas que intensi}401caronlas
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ventajas relativas de| GN y propiciaron un crecimiento dinémico

de los sectores industrial, eléctrico, transporte y comercial.

GRAFICO N° II.3

COMPARACION DE LA EVOLUCION DE LA DEMANDA DE GN

ESTIMADA YREAL
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Fuente: TAMAYO ET AL. 2014

La proyeccién de la demanda de GN durante la primera

}401jaciénde tarifas se}401alabaque para el 2013, la demanda

alcanzaria un consumo equivalente a 343 millones de pies

cnbicos por dia (MMPCD). No obstante, la demanda real superé

1.44 veces la proyectada, Ilegando a 493 MMPCD de GN (Véase

el GRAFICO N° IL3).

El proyecto Camisea (Lote 88) es quién principalmente

cubre Iademanda de Gas Natural en el pais. Actualmente la

Planta Malvinas tiene la capacidad de procesar 1,680 MMPCD de

Gas Natural, segun el Osinergmin, lo que ha implicado que la

planta opere a su «capacidad méxima instalada durante varios

meses (Véase el GRAFICO N�034|I.4, en la pég. 30).
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GRAFICO N° II.4

PROCESAMIENTO DE GN EN MMPCD (2012-2016)
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Fuente: MINEM �024DESPACHO MINISTERIAL 2016 I

I

De acuerdo con el lnfonne multianual de inversiones en 3

asociaciones publicas privadas �0242016 del Minem, se prevé que

en el a}401o2025 la demanda de gas natural (incluyendo eI consumo

}401na|,Io requerido para la generacién de electricidad y el desarrollo

de la petroquimica a nivel nacional) asoenderé de 1900 a 2400

MMPCD al 2025 (Véase eI GRAFICO N° II.5). Para ello se I

requiere desarrollar un sistema nacional de gasoductos que

perrnitan su distribucién.

GRAFICO N�034I/.5

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL
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Fuente: MINEM �024DESPACHO MINISTERIAL 2016
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Por consiguiente se puede concluir que la demanda de gas

natural para el mercado interno, es la que tendra un crecimiento

importante en los cuatro segmentos de consumo: Generacién

Eléctrica, Consumo lndustrlal, Transporte (GNV) y Residencial -

Comercial. Este crecimiento requeriré mayor produccién de los

Iotes de Gas Natural y una mayor infraestructura de transporte,

para poder satisfacer la demanda interna de gas natural en el

pais.

2.3 Exportacién de gas natural en el Perl�031:

Por condiciones inherentes al gas, el transportarla en su

estado gaseoso, implicaria un elevado costo en su transporte,

principalmente, y por ende seria complicada su exponacibn. Ante

esto. se Iicua y transporta a través de buques �034metaneros�035y asi

llegar a su destino.

A partir de mediados del 2010, la planta de Iicuefaccién de

gas natural inicié operaciones y empezé a producir Gas Natural

Licuado (GNL) en su planta de licuefaccibn, Pampa Melchorita.

realizando su primera operacién de venta el 22 de junio 2010. El

GNL producido era exportado y vendido unicamente a Repsol CG

por 4.2 TPC en 18 a}401os(218,000 BBTU �024Unidades Térmicas

Brlténicas anuales), bajo la modalidad de Take or Pay, el cual

considera vender el producto principalmente a México a la

Comisién Federal de Electricidad - CFE (suministro de hasta 500

MMPCD 0 189,000 BBTU anuales).
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Los vol}401menesminimos para los a}401os2011, 2012, 2013 y

2014 eran de 12,228 BBTU, 70,311 BBTU, 130,432 BBTU y

158,964 B\BTU, respeetivamenhe.

TABLA N�030ll. 1

PRINCIPALES CONTRATOS DE B(PORTAClON DE GAS

NATURAL LICUADO
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Fuente: JAS/\Ul Y ALVAREZ 2015

El Principal comprador de GNL es México. (Véase el

GRAF|CO_N° Il.6)

GRAFICO N�030II.6

EVOLUCION DE VENTAS DE GAS NATURAL LICUADO Y PAiS

DESTINO

|Ies&Ill�030lU �030 }401dalll

mm > - 99°�034 .

mom i ' , m i I

. J �030 4 x
mm �030 :05: _ I �030 »
sumo ~ ' �031

Ill ._ lung;
- 6:-11 $42 6:43 &44 &-IS I 18-�034A512 &-I3 -244 IRA5

}402Ash&}401hl�030Il:xInIUSA'E&IiIBay'|:Ic:-ulllfvl}402}402.A:ili}402IlaiIIl|.lSA'.'.&l:1I&h�030l.IIC£IFu-I-.i

Fuente: JASAUI Y ALVAREZ 2015

Daqo el crecimiento de la pmduocién de gas natural en el

pais y las politis de masi}401caciénde gas natural en el Pen], la
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demanda de gas natural registré un crecimiento signi}401ca}401vo

durante |Qs ianimos a}401os(Véase el GRAFICO N° n.7), oon

expectativas de crecimiento en los préximos a}401os_En funcién a

los datos obtenidos de la Direocidn General de E}401ciencia

Energé}401ca(DGEE) del Minem.

GRAFICO N�030II. 7

EVOLUCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL EN EL PERU

POR SECTORES DE CONSUMO

IIIIDCD

..., , �030, ,, , . . _. . ,

Im 

I IICETIIII. I&Ailn£Cl'B¢A l�030lIA|I%l!lID!V|SHIT

Fuente: MINEM �024DGEE 2014

Las exporlaciones de gas natural, son realizadas de la

produocién de gas natural del Lote 56 operado por Pluspelrol Peru

Corporatiqn SA, y su principal destino es México, Espa}401a,Japan

y Corea del Sur.

Sequin el Plan Energétioo Nacional 2014 �0242025, elaborado

por la DGEE del Minem, en los siguientes gra}401oos,se observan�030:

las proyeoaiones de las exporlaciones de hidrocarburos del 2014

- 2025 en los diferentes posbles escenarios (valotes) del PBI

(4.5% y 6.5%). (Véase el GRAFICO N�035Il.8 y el GRAFICO N�031".9,

en la pag. 34)
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GRAFICO N�034IL8

PRQYECCIONES DE LAS B(PORTACIONES DE
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GR/iFICON�030II.9

PROYECCIONES DE LAS 9(PORTACIONES DE

HIDROCARBUROS 2014-2025. ESCENARIO 6.5%
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Se poncluye que de acuerdo a los contratos de largo plazo,

para la exportacién de Gas Natural Licuefaclado, esta demanda

se mantendré estable hasta el ar�030Io2025 en los diferentes posibles

escenarios (valores) del PBI (4.5% y 6.5%), lo cua| no impli que

no se pueda ganar mayor mercado en el extranjero.

2.4 conuatq de Iicencia del Lote 58

A mediados del 2005, mediante D.S.O17-2005-EM, se

aprueba el contrato de Iicencia para la exploracion del Lote 58.

A inicios del 2013, la empresa Petrobras Energia Pen�031:

solicito la rnodi}401ciéndel oontrato, extender tres (3) a}401osel plazo

de la Fase de Exploracién; quedo conformada por dos periodos:

Quinto periodo de 12 meses y Sexto Periodo de 24 meses,

aprobado mediante D.S. N"009-2013-EM.

En el 2014, se realizb otra modi}401caciénde oontrato, donde

se nealizé�030la sustitucién de| Garante Corporativo y este seria

asumido nor CNODC lntemational Holding LTD en reemplazo de

Petrobras Argentina SA (antes Petrobras Energia S.A.),

aprobado mediante D.S. N"019-2014-EM.

Al tenninar el 2015, se pudo comprobar que el gas natural

de| Lote 5§ es un gas rico, por el contenido de Liquidos de Gas

Natural (Véase Ia TABLA N�034".2. en la pag. 36).
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La fonna del Lote 58 es poligonal, cuyos vértioes estén

de}401nidospor los puntos 60(P.P), 61, 70, 86, 95, 92, 107. 104, 87,

42, 41, 1, 3y32.

Caqa punto esté de}401nidopor coondenadas planas UTM,

(Véase la TABLA N° ||.3) obtenidas del oonhato de Iicencia para

la exploragion y explotacién de hidrocarburos en el lote 58, las

cuales son contlastadas posterionnente en el Mapa Energétioo

Minero �024Qsinergmin, y se visualiza Ios Iimites de}401nidosdel Lote

58. (Véasq Ia FIGURA N° II.3, en la pag. 39)

TABLA N�031lI.3

COORDENADAS GEOGRAFICAS DEL LOTE 58

W . ,_ .. W, WES 81 W. W_,

J1

11
II
II?
EEK
E?

II
II
II?
IEI
31
I31
II

�030 Fuente�030;PERUPETRO 2005
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FIGURA N° II.3

PUNTOS REFERENCIA DE COORDENADAS GEOGRAFICAS

LOTE 58
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2.6 Organizqcién

FIGURA N�031".4

DIAGRAMA DE ORGANIZACION DEL PROYECTO
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2.7 Planlficacién

a) Estudio de| Mercado

b) Programacion del Proyecto

c) Evaluacién de| Proceso

d) Dise}401ode Proceso

e) Diagrama de Bloque

f) Diagrama de Flujo Codi}401cado

g) Plan Maestro

h) Dise}401odetallado de lngenieria

i) Contrato y Construccién

j) Adquisicién de Materiales

k) Construccion de la Planta

l) Puesta en Marcha

2.8 Programacién

El método denominado PERT "Program Evaluation and

Review Technique" puede ser catalogado como un método

cuantitativo de plani}401cacién.Sencillo. pero completo, conduce a

la correcta toma de decisiones por parte de los directivos de la

empresa.

Se realizara estimaciones a los tiempos de las actividades

y no a los acontecimientos, para la asignacién de tiempos se hace

una triple distincién.

Con estas estimaciones se pudo determinar un tiempo

medio, que denotamos como taspemdo. y que recogera el valor

promedio de las tres estimaciones con una ponderacién
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III. INGENIERiA DEL PROCESO

3.1 Cadena de valor del Gas Natural

El qonoepto de cadena de valor del Gas Natural se basa en

la identi}401oacionde gmpos de procesos (eslabones) que por su

naturaleza generan cambios }401sioossobre dicho recurso o

permiten sy disposicién para el oonsumidor }401nal,razén por la cual

constituyen en si mismos una actividad productiva. (Véase la

FIGURA If lll.1y la FIGURA N�030lll.2, en la pég. 43)

_ Los eslabones de la cadena de valor de| Gas Natural son:

Exploraciqn y Produocién, Procesamiento, Fraccionamiento,

Transporte y Distribucién. (Véase la FIGURA N�034|I|.3, en la pég.

43)

FIGURA N�034III. 1

ESTRUCTURA DEL SUMINISTRO DEL GAS NATURAL EN EL

PERU

" -, . -..~f.-.-:�030 �024-----

. . ' 1 g
B .' �030 - 5

, F , nan: tuna:

�030 add: I
. uma.: . iv 3 �030

�030 ' �031 |

|_.....�024�024�024A.,...�024._.__.Il..___v_.____.1 1'-�024�024�024-v-�024�024�024l

Susanna l 2111: : WEED
A : nanum: i

�034�035-?.�030:�031:£"=.-= �030....-9'.-'-I..*.m._.E

Fuente: TAMAYO ET AL 2014

42



FIGURA N° III.2

ESQUEMA SIMPLIFICADO DE LA CADENA DE GAS NATURAL
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FIGURA N�030III.3

ESQUEMA DE LA CADENA DE VALOR DEL GAS NATURAL
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b) Toxicidad del metano

En general el metano, mayor componente del gas natural,

es considerado un gas no téxico ya que es bilégicamente inerte y

sus efectos téxicos estén relacionados a la ausencia de oxigeno

que existe con altas concentraciones de metano en el aire.

3.2.3 Caracteristicas fisicas de los Liquidos de Gas Natural

a) Composicién

La composicién tipica promedio de los LGN en la salida de

la Planta de procesamiento de gas natural Malvinas, también fue

considerada en el dise}401ode equipos. (Véase Ia TABLA N° HL2)

TABLA N�031III.2

COMPOSICION DE LIQUIDOS DE GAS NATURAL

�031aC°"*55�034é"'é"*a�034�030aa
T

33:8�030
T

T
T

T
T

Fuente: PLUSPETROL 2016
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Con }401nesde contraste se usé las caracteristicas de los

Liquidos de Gas Natural de la Planta de Procesamiento de Gas

Natural Malvinas. (Véase la TABLA N° |||.3, en la pag. 47)

TABLA N° III.3

PROPIEDADES FISICAS DE LOS L/QUIDOS DE GAS NATURAL

l�031G P'°P�030e°a�034
Gravedad especi}401caa 15.6 °C_ 0.639

Presion de vapor a 37.8 °c

Fuente: PLUSPETROL 2016

b) Toxicidad de Liquidos de Gas Natural

El producto no es téxico pero al expandirse en el ambiente

se desplazara al aire y puede originar irritacién del tracto

respiratorio y crear condiciones de as}401xiaa las personas. El

producto contiene benoeno y puede provocar cancer. La

inhalacién puede provocar oefalea, mareos y llevar a la

inconciencia.

La peligrosidad de los Liquidos de Gas natural esté

asociada con el nivel de exposicién del producto. En caso de una

fuga desde la tuberia, gran parte del producto se evapora

lnstantaneamente. Como resultado de la expansion se produce

simultaneamente el enfriamiento del material que ha hecho

contacto con los Liquidos de Gas Natural.
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Si el derrame se produce sobre un cuerpo de agua el efecto

seré similar, la vaporizacibn parcial de los Liquidos de Gas Natural

y el enfriamiento del cuerpo de agua.

Puede causar graves quemaduras frias a la piel, (incluso

con desprendimiento de la misma), debido a su répida

evaporacién que origina una disminucién de !a temperatura.

c) In}402amabilidady explosividad de los Liquidos de Gas Natural

Es extremadamente in}402amable.Debido a la presencia de

fracciones volétiles. en proporcién adecuada con el aire y en

presencia de una fuente de ignicién se produce la ignicién

inmediata de| producto. En mezcla con el aire puede generarse

condiciones explosivas.

3.3 Anélisis y descripcién de las tecnologias en el gas natural

3.3.1 Separacién de fases

Los equipos de separacion, como su nombre Io indica, son

utilizados en la industria petrolera para separar mezclas de Iiquido

y gas. (Véase Ia FIGURA N° IIL4, en la pég.'49)
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cambio de direccion de| }402ujocon una entrada tangencial de los

}402uidosal separador; 0 ya sea insta|ando adecuadamente una

placa desviadora a la entrada del separador.

b) Seccién de separacién secundaria

Se separa Ia méxima cantidad de gotas de| Iiquido de la

corriente de gas. Las gotas se separan principalmente por la

gravedad por lo que la turbulencia del }402ujodebe ser minima,

medido por el n}401merode Reynolds. Para esto, el separador debe

tener su}401cienteIongitud. La e}401cienciaen esta seccion depende

de las propiedades de| gas y de| Iiquido, de| tama}401ode las _

particulas y de| grado de turbulencia de| gas.

En a|gunos dise}401osse utilizan veletas 6 aspas alineadas

para reducir a}402nmas la turbulencia, sirviendo al mismo tiempo

como super}401ciescolectoras de gotas de Iiquido.

c) Seccién de extraccién de niebla

Aqui se separan |as minusculas particulas de| Iiquido que

aun contiene el gas, la mayoria de los separadores utilizan. como

mecanismo principal de extraccién de neblina, la fuerza oentrifuga

0 el principio de choque. En ambos métodos, |as peque}401asgotas

de Iiquido se separan de la corriente de gas en forma de grandes

gotas (coalescencia), que Iuego caen a la zona de recepcién de

Iiquido se drenan a través de un conducto a la seccién de

acumulacién de Iiquidos o bien caen contra la corriente de gas a

la seccién de separacién primaria.
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El dispositivo utilizado en esta seccién. conocido oomo

extractor de niebla. esté constituido generalmente por un conjunto

de veletas o aspas. por alambre entretejido, o por tubos ciclénioos.

d) Seccién de almacenamiento de Iiquido

Se aimacena y descarga el Iiquido separado de la corriente

de gas. Esta parte del separador debe tener la capacidad

su}401cientepara manejar Ios posibles baches de Iiquido que se

pueden presentar en una operacién nonnal. Ademés debe tener

la instrumentacién adecuada para controlar el nivel de Iiquido en

el separador.

La seccién de almacenamiento de Iiquidos debe estar

situada en el separador, de tal forma que el Iiquido acumulado no

sea arrastrado por la corriente de gas que }402uyea través de|

separador.

Existen muchos factores que pueden afectar la separacibn

e}401cazy e}401cienteen un proceso de separacién. Es necesario

conocer cuéles son los que se consideran més importantes y

relevantes al momento de realizar un dise}401oe}401cazdel separador:

viscosidad del gas, temperatura, densidad del Iiquido y gas,

tama}401ode las particulas de Iiquido, velocidad de| gas, y la presién

de separacién.

Se pueden clasi}401carpor su forma en horizontales,

verticales y esféricos (Véase la FIGURA N�035|I|.5 y la F IGURA N"

Il|.6, en la pég. 53 y la FIGURA N° |||.7, en la pég. 53).

51



Por su funcién en bifésioos y trifésicos, mientras que el

primero separa vapor y Iiquido, el trifésico separa vapor,

condensados y agua.

De acuerdo a la operacién: en prueba y de produccién. El

separador de prueba maneja Ia produccién de un solo pozo con

el }401nde determinar o cuanti}401carla produccién de gas y de Iiquido,

mediante los respectivos sistemas de medicién. Es més peque}401o

que el de produccién y generalmente son oonstruidos con una

capacidad de 10 000 bbl de }402uido.El de produccién recibe y trata

el }402uidode varios pozos, por ende es de mayor capacidad que V

uno de prueba.

FIGURA N° III.5
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FIGURA N° I/I.6

SEPARADOR VERTICAL
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FIGURA N�031IIl.7
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3.3.2 Endulzamiento de| Gas Natural

El gas natural que tiene concentraciones de H2S y CO2 por

encima de los Iimites permisibles, tiene que ser tratado con el }401n

de remover el gas acido. Como el H28 reacciona con muchos

compuestos, hay una gran variedad de procesos para extraerlo

quimicamente. '

En peque}401asconcentraciones, es econémica su remocién

haciéndolo reaccionar con compuestos sélidos secos como el

éxido de hierro 0 el éxido de zinc. Cuando |as concentraciones

son altas, se usan |os solventes. En cuanto al CO2, se extrae

solamente usando solventes.

a) Procesos de absorcidn

En estos procesos. el gas que se va a tratar se pone en

contacto en contracorriente con una solucién de un componente

activo que reacciona con los gases acidos para formar

compuestos inestables, solubles en el solvente. El componente

activo de la solucion puede ser una alcanoamina o una solucion

basica, con 0 sin aditivos. El contacio se realiza en una torre

conocida oomo oontactora en la cual Ia solucion ingresa por el

tope y el gas por el fondo. Las reacciones que se presentan entre

la solucién y los gases acidos son reversibles; por lo tanto. Ia

solucion al salir de la torre se envia a regeneracién. Los procesos

con aminas son los mas conocidos de esta categoria (Véase la

FIGURA N° |ll.8) y en segundo Iugar los procesos oon carbonato.
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FIGURA N�034III.8

DIAGRAMA DE FLUJO DEL ENDULZAMIENTO CON AMINAS
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Fuente: NARANJO 2004

En este proceso, Ia torre contactora debe trabajar en

condiciones de baja temperatura y alta presién de manera que se

favorezca la absorcién entre el gas écido y el solvente quimico.

Por otro lado, en la Iegeneracién se debe trabajar en condiciones

contrarias a las mencionadas, 0 sea a alta temperatura y baja

presién, de manera de favorecer Ia liberacién de los gases écidos.

Entre sus desventajas se encuentra Ia demanda de

energia, la naturaleza corrosiva de las soluciones usadas y la

Iimitada carga de gas écido en la solucién. este ultimo debido a la

estequiometria de las reacciones.

De escoger el proceso con aminas, se debe establecer que

amina seria la més adecuada en relacién a sus propiedades

fisicas (Anexo VII) y a los contaminantes presentes en el gas a

tratar. (Véase la FIGURA N�034|||.9 y la TABLA N�034|||.4, ambas en la

pég. 56)
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FIGURA N° IIl.9

CRITERIOS DE SELECCION DE AMINAS PARA EL PROCESO DE

ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL
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Fuente: CALLE 2016

TABLA N° III.4

COMPARACION ENTRE SOLVENTES QUIMICOS DE AMINAS

 �0242E�024£2H�030MDEA (I

3°50 1
arga gas acids J

amplio
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orrosivvvad (dearadacnw mzzl@ menor
eaiwma 1

JD baia 1

Iecfividad "25 ZZEZZIT ma 1

Fuente: CALLE 2016

b) Procesos de adsorcién

El proceso de adsorcién es un proceso de separacién para

remover impurezas basadas en el hecho de que ciertos materiales
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altamente porosos }401janciertos tipos de moléculas en su

super}401cie.(Pino, 2014, pag. 56)

La adsorcién es un fenomeno de super}401cieexhibido por un

sélido (adsorbente) que Ie permite contener o concentrar gases,

Iiquidos o sustancias disueltas (adsortivo) sobre su super}401cie.

Esta propiedad es debida a la adhesién. En la Adsorcién la

corriente de gas natural hace contacto con sustancia sélidas que

tienen propiedades adsorbentes, |as cuales se encuentran

empacados dentro de las torres adsorbedoras reteniendo

selectivamente Ias moléculas de los gases écidos del gas tratado.

La regeneracién de los Iechos secos se realiza mediante la

aplicacién de calor. El proceso de endulzamiento a través de la

adsorcién, por lo genera! es utilizado en gases donde la presién

parcial de los componentes acidos es baja. En el comercio existen

varios tipos de tamices de lecho solido y tienen diferentes

a}401nidadespara varios componentes.

c) Procesos de conversién directa

Pino (2014, pég. 56) a}401rrnaque estos procesos se

caracterizan por la selectividad hacia el sulfuro de hidrégeno

(H28), el cual es removido en fonna preferencial por un solvente

que circula en el sistema.

El proceso es de gran importancia. en la eliminacién de|

Sulfuro de Hidrégeno de la corriente de| gas.

Las etapas reconocidas son:

1. Absorcién de| H2S en una so|uci6n alcalina
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2. Oxidacién de| H2S por el metavanadalo de Na para

converlirlo en azufre

3. Oxidacién de| vanadato por medio del ADA

4. Oxidacién del ADA reducida con aire.

d) Remocién con mallas moleculares

Pino (2014, pég. 56) a}401rrnaque las mallas moleculares son

consideradas un método so}401sticado,por lo tanto se utilizan

fundamentalmente, cuando necesitan eliminar peque}401as

cantidades de gases écidos. sobre todo para dejar el gas en la

norma. (Véase la FIGURA N° lll.10, en la pég. 59)

Naranjo (2004, pég. 237) asegura que las mallas

moleculares estén disponibles en varios tama}401osy se puede

tener una malla molecular que solo pennlta el paso de moléculas

de H2S y H20 pero no el paso de moléculas grandes como

hidrocarburos para}401nicoso arométioos. Sin embargo el C02 es

una molécula de tama}401osimilar a las de H2S y agua y aunque no

es polar puede quedar atrapada en los poros por las moléculas de

H28 y agua, aunque en peque}401ascantidades, y bloqueara los

poros. El principal problema con el CO2 es que al quedar atrapado

reduce |os espacios activos y por tanto Ia e}401cienciade las mallas

para retener H2S y agua.
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FIGURA N�030III. 10

DIAGRAMA DEL PROCESO DE ENDULZAMIENTO POR

ADSORCION CON MALLAS MOLECULARES
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Fuente: NARANJO 2004

e) Remocién con membranas

Biruh y Hilmi (2012, pég. 253) aseveran que en esencia, las

membranas_de separacién de gases son peliculas delgadas que

transportan de forma selectiva gases a través de la membrana

baséndose en las diferencias en las permeabilidades de la

especie que }402uyea través de la membrana. La permeabilidad de

los gases en una membrana esté relacionada como una funcién

de las propiedades de la membrana (estructura fisica y quimica),

la naturaleza de las especies permeantes (tama}401o,forma y

polaridad), y la interaccién entre la membrana y las especies

permeantes.
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La selectividad de la membrana a moléculas especi}401casde

gas 0 Iiquido esté sujeta a la capacidad de las moléculas a difundir

a través de la membrana. La selectividad 0 el factor ideal de

separacién es simplemente Ia proporcién de la permeabilidad al

gas puro de los gases que se separan.

Actualmente se utilizan membranas para la eliminacién de|

C02 de| gas natural a tasas de procesamiento desde un millén de

pies cubicos esténdar por dia (MMSCFD) a 250 MMSCFD. Las

nuevas unidades también estén en fase de dise}401oo construccién

para manejar volumenes de hasta 500 MMSCFD.

Aunque existen muchos procesos de endulzamiento, para

un caso particular dado |os procesos aplicables se reducen a 3 0

~ 4 si se analizan Ios siguientes aspectos:

~/ Especi}401cacionesde| gas residual

| / Composicién de| gas de entrada

/ Consideraciones de| proceso

~/ Disposicién }401na|de| gas acido

I Costos

De acuerdo al tipo de contaminantes, se debe escoger el

�030 tipo de proceso a utilizar para el endulzamiento del gas natural.

(Véase Ia TABLA N�034lI|.5, en la pag. 61)

so



TABLA N�034IIl.5

GUiA PARA SELECCION DE PROCESOS DE ENDULZAMIENTO

(DEA) Fislcns (Sumnol) (Ben}402eld) moleculares

Salem!

3

E1
Ejlj

Fuente: CALLE 2016

De la tabla anterior se debe tener en cuenta lo siguiente:

- COS: Sulfuro de carbonilo

�030 - (*): Denota mercaptanos

�030 - CS2: Disulfuro de carbono

- EMS: Etil metil sulfuro

- DMDS: Dimetil suifuro

3.3.3 Deshidratacién de| Gas Natural

En esta etapa se elimina el vapor de agua mediante el

proceso de deshidratacién de manera que el gas estaré Iibre de

la formacién de hidratos, problema de corrosién y punto de rocio.

En este tratamiento, el proceso de absorcién oon etilenglicol se

utiliza para eliminar el agua y otras particulas de la corriente de

alimentacién. Como otra opcién, el proceso de adsorcién también

puede usarse para la remocién de agua usando torres de

deshidratacién en lecho seco.
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Ante esta necesidad de acuerdo a Margarita et al. (2010,

pag. 56) se han desarrollado diversos métodos de deshidrataciénz

> Absorcién

> Adsorcién

> Delicuescencia

> Expansién-Refrigeracién

�030 > Permeacién de| gas

I > Tecnologia Twister

V Los procesos de deshidratacién de gas natural mas usados

a nivel mundial son los basados en glicoles y desecantes sélidos.

a) Absorcién con solventes fisicos

La deshidratacién por absorcibn consiste en remover el

vapor de agua de| gas a través de| contacto intimo con un

desecante Iiquido. El contacto tiene Iugar en una torre empacada

0 de platos (Véase Ia TABLA N�034|||.6, en la pag. 63). Los glicoles

son los desecantes Iiquidos mas efectivos; |os mas usados para

la deshidratacién de| gas natural son: etilenglicol, dietilenglicol,

trietileng|ico| (EG, DEG, TEG). El trietilenglicol ha ganado Ia

aoeptacién universal como el mas efectivo de los glicoles, debido

a que logra mayor depresién del punto de rocio, y tiene bajos

costos de operacién.

A pesar de los problemas asociados a su operacién, Ia

absorcién con glicol es el método tradicional de deshidratacién de

gas, (Véase Ia FIGURA N° ||l.11, en la pég. 64) ya que ha

demostrado ser e}401cientepara conseguir |as especi}401cacionesde

calidad requeridas, y a que su operacién es bastante conocida.

(Margarita. 2010, pég. 58)
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TABLA N�031III.6 _

VENTAJAS Y DESVENTAJAS DEL GLICOL EN LA

DESHIDRATACION

> Bajo�030costo de instalacién. > Los puntos dé rdcio de|

> Baja caida de presién (5-10 lb/pie�031)agua_ por debajo de �024

en oomparacion oon unidades de 25 �034Frequieren gas de

descantes sélidos (10-50 lb/pie�031). despbjamiento en la

> Proceso continuo, no por lote (batch) oolumna de

>La reposicién del glicol se realiza regeneracion.

fécilmente, mientras que las cargas > El glicol es susceptible

de las torres de descantes s6|idos a contaminacion.

consume muchotiempo. > El glicol es oorrosivo

> La unidad de glicol requieren menor cuando esté .

V cantidad de calor de regeneracién contaminado o

por Iibra de agua removida. desoompuesto.

> Los sistemas de glicol tienen la

capacidad de operar en presencia

de materiales o componentes que

pueden producir da}401osen los

desecantes sélidos; por ejemplo,

hidrocarburos pesados.

> Las unidades de glicol pueden

deshidratar el gas natural hasta

obtener un contenido de agua de 0,5

lb de agua/MMPCS.

Fuente: ERDMANN 2012

�031 63



que exhiben un alto gtado de adsorcién de agua. Penniten

obtener uq punto de rocio de �024150°Fy se pueden usar tanto para

endulzar oomo para deshidratar el gas natural. Los tamices

moleculares en su estructura forman cavidades que se ooneclan

por poros pniformes de diémetros de 3 a 10°A, dependiendo del

tipo de tamiz Como se elaboran de acuerdo a un tama}401ode poro

especi}401co,Ios tamioes moleculares permiten que la adsorcién sea

selectiva, gs decir, se adsorben solamente las moléculas cuyo

diametro e; menor que el tama}401odel poro del tamiz molecular.

TABLA N�031III.7

VENTAJAS YDESVENTAJAS DE DESECANTES SOUDOS

"'"'** °°*'°""i"
> Se pueden obtener > Alto costo.

puntgs de mcio del gas > Alla caida de presién (10-

tan bf-Ijos como -150°F (1 50 lbIpie2).

ppm gie agua). > Se oontaminan facilmente �030

> Son pocos afectados por oon hidrocarburos pesados,

pequg}401os mbio en la CO2, H2S. agua Iibre, etc.

pnesién, la temperatura y > Tendencia al rompirniento

el caudal de gas. mecénioo de las particulas

> Son menos susoeptibles del desecante.

aformacién deespuma o > Las instalaciones ocupan

oomosién en los equipos. gran espacio y los equipos

son muy pesados.

> Altos requerimiento de

calor de regeneracién en

los Iechos.

> Altos costos de operaci6n_

Fuente: ERPMANN 2012

65



FIGURA N�034III. 12

ESQUEMA DEL PROCESO DE DESHIDRATACION CON

DESECANTES SOLIDOS

OASREGENEMDO 0

son

""'°°" Ig scmuma
I I ENFMADOR V

SUARADN

m:::.., °*"*°�030 Q .m....m. W
ADSOGCM M surauznmo

%
i T T

VALVULAAHIERVA g as

' ' nzceusnfcmu- A lb�030?!
* VALVULACERRADA no? a

umcuom $550

Fuente: MARGARITA 2010

3.3.4 Separacién de Hidrocarburos (Gas seco y LGN)

En esta etapa se separa el metano de los Liquidos de Gas

Natural utilizando procesamiento criogénico o técnicas de

absorcién. En comparacién con el método de absorcién, el

método criogénico es més e}401cientepara la separacién de Iiquidos

mas Iigeras, tal como etano.

La presencia de hidrocarburos Iiquidos (etano, propano,

butano. nafta entre otros) del gas natural en gasoductos origina

perdida de presién, |as cuales reducen el caudal transportado.

Estos hidrocarburos se condensan a lo largo de| gasoducto

originando problemas de transportacién.
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La recuperacién de los componentes Iiquidos de| gas se

efectua para el control de| punto de rocio del gas natural y ademés

presenta una fuente econémica, pues |os hidrocarburos Iiquidos

tienen un valor econémico més alto como productos separados

que como parte de la corriente de gas natural.

En la actualidad, para los procesos de recuperacién de

propano e hidrocarburos mas pesados, existen tres tipos de

procedimientos para realizar esta separacién: el de absorcién, el

�030 de refrigeracién y el de criogenizacién, siendo este ultimo el mas

�030 e}401cienteaunque es un poco ma's costoso que las opciones

anteriores:

a) Refrigeracién Simple.

b) Refrigeracion en Cascada.

c) Absorcién Simple.

d) Absorcién Refrigerada.

e) Absorcién Mejorada.

f) Turbo expansién Criogénica.

Las propiedades fisicas de los hidrocarburos que se

emplean en el procesamiento del gas natural son muy importantes

para el dise}401ode equipos e instalaciones.

Para este tipo de }402uidoses importante tener en cuenta |os

siguientes conceptos:

- Densidad y/o compresibilidad de| gas.

- Densidad del Iiquido.

' - Calor especi}401co.

�024 Entalpias.
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- Entropias.

- Energia Iibre.

- Calor de combustién.

- Calor de reaccion.

- Viscosidad.

- Conductividad térmica.

- Tension super}401cial.

- Punto de rocio del hidrocarburo.

- Punto de rocio del agua.

A continuacién se describen los procesos existentes para

la recuperacién de propano e hidrocarburos més pesados.

a) Proceso de Refrigeracién Simple.

El proceso de refrigeracién simple es bastante }402exibleen

su aplicacién a la recuperacién de LGN (Véase la FlGURA N�034

|l|.13, en la pég. 69). El proceso puede ser usado para recuperar

componentes a partir del propano y no exige recuperaciones muy

elevadas. El nivel de temperatura en el enfriador de refrigeracién.

El proceso de refrigeracién simple es comunmente usado

con un sistema de inyeccién de glicol. La con}401guraciénes Iimitada

en la temperatura de operacién por la viscosidad del glicol a bajas

1 temperatures. 1

Ademés, la refrigeracién es tipicamente proporcionada por I

la refrigeracién de propano la cual esté Iimitada a refrigerante -

42°C a presién atmosférica y de esta manera una temperatura de !

procedimiento de cerca de �02440°C.

%_;J
r . ~



FIGURA N° III. 14

CICLO DE REFRIGERACION DE TRES ETAPAS EN CASCADA

CON PROPANO

C S > < S > �030' ans:

4'; 0 0

v v �030 1"

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003

c) Absorcién Simple.

En este proceso |os LGN se retiran poniendo en contacto el

gas natural con un aceite absorbente (Hidrocarburo de alto peso

molecular). Este aceite pobre absorbe |os LGN en una columna

de absorcién. En la }401gurase muestra un esquema de este

proceso. (Véase Ia FIGURA N° III.15)

FIGURA N° III. 15

PROCESO DE ABSORCION SIMPLE

v v , -1,,

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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d) Absorcién Refrigerada.

El prooeso de absorcién para la recuperacién de los

componentes pesados de| gas se da a través de una absorcién.

El mecanismo de este proceso es la diferencia entre la presién de

vapor de los componentes en el aceite y su presién parcial en el

gas. Como la primera es menor que la segunda ocurre una

trasferencia de masa del gas hacia el aoeite, con liberacién de

energia y consecuente aumento de temperatura. Este principio se

aplica a todos los hidrocarburos; sin embargo, en una segunda

etapa, cuando la presién es reducida, los oomponentes Iivianos

son Iiberados de| aceite quedando retenidos sélo los

hidrocarburos pesados.

El contacto entre el aceite de absorcién y el gas ocurre en

contracorriente en una torre donde el aceite ingresa por el tope y

el gas por el fondo. El aceite utilizado generalmente es un

hidrocarburo Iiquido o mezcla de hidrocarburos con peso

molecular que }402uctuade 100 a 180, dependiendo de la

temperatura de absorcién.

La e}401cienciade la absorcién depende, entre otros factores

de la presién y temperatura de operacién del sistema, de las

cantidades relativas de| gas y aceite de absorcién de calidad del

contacto promovido entre el gas y el Iiquido. Las condiciones de

operacién més comunes en un absorbedor son de 400 a 1000

psig. Y temperaturas que varian desde Ia ambiental hasta -40°F.

La refrigeracién es obtenida a través de un }402uidoauxiliar,

generalmente propano. Se denomina aceite rico al aceite de

absorcién saturado de hidrocarburos y aceite pobre al aceite
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exento de estos componentes. Los hidrocarburos absorbidos en

el aceite son posteriormente separados por la accién del calor en

una torre de destilacién. El aceite pobre retorna al absorbente y

los LGN se envian a la planta de fraccionamiento.

e) Absorcién Mejorada.

Este proceso permite altas recuperaciones de propano

(més del 99%). El gas de alimentacién es pesado por un tren de

enfriamiento y es alimentado por el fondo de la columna

absorbente, por el tope de la columna entra el solvente pobre

como C5+, Ia temperatura del tope del absorbedor se mantiene a

30°F, los Iiquidos de| gas absorbidos en el solvente, los Iicuables

del gas son separados por el tope de| regenerador y el solvente

pobre es presaturado con gases del tope de| absorbedor. (Véase

Ia FIGURA N�034lIl.16)

FIGURA N° III. 16

PROCESO DE ABSORCION MEJORADA

Q P-1" .....m.. ' '

u Lb }402

L . �030 ¢ �030-y

v}402a . E .....

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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f) Turbo expansion Criogénica.

El proceso criogénico para la recuperacion de

hidrocarburos més pesados. Este inicia con el ingreso del gas

humedo (Véase Ia FIGURA N° IIL17, en la pég. 74), que

previamente paso por la etapa de endulzamiento y pasa a la

seccién de deshidratacion, donde se remueve la mayor cantidad

de agua.

Originalmente este proceso fue dise}401adopara la

recuperacion de etano y mas pesados. Las plantas criogénicas

retiran Ios productos Iicuables condenséndolos también por

refrigeraciéno Sin embargo, en este caso se produce el

enfriamiento haciendo expandir el gas adiabéticamente. Esto se

realiza en una turbina de expansion donde por reduccion de la

presion de| gas, se alcanza bajos niveles de temperatura (entre -

80° a -140°F).

Ella actualidad existe varios procesos criogénicos

dise}401adospara aumentar Ia e}401cienciade recuperacion de

condensados, a continuacion se presentan a|gunos de ellos:

- Residue Re}402uxSystem (RRS).

- Two Tower System.

- Recicle Slipt Vapour (RSV).

�024 Delpro process.

73



FIGURA N�030III. 17

PROCESO TIP/co DE SEPARACION CRIOGENICA

F uente: MUNOZ Y TABOADA 2003

Entre los diversos procesos mencionados, los criterios de

seleccién se basan en la mayor recuperacién de LGN, consumos

de servicios entre otros costos. (Véase Ia TABLA N° IlI.8 y la

TABLA N° HL9, en la pa'g. 75; la TABLA N° |l|.10 y la TABLA N�035

l|l.11 en la pég. 76)

TABLA N° lll.8

CONTRASTE DE TECNOLOGIAS EN LA RECUPERA CION DE

PROPANO

Variables de| Absorcibn Refrigeracién Separacién

Proceso Refrigerada en Cascada Criogénica

Temperatura de
-40/-100 -80/-150

operacibn (°F)

Recuperacién de

80-90% 92-95% 95-99%
propano

Mayor recuperacién Mayor Més delos de

de propano circulacién _ _
_ refrlgeraclén

de acente

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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TABLA N° IIl.9

INFLUENCIA DE LA PRESION DEL GAS DE ENTRADA EN EL

PROCESO DE RECUPERACION DE PROPANO

- Absorcién Mejorada Separacién Criogénica

Presién de

ingreso, Di}401culmd

psig

lnadecuado

lnadecuado Comprimir para la Comprimir la

< 250 para entrada a operacién entrada a

absorcién 400 psig de| 850 psig.

expansor

lnadecuado

para la Comprimir Ia

250 �024450 operacién entrada a

dei 850 psig.

expansor

lnadecuado

Fondo de| Adicionar un _ _
para la Comprimir la

absorbedor expansor o _

450 �024750 operacnén entrada a
sobre punto torre de _

_ del 850 PSIQ.
critico presién dual.

expansor

lnadecuado Usar

Fondo del Adicionar un

para la expansor �024

absorbedor expansor o _

750 - 850 operacnén Compresor

sobre punto torre de

, . H del para pre-
cntlco preslon dual. _

expansor compreslén

Fondo de| Adicionar un

absorbedor expansor 0

850-1200
sobre punto torre de

critico presién dual.

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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TABLA N° /II. 10

FACILIDADES DE SERVICIOS EN LA RECUPERACION DE

PROPANO

Facilidades de Absorcién Refrigeracién Separacién

. servicio Refrigerada en Cascada Criogénica

Consumo de Mayor Mayor

energia eléctrica

Consumo de Mayor Mayor

combustible .

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003

TABLA N° Ill. 11

NIVEL DE RECUPERACION DE PROPANO EN LAS

TECNOLOGIAS

Recuperacién _ _ _ , _ ,
Absorclén Refngeraczon Separacnon

de Propano _ _ _ , _

Mejorada Simple Crlogenlca

(%)

No _

0 �02430 Buena Ine}401clente

adecuado

3° - 8°
8° - 95 D

Sistema de
95 < E}401ciente No se alcanza

dos torres

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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3.4 Descrlpcién del proceso seleccionado

Dentro de la planta se Ilevara a cabo cuatro procesos

principales: el separador de fases, el endulzamiento de gas

natural para eliminar |os gases acidos (H2S y CO2), la

deshidratacién para remover el agua (H20) y la separacién de los

hidrocarburos pesados y metano con la }401nalidadde elevar su

valor agregado.

3.4.1 Separador trifésico Gas-Condensados-Fase acuosa

El gas que provendré de los pozos del Lote 58, ingresara a

las instalaciones de reoepcién y separacién primaria de la planta

de separacién de gas natural, el objetivo de esta etapa es separar,

el gas semi-seco, |os hidrocarburos Iiquidos y el agua de

produccién, por efectos de la expansién producida (menor

temperatura) y diferencia de gravedad entre una fase y otra.

El gas semi-seco se separa de las fases Iiquidas, para

Iuego ser tratados en la etapa de endulzamiento y de

deshidratacién, previo a su paso por la zona separacién, donde

se separaré gases acidos, gas seco y Iiquidos remanentes, en

procesos de expansién.

Los hidrocarburos Iiquidos son enviados Iuego a una etapa

de deshidratacién, para posteriormente ingresar a la

demetanizadora, donde se despojarén el componente Iigero

(metano principalmente) de los componentes pesados (etano a

mas), para }401nalmenteser enviados a la Planta de

Fraccionamiento.
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El agua de produccién. es enviado a un sistema de

tratamiento (Poza API). para ser separado de los remanentes de

hidrocarburos que pudiera contener, gracias a la diferencia de

gravedades. de donde, una vez tratada, seré reinyectada al pozo

reinyector de agua.

3.4.2 Endulzamiento por absorcién con dietanolamina (DEA)

El gas amargo saturado saliente de| separador trifésico

ingresaré a una columna de absorcién de relleno con

dietanolamina, solvente quimico elegido por sus propiedades.

(Véase la TABLA N° |||.4, en la pa'g. 56)

En este proceso el gas de entrada es separado de| CO2 que

contiene (endulzamiento), en el tope de la columna saldré el gas

dulce para su ingreso a la etapa de deshidratacién.

La corriente rica de DEA, pasaria a una columna de

desorcién, para la recuperacién del solvente y su reingreso a la

columna de absorcién.

3.4.3 Deshidratacién por absorcién con Trietilenglicol (TEG)

A pesar de la separacién producida en la etapa de

separacién trifésica, tanto el gas seco como |os LGN, presentan

contenido de agua, que al entrar en la zona criogénica para su

separacién }401na|,puede formar hidratos, |os cuales obstruirlan el

paso de los }402uidosy da}401arlanlos equipos. Por esta razén. es

necesario realizar una etapa de deshidratacién tanto de| gas como

de los LGN.
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La absorcién con glicol es uno 'de los métodos més

comunes para la deshidratacién de gas. El proceso consiste en

contactar el gas h}402medoa alta presién en contracorriente con el

Iiquido desecante en un absorbedor. La columna de| absorbedor

puede ser de platos, de campana, de burbujeo, empaque

estructurado o empaque al azar.

La solucién pobre de TEG entra por el tope de la columna

y absorbe el agua de| gas h}402medo.El gas seco sale por el tope

del absorbedor mientras que la solucién rica de TEG (rica en

agua), sale por el fondo y es regenerada en la seccién de

regeneracién de glicol, con el }401nde recuperar el solvente y su

reingreso a la columna de absorcién.

3.4.4 Intercambiador de calor

Un proceso previo para la disminucién de la temperatura de

la corriente de gas que entre a la demetanizadora, aprovechando

Ia diferencia de temperaturas con la corriente de gas seco que

sale de| tope de la demetanizadora.

3.4.5 Demetanizadora

En la torre demetanizadora, |os Iiquidos se liberarén de los

componentes més volatiles (esencialmente metano y gases

inertes), obteniendo como corriente de fondo la mezcla de

componentes restantes denominada C2* (esto incluye etano e

hidrocarburos mas pesados). Estos se envian a la zona de

almacenamiento junto con los condensados provenientes de la

zona de estabilizacién.
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Esta mezcla de hidrocarburos Iiquidos separados de| }402ujo

principal de gas, recibe Ia denominacién genérica de �034Liquidosde

Gas Natural" (LGN), que requieren ser almaoenados en tanques

a presién (esferas o bullets), y desde donde se bombearan a una

Planta de Fraccionamiento de Liquidos de Gas Natural.

Mientras que la corriente de gas seco, despojado de los

componentes mas pesados, seré comprimido desde el valor de

presién alcanzada Iuego de la expansién hasta Ia presién

requerida por el sistema de transporte de gas (Gaseoducto Sur

Peruano) al sur de| pais.

3.5 Dise}401ode| proceso seleccionado

La Planta de tratamiento de gas natural para la separacién

de los hidrocarburos propuesta en este proyecto (Véase la

FIGURA N° l||.18, en la pag. 82) esté conformada por equipos que

a continuacién se mencionan:

�024 Un separador trifasico que tiene como }401nalidaduna

separacién inicial |os compuestos Iiquidos de la

corriente de gas natural h}402medo.

- Dos columnas de absorcién de relleno, la primera se

emplea en el endulzamiento de| gas natural utilizando

una solucién de dietanolamina (DEA) con la cua| se

separa el diéxido de carbono (CO2) y el sulfuro de

hidrégeno (H2S); la otra para la deshidratacién de la

corriente de hidrocarburos compuesta por metano.

etano, propano, butano, pentano y hexano, usando

so



trietilenglicol y de esa forma evitar la fonnacién de

hidratos.

- Un intercambiador de calor de tubos y coraza con el flujo

en contracorriente, Ia cua| enfria la corriente

deshidratada que sale de la columna de absorcién de

relleno.

- La columna de plato (demetanizadora) a la cua| ingresa

una corriente constituida principalmente por metano,

etano, propano, butano, pentano y hexano. Esta

corriente se traslada a través de una columna de

destilacién (demetanizadora) en la cua| se separa en

metano (gas natural seco), y Liquidos de Gas Natural,

que Iuego se deberé trasladar a una planta de M

fraccionamiento. La mezcla de metano seria trasladada

a una posterior planta la cua| se ubicaria en el sur del

pais, con el }401nde aprovechar el etano en la industria de

la petroquimica.
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FIGURA N�031Ill. 18

PROCESO PROPUESTO PARA LA PLANTA DE TRA TAMIENTO

DE GAS NATURAL
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Elaboracion propia

A continuacién se explican las generalidades de cada uno

de los equipos antes mencionados.

3.5.1 Separador trifésico Gas-Condensados-fase acuosa

Como parte del dise}401o,se debe realizar una seleccién de|

tipo de separador a usar, el cual seré un separador trifésico gas �024

Iiquido �024agua horizontal, ya que Arnold y Stewart (2016, pag. 5)

a}401rmanque estos son més e}401cientesen el manejo de grandes

volumenes de gas que los tipos verticales porque |as gotas

Iiquidas caen de manera perpendicular al }402ujode gas en la

seccién de asentamiento de gravedad, y se asientan mas

fécilmente de la fase de gas continua. (Véase la FIGURA N° |||.19,

en la pég. 83)

Ademés, debido a que el érea de interfaz es més grande en

un separador horizontal, es més fécil que las burbujas de gas, que
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salen de la solucién cuando el Iiquido se aproxima al equilibrio,

alcancen el espacio de vapor.

FIGURA N° Ill. 19

NIVELES DE L/QUIDO EN SEPARADOR HORIZONTAL

.,s...m..E. V�030 ' ¥a.?::-.°~
" ii

_________~;-_=__________J________

E?
!!

�030 .

Fuente: REQUENA ET AL 2006

En el dimensionamiento de| equipo se tuvo en cuenta los

parémetros de ingreso. (Véase la TABLA N° V.1, en la pag. 133),

de igual forma |os siguientes datos:

- Las densidades de la fase vapor y de la fase Iiquida.

- Los }402ujosde masas de la fase vapor y la fase Iiquida.

Segun la API 12J (2009. pég. 14). todo separador bésico

(vertical, horizontal, esférico) se puede utilizar para separacidn

trifésica, independientemente de la forma, Iodos deben cumplir los

siguientes requisitos:

a. El Iiquido debe separarse de| gas en una separacién

primaria.
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b. La velocidad de| gas debe ser bajar para permitir

abandonar a los Iiquidos.

c. El gas debe lavarse a través de un extractor de niebla.

cl. El agua y los oondensados deben ser desviados a una

seccién Iibre de turbulencia de| recipiente.

e. Los llquidos deben mantenerse en el recipiente el tiempo

su}401cientepara permitir la separacién.

f. La interfaz agua-aceite debe mantenerse.

g. el agua y el aceite deben ser removidos desde el recipiente

a sus puntos de salida.

El dimensionamiento de un separador trifésico para la

eliminaclén del agua es principalmente una funcién de| tiempo de

retencién.

El tiempo de retencién requerido esté relacionado con el

volumen de| recipiente, Ia cantidad del Iiquido que se va a

manipular y las gravedades especi}401casdel agua y del petréleo.

El volumen de retencién efectivo en un recipiente la parte

del recipiente en la que el aceite y el agua estén en contacto el

uno con el otro.

En cuanto a la separacién aceite-agua, una vez que una

salga de la seccién de Iiquido primario, aunque esta puéde

permanecer en el recipiente en un compartimenlo separador, este

no puede considerarse como parte del volumen de retencién.

El enfoque habitual en el dise}401oes pennitir la lgualdad con

los tiempos de retencién de aoeite y agua; esto se logra con una

amplia gama de control de nivel de interfaz 0 de presa variable de
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agua. Los criterios basioos de dise}401opara el tiempo de retencién

de Iiquidos en los separadores trifésicos son generalmente como

se muestra en la TABLA N° |I|.12.

TABLA N° //I. 12

TIEMPO DE RETENCION EN SEPARADORES

T

Fuente: AMERICAN PETROLEUM INSTITUTE 2009

El procedimiento seguido para el dise}401ode| separador

�030 horizontal se inicia con el uso de la Ley de Stokes, la capacidad

de| gas se basa en el Principio del tama}401ominimo de las gotitas

que saldré de una corriente de gas en movimiento a una cierla

velocidad. La méxima velocidad super}401cialde| gas permitida en

las condiciones de operacién se calcula mediante la siguiente

formula:

d �024d

V., = k «

Donde:

Va= Maxima velocidad super}401cialdel gas pennitida a través

de la seccién secundaria de separacién. (Pie/s)

dL= Densidad del Iiquido a las condiciones de operacién.

(lb/pie3)
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de: Densidad de| gas a las condiciones de operacién.

(lb/pie3)

K= constante dependiendo del dise}401oy condiciones de

operacién. (Véase Ia TABLA N° |I|.13)

TABLA N° Ill. 13

FACTOR "K" PARA LA DETERMINACION DE LA MAXIMA

VELOCIDAD PERMITIDA EN LA SUPERFICIE

Height or

Length L

Type Separator (Feet) Typical K Factor Range

Vertical 6 0.12 to 0.24

10 0.18 to 0.35

Horizontal 10 0.40 to 0.60

Other Lengths 0.40 to 0.50 X (L/10)�034-5°

Spherical All 0.2 to 0.36

Fuente: AMERICAN PETROLEUM |NST|TUTE 2009

TABLA N° III. 14

TAMAIVO Y RANGO DE PRESION DE TRABAJO EN

SEPARADORES HORIZONTALES

Non-inn! Muimum Allowable workT:;*TsTu. PSIG 9 130"F. A
Dlxmalunlnchen

12% N0 GM �034IN 1200 M40 2000

1a .. zso sou woo woo mo mo
20 m 230 son 1000 1200 mo 2000
24 125 230 am 1000 1200 1440 2000
so 125 230 am man 1200 1440 2000
as 125 zso soc mm 1200 mo mo
42 125 no son moo moo mo man
43 125 no coo 1000 1200 me moo
M 125 230 �031600 1000 1200 1440 2000

so 125 23:) mo man 1200 mo zoom

Fuente: AMERICAN PETROLEUM INSTITUTE 2009
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Segfm Sinnott (2005, pég. 463), la relacién més eoonémica

entre la Iongitud y diémetro de| separador dependeré de la presién

de operacién. (Véase Ia TABLA N° I|l.15)

TABLA N° III. 15

RELACION LONGITUD-DIAMETRO DEL SEPARADOR

Presién de operacién (KPa) Longitud: diémetro, L./Dv

°-2°°°
2°°° - 35°° jj

>35°°
Fuente: SINNOTT 2005

De igual forma para dise}401ospreliminares, se ajusta la altura

del Iiquido a la mitad de| diémetro del recipiente:

D

h1, = 7" y}401,= 0.5

Donde:

f.,: fraccién de| érea de la seccién transversal total ocupada

por el vapor.

D.,: Diémetro del recipiente, metros.

hy: altura de la fase Iiquida retenida en el recipiente, metros.

A la vez se tiene en cuenta Io a}401rmadopor Requena et al

(2006, pég. 59) que se debe tener las siguientes consideraciones

generales para estimar |as dimensiones en separadores

horizontalesz

a) El méximo nivel de Iiquido debe dejar una altura minima de

15 pulgadas para el espacio de vapor, pero nunca este
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nivel deberé estar por encima de la linea media de|

separador.

b) El volumen de los cabezales no se toma en cuenta en los

célculos de las dimensiones del separador.

c) Las boquillas de entrada y salida deberén ubicarse tan

cerca, como sea préctioo, de las lineas tangentes del

separador.

d) Las salidas de Iiquido llevarén accesorios antivértices.

e) Se especi}401canvalores de LID entre 2.5 hasta 6 pero ciertas

empresas fabricantes utilizan 3, 4 y 5 oomo valores

econbmicos de esta relacién.

f) Volumen de operacién, 0 sea el volumen comprendido

entre el nivel méximo (NAL) y e! nivel minimo (NBL).

g) Bajo nivel de Iiquido 1.31 pie.

h) La distancia entre la parte baja de la malla y el NAAL

deberia ser de 12 pulgadas.

Seg}402nVelasco (2013, pég.82), Ademés de la seccién de

separacibn, en la Iongitud efectiva (Lei), es necesario establecer

distancias adicionales que permitan Ia ubicacién de elementos

internos y obtener Ia Iongitud de costura a costura (Lss):

Para capacidad de gas:
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L5, = Le, +$

Para capacidad de Hquido:

L55 = 3 * Le,
3

De |os resultados de las relaciones anteriores se deberé

seleccionar el valor mas alto. Por Ultimo, el dise}401adordebe

suministrar un equipo que cumpla con una relacion de esbeltez

razonable para facilitar la etapa de| dise}401omecanico y no incurrir

asi en re célculos posteriores; se recomienda relaciones de

esbeltez (1000 Lss/d) entre 3 y 4.

En el caso de| extractor de niebla, el cual depende de la

veiocidad de| }402ujode vapor. Si la velocidad es baja para las gotas

de Iiquido tiende a aglomerarse en la malla de alambre, mientras

que cuando la velocidad es alta Ia malla tiende a inundarse,

debido a que no puede fluir hacia abajo, contra el flujo de vapor.

Para la ubicacion del extractor de neblina, en primer Iugar

el extractor de neblina se colocaré para gotas mayores a 100

micrones; en segundo Iugar se coloca en el extremo donde esta

la boquilla de salida de gas a una distancia prudente (Dv/5) entre

la salida y el nivel de Iiquido.

3.5.2 Columna de absorcion por dietanolamina (DEA)

Se opto por la torre rellena o empacada por las

caracteristicas de| empaque como el bajo peso, quimicamente

inerte, bajo costo, facilita el }402ujo,mayor e}401ciencia,manejo de

mayores caudales y dimensiones reducidas.
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La dietanolamina (DEA) fue seleccionada como solvente

por muchas ventajas que esta ofrece, entre ellas una ventaja

importante con respecto a la monoetanolamina (MEA) y es que

las pérdidas de solucién no son tan altas pues tiene una presién

de vapor menor al igual que su velocidad de reaccién con los

compuestos de carbono y azufre.

Los procesos con DEA han sido dise}401adospara operar con

concentraciones porcentuales de solucién entre 30 y 35 en la

relacién peso sobre peso %P/P, incluso a esta concentracién Ia

DEA no es corrosiva, por lo que se puede trabajar sin ning}402n

temor, que la solucién vaya a aumentar el proceso de corrosién.

cosa que ocurre a menudo con solucién, que se utilizan en los

diferentes tratamientos.

Segun Mc Cabe (1991, pég. 717), el dispositivo consiste en

una columna cilindrica, o torre, equipada con una entrada de gas

y un espacio de distribucién en la pane inferior; una entrada de

Iiquido y un distribuidor en la parte superior; salidas para el gas y

el Iiquido por cabeza y cola, respectivamente; y una masa

soportada de cuerpos sélidos inertes que recibe el nombre de

relleno de la torre. El soporte ha de tener una gran fraccién de

érea Iibre de forma que no se produzca inundacién en el plato de

sopone. La entrada del Iiquido, que puede ser disolvente puro o

una disolucién diluida de| soluto en el disolvente, y que recibe el

nombre de Iiquido agotado, se distribuye sobre la parte superior

de| relleno mediante un distribuidor y, en la operacién ideal, moja

unifonnemente la super}401ciedel relleno.

El gas que contiene el soluto, 0 gas rico, entra en el espacio

de distribucion situado debajo del relleno y asciende a través de
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|os intersticios del relleno en contracorriente con el }402ujode

Iiquidos (solvente). El relleno proporciona una gran érea de

contacto entre el Iiquido y el gas, favoreciendo asi un intimo

contacto entre las fases. El soluto contenido en el gas rico es

absorbida por el Iiquido fresco que entra en la torre, y el gas

�030 diluido o agotado abandona la torre. El Iiquido se enriquece en

soluto a medida .que desciende por la torre y el Iiquido

concentrado sale por el fondo de la torre.

Mc Cabe (1991. pég. 720), a}401rmaque el requisito de un

buen contacto entre el Iiquido y el gas es la condicién més dificil

de cumplir, especialmente en torres grandes. ldealmente, el

Iiquido, una vez distribuido en la parte superior de| relleno, }402uye

en forma de una pelicula sobre la super}401ciede| relleno durante

todo el recorrido de descenso a través de la torre.

En la realidad Ias peliculas tienden a crecer de espesor en

a|gunos lugares y a disminuir en otros, de forma que el Iiquido se

agrupa en peque}401asoorrientes y desciende a través de caminos

preferentes Iocalizados en el relleno. Especialmente para bajas

velocidades de| Iiquido. una buena parte de la super}401ciede|

relleno puede estar seca, o més frecuentemente, recubierta por

una pelicula estacionaria de Iiquido. Este efecto se conoce con el

nombre de canalizacién y es la principal razén del mal

funcionamiento de las grandes torres de relleno.

La canalizacién es més severa en torres con relleno

ordenado, menos severa en relleno formado por solidos triturados

y todavia menos en rellenos al azar de unidades de forma regular

tales como anillos.
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Para el dimensionamiento segun Sinnott (2005, pég. 596)

a}401rrnaque si la curva de equilibrio y las Iineas operativas se

pueden tomar como rectas y la alimentacién del disolvente esté

esencialmente Iibre de soluto, el n}401merode unidades de

transferencia viene dado por:

1 G G

=:.7,,::%m;*'"[(1�024<m*z':>)*:~:+<«n*is>]
Esta ecuacién se representa gré}401camenteen la FIGURA

N° |||.2O (Véase en |a�031pég.93), que puede usarse para hacer una

estimacién répida de| numero de unidades de transferencia

requeridas para una separacién dada.

El mimero de etapas requeridas para una determinada

separacién es muy dependiente del caudal Lm. (Véase la FIGURA

N° |l|.20, en la pa'g. 93). Si la tasa de disolvente no se fija por otras

consideraciones de proceso, Ia FIGURA N° |l|.20 (Véase en la

pég. 93) puede utilizarse para hacer estimaciones répidas de la

altura de la columna a diferentes caudales para encontrar el valor

més eoonémico. Se sugiere que el valor éptimo para el término

m*Gm/Ln. estaré entre 0,7 y 0,8.

92



FIGURA N�035Ill. 20

NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA (Nos) COMO UNA

FUNCION DE Y1/Y2 CON M*GM/LM COMO PARAMETRO.
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Fuente: SINNOTT 2005

El }402ujomolar de| Iiquido esté determinado por la siguiente

ecuaciénz

L

L?»/M = Vim *;%m'

Donde:

L'wM: Flujo mo|ar del Iiquido

V'wM: Flujo molar de| vapor
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El valor de la oorrelacién de }402ujosde vapor y Iiquido esté

dado por la siguiente ecuacién:

LIV Pv
FLV = 7;; * jg�030

Donde:

L�031w:Flujo mésico del Iiquido

Vw Flujo mésico del vapor

pv: densidad de| vapor

pL: densidad del Iiquido

Determinado el FLV se detennina el K4 de dise}401o(Véase |a

FIGURA N° |||.21, en la pég. 95)

De acuerdo con Sinnott (2005, pég. 602), la capacidad de

una columna empaquetada se determina por su érea de seccion

transversal. Normalmente, Ia columna estaré dise}401adapara

operar a la més alta caida de presién econémica, para asegurar

una buena distribucién de Iiquidos y gases. Para envases

aleatorios, la caida de presién no excederé normalmente de 80

mm de �030aguapor metro de altura de empaque. A este valor, Ia

velocidad de| gas seré aproximadamente el 80% de la velocidad

de inundacién. Los valores de dise}401orecomendados para

absorbedores y strippers son de 15 a 50 mm de agua por m de

relleno.
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FIGURA N° III.21

CORRELACION GENERALIZADA DE LA CA/DA DE PRESION
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Fuente: S|NNOTT 2005

Para realizar la determinacién de ciertos parémetros, se

debié tener en cuenta el porcentaje de inundacién, el cuél fue

determinado de acuerdo a la siguiente ecuacién:

(y _ K4ala caida de presién deldise}401o045

Dinunducién �030

4- en la mundaclon

Seg}402nSinnott (2005, pég. 604), la relacién entre el K4 de

dise}401oy el }402ujomésico por super}401cie,esté determinado por la

siguiente ecuacién:
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K _ 13.1 * (v,;,)2 * pp rs (5)04

�034ma}401a_ Pa * (PL �030Pa)

Donde:

Vm'=Cauda| mésico de gas por unidad de érea de la

seccién transversal de la columna, Kg/mzs.

F,,= Factor de relleno, caracteristico de| tama}401oy tipo

de relleno, m".

m: viscosidad de| Iiquido, N*s/m2.

p;_, pe=densidades de| Iiquido y vapor, Kg/m3.

Para la determinacién de la altura (2) se tuvo en cuenta

que:

Z = HOG * N05

Para la determinacién de Hoe, es de}401nidapor la siguiente

ecuacién:

H05 = H5 +m*�024q1"�024*HL

Lm

Los valores optados por He y HL son de}401nidospor las

siguientes relaciones:

(L;v * f1 * f2 * f3)0'5

HL = 0.305 »« (2),. * sag-5 * k3 : (5�034"�030}402)0'15
3.05

Donde:

HG: altura de una unidad de transferencia de fase gas,

rn.

HL: altura de una unidad de transferencia de fase

Iiquida, m.
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(Sc)v: N}402merode Schmidt de| gas

(Sc);_: Namero de Schmidt de| Iiquido

Dc: Diametro de la columna, m

2: altura de la columna, m

K3: Factor de correccién del porcentaje de inundacién

(Véase Ia FIGURA N° Iil.22, en la pag. 98)

tpn: Factor Hs (Véase la FIGURA N�034|||.23, en la pag. 98)

Q9»: Factor HL (Véase la FIGURA N° |||.24, en la pag. 99)

L'w: Caudal mésico de Iiquido por unidad de area seccion

transversal de la columna, Kg/mzs

f1: Factor de correccién de la viscosidad Iiquida.

f2: Factor de correccion de la densidad Iiquida.

fa: Factor de correccion de la tension super}401cial.

Segun Sinnott (2005, pag. 601), |os términos (Dc/0.305) y

(Z/3.05) se incluyen en las ecuaciones para pennitir |os efectos

de| diametro de la columna y la altura de| lecho empacado. Los

valores "estandar" utilizados por Corne|l eran de 1 pie (0.305 m)

para el diametro, y de 10 ft (3.05 m) para la altura. Estos términos

de correccion darén claramente resultados absurdos si se aplican

sobre un rango demasiado amplio de valores.

Para fines de dise}401o,el término de correccién de diémetro

debe tomarse como un valor }401jode 2,3 para columnas de mas de

0,6 m (2 pies) de diametro y la correccion de altura solo debe

incluirse cuando Ia distancia entre redistribuidores de Iiquido sea

superior a 3 m.
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FIGURA N° III. 22

FACTOR DE CORRECCION DEL PORCENTAJE DE INUNDACION
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Fuente: SINNOTT 2005

FIGURA N° III.23

FACTOR PARA He PARA SILLAS DE MONTAR DE BERL
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FIGURA N�030III. 24

FACTOR PARA HL PARA SILLAS DE MONTAR DE BERL
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Fuente: SINNOTT 2005 ~

Segun Calle (2016, pég. 36), para la determinacién de la

razon de circulacién de la amina se cuenta con la siguiente

ecuacién:

_ 0.219 * PMa,,u-,,,, * Qgas * %mol écidogas

Qsawente �024%mol écidosolvente * yamina * 0/om-amina

Donde:

Qsomemez caudal de| solvente, gpm

PManuha: Peso molecular de la amina

Qgas: }402ujode| gas de entrada, MMSCFD

%mol écidogas: contenido molar de| écido en el gas

%mol écidosolvemez contenido molar de| écido en el solvente

yamma: gravedad especi}401cade la amina

%mam;na: contenido mésico de la amina en el solvente

La gravedad especi}401cavde |a amina es obtenida de la

FIGURA N° lll.25 (Véase en la pég. 100), teniendo en cuenta el
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porcentaje en masa de la amina y el tipo de amina seleccionado

para el prooeso.

FIGURA N° III. 25

GRA VEDAD ESPEC/FICA DE SOLUCIONES ACUOSAS DE

AMINAS
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Fuente: CALLE 2016

3.5.3 Columna de deshidratacibn por Trietilenglicol (TEG)

Para el dise}401ode la columna de absorcién con relleno con

trietilenglicol para la deshidratacién, se siguié el mismo

procedimiento usado en el dise}401ode la columna de absorcién con

dietanolamina en la etapa de endulzamiento, ya que en ambos

casos se presenté una columna de relleno.
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3.5.4 Intercambiador de calor

En la metodologia de célculo en intercambiadores de calor,

hay dos métodos, el método de la temperatura media logaritmica

(LMTD) la cua| es iterativa, por otro lado se cuenta con el método

de N}402merode Unidades de Transferencia (NUT), Ia cual es fécil

de implementar. Por consiguiente el método usado es el Numero

de Unidades de Transferencia.

El diémetro interno de la coraza (Dinzcoraza) esta�031de}401nidopor

la siguiente ecuacién:

Dintcoraza = «m: * St + St

Donde:

Nri Numero de tubos

Sr: Espaciamiento entre tubos

Mientras el namero de tubos (Nt) es determinado por:

N _ A

t _ 211 * r * L

Donde:

A: Area de transferencia de calor, m2

A radio interno de| tubo, m K

L: Longitud de| tubo, m

El érea de transferencia de calor esté determinado por la

siguiente expresién:
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NUT us Cm,"
A :_#_.

Udise}401o

El n}402merode unidades de transferencia (NUT) es

determinado mediante la FIGURA N° |||.26 (Véase en la pég.

103). donde se observa Ia relacién entre la e}401cienciade|

intercambiador de calor para }402ujocruzado con dos }402uidosde }402ujo

no mezclado y la relacién de capacidades.

La capacidad térmica minima (Cmm) esté de}401nidaen

funcién de la corriente de }402uidocaliente: �031

Cc = The "�030Cps

Donde:

mc: flujo mésico de corriente caliente

cpc: capacidad calorifica de la corriente caliente

Cf = rhf * cpf

Donde:

mn flujo mésico de corriente frio

cpp: capacidad calori}401cade la corriente frio

Teniendo en cuenta que si:

Cf < C: _�031qméx = Cf * (Tacaliente ' Tefrla)

Cc < Cf _�031qméx = Cc * (Tacaliente _ Tejrta)

La e}401cienciadel intercambiador de calor (5) es de}401nida

como la relacién entre el calor entregado real (Q,.,;) y el calor

minimo entregado (Qmm). (Véase la FIGURA N° Il|.26, en la pég.

103)
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_ Qreul _ mf * cpf * - tef) _ mc * Cpc * (tec _ tsc)

2 �024�024�024�024ET:�024�024--T

Qméx (m * Cp)mI1I * (tee �024tef) (m * cp)1nIn * (tee _ tef)

Donde:

m; y mc: Flujo mésico de la corriente fria y caliente,

respectivamente.

Cpr y cpcz Capacidades calori}401casde las corrientes fria y

caliente, respectivamente.

t,y, ts; y tee, tsc: temperaturas de entrada y salida de las

corrientes fria y caliente, respectivamente.

FIGURA N° I/L26

EFICIENCIA DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA FLUJO

CRUZADO CON DOS FLUIDOS DE FLUJO NO MEZCLADO
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FIGURA N° Ill.27

VELOCIDAD MAXIMA PARA GASES Y VAPORES A TRA VES DE

LA CARCASA DE INTERCAMBIADORES DE CALOR
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Fuente: RODRIGUEZ 1990

De acuerdo a Sinnott (2005, pég. 645), |os tubos en un

intercambiador se disponen generalmente en un cuadrado

equilétero, triangular, cuadrado o rotado (Véase la FIGURA N°

ll|.28, en la pég. 107). Los patrones cuadrados triangulares y

rotados proporcionan mayores tasas de transferencia de calor,

pero a expensas de una caida de presién mayor que el patrén

cuadrado. Una disposicién cuadrada, cuadrada o rotada, se utiliza

para fluidos muy contaminantes, donde es necesario limpiar

mecénicamente el exterior de los tubos.
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FIGURA N° III. 28

ARREGLO DE TUBOS EN INTERCAMBIADORES DE CALOR
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Fuente: JARAMILLO 2007

El paso de tubo recomendado (distancia entre centros de

tubos) es 1,25 veces el diémetro exterior de| tubo; Y esto se usaré

normalmente a menos que los requisitos de| proceso dicten Io

contrario. Cuando se utiliza un patrén cuadrado para facilitar la

Iimpieza, el espacio minimo recomendado entre los tubos es de

0,25 pulgadas (6.4 mm).

Segun Rodriguez (1990, psig. 685), para facilitar Ia limpieza

mecénica se aoonseja usar el arreglo en cuadro o cuadro rotado,

antes que el triangular.

Consideraremos ahora Ios factores a tener en cuenta para

la seleccién del diémetro extemo del tubo. arreglo y espaciado de

tubos (véase TABLA N�034lIl.17, en la pég. 109). En general

conviene usar el menor tama}401oposible de tubo oomo primera

opcién: 5/8 a 1" de diémetro. Los tubos de menor diémetro exigen

corazas més chicas, con menor costo. No obstante, si se teme un

severo ensuciamiento o incrustacién en el interior de tubos

conviene elegir diémetros de 1" o mayores para facilitar la

limpieza interna.
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Por lo general se pre}402eren|os tubos de 3/4 0 de 1" de

diémetro; los de diémetros menores se usan preferentemente en

equipos chicos con super}401ciesde intercambio menores de 30 m2.

Un buen dise}401ose debe orientar a obtener corazas lo mas

chicas que sea posible, con tubos lo mas Iargos que sea

conveniente. De ordinario la inversion por unidad de area de

superficie de intercambio es menor para intercambiadores mas

grandes. Sin embargo, la compra no se debe decidir sobre esta

base unicamente, porque este criterio no toma en cuenta ciertas

caracteristicas especi}401casque pueden encarecer el equipo.

El arreglo triangular es mas compacto, y produce mayor

cantidad de tubos por unidad de volumen. Los arreglos en

triéngulo 0 en tresbolillo proveen ademas un valor Iigeramente

mayor de coe}401cienteglobal de| lado de coraza para todos los

numeros de Reynolds a costa de un peque}401oaumento de pérdida

de presién. (Véase Ia TABLA N�034IIL17, en la pag. 109)

Normalmente un dise}401adortrata de usar toda o la mayor

parte de la caida de presién disponible para obtener un

intercambiador éptimo. El méximo intercambio de calor y minima

super}401ciese obtienen cuando toda la energia de presién

disponible se conviene en energia cinética, porque |as

velocidades mayores producen mejores coe}401cientespeliculares.

Cualquier elemento estructural que origine caida de presién sin

aumento de velocidad es peljudicial porque desperdicia energia

de presion. En caso de duda respecto a la procedencia de incluir

elementos de esta clase, considere el menor costo inicial del

intercambiador contra el aumento en costo de operacibn para

decidir cua| es el éptimo.
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i _

\

TABLA N° I//. 17

APLICACIONES DE ARREGLO DE TUBOS EN

INTERCAMBIADORES DE CALOR

\
Triangular 60° Poco usado por las altas caidas de presién �030

I
Triangular 30°�030Arregio preferido para factores de

ensuciamiento menores de 0.002 ft2*°F/BTU.

/ Se utiliza en cualquier régimen de }402ujo.Son

més econémicos que los arreglos cuadrados.

Preferido para servicios limpios.

Cuadrado 90° a) Se utiliza cuando el factor de

ensuciamiento en la carcasa es >0.002

ft2�034'F/BTU.

b) Cuando Ia limpieza mecénica es critica.

c) Con }402ujoturbulento en casos limitados por

caida de presién.

Cuadrado 45° Incluyendo el punto a, b y cuando el }402ujoes

1
Fuente: RODRIGUEZ 1990

El rol de los de}402ectoresen el lado de la coraza es

importante como guias del }402ujoa través del haz. Los de}402ectores

comunmente tienen tres formas: segmentados,

multisegmentados y tipo anillo/disco. De estos tres el mas usado

es el primero. El corte usual de los de}402ectoressegmentados es

horizontal en intercambiadores sin cambio de fase, para prevenir

o reducir Ia acumulacién de barro en la carcasa. Los cones

verticales se usan en intercambiadores con cambio de fase
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D.

Ntuba x fila =}401g
t

Mientras que el numero de }401lastotales en el intercambiador

de calor es:

A = Nfila total * Ntubu at film * Alateral tubo

El valor de méximo de| }402uido(Vméx) caliente es expresado

en la siguiente ecuacién:

5:
Vméx = Vcaliente �034fr�030

5! _ (}402"�030%l.2.°.)

Mientras que la velocidad de| }402uidocaliente (Vcaliems) se

calcula mediante:

1, H = :�035�030c___
ca cute pc * Atatal tubos

Para la determinacién de| factor de correccién (Xe) y factor

de friccion (f), se usa el FIGURA N�034|||.29 (Véase en la pég. 112).

precisando el mimero de Reynolds (# Re) a la velocidad méxima

y los célculos de pasos longitudinal (PL) y transversal (Pr), dichos

parémetros de}401nidospor las siguientes ecuaciones:

#Re = "min: * Dtuba * Pc

77¢

5:.
P = �024�024-

L Dextruba

5;
P = �024�024-

T Dext.tuba
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FIGURA N° III. 29

FACTOR DE FRICCION (F) YFACTOR DE CORRELACION (X) EN

ARREGLO DE TUBOS TRIANGULAR
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Fuente: CABRERA ET AL 2016

3.5.5 Demetanizadora '

De acuerdo a lo descrito por Jiménez (2003, pég. 149),

cuando el problema de dise}401aruna columna de destilacién es

parte de un problema més grande que implica detectar la mejor

secuencia de separacién para una mezcla multicomponentes, el

uso de métodos rigurosos implica un esfuerzo que no es

recomendable llevar a cabo ya que se requeriré dise}401armuchas

columnas que no serén parte de la estructura }401na|;en estos casos

el uso de métodos cortos representa una altemativa més e}401ciente

para comparar diferentes secuencias en la misma base y detectar

la que ofrece mejor potencial. La secuencia Optima que se detecte

mediante Ia aplicacién de métodos cortos seré posteriormente

sujeta a dise}401osrigurosos para corroborar sus caracteristicas

preliminares.
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Los factores a tener en cuenta en la etapa de dise}401o,seré

el valor de la temperatura, presién y composicién de la corriente

de entrada, dichos valores son los mismo de la corriente de salida

de| intercambiador.

Para el dise}401ode la demetanizadora se empleé el método

corto de FUG (Fenske-Underwood-Guilliland), de esta forma con

los datos de ingreso se calculé el numero minimo de etapas (Nmin),

Ia cua| se obtiene de la oorrelacién de Fenske, mediante la

siguiente ecuaciénz

[<:£> (MnNmm = HK,D xl.K.B

108 �0301LH,1-IK

Donde:

mg 9: Fraccién molar del componente liviano clave en el

destilado.

XHK, oz Fraccién molar de| componente pesado clave en el

destilado.

XLK, 5: Fraccién molar de| componente liviano clave en el

fondo.

XHK, 3: Fraccién molar de| componente pesado clave en el

fondo.

am, HKI Volatilidad relativa de| componente liviano clave,

respecto al componente pesado clave.

La volatilidad relativa de| componente clave liviano,

respecto al componente clave pesado (am, HK), se determina

mediante Ia siguiente expresién matemética:

�0301LH,HK: �031(aLH.HK)D* (aLH,HK)B
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,, = ISL:
KHK

La ecuacién de Undewvood. calcula la relacién de re}402ujo

minimo necesaria para llevar a cabo el proceso de separacibn con

un n}402meroin}401nitode etapas.

N

no * x DR = Z 1 1, _
min �030 at _' 0 1

i=1

11- * - pN X
1 _ =

q _ a,- �0309

1:1

Donde:

N: Numero de componentes de la mezcla

q: condicién en la alimentacién

an volatilidad relativa de| componente i.

Xi, FI Fraccién del componente i en la alimentacién.

Xii, oz Fraccién del componente ien el destilado.

I Mientras que la corre|acién de Guilliland se emplea en la

determinacién de| n}401merode etapas (N), la cua| depende de de|

re}402ujominimo y del numero minimo etapas.

Si:

R " Rmfn
�024�024�024.125

R+1 >0

Entonces:

N - Nmm (R " Rmfn) (R _ Rm(n)2
�024j-=.6257�0240.9868�024�024+0.5160 �024�024-�024

N + 1 0 ' R + 1 ' R + 1

R " Rmln 3�0240.1733 * (}401r)

Caso contario si:
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Entonces:

NT7TN'i�030�024"1= 0.5039 �0240.5968 * (5%) + 0.0908

* log (�024-�024�024-�024�024R�024Rm")
R + 1

Donde:

R: Relacién de re}402ujode operacién asumido.

La etapa de alimentacion en la columna se determina, de

acuerdo a Sinnott (2005. pag. 526), por una limitacién de la Erhar-

Maddox, y métodos empiricos similares, es que no dan Ia

ubicacién de| punto de alimentacién. Se puede hacer una

estimacién usando Ia ecuacién de Fenske para calcular el namero

de etapas en las seociones de recti}401caciény separacién por

separado, pero esto requiere una estimacién de la temperatura

del punto de alimentacién. Un enfoque alternativo es utilizar Ia

ecuacién empirica dada por Kirkbride (1944).

2

log (gf) = 0.206=rlog[(�024g�024)* * ]

M+m=m

Donde:

N,: N}401merode etapas de la zona de recti}401cacién.

N5: N}402merode etapas de la zona de agotamiento.

Np: Namero de etapas sin el rehervidor

xug F: Fraccién de| componente |iviano clave en la

alimentacién.
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XHK, F: Fraccién del componente pesado clave en la

alimentacién.

Segun Jiménez (2003. pég. 150), para determinar el

diémetro de la columna, Heaven propuso en su tesis de maestria

Ia correlacién empirica mostrada a continuaciénz

4 T 1 1/2

�034c= [(m)*�035*"*+1)*�034-2*%*1mTp*]
El factor �034V�035esta�031de}401nidopor la siguiente expresiénz

1

= _ =0: �024V 0 761 (1);
P

Donde:

Dc: es el diémetro de la columna, m

D: es el }402ujode destilado, Kgmol/h

R: razén de }402ujo

Tpv: temperatura de rocio de| vapor en el condensador, K

P: presién de la columna, atm

De igual forma Ia ecuacién empirica para la altura de la

columna, expresada en metros (m):

N
HC = 0.61 : �024+ 4.27

TI

Donde:

n: e}401cienciapromedio de los platos de la columna.

N: namero de etapas ideales
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�030_a5...,;..u'_.L...a_....\' ......�030.....z..a..-:.|.L..;u....»._-.4.-A.�030.«-..-L.h.�024u�030-1 - ..r-e.r._.._-

IV. =.LOCAUZACION YJAMAI-IO DEEPLANTA

. 4.1 Locaiizadion de la planta

Se ha identi}401cadourihoniunto de factores (Véase la TABLA

N�034IV.�030-1)y"Tsi1 �031re�035Ievar'n:iadédSi6hL"dé,|3 Ioifalizacién de la

planta de separation-dé.gaé?nétuta| y-�030Iiquidosde gas natural. a

partir del gas nat1.!_rv:;�030Ixl_1L:ir�030r_1v§a1do.pro3/e!1;i¢3r\I£e;!t¢�031eIlote 58; al mismo

tiempo se ha wnsideyfadqfél grado dE.irr}401>_5rténdade cada una de

las attema}401vasen�030un�030a.Ves�030¢::'ala:de 0_ a 11 . .

TABLA N�030IV. 1

EvALpAcIor§ DE LocAiLIzAcIotg DE_ _LA PLANTA

..
�030,5�031E�030actoreg.�034'°"�034�030:r--= �034grelahv�030" " *' �030 X

A Pw}401mwdaws-«esIn-I-ml
' F�034°"�034""�030�034""?�034�031°"°Q:-I
Tovom tam %

TE
""*"�030°°"�034�030°"�030-""é�0349�034�03036

um

Disp°nib�034idau:de:�030enérg.i-ak
eléctrica

"�030?�034�030°'"�030°}402nn

- Elaboracion propia 4,�030 - . . .-~ .-
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4.2 Tama}401ode planta

En el dise}401ode una planta. se debe tener en cuenta el

concepto de tama}401oéptimo, para la detenninacién del tama}402ode

planta. Para eso determinaremos el tama}401ode planta méximo,

intermedio y minimo.

4.2.1 Tama}401ode Planta en funcién al Mercado�024TPMéximo

EI principal destino de la produccién de| Late 58 es cubrir

parte de la demanda interna (Véase la TABLA N° IV.3). A partir

del GRAFICO N° ||.3 (Véase en la pég. 29) se obtuvo Ia cantidad

de demanda en los }402ltimosa}401os.

TABLA N° IV.3

DEMANDA DE GAS NATURAL EN EL PERU 2004 - 2015

�034°eWaWW=°>2L,,,,,, ,,i,,, ,,,_, i ,,,,,T,T�030

ET
2°�035
2°�034E

E3
2°�030°
2°�034
2°�030?
2°�035
2°�034T
2°15 11

Fuente: MINEM/DESPACHO MINISTERIAL 2016
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La proyeocién de los datos se realizara mediante el modelo

econométrico lineal en el programa de Minitab 17.

Donde se obtuvieron |os siguientes parémetros de anélisis: I

Correlacién de Pearson de Y y X = 0.984 0

r2 = 0.9675

0 Valor p = 0.000

Teniendo en cuenta que los valores de r (correlacion de

Pearson) cercanos al 0 indican una relacién lineal muy débil. La

fuerza de la relacibn lineal aumenta a medida que r se aleja del 0

y�030seacerca al + 1 0 al �0241. Con una prueba de hipétesis (valor p)

igual a 0, me indican que las variab|es esté correlacionadas de

forma lineal.

GRAFICO N�030IV. 1

REGRESION LINEAL DE LA DEMANDA DE GN (2004 - 2015)
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«e>°�031~«°�035«.<°�035+4�034¢e"«.¢�030�035¢>~°¢s~�030»é~�030¢e°m6W"5

Elaboracién propia
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Para }401nesde proyectar la demanda de gas natural, se tiene

en cuenta el factor de crecimiento promedio anual de| PBI de los

sectores industriales productivos involucradas con el Gas Natural.

De acuerdo al comportamiento lineal de los datos y lo

descrito anterionnente, la ecuacién de la demanda es detallada

por la siguiente ecuacién de la demanda.

Y = �024221884.8+ 110.74 »= X

Donde:

Y= Demanda de Gas Natural

X = A}401o

De acuerdo al crecimiento que se ha tenido con la

produccién y demanda de| gas natural, se pretende cubrir el 80%

de la demanda proyectada.

DGNproyeclc = 80% * Dprayectada

Donde:

Ds~,,,.,,..m= Demanda estimada de GN para el proyecto

Dproyocfada = Demanda proyectada de GN

La tasa de crecimiento sera calculada seg}401n:

D �024D
,-[+1 = * 100%

DGNproyectol-

Donde:

r;+1=tasa de crecimiento

De la infonnacién anterior, se obtiene la proyeccion de la

demanda estimada para el proyecto, la que se presenta a
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continuacién para los siguientes diez (10) a}401osde operacién

comercial.

TABLA N° l\/L4

PROYECCION Y TASA DE CRECIMIENTO DE LA DEMANDA DE

GAS NATURAL EN EL PERU

V Demandé �031" ""D_eia? a

1 Mo interna estimada para el crecimiento

I proyectada proyecto (ri%)

! (MMP)7 M ' (MMPCD)

Eij

E}401l
T

E?

WIT
%

Elaboracién propia

La tasa de crecimiento promedio sera? determinada por la

siguiente ecuacién:

i=2-1 +r2 +r3 +---+r,,

71

Donde:
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n = n}402merode datos

R = 1 + F

Para Ios célculos se tendré en cuenta a partir del a}401o2017,

obteniendo asi |os siguientes datos:

r" = 5.97%

R = 1.0597

Para determinar no. se resolveré la siguiente ecuacién:

1 _1 2*(1�024a)-r(R�0241)=~=(N�024no)

' Rno - a a= (R + 1)

Donde:

a = Factor de escalamiento, 0.6 para la industria quimica

N = Numero de datos

Donde se determiné que:

no =,0.4-2695

Para el célculo del tama}401ode planta méximo se realizaré

mediante la siguiente ecuacién:

To = D1 * R"°

segun el historia! de relacién entre la materia prima y la

produccion, el producto (gas natural seco) es un 46% del gas

natural h}402medoingresado.

Por Io tanto el tama}401oméximo de planta seré:

To = T�031-(bmnanda)=
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4.2.2 Tama}401ode Planta en funcién a la Materia Prima �024T.P.

lntermedio

De acuerdo al anélisis realizado en la primera parte del

presente trabajo y ieniendo en cuenta que el Lote 88 abastece

principalmente la demanda interna. (Véase la TABLA N° |V.5)

Se considerara�031:Ia materia pn'ma que proviene del Lote 88 e

ingresa a la Planta de Procesamiento de Gas Natural de Malvinas

(Proyecto Camisea). Estos datos obtenidos de la Infonnacién 5

entregada por Pluspetrol al Osinergmin.

TABLA N�031/V.5

MA TERIA PRIMA DE LA PLANTA MAL VINAS-(LOTE 88)

V Gas Natural �030
. A}401o
. H}401medo(MMPCD)

5

ET 4"-7
472-2

2010 785.9

2°"
' �030 2012 749.7

�030V 2013 1075.5

 EH 1°93-4
2°15
2°16 5

Fuente: PLUSPETROL 2016
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La proyeccién de los datos se realizaré mediante el modelo

econométrico lineal en el programa de Minitab 17.

Donde se obtuvieron |os siguientes parametros de anélisisz

Correlacién de Pearson de Y y X = 0.949

r2 = 0.9006

Valorp = 0.000

Teniendo en _cuenta que los valores de r (oorrelacion de

Pearson) cercanos al 0 indican una relacién lineal muy débil. La

fuerza de la relacién lineal aumenta a medida que rse aleja del 0

y se acerca al + 1 0 al �0241. Con una prueba de hipétesis (valor p)

igual a 0, me indican que las variables esté correlacionadas de

forma lineal. V

GRAFICO N° IV.2

REGRESION LINEAL DE MA TERIA PRIMA (2004 - 2016)

{�035'17°�030"*WY�034�031�034"*T"""""}401*'f§'}401}402�030"�035;;)I7
' R-(und. 90.1%

E 11°�035 . I . R�024<uad.(a1umdu) aazss -

L o �034�031°° 5
lg 900 I

E 300 . -

T�030;700 . . I

E 600 �031 �031 E
[ 3 ° =
i 0 500 . . . . .

l we

l�030 300 '

�030 2005.0 2007.5 2010.0 20125 201500 2017.5

Elaboracién propia
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De acuerdo al comportamiento lineal de los datos y lo »

descrilo anteriormente, Ia. ecuacién de la demanda es detallada

por la siguiente ecuacién '

Y = �024135o14+ 68.02 ~ X �030

Donde: _ 1

- Y = Flujo de| Gas Natural H}401medo 1

' x = A}401o

La cantidad de Matéria Prima que se obtiene para los

posteriores a}401osson: �030

. TABLA N�031IV.6

PROYECCION DE LA MATERIA PRIMA

I Gas Natural

A}401o

Humedo(MMPCD)

201 7 . 1 182.34

3 125°�034
2019 1318.38

. Elaboracibn propia

De acuerdo a lo descrito anteriorf}401ente,nuestro tama}401ode

planta segan la materia prima es:

V To = Tf(Mate,-ia prima) 3:

4.2.3 Tama}401ode Planta en funaibn al punto de equilibrio �024T.P. Minimo
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Teniendo en cuenta una inversion de US$ 1000 millones

para el proyecto.

Cl�030P = Costos de fabricacién + costos generales

Se reemplaza:

CTP = CMP + 0.15CTP + 0.2(0.15CTP) + 0.15CTP + 0.0616}?

+ 0.0075ICF + 0.15(0.15CTP) + 0.04CTP

+ 0.0005CTP + 0.03SCTP + 0.11CTP + 0.0SC1�030P

+ 0.10CTP + 0.15C1�030P

Resumiendo:

CTP = CMP + 0.838 vs CTP + 0.0675 at ICF

Consideramos: CMP = 0.1 CTP

ICF = 0.7 t Inv.,,,m,

1 Reemplazando datos:

CTP = 0.1CTP + 0.838CTP + 0.055 (700)

Se resolviéz

CTP = US$ 762.10 millones

Para hallar el punto de equilibrio en inversiones quimicas

sabemos:

CT = CTP

CT = CV + CF

Entonces:

CTP�031= CV + CF

Calculamos CF ; Sabiendo que CF = 0.15CTP

CF �031=0.15 * CTP = US$ 114.31 millones

128



Luego:

CV = US$ 762.10millones �024US$ 114.31 millones

= US$ 647.78 millones

Se determiné CVU, con la demanda proyectada:

US$ 114.31 millones US$ millones

CV�035- (2?3I§ar:�030:�030ao;nW'' °-°°°�03435�030*�034mrp'c'*"
Finalmente:

Q _ CF US$ 114.31 millones
mm, = �024�024-�024= --�024�024�024�024�024:-+�024�024:�024�024�024�024-�024�024�024�024�024-�024-,�024�024�024

_. CVU USS millones __ US$ millones
P 0.001931 �024-�024�024�024-MMPC0.0006354 �024:�024MMPC

MMPC
= 88211.234 = 245.03 MMPCD

ano

Por consiguiente el lama}401ode planta minimo es:

To = Tf(Punta de equilibrio) = 245-03 MMPCD

4.2.4 Detenninacién de| Tama}401ode Planta Optimo

Se tiene en cuenta que el precio base de| gas natural para

el mercado interno es de 1.8 US$/MMBTU.

Segtin el articulo de Petrotecnia en el 2004, la inversién en

el Proyecto de la Planta de Procesamiento de Gas Natural

asciende a un monto de US$ 1600 millones, con una capacidad

de planta inicial de 440 MMPCD.

Se determina Ia inversion de cada tama}401ode planta

mediante el método de Vwlliamsz
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'2 __ (2)1

I, �0311,

Tenjendo en cuenta que el factor de escalamiento (u)

adecuado para el tipo de industria es 0.6, una industria quimica.

a) Estado de Ganancias y Péndidas del Tama}402ode Planta

Maximo

Se eval}402ael tama}401ode planta de méxino, mediante el

anélisis de: los estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA

N" N?) '

To = 1}(,,e,,mm,a) = 2831.89 MMPCD

TABLA N�030IV. 7

ESTADQ DE PERDIDAS Y GANANCIAS - TR MAXIMO

HEEEEEEEE
lzmnuzznnnsgnlmzr

Elaboracién propia

Se pbserva una utilidad total. al octave a}401ode produocién,

de 8 756.59 US$ millones; necuperando Io invertido al cuarlo a}401o

de ejecucién.

b) Estado de Ganancias y Pérdidas del Tama}401ode Planta

lntenpedio
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Se eval}402ael tama}401ode planta de intermedio, mediante el

anélisis dq |os estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA

N�034N.8, en la pég. 131)

To = 1}(,,,,,_,,,-�035,i,,,,)= 1250.36 MMPCD

TABLA N�030I\/.8 �031

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS - T.P. INTERMEDIO

LI-'j§KfjZK

Z%@@@E$
j�035.:'....ZEEZ§EEEE

I}401}402}402}401}401
ZE@££@@E@

muzzljzzmllzzj}401lizllnzmlglazl

Elaboracién propia

Se gbserva una utilidad total, al octavo a}401ode produocion.

de 2 520 US$ millones; recuperando lo invertido al quinto a}401ode

ejeouoion.

c) Estaqo de Ganancias y Pérdidas de| Tama}401ode Planta

minirho

Se eval}401ael tama}401ode planta de minimo, mediante el

anélisis de los estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA

N�034lV.9, ed la pég. 132)

1., = r,(,,,,,,,, ,,e,,,,d,,.,,,1,, = 245.03 MMPCD
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TABLA N�030IV.9

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS - T.P. MINIMO

X}401j}401ll}402}402}402}402}402}402}402
l}401zilijljijjj

lhut}401}402

Pva}402n}401h�024}402}402}402EM}401}402}402

NEW

113 IEEEEEEEE
mu

Elaboracién propia

No se observa recuperacién de lo invertido en el intervalo

de tiempo de evaluacion.

Se oompara los tama}401osde planta méximo, intermedio y

minimo, optando por el tama}401ode planta méximo y por razones

detalladas Iineas aniba.

Por consiguiente Ia Planta de separacién de gas natural

seré dise}401adapara procesar el gas de los pozos productores que

forman parte del Late 58 a una pacidad de 2 800 MMPCD

(millones pies c}401bicospor dia) de gas, medidos en sus

condiciones de ingreso a las unidades de procesamiento.
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V. INGENIERiA DEL DISENO DE DETALLE

5.1 Camcterizacién de| gas natural '

En la TABLA N° V.1, se presentan la composicién promedio

de| gas natural, de acuerdo a los datos obtenidos en el Anexo VI.

El anélisis se realizb para los reservorios Lower Nia, Upper

Noi, Lower Noi y Ene. Los reportes de| anélisis de cada reseworio

se muestran en el Anexo VI.

TABLA N�034vi

COMPOSICION PROMEDIO DEL GAS NATURAL DEL LOTE 58

componente % mol % Peso

�031

.

comnoslcién

'

Propiedades M

1 V

Fuente: CNPC 2015

En la TABLA N9 V.1 se puede veri}401carque el porcentaje de

los hidrocarburos es similar a los obtenidos en los Iotes cercanos

como el lote 88, 56 y 57. sin embargo el porcentaje de dioxido de
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mrbono (C02), agua (H20) y nitrégeno (N2) en la corriente estén

fuera de los rangos permitidos en especi}401cacionesde calidad de|

gas natural de normas internacionales y nacionales. (Véase Ia

TABLA N° V.2)

TABLA N�030V.2

CARACTERISTICAS DE CALIDAD DE LA NTP 111.002.2003

' PROPIEDA UNIDAD CONTENID CONTENID M TODO DE

D O MINIMO O MAXIMO ENSAYO

Poder PNTP 111.005

Calorl}401co KcaIlm° 8450 10 300 NTP-lSO 6796

Bruto~ GPA 2172

PNTP 1 111008

Sulfuro de

_ mg/m�034 ASTM D-5504
Hudrogeno

ASTM D-6228

PNTP 111.009

Azufre Total mg/m3 15 ASTM D-5504

ASTM D�0246228

Vapor de

mglma PNTP 1111006
Agua

Diéxido de PNTP 111.005
% Vol.

carbono GPA 2261

Gases PNTP 111.005
% Vol.

inertes�031 GPA 2261

(")Entendiéndose como gases inertes a la suma de| contenido de

nitrogeno y otros gases diferentes al dioxido de carbono como el helio

y el argon.

Fuente: INDECOPI 2003

INDECOPI (2003, pég. 7), indican que el gas natural seco

deberé estar Iibre de arena, polvo, gomas, aceites, glicoles y otras
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impurezas indeseables, en general, cualquier sélido que pueda

ocasionar interferencias oon la correcta operacién de las tuberias,

reguladores, medidores y otros dispositivos a través de los cuales

}402uye.

Para realizar el transporte u otro proceso a realizar al gas

natural, se tiene que reducir Ios contaminantes, por ende se

plantea la implementacién de la planta de separacién de GN y

LGN para realizar el tratamiento previo que requiere.

Por consiguiente, de acuerdo a la interpretacién de la

TABLA N° V.2 (Véase en la pég. 134), se dise}401auna planta de y

separacién de GN y LGN, incluyendo un tratamiento de aminas

para el contenido de| dioxido de carbono y una etapa de

deshidratacién con glicoles. Caso contrario con el valor de| écido

sulfhldrico (H28), cuyo contenido es minimo y por consiguiente

esté dentro del rango permisible.

5.2 Dimensionamiento de los Equipos principales

5.2.1 Separador trifésico Gas-condensados-fase acuosa

Se tuvo en cuenta que la capacidad de la planta es 2 800

MMPCD, para el dise}401ose tomaré un 20% en exceso, esto implica

que la capacidad de dise}401oes 3 360 MMPCD a una presién de

dise}401ode 8375 KPa (1200 psig) y temperatura de dise}401ode 26.67

�031 °C (80 °F), dicha capacidad se dividiré entre cuatro �034trenes�035de

igual capacidad; por consiguiente se procesaré 840 MMPCD en

cada uno.
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En el Anexo VIII. se presentan |as propiedades de las I

corrientes de vapor, condensados y la fase acuosa, |as cuales son

necesarias para establecer el dimensionamiento de| separador

horizontal trifésico.

Por la Ley de Stokes, se calculé Ia méxima velocidad

super}401cialde| gas permitida en las condiciones de operacién.

Se asumié provisionalmente 10 pies (3.048 m) de largo y

se usé el valor de K de 0.50 de acuerdo a la TABLA N�034IIL13

(Véase en la pég. 86)

�030 lb lb

V = 0 5 �030K 33.47 $�0245.14;;

I1 ' lb
5.14pTz3

pie m
Va = 1.17�024�024= 0.36 �024

S 5

Se calculo el }402ujovolumétrico (Qv) de vapor que ingresa, '

330 304.52 ff ma

Q�035�03086.1 5% « 3600i _ 2'68 -3-
m 1!

Se calculé el érea transversal por el }402ujodel vapor Av.

2.68 T; 2
A., = E3�0246�024'1,sT= 7.4-9 m

Por consiguiente el diémetro interno esté determinado

como:

' 4 * 7.49 m2
1),, = j�024= 3.09 m

11

136



Se escogié como el siguiente esténdar més grande a 3.20m

(126 in), segun las indicaciones extraidas del API 12J (Véase la

TABLA N° HL14 en la pég. 86).

Seg}401n|os dise}401ospreliminares de acuerdo a la TABLA N°

||l.15 (Véase en la pag. 87), la relacién Longitud �024Diémetro del

separador es:

L.;
D�024V�0245

Por consiguiente:

L,, = 16 m(52.5 ft) A h,, = 1.60m

Ya que al inicio se oonsideré una Iongitud de 10 pies, los

valores deben ser actualizados para otras longitudes segun Ia

TABLA N° |||.13, el valor de k seré multiplicado por un factor de la

siguiente forma:

0.56

k = 0.5 *

16m * 3.28 �034-5�035
k _ 0.5 * (1Tft�024)_ 1.27

Por consiguiente:

pie m
V, = 2.98�024= 0.91 �024-

S S

2.68 �034T3 2
A�035= - = m

S

4 * 2.95 m2
0,, = T = 1.94 m
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Se usé como el siguiente esténdar més grande a 1.98m (78

in), seg}402n|as indicaciones extraidas del API 12J (Véase la TABLA

N�034II|.14, en la pég. 86)

L,,=9.90myh,,=0.99m 3

Con estos nuevos valores se actualizan |os anteriores.

Generando un valor de k=0.97

pie m
V., = 2.27�024= 0.59 �024

S 5

ml

2.68 �024s�024 2 M
A -_- �024�024= 3.88 1

" 0.59 § m ;

4 3.84 2
12,, = = 2.22 m = 37.55 in ;

Se usé como el siguiente esténdar mas grande a 2.29 rn

(90 in.), seg}402n|as indicaciones extraidas de| API 12J (Véase la 2

TABLA N° |||.14, en la pég. 86)

L,,=11.43myh,,=1.14m 2

�030Estees el diémetro minimo posible, con estos nuevos

valores se actualiza los anteriores. Generando un valor de k=1.05

V., = 2.462 = 0.75 5"-
S S

2.68 2
A,, = = 3.57 m

Segun Sinnott (2005, pég. 465), el aumento del diémetro ;

de| recipiente también ha cambiado Ia velocidad de| vapor y la '

altura por encima de la super}401ciede| Iiquido. La separacién de

Iiquido seré todavia sa}401sfactoriacomo la velocidad, y por lo tanto

133



el tiempo de residencia, es inversamente proporcional aI diémetro

al cuadrado, mientras que la distancia a la que caen |as gotitas es

directamente proporcional al diémetro.

En Ia practice. la distancia recorrida por el vapor seré menor

que la Iongitud deI recipiente (Lv) ya que Ias toberas de entrada y

salida de vapor se }401jaréndesde Ios extremos. Esto podria

permitirse para el dise}401opero haré poca diferencia.

Luego de detenninado el diémetro y su Iongitud. se

detenniné Ia capacidad Iiquida de retencién del separador:

EI érea de Ia seccién transversal de| Iiquido

_h.,,z»=1r_1.14"�031~1I_ 2
AL�024 4 �024 4 �0241.026m

Por consiguiente eI volumen de retenciént

V,_ = AL vs L, = 1.026 m2 =~ 11.43 m = 11.73 m3 = 73.77 Bbls

Se consideré que la gravedad de condensados sobrepasa

Ios 35° API (Anexo VIII), por consiguiente el tiempo minimo de

retencién es 5 minutos, segun Ia TABLA N° IlI.12 (Véase en la

pég. 85), y que la presién de dise}401oes 1200 psig.

En base a lo descrito anteriormente se determiné Ia

capacidad |Iquida de retencién de| separador:

. . VI.
Capacidad lfqu1da,,,t,_.,,d(,,. =T = 21 245.323 BPD

tretenctén

Se determiné la Iongitud de costura a costura (L91):
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3
Le, =Z:L,, = 8.57m

Se determiné Ia distancia entre la salida del gas y la

posicibn de| extractor de niebla:

D1:
L,,,,,, = 3 = 0.44 m

5.2.2 Columna de absorcién con dietanolamina (DEA)

En la TABLA N° V.3 (Véase en la pég. 141), se presentan

|as caracteristicas y propiedades de los }402ujosde corriente de| gas

y Iiquido vinculados al equipo de endulzamiento y requeridos para

el dimensionamiento de la columna de absorcién.

El equipo se dise}401épara una e}401cienciadel 95%, con la cual

se obtiene una corriente de gas saliente con una concentracién

de CO2 menor a la exigida en la NTP 111.002.2003 (véase Ia

TABLA N�034V.2. en la pég. 134), obteniendo una fraccién de salida

de| soluto (CO2) de 0.00023.

Se determiné el n}402merode unidades de transferencia con

la ecuacién:

_ 1 Gm 311 ( Gm)
Nos-1_(m*%)*lnK1 (m=vLm))*y2+ m*Lm

- Sinnott (2005, pég. 597), menciona que el valor bptimo para

el término m"G,../L... esté entre 0.7 y 0.8. Por ende se seleocioné

el valor de 0.75.

Obteniendo un valor de:
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N�034= 6.9967 z 7

TABLA N�034V.3

PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS DE LOS FLUJOS DE GAS

Y L/QUIDO EN LA ETAPA DE ENDULZAMIENTO

W
Fraocién molar de| soluto en

_V1 0.0046
la entrada de la columna

Flujo molar de vapor que VWM 11-38 Kgmovs

entra a la columna

Peso molecular del Iiquido

PML Kg/Kgmo|
(DEA y H20)

Densidad de Iiquido que entra

PL 1044 Kg/ma
a la columna

D 'dddlva r ue traens: a e po q en pv 8231 �034ms

a la columna

Densidad del Iiquido puro

Kg/m�030
(DEA)

°°"S�030�034a�034�030*°'39�034 ET
Viscosidad dinémica de|

�030 u,_ 0.004087 N slmz
Iiquido (DEA y H20)

�030~44"�034�030°5

Viscosidad de| H20 0.000913

Difusividad del Iiquido (DEA y DL 1'o1_1or9 mz/S

H20)

Difusividad del vapor 1.59104

Tensién super}401cialde la DEA W 0.04957

Tension super}401cialdel agua 0.07268

Fuente: GREEN Y PERRY 2008
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Se determiné el }402ujomolar de la corriente Iiquida, por la

ecuaciénz 1'

. _ . Lm �030
1-wu �024Vwm * }401ja�030

K 1
L7,�035,= 15.13 �024�024g;"''

Por consiguiente el }402ujomésico de la corriente Iiquida.

\

. Kg T
Lw = Lg," vx PM = 385.16 -5-

Se calculé el valor de correlacién de los }402ujosde gas y

Iiquido con las propiedades }401sicasde las mismas (véase la

TABLA N° V.3, en la pég. 141):

388.16-':-�035 32.31%

F" = 11.382�024�024'�034""�030°'* 19.21�024�024""* 1044513
5 Kg-mol m

F�034,= 0.495 K

Se seleociona Ia caida de presiénde 21 mm de H20, valor *

que se encuentra en el rango recomendado para absorbedores

por Sinnott (2005, pég. 602). �030

Se obtiene el Kntdise}402ocon la FIGURA N° l||.21 (Véase en la

pég. 95), se obtuvo un valor de 0.45 y en el K4 inundacién, se tomb

en cuenta Ia recomendacién de Sinnott (2005, pég. 607), de esa

forma se adopté un valor de 0.8.

Obteniendo un porcentaje de inundacién satisfactorio de la

columna de empaque de: ;

K. (.5 i
%inundaci6n = 6-333-) = 75 %

K4 inundacién
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V" �0246 34 K9
W ~ ~

Se determiné el a'rea a la columna de absorcién de relleno:

V.

At columna = T?�030= 34'4"�030)m2
W

Dwmmna = 6.63 m E 7.0 m

Por Io expuesto por Sinnott (2005, pég. 599), se usé el

método de Cornell, para la detenninacién de la altura de la unidad

de transferencia de la fase de gas (He) y la altura de la unidad de

transferencia de la fase Iiquida (HL)I

1.11 0.33

H =_°�030°�030..1*¢~*$c3~5*(�024�024�035�030;::.:."�034)-(�024"°;7:,';"�034)
G (Liv * f1 * fz * f3)°�0305

: _ an ' at t TH o 305 =u ¢ 5 ° 5 k (Z�030°'�034�031""�034)m1. h �030L3 105

Detenninando |os factores necesarios para las ecuaciones,

se tuvo en cuenta las propiedades fisicas de las corrientes (Véase

Ia TABLA N�034V.3, en la pag. 141)

_ �034G= �0242
Sq; �024D6 * pg 1.10 »= 10

SL',_ = J4 = 3862.99
DL * PL

�030_ La, _ 385.16% '

Lw ~ At culumnu _ 34'49 mz

. _ K9
Lw _ 11.177* S

_�030}402£)0.16_ 2 79

fl (llw I
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f2 = (pl)1.zs = 0.89

PLP

a» 0.8

f3 = = 1.36

De acuerdo a la FIGURA N° ||l.22 (Véase en la pég. 98).

FIGURA N° III.23 (Véase en la pég. 98) y FIGURA N° III.24 (Véase

en la pég. 99), se determina que:

[(3 = 0.63

1,0,, = 55

¢n = 0.085

Hoe se puede esperar que sea de alrededor de 1 m, por lo

que una primera estimacién para �034Z�035se puede tomar como 9 m,

como una relacién inicial de 1.5 entre la altura de la torre y el

diémetro. El diémetro de la columna es superior a 0,6 m, por lo

que el término de correccién de| diémetro se tomaré como 2.3. de

acuerdo a lo descrito por Sinnott (2005, pa'g. 608).

H5 = 0.3575

H,_ = 1.222

Se determiné la altura de una unidad global de

V transferencia de fase gaseosa:

H05 = HG +m*G�024m*HL= 1.274m

Lm

Se calculé Ia altura de la columna de absorcién:

Z = Hm; =« N06 = 8.92m

Sinnott (2005, pég. 557) a}401rmaque el espaciamiento en la

parte superior e inferior de la columna es de 0.55 m y entre cada
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uno de los rellenos de 0.3 m, por consiguiente Ia ecuacién seré

de}401nidacomo:

Z7�030= HOG * N06 + erelleno * (NOG ' 1) + empwior + einferior

Z, = 11.72 m ~ 12 m

Se aproximé a un valor de 12 m, obteniendo asi una

relacién entre la altura y el diémetro de la torre:

Zr
�024�024= 1.71
Dcolumna

Se determiné Ia razén de circulacién de| solvente, y se tuvo

en cuenta que el porcentaje mésico de amina en la corriente de|

so|vente es de 35%, y a la FIGURA N° |||.25 (Véase en la �030pég.

100). Se determina Ia gravedad especi}401cade la amina.

yamlna = 1-045

Por consiguiente el }402ujode solvente es,

Ky
Qs,,,,,,,,, = 793.85 gpm = 188 231.64 T

5.2.3 Columna de deshidratacién con trietitenglicol (TEG)

En la TABLA N° V.5 (Véase en la pég. 147), se presentan

Ias caracteristicas y propiedades de los }402ujosde corriente del gas

y Iiquido vinculados al equipo de deshidratacién, requeridos para

el dimensionamiento de la oolumna de relleno para la absorcién

de agua con trietilenglicol (TEG).
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TABLA N�030\/.5

PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS DE LOS FLUJOS DE GAS

DULCE Y TR/ETILENGLICOL

Fraccion molar del soluto en

y1 0.0006
la entrada de la columna

Flujo molar de vapor que \/WM 11.329 Kgmolls

entra a la columna

Peso molecular de| Iiquido

PML 135.31 Kg/Kgmol
(TEG y H20)

Densidad del Hquido que

PL K9�031m3
entra a la columna

Densidad de| vapor que

entra a la columna pv '

Densidad del Iiquido puro

1125 Kg/m3
(TEG)

Densidad del agua 1005

Viscosidad del Iiquido (TEG
pL N's/m2

y H20)

Viscosidad del vapor

uv 1.259*1&5 N*sIm2
entrante

wscosidad del TEG 0.02582

Viscosidad del H20 0.000797

Difusividad de| Iiquido (TEG
DL 1 .5*10'9 m2/s �030

y H20)

Difusividad de| vapor �0301.27-10r-5

Tensién super}401cialde la

am; 0.04457 N/m
TEG

Tension super}401cialdel agua 0.07123

Fuente: GREEN Y PERRY 2008
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�030 �030 0

El equipo se dise}401épara una e}401cienciadel 100%, con la

cua| se obtiene una corriente saliente de gas con una

oonoentracién de H20 permitida por la NTP 111.002.2003 (Véase

Ia TABLA N�035V.2, en la pag. 134), obteniendo una fraccién de|

soluto (H20) de 0.000012. �030

Se determinb el numero de unidades de transferencia con

la ecuaciénz

1 0 y 6 �030
N06= *ln[<1-(mtf3))*£+(m*-Li:-)1

I-...

Se seleocioné el valor de mGm / Lm de 0.5.

Obteniendo un valor de: .
V

\

N05 = 7.432 z 8 0

Se determina el }402ujomolar de la corriente Iiquida, por la

ecuacionz

' o o L771 1

LWM �024VWM *W;

Kgmol
L1,,�035= 22.66 �024�024s�024

Por consiguiente el }402ujomésico de la corriente Iiquida.

Kg
L1,, = L;,,M * PM = 3065.96 7

Se calculé el valor de correlacién de los }402ujosde gas y

Iiquido con las propiedades fisicas de las mismas (Véase Ia

TABLA N�034V.5, en la pag. 147):
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uno de los rellenos de 0.3 m. por consiguiente la ecuacion seré

de}401nidacomo:

ZT = H06 " N06 + erelleno * (N06 - 1) + es-upertar + einferior

z, = 19.76m~ 20m

Se aproximé a un valor de 18 m, obteniendo asi una

relacién entre la altura y el diémetro de la torre:

Zr
�024�024= 2.0
Dcolumna

Se determiné el }402ujominimo de circulacién de TEG,

GPM = Qgas * AH20 "�030q'I:EG

Donde:

Qg.,: }402ujode gas a tratar, MMSCFD

AH2O: agua absorbida, lb H20/MMSCF

q-1-Es: tasa de circulacién. galllb H20

FIGURA N�031V. 1

ELIMINACION DE AGUA VS. TASA DE CIRCULACION DEL TEG A

VARIAS CONCENTRACIONES DE TEG

"°° EIEEIIEIEEEEIIEI'iiEIi|!i!lIliIII!l!!!!!!!EE%E%E':$
""".':5::5!:':ii§5iIiEIll!!!!!!!!gg!gm:i:

Eigéggiiiiggi}401alggiEi}402iiiiiii!EEIi§ii:EEi§§§§EiE§iE

3 �030*Illlll}402llilll!l!:IIIEEIIIIllllllllllllllrllllllllgll:
s Illllillllllllnlllllll llllllllllllllllll mum: in

5 IIIIIl}402lllillllIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIIII

us iiiiiiiiiiiii}401EEEEEEEEFiii!§§'iEE�034§E�030iiiiEEE'§§E'iE
I:IIIEIl:l::EI:I:IEIII:I III EIIIHE :|:IHEEEII Eln

M, Ei!:lEE.E!:i:E:E:E:i.lEi:iiii!!! iEEl.l:E:i::...i:i.Eii
1.0 1.5 20 2.5 5.0 3.5 4.0 4.5 5.0 5.5 6.0 6.5

_.. __%EG_ci-_-xi"-_'1-ts-_oa'1i429___:_

Fuente: CALLE 2016
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La corriente entrante a la columna de absorcién de

deshidratacién es de 818.9 MMSCFD con un contenido de agua

de VVin= 29.33 lb H20/MMSCF, y de acuerdo a la nonna técnica

peruana la corriente de salida de gas, contiene Wm = 4.06 lb

H20/MMSCF, por consiguiente AH2O=25.27 lb H20/MMSCF.

La tasa de circulacién de la TEG fue determinado por la

FIGURA N�035V.1 (Véase en la pég. 152), se consideré una

concentracién de 98.5% en peso y deterrninando que:

I/1/in �024Wm _ 29.33 �024�0244.06 _

Mn �03529.33 �0340'86

Por consiguiente se detenniné una tasa de circulacién de

TEG, q-rEG= 1.9 ga|TEGl|bH2o.

Se reemplazo los datos obtenidos y se obtuvo el siguiente

desarrollo:

818.9 MMSCFD * 25.27 3+; s» 1.9%

24E in 60%

Lo que equivale en }402ujomésioo de trietilenglicol (98.5%) a:

m-m; = 6963.77 Kg/h

5.2.4 Intercambiador de calor

Dentro de la amplia variedad de intercambiadores de calor

existentes, se escogié a los de carcasa y tubo. Los motivos de

dicha eleocién son que este tipo de intercambiadores son
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oompatibles para un amplio rango de tama}401os,presiones y

temperaturas, por lo que son compatibles con cualquier

aplicacién; presentan facilidad para el mantenimiento y

reparacién; y ademés, poseen altas e}401cienciasma'ximas (= 0,9).

(Véase la TABLA N° V.6)

TABLA N�031V.6

PROPIEDADES DE LOS COMPONENTES GASEOSOS DE LA

CORRIENTE CALIENTE A TEMPERATURA PROMEDIO (279.69 K)

molar (%)

T

T
}401}402}401lil
WIIWI

THEE
IKE?

E1
T
 T

T
Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Donde:

p comp: densidad del componente, Kg/m3

op amp: Capacidad calori}401cadel componente, KJ/Kg-K

/.1 camp: Viscosidad absoluta del componente, cP

Se establecié |as propiedades de las corrientes caliente y

fria, para los respectivas célculos de dimensionamiento. Dichas

propiedades se han calculado a una temperatura promedio entre
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la temperatura de entrada y salida de la corriente caliente. La

temperatura de entrada al intercambiador de calor es 24.19 �034C

(297.34 K) y se enfria hasta una temperatura de -11.11 °C (262.04

K) para su ingreso a la columna demetanizadora. Por

consiguiente Ia temperatura promedio es:

24.19 °C -11.11 �030�031C
T,,,.,,,,,,,,,,,-,, =4;; = 6.54 °c = 279.69 K

Se agrupé las condiciones y propiedades de la corriente

caliente en la TABLA N�034V.7 a una temperatura promedio de

279.69 K.

TABLA N° V. 7

CONDICIONES Y PROPIEDADES DE LA CORRIENTE CALIENTE

9%
Temperatura de entrada 297.34�034

Te"�030°e'a*"'�034�034�035a"�034°W %
62-�034

Capacidad calori}401ca 2.724 KJ/Kg-K

TE
Flujo mésico 216.07

Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Para la determinacion del }402ujomésico de la corriente frla,

se ha considerado el 87.79% de la corriente caliente. Ia cua| esté

compuesta principalmente por el metano, es por ende que el }402ujo

es de 159.41 Kgls.
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Se agrupé |as condiciones y propiedades de la corriente

caliente en la TABLA N° V.8 (Véase en la pég. 156), dicha

corriente es la saliente de la torre demetanizadora.

Se establecié el balance de calor, para determinar Ia

temperatura de salida de la corriente fria.

Qcarriente caliente = Qcarriente fria

"7-gas caliente * cpgas caliente �030(Temalicnte "' Ts.caliente)

~= mgas fria * cpgas fria * (Tufrfa _ Tsfrfo)

TABLA N° V.8

CONDICIONES Y PROPIEDADES DE LA CORRIENTE FR/A

W
Temperatura de entrada 199.82

Temperatura de salida 243.42

39-45
Capacidad calori}401ca 2.990 KJ/Kg-K

°-°°"89�034It
Flujo mésico 159.39

Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Kg a o
216.07-$�024*2.724Eg�024_�024°�024C-w(24.19 C ( 11.11 C))

K K
= 159.3979 »« 2.99oEg�024_];E* (rsm, �024(�02473.33°c)

�031l�030S_f,(,,= -29.73 �034C= 243.42 K
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Se determiné |as capacidades térrnicas de las corrientes

fria y caliente:

Cc = cpgus caliente * m-gas caliente

Kg K] K]
CC = 216.07? * 2.724%-:;E = 588.53 STD? = Cm,�034

Cf = cpgas frio * mgasfrlo

Kg K] K]
Cf = 159.39? * 2.99%?�030= 476.58';:�024°'E= Cmgn

Como Cr < Cc, el calor méximo posible para dicho

intercambiador es de}401nidopor la siguiente expresién:

Qméx = Cf * (rexaliente - Tefria)

_ La e}401cienciadel intercambiador es de}401nidacomo la

relacién entre la transferencia real de calor y la transferencia de

calor méxima posible.

E = Qreal = Cc * (Te.caliente " Tacaliente)

Qméx Cmhl * (rexaliente "' Te.f1-fa)

5 = 0.5046

La determinacién de los Ndmeros de Unidades de

Transferencia (NTU). esta en funcién de la e}401cienciay la relacién

entre capacidades térmicas minima y méxima,

C,,,,,, : 476.58 : 081

CM, 588.58

Per consiguiente se determino el valor de NTU, con apoyo

de la F|GURA N° HL26 (Véase en la pég. 103).

NTU = 1
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El coe}401cienteglobal de dise}401ode transferencia de calor de

dise}401o(Udise}401o)se calcula mediante la siguiente ecuaciénz

1

Udise}401o=7

Ulimplo + sucia

De la TABLA N° lII.16 (Véase en la pég�030104), se obtiene

un valor aproximado del coe}401cienteglobal de transferencia de

calor, UIimpio=610 W/m2"K y una resistencia por ensuciamiento de

Rs=0.002 (W/m2*K)�034.

Se reemplazé en la expresién anterior, por consiguiente el

Udiseno=274.77 W/m2*K.

Con los datos calculados se logra detenninar el érea de

transferencia de calor:

1 »~ 476.5839: 1000i
A = �024�024�024�024�030�024�035�0245,,Ti"= 1734.47 m2

274.77 3

De acuerdo a lo descrito por Sinnott (2005, pég. 645), el

valor del radio del tubo (rm) esoogido es 0.05 m, su diémetro

externo de 0.11 rn y una Iongitud de tubo (Lama) de 6.10 m.

Por consiguiente el nomero de tubos es:

1734.47 m2

"r - - 904 �030�034"°5
El espaciamiento entre tubos es determinado por:

Dintxorazn = J7]: * S: + St
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A _ Dint.co1'a.za2 * (St �030Dextruba)
coraza - 5 * St ' "

Relacionando ambas ecuéciones, nos queda una expresién

asi:

2

A __ * 5t + St) * (St " Dexttuba)

coraza - 5 * St

Determinando el Aoolaza. mediante Ia siguiente expresién

matemética:

mi ;; Pf * Acaraza * Uf

Se estimo la velocidad de la corriente fria en la coraza con

la F|GURA N" |||.27 (Véase en la pég. 106), la cua| depende de la

presién y el peso molecular. propiedades de la corriente fria. Por

consiguiente a una presién, P=3066 KPa y un peso molecular de

16 g/mol, entonces,

vf = 11.28 m/s

Se obtuvo e�030|valor de| érea de la coraza,

159 39 Kg ~ 39 45 K9 A 11 28- 5 - - m3 * coraza * ~ m/5

AE,,,,,,,1 = 0.35 m2

Por consiguiente Ia expresién queda:

Z

036 m2 = (\/904 * 5, + st) * (st �0240.11 m)

5 * S,

Se determiné asi que el espaciamiento entre tubos es:

5, = 0.1249 m

Por consiguiente el diémetro interno de la coraza es:
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D,,,,,c,,,m = \/904 : 0.1249 m + 0.1249 m = 3.88 m

La disposicién de tubos recomendada es el arreglo

triangular de 30°, por el fécil acceso a la limpieza de estos y su

factibilidad econémica.

Se determina el numero de tubos por cada }401la(NM)

N �0243'88"�030�02431o7~31
""�031°"�031"°�0300.124-9m �030' �030

Por consiguiente el n}402merode }401lastotales es:

A = Nfila total �030Ntubo x fila * Alateral tuba

1734.48 m2 = Nfl-1,, ma, * 31 * 21r * 0.05 m * 6.1 m

NW ,,,,,,, = 29.20 5 29

La velocidad de| }402uidocaliente (Vcalienre) es determinado

�031 mediante Ia siguiente expresién:

216.07 Kg/s
17 - = �024�024�024-�024�024�024�024:�024�024�024= 0.4392
�035'�035'�035'�035"62.14% : n : (0.05 m)2 s= 904 m/s

Con esta se evalua Ia velocidad méxima

v 0 4392 m M249 m 1 318 /
méx '1 ' _* = ' m 5

5 0.1249 m �024

El n}402merode Reynolds méximo es #Re=6'1O5, oon los

datos de pasos Iongitudinales y transversal se determina el factor

de friccién (f) y el factor de correlacibn (x).

P,_ = 4.238 A P, = 1.135
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Por consiguiente:

P, 1.135
E �024338 �024�0240.2678

Con el uso de| F|GURA N�035lll.29 (Véase en la pag. 112), se

determiné "F y �034x�035,

f = 0.28 Ax = 1.45

Por consiguiente Ia caida de presién en los tubos es,

2

62.14"�024}402~ (13182)
APMOS = 29 x 1.45 ~= 0.28 * �024-'"j2�024�030?

AP,,,,,,,, = 635.43 Pa = 0.092 psi

5.2.5 Demetanizadora

Para calcular el n}401merominimo de etapas teéricas segfm

Ia ecuacién de Fenske se requiere tener una estimacién de las

temperaturas de las etapas de tope y fondo. Para ello se realizé

un balance preliminar de materia para tener una estimacién de la

oomposicién del destiIado y residuo. (Véase la TABLA N° V.9, en

la pag. 162)

Se supuso un comportamiento ideal. Para |os célculos de|

equilibrio Iiquido-vapor necesarios para estimar |as temperatures

de las etapas de tope y fondo solo se necesite) datos de

constantes de Antoine para la presién de vapor.
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Los parémetros de la ecuacién de Antoine, fueron

obtenidos de la pégina web del Instituto Nacional de esténdares y

Tecnologia (NIST)

TABLA N° V.9

BALANCE DE MA TERIA PRELIMINAR EN LA DEMETANIZADORA

13231
�03435771.68 0.8779 35769.54 0.9010 0.0020

2587.43 0.0635 2584.46 0.0651 0.0028

TEEEI 0-0221 IEZEEEEE
a 350.42 �030mm0.0000 350.42 0.3347

154.84 0.0038 W 0.0000 154.84 0.1479

�034468.59 }401 0.0000 468.59 0.4475

�024a=.x o.ooo1 o.ooo1o.ooo1
1. 509.34 0.0125 0.0128 0.0000

ZIJEEI 0-0000 EEEI 0-0000 IIE 0-0000

ZIJIEI 00000 mm: 0-0000 @
40740-87 39699-82 IEI 1047-05

Elaboracién propia

Se determiné un valor de volatilidad relativa media:

(1,-_, "Ledia =

Con dicho valor se detenniné el n}401merode minimo de

etapas ideales, y se obtuvo un valor de 3, el cual no incluye al

calderin.

Posteriormente se oomprobé el balance preiiminar con la

estimacién de distribucién de oomponentes claves. tal como se

muestra en la TABlJ\ N�034V.10 (Véase en la pég. 163).
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TABLA N° V. 10

BALANCE DE MATERIA COMPROBADA EN LA

DEMETANIZADORA

Z�024EIZKl§I-E1
�03435771.68 0.8779 35771 .68 0.9010

11 2587-43 0-0635 2587-43 l}402}401l}402}401l}402}401l
zmnmmtilmzal 827.57 o.o2os ones»
41 350.42 0.0086 -mmjmg 350.42 0.3343

fl 0-0038 EEEEKEI 0-1479
�034468.59 0.0115 WE 468.59 0.4475

11 0-0001 0-0001 IEEI
jll}402i}401}402l0-0125 509-34 0-0128 EEEIEEI
ZIEIEEEEEEKEKIWEIIEI

40746-88 39700-99 1046-79
Elaboracién propia

Se determiné Ia relacién minima de re}402ujo,Rmln en base a

la ecuacién de Undenrvood.

Rmgn = 1.45

Se calculé el n}402merode etapas ideales (N) con la ecuacién

de Gilliland, de acuerdo a su condicién de.

R _ Rmin
R + 1 > 0.125

Entonces la ecuacién a usar es:

N-Nmf7l_ R-Rmfn R-Rf 2
�024�024�024N+ 1 _ 0.6257 �0240.9868 : (�024�024�024�024�024R+ 1 )+ 0.5160 =- (�024�024R+�031i�035�030)

R "�030Rmin 3
0.1738 * (�0247e�024;�0241�024)
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Detenninando un mimero de etapas (N) de 11, cantidad

que no incluye a la caldera y un re}402ujode operacién (R) de 1.5,

oon estos va|ores y considerando un 95% de e}401cienciade los

platos de la torre.

Por consiguiente el valor de la altura de la columna

determinada es:

H, = 19.83 m

Y el valor de| diémetro calculado es:

DC = 12.23 m

La relacion alturaldiémetro tuvo un valor de 1.62 lo que

�030implicaque el resultado dentro de las relaciones aconsejas de

Hr/Dc que van desde 1.5 a 3.5 seg}402nSinnott (2005, pég. 557).

Para efectuar la destilacién se seleccioné platos perforados, |os

cuales ofrecen una super}401ciede contacto adecuada para el

proceso y facilitan el paso de gas a través de ellos.

5.3 Balance de masa �030

El balance de masa se hizo para cada equipo que integra

la Planta de Procesamiento de Gas Natural. se tuvo en cuenta

que la capacidad de dise}401ode la planta es 2 800 MMPCD, dicha

capacidad se dividiré entre cuatro �034trenes"de igual capacidad; por

consiguiente se prooesaré 840 MMPCD en cada tren compuesto

por un separador (V-110), columna reliena de absorcién con DEA

(C-120), columna de regeneraci6n(C-130), intercambiador de

calor (E-140) y una columna demetanizadora(C-150). Estos

equipos integran las etapas de separacién, endulzamiento,
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deshidratacién y separacién del metano de los Liquidos de Gas

Natural.

A continuacién se describe el balance de masa de uno de

los cuatro trenes que conforman la Planta.

5.3.1 Balance de masa en el separador trifésico.

El }402ujomésico de| gas natural de 2 800 MMPCD equivale a

922.56 Kg/s por lo que para su tratamiento se dividir�031:en cuatro

trenes. generando asi cada corriente de 230.64 Kg/s, la cua|

ingresé al separador trifésico gas �024-condensados �024agua.

El separador trifésico horizontal separé el }402ujode gas

natural en tres corrientes: 218.68 Kg/s de gas amargo, 11.75 Kg/s

de condensados y 0.21 Kg/s de fase acuosa. En la siguiente }401gura

se muestra los datos mencionados y las composiciones mésicas

de cada corriente entrante y saliente de| separador (V-110). -

(Véase la F|GURA N° V.2, en la�030pag. 166)
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FIGURA N° v.2

BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR TRIFASICO (V-110)

Gas Amargo

2.18.68 Kg/5

c1 -->72_917c

C2 -�024>9.89%

C3 ~->5.02%

C4 --> 2.60%

C5 --> 1.44%

C6 --> 5.2196

CO2 --> 1.06%

NZ--> 1.81%

H20 �024->0.0696

G N ral densad

H\:ne::�030 Kg]: �030,5

230.64 Kg/s C1 --> 10.93%

C1 -»>69.69% C2 ~»>-1.7596

C2 -->9.62% C3 �024->5.649$

C3 �024->5�03004% C4 --> 6.76%

C4 �024->2.82% C5 -->S.21%

C5 --> 1.78% C6 -�024>63.29%

C6 --> 8.16% CO2 --> 029%

C02 -«>1.02% N2 -->0.11%

NZ -�024>1.72% H20 -->0.02%

H20 -->0.1.S96

Fase Ilqulda

I121 Ky/s

C1 -->0.096

C2 --> D.096

C3 -->0.096

C4 -->0.096

C5 --> 011%

C6 --> 0.0%

CO2 --> 0.01%

N2 --> 0.0%

H20 -->99.99%

Elaboracién propia

5.3.2 Balance de masa en la columna de absorcién

La corriente de gas amargo saliente del separador

horizontal trifésico, entrb a la columna de absorcién de relleno,

para la etapa de endulzamiento en contracorriente con

dietanolamina (DEA) al 35%. (Véase Ia FIGURA N° V.3, en la pa'g.

167)
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En el balance se observa que la DEA absorbe el dioxido de

carbono (CO2) y de igual forma parte del agua de la corriente de

gas amargo.

El contenido de CO2 saliente en la corriente �034Gasdulce�035es

' menor al contenido méximo permitido, por consiguiente continua

a la etapa de deshidratacién.

FIGURA N�034V.3

BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE RELLENO (C-120)

PARA LA ETAPA DE ENDULZAMIENTO

Gas dulce

216.26 Kg/s

C1 --> 73.71%

3;;-;;>';-"-= :::::::2;%
DEA ..>g5s.o% C4 "> 163%

CO2 -�024>0.03%

N2 --> 1.83%

H20 ~-> 0.09%

C �024120

DEA enriquecido

;*:;.2;':.'5: smws
c1 --> 72.91% C1 ">°'°9%
C2 __>9_89% c2 -�024>o.o1%

c3 ..>s.o2% 3 ":33;,�035

c �024- . o " 'C: cs -�024>0.04%

C6 __> 521% C6 -->o.31-34,

coz -~> 1.06% C02 �034>449%

N2 "> Law�031 :36-:E'g?997

H20 ">°'°6% DEA --> 33.45%

Elaboracién propia

5.3.3 Balance de masa en la columna de deshidratacién

La corriente saliente de la torre de absorcion con relleno de

endulzamiento, gas dulce, ingresa a la columna rellena para
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deshidratacién con trietilenglicol (TEG), con el objetivo de

disminuir el contenido de agua y evitar la formacién de hidratos y

de igua| forma prevenir el deterioro de equipos vinculados en el

procesamiento. (Véase la F|GURA N�035V.4, en la pég. 168)

En el balance de masa se observa que el TEG absorbe el

agua (H20), hasta un porcentaje permitido de acuerdo al

reglamento técnico peruano.

La corriente saliente, gas dulce deshidratado, pasa al

intercambiador de calor para oontinuar con el procesamiento.

FIGURA N° V.4

BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE RELLENO (C-130)

PARA LA ETAPA DE DESHIDRA TACION

Gas dulce

deshidratado

216.07 Kg/s

C1 --> 73.77%

TEG C2 --> 10.01%

1-93 K9/s c3 -�024>5.08%

TEG -->98.S% C4 -�024>2.63%

H20 �024->1.5% C5 -�024>1.45%

C6 -�024>5.20%

CO2 -�024>0.03%

NZ --> 1.83%

__>o-mm

Gas dulce TEG enriquecldo

216.26 Kg/s 2.12 Kg/s

C1 -�024>73.71% C1 --> 0.17%

C2 -->10.01% C2 -->0.06%

C3 -->5.07% C3 -->0.04%

C4 �024->2.63% C4 »->0.01%

C5 --> 1.44% C5 -->0.00°/6

C6 --> 5.19% C6 -->0.01%

CO2 -�024>0.03% CO2 --> 0.00% '

N2�024->1.33% N2�024�024>0.04%

H20 �024->0.0996 H20 ~->10.10%

TEG -�024>89.57%

Elaboracién propia
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5.3.4 Balance de masa en el intercambiador de calor

El }402ujo.gas dulce deshidratado, saliente de la columna de

relleno de la etapa de deshidratacibn. ingresa al intercambiador

de calor (E-140), con el }401nde enfriar la corriente para su posterior

ingreso a la columna demetanizadora. Dicha temperatura de

salida sera justi}401cadaen el dise}401ode la demetanizadora.

En el balance de masa se comprueba que no hay una

variacién en el contenido ma'sico de las corrientes, ya que solo

hay una variacién en las temperaturas de las corrientes, tal como

se observa en la FIGURA N° V.5.

FIGURA N° V.5

BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR (E-

140)

:�030::;1::::,.... 33in�030?31?%a«o
nf i d

ii�030:.�0301�0317�031§f�0317�031i%314»? �030«�031m
c2 �024->10.01% �030:1�034>73'77%
C3 __>5_o8% C2 -�024>10.01%

C4 -�024>2.63% C3 "�0315�030°3"�031
cs -�024>1.45% E: �034�031
C5 -�024>5.2 "> ~

co2 -�024>o.cc)>9:% �030:5�034>5�0302°""�031
NZ __> 133% coz --> o.o3%

b H20 __>o_oo% NZ �024->1.88%

H20 -->0.(X)9$

Elaboracién propia

5.3.5 Balance de masa en la demetanizadora

La corriente de salida del intercambiador de calor (E-140)

ingresa a la torre de separacién de gas natural (GN) y Iiquidos de

gas natural (LGN), con el }401nde recuperar la mayor cantidad de
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LGN y obtener un mayor porcentaje metano en la corriente de gas

natural seco. (Véase la FIGURA N�035V.6, en la pég. 170)

En el balance de masa se aprecia una alta recuperacién de

LGN. las cuales serian transporlados a través de un poliducto al

sur de Lima para su fraccionamiento, mientras que la corriente de

gas natural seco (CH4) enviado hacia plantas petroquimicas o

exportacién.

FIGURA N° V.6

BALANCE DE MASA EN LA DEMETANIZADORA (C-150)

Gas Natural

Seco

195.18 Kg/s

C1 --> 81.68%

c2 --> 11.08%

C3 -�024>5.17%

Gas dulce C4 --> 0-0%

deshidratado C5 -->0.0%

enfrlado C6 -~> 0.0%

21¢07 Kg/s CO2 --> 0.04%

CI �024�024>73.77% NZ --> 2.03%

c2 --> 10.01% H20 -->o.oo%

C3 -�024>5.08% C �024150

C4 --> 2.63% LGN

cs -->1.45% ms, Kg/,

C6 --> 5.20% C1 __>o_0%

C02 --> 0.03% C2 __>o_0%

NZ --> 1.83% C3 __>4_o9%

"20 �034>0-00% c4 --> 27.23%

C5 --> 14.95%

C6 --> 53.73%

CO2 --> 0.0%

NZ -�024>0.0%

H20 .->o.o%

Elaboracién propia
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5.4 Diagrama de bloques

Representacién de| proceso de procesamiento de gas

natural usando bloques interconectados mediante una }402echapara

seguir Ia secuencia y la orientacién de| proceso. (Véase ia

FIGURA N�035V.7)

FIGURA N�030V. 7

DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA PLANTA DE SEPARACION DE A

GAS NATURAL DEL LOTE 58

Gas}402aturalde

w}401me}401aSeparac\dnPnmana EndUm[�031;I:"mW Desmdl}401éaemnmn Demezanszaccva G"s'::"�035'

19Z20KgIs

Estabwfizamonde Liquidusda

condensados GaSNaTUra|

Elaboracién propia

5.5 Diagrama de }402ujode procesos (PFD)

El diagrama de flujo de procesos de la planta de

procesamiento de gas natural describe la secuencia de| proceso

utilizando esquemas funcionales, el cual es interconectado

mediante }402echasrepresentando las condiciones de estado de las

corrientes. de igua| forma se detalla Ias cantidades mésicas de

cada corriente (entrantes y salientes). (Véase Ia FIGURA N° V.8.

en la pag. 172)
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FIGURA N° V.8

DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESOS DE LA PLANTA DE SEPARACION DE GN Y LGN PROVENIENTES DEL

LOTE 58

O O N (�024-no 4.
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0 __";�030.�030lL, ..

.. 0 -

11:2.-.'n7.::11:1:111:11111j:1:1;:1:1:�024
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5.6 Dise}401ode Equipos principales

A oontinuacién se muestra los resultados y dimensiones de

cada equipo que forma parte de la Planta de tratamiento de Gas

Natural proveniente de| Lote 58, especi}401candocada caracteristica

de| equipo al igual que Ios va|ores determinados.

5.6.1 Separador trifésioo Gas-Condensados-fase acuosa

Se seIeccioné por un separador trifasico, para favorecer en

la separacién del agua de los condensados, oon Io cual se reduce

Ia carga en el equipo de tratamiento deI hidrocarburo y se

aumenta Ia capacidad de transporte en Ias tuberias. También

ayuda a mejorar Ia precisién de las mediciones de }402ujo.Esta

caracteristica de}401niéel tiempo de retencién de llquidos en funcién

a Ios grados API (Anexo VIII), y de acuerdo a la TABLA N�034IlI.12

(Véase en la pag. 85), se adopté un valor de cinco minutos.

Se opté por un separador horizontal por su mejor manejo

para la retencién de volumen, uso portatil, mayor area de

super}401cieIiquida de igua| forma su mayor capacidad para el

drenado de neblina y un menor costo a comparacién de|

separador vertical.

Resulta imperative el de}401nir|as condiciones de entrada,

presién y temperatura de dise}401o(8 375.06 KPa y 26.67 °C). esto

con el }401nde prevenir que Ia fraccién de Iiquido se evapore y sea

arrastrada con la fraccién gaseosa. Otras caracteristicas que se

tuvieron en cuenta se a especi}401caen el Anexo VIII.
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Se calculé Ia méxima velocidad super}401cialpennitida de| gas

0 velocidad de sedimentacién a través de la seccién secundaria

de separacion, obteniendo }401nalmenteun valor de 0.75 m/s.

Para el dimensionamiento del separador trifésico

horizontal, se emplearon |as ecuaciones y procedimiento

presentada en el API 12J, de igua| forma se complementé con

sugerencias de Sinnott (2005) y Velasco (2013).

Se determiné el diémetro con un valor de 2.29 m (90 in),

por consiguiente es lo su}401cientementegrande como para retardar

Ia caida de| vapor hasta por debajo de la velocidad a la que las

particulas se sedimentan.

Luego de determinado el diémetro se uso Ia relacién

Iongitud-diémetro en funcién de la presién de operacién, de esa

fonna se determinb un valor de 11.43 m, de igua| fonna se uso Ia

relacién entre el diémetro del separador y el nivel sobre la fase

Iiquida, generando un valor de 1.14 m.

Luego se detenniné la Iongitud de costura a costura (Lgr),

que es la Iongitud de la fase acuosa, correspondiendo a un valor

de 8.57 m.

Se determiné Ia capacidad de| Iiquido de| separador, la cua|

esté en funcién de| tiempo de retencién (5 min), generando un

valor de 21 245.32 BPD, Ia cua| se comparé con el }402ujoentregado

de Iiquido de 12 081.38 BPD, de esa forma se concluyé que la

capacidad de| Iiquido es satisfaétoria para el dise}401oplanteado.
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Las dimensiones del separador horizontal trifésioo se

presentan en la TABLA N�034V.11.

TABLA N° V. 11

DIMENSIONES DEL SEPARADOR TRIFASICO (V-110)

Diémetro de| separador

Longitud de| separador 11.43 n

Nivel sobre el Iiquido n

Longitud de costura a costura n

Distancia entre el extractor de L

. niebla y la salida de| vapor M

Elaboracion propia

Finalmente se calculo la posicién del eliminador de niebla

respecto a la salida de| }402ujo,la cual se de}401niéa 0.44 m.

El eliminador de niebla a considerar, consiste en un colchon

formado por varias capas de malla de alambre diémetro }401no,

entrelazado por una operacién de tejido, en espesores que van

desde 5 hasta 30 cm. (2 hasta 12 in) de colchén, con un volumen

Iibre elevado que suele enoontrarse entre 91% y 99%, asi como

en densidades que pueden variar de 80 a 400 Kg/m3 (5 a 25 lb/ff�031).

Los eliminadores de niebla pueden ser fabricados de una

sola pieza. Si el equipo es de dimensiones mayores y cuenta con

un acceso, |os eliminadores pueden ser fabricados en secciones

generalmente de 30 cm. (12 pulg.) de ancho.
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Por las caracteristicas de| }402uidoy recomendaciones de

proveedor se eligié como material del eliminador de niebla, al

acero inoxidable 304. (Véase Ia F|GURA N° V.10, en la pég. 177)

En la F|GURA N° V.9, se presenta el esquema de|

separador horizontal trifésioo dise}401adooon sus respectivas

dimensiones expresadas en el sistema métrico.

FIGURA N�030V.9

ESQUEMA DEL SEPARADOR HORIZONTAL TRIFASICO

DISEIVADO �030

ALIMENTACION SAUD�030Dias}402mnbo

/ \I Z2#"�030.mo.uu

T7 oirrmauuoonsn? -�024_-.:- 00745

H II

2.29 �030 -

j_T

�030TI
.1! E!

i�254I�030.�031Ig;�030BEF0 |

SALIDADS

oounmsmcs

867m

HA3!!!

Elaboracion propia
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FIGURA N�030V. 10

ALMOHADILLA ANTIADHERENTE DE ACERO INOXIDABLE 304

CON REJILLA EN LA PARTE SUPERIOR

Fuente: BOEGGER 2017

5.6.2 Columna de absorcién con dietanolamina (DEA)

Cabrera y Correa (2016, 109), cita que la absorcién tiene

una mejor retencibn de sulfuro de hidrégeno y diéxido de carbono.

posee una mayor e}401cienciay maneja }402ujosde gases grandes, Ia

cua| fue razén de elegir Ia absorcibn como tratamiento en la etapa

de endulzamiento de gas natural.

De igua| forma se eligié una columna empaquetada de absorcién,

ya que las columnas empaquetadas proporcionan |as ventajas de

una excelente interfaz control, retencién de fase dispersa baja y

potencialmente alta capacidad, seg}401nCouper et al. (2012, pag.

511).

Se establecié una e}401cienciade 95% para la columna de

absorcibn, ya que es un valor usualmente usado en

endulzamiento de gas natural, de la misma forma se establecié

como disolvente a la amina secundaria dietanolamina (DEA), de

acuerdo a la TABlJ\ N° l||.5 (Véase en la pag. 61).
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El n}402merode unidades de transferencia (Noe) en la torre

empaquetada de absorcion resulté siete, lo cua| implica que se

preciso de siete Iechos para poder remover la mayoria del dioxido

de carbono, de igua| forma se considero un porcentaje en peso de

la amina del 35 %, con el }401nde minimizar en el oosto del solvente.

El flujo mésico de la amina requerida para el endulzamiento

' del gas natural fue de 52.29 Kgls, donde podemos comparar con

el }402ujode gas amargo entrante 218.68 Kgls (véase la FIGURA N°

V.2, en la pag. 167), viendo que el }402ujode amina es mayor eso a

razén que se requiere de mayor secuestrante para removerlos

contaminantes. A la vez se tomo la propuesta de Sinnott en la

caida presién en adoptar un valor de 21 mm de H20.

Se seleocioné Ias sillas de montar de Berl en ceramica,

(Véase la FIGURA N° V.11. en la pag. 180) de tama}401onominal de

25 mm (1 in) que de acuerdo a la TABLA N�034V.4 (Véase en la pag.

143) presenta una super}401cieespeci}401cade| lecho de 249 m2lm3,

una porosidad de 0.69, ooe}401cientesde friocién y de desgaste de

110 y 184, respectivamente. La seleocion dada se tomo por las

caracteristicas que presentan dando asi una mayor e}401ciencia,

buena distribucién del llquido.

La distribuclén de los empaques es al azar ya que

presentan una mayor e}401cienciacomparada con la distribuida

regular y con el }401nde prevenir la ruplura de empaques de

ceramica. Ia tone puede llenarse inicialmente oon agua para

reducir la velocidad de caida. Treybal (2006, pa'g. 214)
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El porcentaje de CO2 en la corriente de salida (gas dulce)

es de 0.32% la cua| es menor de| contenido méximo establecido

en la NTP 111.002.2003 (véase TABLA N�034V.2, en la pég. 134).

Se presentan las dimensiones y parémetros obtenidos en

relacién a la columna de absorcién de relleno para la etapa de

endulzamiento de gas natural. (Véase Ia TABLA N° v.12)

TABLA N�031V. 12

DIMENSIONES DE LA TORRE DE RELLENO (C-120) PARA LA

ETAPA DE ENDULZAMIENTO

}401ii}401}402
IE1

IEII
$1

EH1
Altura total de la columna de Zr 12

--I
f}402}402

Espaciamiento en la parte superior e ein}401sup

H}401}402
@j
T

E}401l
Elaboracibn propia �030

La razén entre la altura y eI diémetro (H/D) tiene un valor

de 1.71, Ia cua| se encuentra en el rango recomendado de 1.50 a

3.50.
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FIGURA N�031V.11

SILLA DE MONTAR DE BERL CERAMICA

Fuente: MCCABE 1991

FIGURA N�035V. 12

ESQUEMA DE LA TORRE DE ABSORCION DE RELLENO PARA

EL ENDULZAMIENTO (C-120)

i;|.|'lC|(�030I�031f|5d.�030c

I3 5! E�030.

1.3 m]:

10.301

, 1.3 ml

IOJM

1.3 In

I 104m

13 ml 12 "I

1.: ml .

1.3 ml

Imlm

1.3 ml

1 E
E ae:I:|in.| :

| 

Elaboracion propia
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5.6.3 Columna de deshidratacién oon trietilenglicol (TEG)

Se se|ecciono una columna empaquetada de absorcién, ya

que las columnas empaquetadas proporcionan |as ventajas de

una excelente interfaz de oontrol, retencién de fase dispersa baja

y potencialmente alta capacidad, segun Couper (2012, pég. 511).

Se establecia una e}401cienciade 100% para la columna de

absorcién, ya que con esta e}401cienciase alcanzé un contenido de

agua menor al méximo permitido en la norma técnica peruana.

El numero de unidades de transferencia (Noe) en la torre

empaquetada de absorcién resultb siete, lo cua| implica que se

preciso de siete Iechos para poder remover el contenido de agua,

de igua| fonna se consideré un porcentaje en peso del

trietanolglico|(TEG) de| 98.5% en peso como valor éptimo.

El }402ujomésico del trietilenglicol requerido para la

deshidratacion de la corriente de gas natural fue de 193 Kg/s,

donde podemos comparar con el }402ujode gas dulce entrante

216.26 Kgls (véase Ia F|GURA N° V.4. en la pég. 170), viendo que

el }402ujode trietilenglicol es mayor eso a razén que se requiere de

mayor secuestrante para removerlos contaminantes. A la vez se

tomb Ia propuesta de Sinnott en la caida presién en adoptar un

valor de 21 mm de H20.

La distribucién de los empaques es al azar ya que

presentan una mayor e}401cienciacomparada con la distribuida

regular y con el }401nde prevenir la mptura de empaques de
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oerémica. la torre puede llenarse inicialmente con agua para

reducir la velocidad de caida, seg}402nTreybal (2006, pég. 214).

El porcentaje de H20 en la corriente de salida es menor de

un milésima en porcentaje la cual es menor de| contenido méximo

establecido en la NTP 111.002.2003 (véase TABLA N° V.2, en la

pég. 134).

Se presentan |as dimensiones y parémetros obtenidos en

relacién a la columna de absorcién de relleno para la etapa de

deshidratacién de gas natural. (Véase Ia TABLA N° V.13, en la

pag. 182)

TABLA N�031V. 13

DIMENSIONES DE LA TORRE DE RELLENO DE ABSORCION (C-

130) PARA LA ETAPA DE DESHIDRATACION

@

T
Diémetro de la columna de 10.0

absorcién

Altura total de la columna de Zr

absorcién

Espaciamiento entre cada lecho n

Espaciamiento en la parte superior e,-,.1;..,,,

e inferior

Tama}401odel relleno seleccionado

Porcentaje de eliminacién de H20 W

Elaboracién propia
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V La razén entre la altura y el diémetro (H/D) tiene un valor

de 2.0, Ia cual se encuentra en el rango recomendado de 1.50 a

3.50.

En la FIGURA N° \./.13, se muestra las dimensiones

obtenidas en el dimensionamiento de la columna para la

deshidratacién.

FIGURA N�030V. 13

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO DE ABSORCION

PARA LA DESHIDRA TACION (C-130)
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Elaboracién propia
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Se se|ecciono |as sillas de montar de Ben en cerémica,

(Véase F|GURA N° V.11, en la pég. 180) de tama}401onominal de

25 mm (1 in) que de acuerdo a la TABLA N�035V.4 (Véase en la pag.

143) presenta una super}401cieespeci}401cade| lecho de 249 m2/m3,

una porosidad de 0.69. ooe}401cientesde friccién y de desgaste de

110 y 184, respectivamente. La seleccibn dada se tomb por las

caracteristicas que presentan dando asi una mayor e}401cienciay

buena distribucién de| Iiquido.

Se determiné el }402ujode entrada de| trietilenglicol (98.5%),

es 27.30 gpm. en unidades de masa es representada por:

1h = 6963.77 -1-??-

5.6.4 Intercambiador de calor

El intercambiador de calor dise}401adofue de tubos y coraza

con }402ujoen contracorriente. Respecto a las temperaturas de

entrada y de salida, Ia temperatura de la corriente entrante es

24.19°C y la temperatura de Ia cortiente de salida de -11.11°C ya

que es la temperatura requerida para que los componentes como

etano a més y nitrégeno, diéxido de carbono y sulfuro de

hidrégeno se encuentran como Iiquidos y puedan ser separados

en la columna demetanizadora (C-150).

En cuanto a la corriente fria, se establecié una temperatura

de -73.33°C la cua| sale de la torre demetanizadora, esto nos

permite aprovechar la energia e intercambiarlo entre las

corrientes �034ca|iente"y "fria". Siendo Ia temperatura de salida de �024
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29.74°C (243.41 K), la cual se determina con el balance energético

realizado.

En cuanto al flujo mésico de la corriente fria se ha

considerado para el dise}401oun 73.77% mésico de la corriente

caliente, ya que esta dentro del porcentaje de metano contenido

en dicha corriente.

Con relacion a la e}401cienciase obtuvo un valor de 44.70%,

un valor e}401ciente,teniendo en cuenta que se aprovecha la

diferencias de temperaturas entre la corriente saliente de la

columna de endulzamiento y la saliente de la columna

demetanizadora. Teniendo en cuenta la relacion de capacidades

ténnicas (Cmin/Cmax=O.61), el n}401merode unidades de

transferencia obtiene el valor de 1, segcln la FIGURA N° |ll.26

(Véase en la pég. 103).

El coe}401cienteglobal de transferencia de calor calculado,

obtuvo un valor de 274.77 W/m2*K, el cual fue determinado con

los va|ores de coe}401cienteglobal de transferencia de calor Iimpio

(Um. ;;,..,,;a=610 W/m2*K) y la resistencia por ensuciamiento

(Rsucio=0.002 (WIm"�031*K)"),el primer valor tomado con el }401nde

conseguir un coe}401cienteglobal de dise}401omés alto y por ende un

érea de trasferencia menor, que es lo requerido en el dlse}401opor

el tema de espacio en la planta y costos generados para su

construccién. El valor asumido para la resistencia se escogio por

su similar bajo peso molecular a la corriente de hidrocarburos.

Posteriormente se determino el érea de transferencia de

calor con un valor de 1734.48m2. El mimero de tubos obtenido de

904, y en concordancia con los tamaflos nominales de tubos
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existentes, |as dimensiones de los tubos son de una Iongitud de

6.1 m y un diémetro interno de 0.1m.

Se determinb el area de la coraza Ia cua| tiene un valor de

0.36mi, con un diémetro interno de la coraza de 3.88m,

obteniendo un espaciamiento entre los tubos de 0.1249 m.

Se determina el namero de tubos por }401la,cuyo valor es 31,

mientras que el n}401merototal de }401lases de 29.

Se calculé la velocidad de la corriente caliente. Ia cual va

dentro de los tubos con 0.4892m/s y velocidad méxima de

1.318m/s

Se tuvo en cuenta el arreglo de tubos triangular de 30° se

detenniné |os pasos Iongitudinales y transversales y con la

F|GURA N° ||l.29 (Véase en la pag. 112), se determiné el factor

de friccién (f=0.28) y el factor de oorrelacién (x=1.45), generando

asi una caida de presién en los tubos de AP(ubos= 635.43Pa (0.092

psi) y una caida de presibn en la carcasa de APco.m=1378.9Pa

(0.2psi).

La caida de presibn en los tubos ni en la coraza superan el '

de dise}401ode 10 psi, por consiguiente el dise}401oes el adecuado.

En la TABLA N° V.14 (Véase la pég. 187) se presenta |as

dimensiones y caracteristicas de| intercambiador de calor de tubo

y coraza a }402ujocruzado (E-140).
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TABLA N�034V. 14

ESPECIFICACIONES DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR DE

TUBO Y CORAZA (E-140)

Diémetro externo de los tubos n

Diémetro interno de los tubos n

Disposicién de tubos Triangular 30°

Numero de tubos en cada }401la �030

Elaboracion propia

En la FIGURA N° V.14, se muestra las dimensiones de|

intercambiador de calor (E-140).

FIGURA N�030V. 14

DIMENSIONES DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR (E-140)
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Elaboracién propia
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5.6.5 Demetanizadora

En la TABLA N° V.15, se muestra parémetros determinados

en el dimensionamiento de la torre de separacién

(demetanizadora).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor de| plato

perforado fue de 1 y 0.05 m, mientras que el diémetro de cada

ori}401cioy su espaciamiento tuvo un valor de 0.012 y 0.025 m

respectivamente. Estos resultados estén dentro de los sugeridos

por Sinnott (2005, pég. 557).

TABLA N�030V. 15

DIMENSIONES DE LA DEMETANIZADORA (C-150)

W
1
II
1

E31
H-1

1
I
E
3

E31
[WEE

IKE
E}401ll

Elaboracién propia
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Para Ia separacién de Gas Natural y Liquidos de Gas

Natural, se seleccioné una columna de destilacibn de platos,

puesto que es la més utilizada en los procesos industriales ya que

maneja diferentes rangos de caudal, presién y temperatura, entre

otros.

Se seleccioné como componente clave liviano al metano,

mientras que al etano oomo compuesto pesado clave. Esto debido

a que la separacién del metano se da répidamente oomo

consecuencia que su volatilidad relativa es superior, esto es

justi}401wblepor su naturaleza y propiedades fisicas.

En la F|GURA N° V.15, se muestra |as dimensiones

obtenidas en el dimensionamiento de la columna demetanizadora.

FIGURA N�034V.15

DIMENSIONES DE LA DEMETANIZADORA (C-150)
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Elaboracién propia
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VI. SIMULACION DE LA PLANTA

6.1 Simulacién del proceso

6.1.1 Separador trifésico Gas-Condensados-Fase acuosa

En la F|GURA N° V|.1, se muestra el esquema de|

separador (V-110) con sus respectivas corrientes de entrada y

salida.

FIGURA N�030VI.1

ESQUEMA DEL SEPARADOR TRIFASICO (V-1 10) EN HYSYS

Gas

Gas amargo
Natural

Humedo

Condensados

V-1 10

Fase

Acuosa

Elaboracion propia.

En la TABLA N° V|.1 (Véase en la pég. 191), se muestra las

condiciones iniciales de la corriente de entrada al separador y en

la TABLA N�035Vl.2 (Véase en la pég. 192), se muestran |os

resultados obtenidos en la simulacién de| equipo en el programa

Hysys versién 8.8.
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TABLA N° VI.1

CONDICIONES INICIALES EN LA SIMULACION DEL SEPARADOR

TRIFASICO EN HYSYS

E1

11

T
E
11

{T
11

Elaboracién propia

En la TABLA N° Vl.2 (Véase en la pég.192) se muestra Ios

resultados de la simulacién en Hysys versién 8.8. se puede

observar que no hay una variacién notable en la temperatura ni

presién de salida con respecto al de entrada.

En ia corriente de gas amargo, hay un mayor porcentaje de

metano, pero aun se ve la presencia de LGN. dioxido de carbono

y agua. |as que se eliminaré en las siguientes etapas.
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TABLA N�035VI.2

RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL SEPARADOR

TRIFAS/CO GAS-CONDENSADOS-FASE ACUOSA EN HYSYS

26.63 26.63

de salida (°C) 11%
Presién de

8365

WW1
Flujo mésico

(K9/h) E
EEK

T3
T1

TET
ET

TET
Dioxido de 106

Z}402}402
EKET
TI

Elaboracién propia

6.1.2 Columna de absorcién oon dietanolamina (DEA)

En la F|GURA N�034V|.2 (Véase en la pég. 193), se muestra

el esquema de la columna de absorcién de la etapa de
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endulzamiento (C-120) con sus respectivas corrientes de entrada

' y salida.

FIGURA N�034VI.2

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO (C-120) PARA LA

ETAPA DE ENDULZAMIENTO EN HYSYS

I Gas

DEA . dulce

Z3

Z:

If

�024I.
Gas "7

amargo

DE_A _

C420 ennquecldo

Elaboracién propia

En la TABLA N° Vl.3 (Véase Ia pég.194), se muestra Ias

condiciones iniciales de la corriente de entrada de igual forma |os

resultados obtenidos en la simulacién del equipo en el programa

Hysys version 8.8, se observa que no hay una variacién notable

en la temperatura ni presién de salida con respecto al de entrada.

Se generé una reduccién en el contenido de diéxido de

carbono (CO2) de la corriente principal a 0.01% de CO2 el cual

esté por debajo del contenido méximo permitido, segun Ia NTP

111.002.2003. .
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De igua| forma se ve una reduccién en el contenido de

agua, pero de acuerdo a la NTP 111.002.2003 el contenido debe

ser mucho menor, por consiguiente se realizé el dise}401ode una

columna de deshidratacién detallada més adelante.

TABLA N�030VI.3

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA DE

RELLENO DE ENDULZAMIENTO EN HYSYS

Corriente Gas DEA Gas DEA

amargo dulce enriquecido

T I
em}402erama 26.63 23.69 17.42

( C)

Presién

(KP ) 8365 6895 6000
a

F Iujo ma�031sico

787 251.9 200 000 778 551 196 932.6

(K9/h)

Composicién mésica de las corrientes (%)

T 72-9�030T 73�035�030ET
TTT

TE
EKTEE

T
Diéxido de 0.03 4.10

carbono '

�034�034'°9e"°IIEEIT
Iwziwlwsl 61 99
I}402if}401

Elaboracién propia
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6.1.3 Columna de deshidratacién con trietilenglicol (TEG)

En la FIGURA N° V|.3 (Véase en la pég. 195), se muestra

el esquema de |a columna de absorcién para la etapa de

deshidratacién (C-130) con una corriente de trietiienglicol a

oondiciones recomendadas por el proveedor con sus respectivas

corrientes de entrada y salida.

FIGURA N° VI.3

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO (C-130) PARA LA

ETAPA DE DESHIDRATACION EN HYSYS
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El. deshidratado
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Elaboracién propia

En la TABLA N° V|.4 (Véase en la pég. 196), se muestra las

condiciones iniciales de la corriente de entrada de igua| forma |os

resultados obtenidos en la simulacién del equipo en el programa

Hysys versién 8.8, se observa que la temperatura de la corriente

de trietilenglicol esté alrededor de la temperatura ambiente y la

presién, Ias cuales se mantienen.
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Se generé una reduccién notable en el contenido de agua

(H20) de la corriente principal a menos de una milésima de por

ciento de H20 el cual esta por debajo de| contenido méximo

permitido, seg}402nla NTP 111.002.2003.

TABLA N�034VI.4

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA DE

RELLENO DE DESHIDRATACION EN HYSYS

Corriente TEG Gas dulce TEG

deshidratado enriquecido

Temperatura i
a 24.19 22.32 g

( c) ;

Presion �030

�030 6000 6000 6000 soon 1
(KPa) 3

Fl �030mé �030 i
up 8'60 778 551 6964 777 857.7 7657 E

(K9/h) \

Composicién mésica de las corrientes (%)

T �030°A°�030HIEKET
ETET

TTEE
Tj}402

THEIEET
Dioxido de 003 �030

carbono �030

�034�034'°9°"°EWEIETEE �030
}402E}402KII�030.lEK
T@ET 89-57

Elaboracibn propia
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de metano y gases volétiles, con una recuperacién de los Iiquidos

de gas natural.

La corriente saliente (Gas Natural seco) de la columna

demetanizadora, Ia cual tiene un alto contenido de metano, es

aprovechado para el intercambio de energia, por la diferencia de

temperatura existente entre ambas corriente. Lo cua| se tuvo en

consideracién en el dise}401ode| equipo y en la simulacién de este.

6.1.5 Demetanizadora

En la FIGURA N�034V|.5, se muestra el esquema de la

columna demetanizadora (C-150) con sus respectivas corrientes

de entrada y salida.

FIGURA N° VI.5

ESQUEMA DE LA DEMETANIZADORA (C-150) EN HYSYS
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Elaboracién propia
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En la TABLA N° VL6 (Véase en la pég. 200), se muestra |as

oondiciones iniciales de la corriente de entrada de igua| forma los

resultados obtenidos en la simulacién de| equipo en el programa

Hysys version 8.8.

TABLA N�035VI.6

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA

DEMETANIZADORA EN HYSYS

ET
Corriente Gas. dulce Gas

deshidratado Natural LGN

enfriado Seco

Temperatura

-11.11 -73.72 96.98

Z�024�024
T

(K9/h)

E3
E3

TE?
E3
E3

 T
Diéxido de

}402}402}402
EC

EKEKT
Elaboracién propia
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De igua| forma se puede observar que la corriente de gas

natural seco tiene principalmente metano, componente que seré

enviado para exportacién o una planta petroquimica.

Por lo descrito anteriormente, se ha cumplido con los

contenidos Iimites de sus contaminantes, Ia corrientes saliente la

cua| tiene un mayor porcentaje en metano para 'su posterior

transporte al sur de| pais y posteriores procesamientos o usos.
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Vll. ANALISIS TECNICO LEGAL

7.1 Generalidades

La viabilidad legal de un proyecto es un factor de}401nitlvo

respecto a si éste puede desarrollalse y de cumplir con el émbito

legal que afecten su existencia, rentabilidad econémica o

funcionamiento técnico. ambiental y social.

7.1.1 Objetivos

La legislacién y toda la normativa correspondiente es la

base para analizar el proyecto. Ia cua| permitiré ajustar algunos

términos del dise}401ode la planta.

El estudio legal, in}402uyedirectamente sobre los

desembolsos en los que debe incurrir Ia empresa como son:

a) Gastos por constitucién de la sociedad, como trémites

municipales, notariales 0 del Senlicio de lmpuestos

Internos.

b) Restricciones en materia de exportaclones e

importaciones de materia prima y productos terminados.

c) Restricclones legales sobre la ubicacién, traduciéndose

en mayor costo de transporte.

d) Disposiciones generales sobre seguridad, higiene y

efectos sobre el medio ambiente, entre otras.
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7.1.2 lmportancia

El ambito polltioo y legal oondiciona el comportamiento de

todo el sistema, abarcando desde lo eoonémioo hasta to social,

afectando la con}401anzay expectativas de cada agente del

mercado. Alg}401ncambio en la estrategia comercial de los

productos, debe ser visto en contraste con la base legal vigente y

sobre una detenninada polllica econémi (aranoeles,

importaciqnes, exportaciones, impuestos. entre otros). Por ende

debe exislir una oomunicacién efectiva con las entidades del

Estado (Véase la FIGURA N�034VII.1).

FIGURA N�031VII.1

ENTIDADES DEL ESTADO EN EL AMBITO LEGAL DEL

PROYECTO

9 M
MINISTERIOS -~-=1 '5

f.§�031v'e5£'..§�031..�030�034l}401G3.?-vmeil-st.

be >é_...,'.'.�030f".°.°._".,*:.�030

onusenmoncss Qsuug-r Vv

=�030.�030mmparna:es""�034"�034'�034'�034_.�030=

Fuente: TAMAYO ET AL 2014 _

Las oondiciones pollticas comprenden la estabilidad

general de los paises en los que la organizacién opera y las

actitudes �030 especi}401casque los funcionarios en puestos

gubemamentales muestran hacia Ios negocios (inversionistas).
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Por esto, que el riesgo de un pais es un tema que esta muy

presente hoy. Paises con inestabilidad politica y con}402ictos

sociales, aumentan el grado de incertidumbre castigando en

forma importante |os procesos de inversion y la elaboracién

general de proyectos.

7.2 Anélisis legal respecto a la Planta de Procesamiento de GN

El Ministerio de Energia y Minas es el encargado de

elaborar, aprobar, proponer y aplicar Ia politica del Sector, asi

como velar por el cumplimiento de la presente Iey y dictar las

demés normas pertinentes bajo |as cuales la Planta de

Procesamiento seré supervisada.

7.2.1 Normativa general en la industria de| Gas Natural

Ley N�03429901. Ley que precisa competencias de|

Osinergmin.

Ley N�03428964. Ley que Trans}401ereCompetencias de

Supervisién y Fiscalizacién de las Actividades Mineras al

Osinergmin.

Decreto Supremo N° 050-2012-EM. Establece el

Mecanismo de Emergencia para el Suministro de Gas Natural.

Decreto Supremo N° 088-2013-PCM. Aprueban el Listado

de Funciones Técnicas bajo la Competencia del Osinergmin

> Subsector hidrocarburos
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a) Ley N�03426221 Ley Orgénica de Hidrocarburos

D.S. N° 042-2005-EM Texto Unico Ordenado

D.S. N° 045-2008-EM Aprueban el Reglamento del Articulo

11° del Texto Unico Ordenado de la Iey Orgénica de

Hidrocarburos. 1

D.S. N° 015-2011-EM Establecen disposiciones para la

aplicacién del literal f) de| articulo 6° de| T. U. 0. de la Iey Orgénica

En el Art1cu|o 2 de la Ley N�03426221, Ley Orgénica que

norma |as actividades de Hidrocarburos en el territorio nacional

indica que el Estado promueve el desarrollo de las actividades de

Hidrocarburos sobre la base de la Iibre competencia y el Iibre

acceso a la actividad econémica con la }401nalidadde lograr el

bienestar de la persona humana y el desarrollo nacional con la ;

Planta de Procesamiento. 3

Decréto Supremo N° 032-2002-EM. Glosario. Siglas y

Abreviaturas de| Subsector Hidrocarburos.

Modi}402caciénzDecreto Supremo N° 048-2011-EM I

Modi}401cacién:Decreto Supremo N° 005-2012

Decreto Supremo N° 004-2010-EM. Trans}401erenal

Osinergmin el Registro de Hidrocarburos. Elimina los anexos N�034

3.1 y 3.2 del Reglamento del registro de Hidrocarburos.

R.C.D�030N° 019-2012-OS-CD. Resolucién de Consejo 1

Directivo N° 019-2012-OS/CD

D.S. N° 004-2012-EM. Trans}401erenfuncién relacionada a1 '

transporte de Hidrocarburos a Osinergmin.
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RCD 030-2012-OS-CD. Disposiciones para la presentacién

de oerti}401cadospara el mantenimiento y canoelacién de| Registro

de Hidrocarburos de los agentes que desarrollan actividades

vinculadas a la industria del gas natural.

Resolucibn de Consejo Directivo N° 240-2010-OSICD.

Procedimiento de Evaluacién y Aprobacién de los instrumentos

de Gestién de Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos.

Modi}401caciénzResolucién de Consejo Directivo N�035062-

2011-OS/CD.

Modi}401caciénzResolucién de Consejo Directivo N° 029-

2012�0240SlCD.

Ley N° 29852. Ley que crea el Sistema de Seguridad

Energética en Hidrocarburos y el Fondo de Inclusion Social.

Ley N° 29783. Ley de Seguridad y Sa|ud en el Trabajo

D.S N° 005-2012-TR. Reglamento de la Ley N° 29783

7.2.2 Promocién de la industria del gas natural

a) Ley N�03427133 Iey de Promocién de| Desarrollo de la

lndustria del Gas Natural.

b) D.S. N° 048-2009-EM - Dictan normas reglamentarias

de la Iey N° 28552.

La presente Iey tiene por objeto establecer las condiciones

especi}401caspara la promocibn de| desarrollo de la industria del gas

natural, propiciando la diversi}401caciénde las fuentes energéticas
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que incrementen la con}401abilidaden el suministro de energia y la

competitividad de| aparato productivo de| pais.

La ley N° 27133, aprobada en el a}401o1999, eslablecié una

serie de medidas dirigidas a promover e inoentivar el desarrollo

de la cultura de| gas en el pais. Su aplicacién permitié que la

explotacién y comercializacién de| proyecto Camisea fuera una

realidad.

c) Ley N° 28176 Iey de Promocién de la Inversién en

Plantas de Procesamiento de Gas Natural,

D.S. N° 031-2004-EM: Aprueban Reglamento de la Iey de

Promocién de la Inversion en Plantas de Procesamiento de Gas

Natural. '

�034Mediantecontrato- Iey. el Estado podré otorgar a las

plantas de procesamiento de gas natural, |os bene}401ciosque la

presente Iey y sus normas reglamentarias conceden"

d) Decreto Supremo N° 040-99-EM.- Reglamento de la Iey

de Promocién de| Desarrollo de la lndustria de| Gas

Natural.

Modi}401caciones:

a) Decreto Supremo N° 048-2008-EM

b) Decreto Supremo N° 051-2007�024EM

c) Decreto Supremo N° O79-2009-EM

d) Decreto Supremo N° 004-2009-EM

207



7.2.3 Normativa de exploracién, explotacién y procesamiento

a) Ley N° 28109. Ley para la promocién de la inversién en

la explotacién de recursos y reserves marginales de

hidrocarburos a nivel nacional. �030

b) Decreto Supremo N° 032-2004. Reglamento de las

actividades de Exploracién y Explotacién de

Hidrocarburos.

Modi}401caciénzDecreto Supremo N° 049-2009-EM.

c) Decreto Supremo N° 051-93-EM. Reglamento de

Normas para la Re}401naciény Procesamiento de

Hidrocarburos.

7.2.4 Normativa sobre seguridad

a) Ley N° 29783 Iey de Seguridad y Salud en el Trabajo

�030 b) Decreto supremo N�035043-2007-EM Reglamento de

Seguridad para |as Actividades de Hidrocarburos.

Modi}401caciénzResolucién de Gerencia General N° 236-

2010-OSIGG.

Modi}401caciones:

D.S. N° 038-2008�024EM.Otorgan plazos para

adecuacién a disposiciones del Reglamento de

Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos

R.G.G. N° 503-2012-OS/GG. Modi}401canIos

Formatos para la Presentacjén de Declaraciones

Juradas de Cumplimiento.
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c) Decreto supremo N° 052-93-EM Reglamento de

Seguridad para el Almacenamiento de Hidrocarburos.

Modi}402caciones:Decreto Supremo N�035036-2003-EM

d) Decreto supremo N° 026-94-EM Reglamento de

Seguridad para el Transpone de Hidrocarburos.

e) Resolucién de consejo directivo N° 172-2009-05/CD

Procedimiento para el Reporte y Estadisticas en materia

de Emergencias y Enfermedades Profesionales en las

Actividades del Subsector Hidrocarburos.

f) Resolucibn de Consejo Directivo N�034204-2009-OS/CD.

Procedimiento para la toma de Registros de Distancias

de Seguridad en la Construccibn de Ductos de Gas

Natural y Liquidos de Gas Natural.

7.2.5 Normativa sobre transporte por Red de ductos

Decreto Supremo N° 081-2007-EM. Reglamento de

Transporte de Hidrocarburos por Ductos.

Modi}401caciones:

Decreto Supremo N° 067-2010-EM.

Decreto Supremo N° 007-2012�024EM.

Decreto Supremo N" 018-2004-EM. Aprueban Normas del

Servicio de Transporte de Gas Natural por Ductos.

Decreto Supremo N° 016�0242004-EM.Aprueban Condiciones

Generales para la asignacién de Capacidad de Transporte de Gas

, Natural por Ductos.
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R.M. N�034241-2010-MEM-DM. Aprueban Orden de Prioridad

para la Asignacién de Capacidad de Transporte de Gas Natural.

Decreto Supremo N° 032-2005�024EM.Autorizan a titulares de

Ductos Principales a prestar a través de dichos ductos el Servicio

de Transporte de Gas Natural en aquellas zonas reservadas para

ser entregadas en concesién de distribucién mediante licitacion 0

concurso publico.

Decreto Supremo N° 062-2009-EM. Aprueban Normas para

la coordinacion e intercambio de informacién entre las empresas

de produccién, transporte y distribucién de gas natural y el COES.

Decreto Supremo N° 050-2009-EM. Eslablecen Régimen

aplicable para la prérroga de los Contratos de Transporte de Gas

Natural.

Decreto Supremo N° 006-2010-EM. Autorizan a

Concesionarios de Transporte y Distribucién Ia instalacién de

redes e infraestructura en zonas en las cuales hayan ocurrido

situaciones de emergencia o desastres naturales.

Decreto Supremo N�035O36-2010-EM. Decreto Supremo que

crea la Tarifa Unica de Transporte de Gas Natural.

R.C.D. 227-2010-OS/CD. Procedimiento de Aplicacién de

la Tarifa Unica de Transporte de Gas Natural.
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Decreto Supremo N° 046-2010�024EM.Aprueban Reglamento

de| Mercado Secundario de Gas Natural y derogan Decretos

Supremos N° 067-2009-EM y 018-2010-EM.

R.M. N° 201-2011-MEM-DM. Aprueban Orden de Prioridad

para la Asignacién de Capacidad de Transporte de Gas Natural.

D.S N° 022-2011-EM. Decreto Supremo que prorroga el

plazo establecido en la Segunda Disposicién Transitoria de|

Reglamento de| Mercado Secundario de Gas Natural, aprobado

mediante D.S. N° 046-2010-EM. �031

Resolucién Suprema N° 040-2010�024EM.Aprueban Acuerdo

para el incremento y uso de la Capacidad de Transporte del Ducto

Principal.

Decreto de Urgencia N° 023-2009. Priorizan Ia Asignacién

de Volumenes de Gas Natural.

D.S. N° 067-2009-EM. Norma Reglamentaria para la

asignacibn de vol}402menesde gas natural.

Resolucién de Consejo Directivo N�034678-2008-OS/CD.

Procedimiento para la presentacién de informacién sobre

serw'dumbres para la construccién y operacién de Ductos de

Transporte de Hidrocarburos.

Modi}401caciénz

Resolucion de Consejo Directivo N° 218-2009-OS/CD

Resolucién de Consejo Directivo N° 190-2009�024OS/CD.

Procedimiento para la Presentacién de Informacién sobre la

Localizacién de Area en Ductos de Transporte de Gas Natural.
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Resolucién de Consejo Directivo N° 204-2009-OSICD.

Aprueban el Procedimiento para la toma de registros de distancias

de seguridad en la construccién de ductos de gas natural y de

Iiquidos de gas natural.

Resolucién de Consejo Directivo N° 116-2013-OS/CD.

Aprueban la norma �034Manualde Contabilidad Regulatoria - 2013"

aplicable a los conoesionarios de transporte de hidrocarburos por

ductos y de distribucién de gas natural por red de ductos.

Decreto Supremo N° 035-2013-EM. Crean Mecanismo de

Compensacién para Transferencia de Ducto de Uso Propio.

Modi}401caciéns

Decreto supremo N° 044-2013-EM.

Resolucion de Consejo Directivo N° 219-2013-OS/CD. Se

aprueba Ia norma �034ProcedimientoAplicable a la Valorizacién y

Ajuste Tarifario por oonstruccién de las Derivaciones Principales

de Transporte de Gas Natural por Red de Ductos".

Resolucién de Consejo Directivo N° 033-2014-03/CD.

Fijan Tarifas por Red Principal de Transporte de Gas Natural de

Camisea.
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VIII. CONCLUSIONES

a) Se dise}401éuna planta hasta detalle de ingenieria, para la

recuperacién de Liquidos de Gas Natural del gas recibido del Lote

58. con la eliminacién previa de contaminantes y cumpliendo de

esta forma con las caracteristicas exigidas por la norma técnica

actual, con una capacidad de planta de 2800 MMPCD.

b) Esta planta se desarrolla en cuatro trenes de procesos, cada tren

invoIucra Ias etapas de separacién, endulzamiento, deshidratacién

y recuperacién de Liquidos de gas natural y gas natural seco.

c) En cada tren, Ia separacién primaria, esta conformada por un

separador trifasico de siguientes dimensiones. una Iongitud de

11.43 m., y un diémetro de 2.29 m. Dicho separador divide el gas

h}401medoentrante a la planta en gas amargo, condensados y una

fase acuosa. (Véase la TABLA N° V.11, en Ia pag. 175)

d) En cada tren, Ia etapa de endulzamiento es realizada en una torre

de absorcién con dietanolamina (DEA) de una altura total de 12m.,

y un diametro de 7m., con paquetes de silla de montar de Ben

cerémica y un caudal de DEA de 793.85 gpm (Véase Ia TABLA N°

V.12, en la pag. 179).

e) En cada tren, la etapa de deshidratacién es realizada en una torre

de absorcién oon trIetI|eng|icoI (TEG) de altura 20m., y diametro

10m., con paquetes de silla de montar de Berl oerémica y un udal

de TEG de 27.3 gpm. (Véase la TABLA N�034V.13, en la pag. 182)
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f) En cada tren la etapa de separacién de Gas Natural y LGN es

realizada en una columna de 11 platos de una altura de 19.83m y

un diémetro de 12.23m. (Véase en la TABLA N° V.15, en la pég.

188)

g) La cantidad de gas seco (gas natural), obtenido en la operacién

(simulacién) de la planta es de 797.1MMSCFD. Ademas se

recuperé 75 223.17Kg/h de Liquidos de Gas Natural.

h) Los resultados obtenidos en la simulacién con Hysys versién 8.8 se

validaron completamente con los resultados de bibliografia,

concluyendo que tanto |as operaciones unitarias como el paquete

de }402uidosutilizados fueron |os adecuados.
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IX. RECOMENDACIONES

a) Fraccionar |os Liquidos de Gas Natural (etano, propano, butano,

etc.) en una planta, cuya ubicacién se plantee en el sur del pais,

con el }401nde evitar costos en el transporte y promover el desarrollo

de una industria petroquimica con productos a base de etano entre

otros y generar un valor agregado al gas natural.

b) En la puesta en marcha de la planta se debe crear una atmésfera

inerte entre los equipos. mediante el nitrégeno (N2), por

consiguiente se debe desarrollar un procedimiento realizado con el

apoyo del area de ingenieria, area técnica, y operadores.

c) Se sugiere la elaboracién de los manuales de operacién y

mantenimiento de la planta de separacién de gas natural y Liquidos

de Gas Natural, estableciendo asi |as rutinas para mantenimiento

de equipos e instrumentos y procedimientos para el arranque,

parada y situaciones de emergencia.

d) Se recomienda Ia construccion de un sistema Flare y blow down

para casos de exceso de presién en la planta y evitar eventos

perjudiciales a la pIanta y suministracién energética al pais.
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XI. ANEXOS

11.1 Anexo l. Matriz de consistencia completa

DISENO DE UNA PLANTA DE SEPARACIDN DE GAS NATURAL Y LlQUlDOS DE GAS NATURAL, A PARTIR

DEL GAS NATURAL HUMEDO PROVENIENTE DEL LOTE 58.

P BLEM VARIABLE
SEONERALA DBJETWD GENERAL HIPOTESIS GENERAL DEPENDENTE INDICADORES METODO

. El diseno de la planta de
Cd 0 sera l dlserlo �030

}401emuna pl}401ntade Dise}401aruna planta de }401zggoagogedgagsasngzfarfl5 Rel?Fl'°n:nd0 I Y

separacién de gas separacion degas natural . . ' _ - A A- _ �030 anarzan o as

natural y llquldos de y llquiqos de gas natural, ::;3;:i°;n9t:f1;'}401t°�034{ea!52"e";t°a�030T,�030;Y _ g:}401:3f'|'dad _ ggfggg}401gcas varlables X y Z.

935 natural�0313 pa.�034del a.p"m' de| 99? namml dentro de las - Procedimiento - Descrlpcién mmtastando ten el
gas natural humedo humedo provenrente del recomendaciones indicadas ambrto técnico �024

proveniente del lote lote 58. en el ammo �030écmcobgal y contractual actual-

587 contractual. (

PROBLEMAS OBJETIVOS HIP 0 TESIS VARIABLES
C METODO

ESPECIFICOS ESPECIFICOS ESPECIFICAS INDEPENDIENTES mm ADORES _

Lcuéles son las - - A - Temperatura . -

caracterlstlcas flsicas y f;�031;%,°§,�031m¥,w§"a,E°cLs'a§:S.s,,.;°§§°t§;'.s"f'3a:s �034$35; - Presién ' C §:§§§§§.,:° �034Mail

qum}401cas de| Gas quimicas de| Gas Natural Humedo proveniente del Lote - Porcentaje molar ' Am�031bar Osinergmin.

Nam�035:t dH'um|:3�030i°Humedo proveniente del 58 seran similares a la del �024 contenido de ' V�031 realizados an base a

ggven °" ° 8 ° ° Lote 58. Late 88 y 56. Humedad ' °/° cromatogratla.

¢Cémp son las _ �030 _ _

especi}401caciones Analizar las Las especi}401cacionestécnroo- . - Nofmas Témlcas
- - - » - - Normas técmcas -

técnico : contractual da especi}401cacionestécmt:o- contractual de produqclon de _ al Peruanas Apllcacién 616 IE5

produccrbn Gas oontractualdeproduogén Gas natural y Llq_urdos de l13°|°n .95 9 - Normas ASME y exlgenclas _ Vy

natural y Llqurdos de de Gas natural y Llquldos Gas Natural a partir del gas rntemaclonales. API evaluaclén. analnsls

Gas Natural a partir del de Gas Natural a partir natural humedo proveniente - Exigencras - Contrato de de . la

gas natural hurnedo del gas natural humedo del lote estaran clanlro de o°m,acma.e$_ oonoesién al Lote recomendaciones.

proveniente del lote provenrente del late 56. los requenmlentos exlgrdos. 58

53?
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1 1 .2 Anexo lI._ Mapa de lotus de contratos, cuencas sedimentarias �030

y éreas naturales protegidas
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11.3 Anexo Ill. Coordenadas geogréficas del Lote 58

.
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11.4 Anexo IV. Area de| contrato de Iicencia para exploracién y

explotacién de hidrocarburos del Lote 58
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11.5 Anexo V. Contrato de Explotacién �024Lote 58
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11.8 Anexo VI. Composicién molar en reservorios del L013 58
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11.1 Anexo VII. Propiedades }401sicasde quimicos en el .

endulzamiento de gas natural
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11.8 Anexo V.Ill. Condiciones de dise}401odel gas natural hlimedo

en la entrada de la planta (Hysys)
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11.9 Anexo IX. Condiciones de la corriente de Gas Amargo

(HYSYS)
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11.10 Anex X. Condiciones de la corriente de Gas dulce
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11.11 Anexq XI. condiciones de la corriente de Gas dulce

deshidratado (Hysys)
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11.12 Anexo XII. condiciones de la corriente de Gas dulce
; I.

deshidratado enfriado (Hysys) _
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11.13 Anexq XIII. Condiciones de la corriente de Gas namlal

secomysys) .
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11.14 Anexo XIV. De}401niciénde términos utilizados

1. Agua de Produccién: Es el agua procedente de los

reservorios y que se produce conjuntamente con los

Hidrocarburos; la misma que es separada y tratada antes de

su disposicibn en super}401cie0 para reinyeccién al subsuelo a

través de Pozos.

2. Condensados: Seg}402nel D.S. O32-2002-EM, son los

Hidrocarburos Liquidos formados por la oondensacion de los

Hidrocarburos separados de| Gas Natural, debido a cambios

en la presién y temperatura. perrnaneciendo Iiquidos a la

temperatura del ambiente y presién atmosférica.

3. Contrato de Iicencia: De acuerdo a la Ley N° 26221, es el

contrato celebrado por Perupetro S.A. y el Contratisla. por el

cual, este }402ltimoobtiene Ia autorizacién de explorar y explotar

o explotar Hidrocarburos en el érea del Contrato. y en mérito

del cua| Perupetro S.A. trans}401ereal Contratista el derecho de

propiedad de los Hidrocarburos extraidos. a cambio de una

regalia a favor de| Estado.

4. Contrato de servicios: De acuerdo a la Ley N° 26221, es el

contrato celebrado por Perupetro S.A. y el Contratista, para

que éste ejercite el derecho de llevar a cabo actividades de

exploracién y explotacién o explotacién de Hidrocarburos en

el érea de Contrato, recibiendo el Contratista una retribucion

en funcién a la Produocién Fiscalizada de Hidrocarburos.

5. Desarrollo: En la Explotacién de Hidrocarburos, es la

ejecucién de cualesquiera 0 de todas las actividades

241



necesarias para la Produccién de Hidrocarburos tales como:

Perforacién, Profundizacibn, Reacondicionamiento y

Completacién de Pozos, asi como el dise}401o,construccién e

instalacién de equipos, tuberias. Tanques de

Almacenamiento, incluyendo Ia utitizacién de sistemas de

recuperacién primaria y mejorada.

6. Dietano|amina.- Este compuesto a temperaturas mayores al

ambiente es un Iiquido claro. higroscépico y viscoso, con un

suave olor amoniacal. La DEA es un amina secundaria con

un peso molecular de 105,14 Unidades de Masa Atémica

(UMA). La DEA tiene su mayor aplicabilidad en el tratamiento

de gas de re}401nerias,en los cuales pueden existir compuestos

sulfurosos que pueden degradar Ia MEA.

7. Endulzamiento del gas.- Desacidi}401cacién.Eliminacién de |os

componentes écidos del gas natural, tales como el sulfuro de

hidrégeno y el diéxido de carbono.

8. Estudio de lmpacto Ambiental - EIA: Aquel estudio que

debe efectuarse previamente al inicio de cualquier actividad

�030 de hidrocarburos o ampliacién de la misma, el cual abarcaré

aspectos fisicos, naturales, biolégicos, socioeconémicos y

culturales, en su érea de in}402uencia,con la }401nalidadde

determinar las condiciones existentes y las capacidades dei

medio; asi como, prever Ios efectos y consecuencias de la

realizacién de dicha actividad, indicando medidas y controles

a aplicar para lograr un desarrollo arménico entre la actividad

y el ambiente. El EIA, debe contener el Plan de Manejo

Ambiental (PMA), tanto para la etapa de instalacién, como
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para la operacién, asi como también el respectivo Plan de

Abandono.

9�030Estudio de Riesgos: Aquél que cubre aspectos de seguridad

en instalaciones relacionadas con las Actividades de

Hidrocarburos, y en su area de in}402uencia,con el propésito de

determinar |as condiciones existentes en el medio, asi como

prever los efectos y consecuencias de la instalacién y su

operacién, indicando los procedimientos, medidas y controles

que deberén aplicarse con el objeto de eliminar condiciones y

actos inseguros que podrian suscitarse.

10. Exploracién: Comprende, |as actividades propias de la

busqueda y descubrimiento de Hidrocarburos, incluyendo

trabajos de geologia de campo, perforacién de Pozos

Exploralorios y actividades conexas necesarias para el

descubrimiento de Hidrocarburos; incluyendo Ia perforacién

de Pozos Con}401rmatoriospara la evaluacién de los reservorios

descublertos.

11. Explotacién: Desarrollo y produccién.

12. Gas Natural Asociado: El Gas Natural que se produce

conjuntamente con el Petréleo, que estuvo disuelto en el 0

form) una capa en un reservorio de Petroleo.

13. Gas Natural Fiscalizada: Gas Natural producido en un Area

de Contrato y medido en un Punto de Fiscalizacidn.
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14. Gas Natural No Asociado: Aquel cuya ocurrencia tiene Iugar

en un Reservorio natural, en el cual a oondiciones iniciales,

no hay presencia de Hidrocarburos Liquidos.

15. Gas Natural: Mezcla de Hidrocarburos en estado gaseoso.

puede presentarse en su estado natural como Gas Natural

Asociado y Gas Natural no Asociado. Puede ser humedo si

tiene Condensado, o ser seco si no lo contiene.

16. Gravedad API: Densidad de grados API consiste en una

unidad de densidad adoptada por el Instituto Americano del

Pelroleo (API) desde a}401osparas. Segun Ia escala API, cuanto

mas alto el lndice. menos Ia densidad de| crudo. La mayorla

de los crudos se encuentran entre los 27 y 40 grados APl;

crudos oon va|ores inferiores a 27 grados API se consideran

pesados y aquellos por sobre los 40 grados API, Iivianos.

17. Hidrocarburo: Compuesto organico, gaseoso, Iiquido o

sélido, que consiste principalmente de carbono e hidrégeno.

18. lnstalacién de hidrocarburos: Planta, local, estructura,

equipo o embarcacién utilizados para buscar, producir,

I procesar, almacenar, transportar, dlstribuir y comercializar

Hidrocarburos. Dentro de las lnstalaciones de Hidrocarburos

se comprende a los emplazamientos en super}401ciey en

subsuelo, en el zécalo continental 0 mar afuera.

19. Liquidos de Gas Natural: Segun el D.S.032�0242002-EM.son

aquellos hidrocarburos provenientes de formaciones

productivas de gas natural que se pueden extraer de forma

Iiquida en las instalaciones de campo 0 en plantas de
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separacibn de gas natural. Los Liquidos de gas natural

incluyen propano, butano y gasolina natural.

20. Millones de Pies cublcos Esténdar: Medida comun para

volumenes de gas. Las condiciones normales se }401jan

generalmente a 60°F (15.5 °C) y 14.7 psia (1 am), abreviado

en sus siglas en inglés en MMscf. El gas natural se mide en

metros cubicos normales (correspondientes a 0°C a 101.325

KPa) 0 en pies cubicos esténdar (correspondiente a

60°Fl15.5°C y 14,73 psia

21. Plan de Contingencias: instrumento de gestién elaborado

para actuar en caso de derrames de Hidrocarburos, sus

derivados 0 Material Peligroso y otras Emergencias tales

como incendios, accidentes, explosiones y desastres

naturales. Asimismo, se considera la de}401niciénestablecida en

la Ley N° 28551, Ley que establece la obligacién de elaborar

y presentar Planes de Contingencia.

22. Planta Criogénica: Planta de procesamiento de Gas Natural,

capaz de obtener produccion de Iiquidos de éste, incluido

etano, a bajas temperatures de operacién, usualmente menos

de 10° C (menos de 50° F).

23. Planta de Procesamiento: lnstalacién donde se cambian |as

caracteristicas de los hidrocarburos que se encuentran en la

naturaleza, al descomponerlos en los diferentes compuestos

que los fonnan; asi como también las posteriores

transformaciones para converllrlos en los combustibles

requeridos por la industria y su adecuacién para facilitar su

transporte. lncluye instalaciones donde al Gas Natural se le
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extrae |as impurezas, el sulfuro de hidrégeno, el diéxido de

carbono. el agua y componentes nocivos.

24. Producciénz Actividad cuya }401nalidades el }402ujoy manipuleo

de Hidrocarburos. Incluye la operacién de Pozos, equipos,

tuberlas, tratamiento y medicién de Hidrocarburos y todo tipo

de operaciones de recuperacién primaria y mejorada. hasta el

Punto de F iscalizacién.

25. Punto de Rocio de| hidrocatburo: E! punto de rocio de|

hidrocarburo representa Ia presion y la temperatura a la que

los hidrocarburos de la fase vapor se condensan para fonnar

Iiquidos. Es especi}401cadopara evitar condiciones de }402ujode

fases mdltiples en las Iineas de transmisién.

26. Punto de Rocio del agua: El gas natural de reservorios

usualmente esté saturado de vapor de agua. Cuando |as

condiciones de presién y temperatura cambian, se puede

condensar el agua Iibre Ilevando a la posible formacién de

hidratos de gas, por lo tanto el contenido de agua debe ser

mantenido a un nivel en que el agua Iibre no se formaré bajo

las condiciones de operacion de las tuberias.

27. Reservas Posibles: Son |as Reservas de Hidrocarburos con

menor grado de certeza de ser recuperadas que las Probadas

y las Probables.

28. Reservas Probables: Son las Reservas de Hidrocarburos

estimadas con un bajo grado de probabilidad, insu}401ciente .

para de}401nirsi pueden ser recuperadas.
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29. Reservas Probadas Desarrolladas: Hidrocarburos que

pueden ser razonablemente recuperados de los Pozos

existentes con adecuados métodos de operacidn y

condiciones econémicas existentes. Las Reservas a

obtenerse por Recuperacién Mejorada pueden considerarse

Desarrolladas sélo después que se ha instalado un proyecto

de Recuperacién Mejorada.

30. Reservas Probadas No Desarrolladas: Son |as Reservas de

Hidrocarburos adicionales que se espera sean recuperadas _

por la perforacién futura de Pozos, profundizacién de Pozos

existentes a un Reservorio diferente, o por la instalacién de

un Proyecto de Recuperacién Mejorada.

31. Reservas Probadas: Cantidades de Hidrocarburos

estimadas a una fecha determinada, cuya existencia esté

demostrada con una oerteza razonable por informacién

geolégica y de ingenieria, y que pueden ser recuperadas bajo

|as condiciones econémicas, métodos de operacién y

regulaciones gubemamentales vigentes.

32. Reservorio: Estrato o estratos en el subsuelo, que estén

produciendo o que se haya probado que sean capaces de

producir Hidrocarburos, que tienen un sistema comL�031mde

presién en toda su extension, y que pueden formar parte de

un Yacimiento.

33. Reservorios de Gas �024Condensados: Estos reservorios de

hidrocarburos estén en estado gaseoso, por caracteristicas

especi}401casde presién, temperatura y composicién. El gas

esté mezclado con otros hidrocarburos Iiquidos; se dice que
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se halla en estado saturado. Durante la produccibn de|

reservorio, Ia presién disminuye y permite que el gas se

condense en petréleo Iiquido, el cual al unirse en forma de

pelicula a las paredes de los poros queda atrapado y no

puede ser exlraldo. Esto puede evitarse lnyectando gas a }401n

de mantener la presién del yacimiento.

34. Reservorios de Gas Seco: En éstos el gas es el producto

principal. Son reservorios que contienen hidrocarburos en su

fase gaseosa, pero al producirlos no se fonnan Iiquidos por

los cambios de presién y temperatura. El gas se genera

gracias a un proceso de expansién.

35. Reservorios de Gas Asociado: El gas que se produce en los

yacimientos de petréleo recibe el nombre d gas asociado, ya

que se produce conjuntamente con hidrocarburos Iiquidos. El

gas que se genera en yaclmientos de gas seco se denomina

gas no asociado 0 gas libre y sus partes llquidas son minimas.
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