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Resumen

Pequefias cantidades de agua, entre otros contaminantes y
condensados presentes en el gas natural generan problemas de
ineficiencia en el transporte por ductos, causando corrosion y otros
fenébmenos que generan dafos en equipos de compresion o turbinas.

La presente tesis detalla el disefio de una planta de separacion
de gas natural y liquidos de gas natural, a partir del gas natural hiimedo
proveniente del lote 58. Se propone la construccion de una nueva
planta para la produccién de gas natural seco de dichos yacimientos.

El disefic se desarrolld basado en las normas técnicas
correspondieﬁtes a la industria del gas natural. Para determinar los
rendimientos de los productos y las condiciones de operacién en cada
equipo se realiza la simulacion, usando el paquete de Hysys 8.8, a
través de la cual se desarrollaron calculos de equilibrio, empleando las
propiedades termodinamicas de Peng-Robinson y Gas Acido.

Entre los resultados se incluye una descripcién simplificada del
proceso, mediante diagramas en los que se muestran las diferentes

etapas del procesamiento de gas natural.

Del presente trabajo se obtuvo el disefio a 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 las condiciones

6ptimas para su transporte y/o procesamiento.

Palabras clave: Procesamiento de gas, simulacion,
enduizamiento, gas natural, Ingenieria de Detalle.
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Abstract

Small amounts of water, among other poliutants and
condensates present in natural gas, generate problems of inefficiency
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 piant for natural gas
and natural gas liquids from the wet natural gas from iot 58. The
construction of a new plant for the production of dry natural gas from
these fields is therefore proposed.

The design was developed based on corresponding technical
standards on rélation 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 simplified description 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 / or processing.

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

16



INTRODUCCION

El sector energético mundial esta en un proceso de transicion,
pero el mundo contintia dependiendo energéticamente de las energias
fosiles, como el petréleo, el gas o el carb6n, unas materias primas que
se encuentran en manos de pocos paises.

Actualmente, las energias fésiles aportan el 80% del suministro
mundial de energia y los principales paises productores de petréleo fson
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 produccién de carbén la controlan China (45,9
%), Estados Unidos (12,9 %) y la India (7,5 %).

En el Perq, la seguridad de la matriz energética es uno de los
tema de prioridad nacional, y las medidas de contingencia tienen un
caracter imperativo.

La situacion actual de la infraestructura de produccion,
procesamiento y transporte de gas natural, respecto a la demanda real
y potencial del mercado nacional esta en pleno crecimiento. Después
del proyecto Camisea, han continuado haciendo exploracion con el fin
de conservar y aumentar las reservas de gas natural (GN).

A fines de noviembre de 2016, la compaiia china National
Petroleum Corporation (CNPC), operador del Lote 58 ubicado en la
selva sur de Cusco, confirmé que 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
cubicos (TCF) como recursos contingentes en categoria 2C.

Por consiguiente CNPC declaré6 formaimente a Perupetro el
descubrimiento comercial de los yacimientos Urubamba, Picha, Taini y
Paratori. .

CNPC pasé a la etapa de explotacion, se prevé producir a partir
del 2021. El gas producido debera pasar por un tratamiento previo, para
disminuir su humedad y contenido de particulas en suspenso entre
otras caracteristicas y/o especificaciones gue se debe tener en cuenta
para su transporte, almacenamiento y/o procesamiento al que sea
sometido.

Con la, finalidad de garantizar la seguridad energética e
incrementar la inversién en el pais, se plantea el disefio de una planta
de separacion de gas natural y liquidos de gas natural, a partir del gas
natural himedo proveniente del lote 58, basandonos en las normas
técnicas nacionales e internacionales vigentes. Sera propuesto desde

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

1.1 Identificacion del problema

Queda claro que la seguridad de la matriz energética es uno de
los temas mas relevantes en el pais, ademas que contrastan parte de
la estabilidad que tiene un pais en su economia.

Al fimarse los contratos de licencia para la explotacion de
hidrocarburos de los Lotes 88 y 56 del Proyecto Camisea, se han
establecido los 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 la demanda de!
mercado nacional.

Las reservas del Lote 56 y 57 tienen iibre disponibilidad por
parte del Contratista y como tal no hay obligacion expresa de
dedicarlas al mercado nacional. Desde los primeros pasos del
Proyecto Camisea, en el 2004, se destind reservas para consumo

nacional.

La produccién de gas natural proviene principalmente de los
Lotes 88 y 56 operados por Pluspetrol Peru Corporation (PPC) y del
Lote 57 operado por Repsol, que inicié su produccion en abril de 2014
(pozo Kinteroni); sin embargo, la produccion de este lote no ha
incrementado la produccién total debido a la declinacion de Ia

19



produccion de los pozos del Lote 56 y la operacion de la Planta

Malvinas a su capacidad maxima.

Con la confirmaciéon de 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).

E! objetivo del procesamiento del gas natural, luego de su
explotacion, es eliminar los contaminantes, incluyendo los
componentes corrosivos (agua y gases acidos, sobre todo el sulfuro de
hidrégeno por su caracter contaminante), los que reducen el poder
calorifico (como didxido de carbono y nitrégeno) y los que forman
depdsitos sélidos a bajas temperaturas, como el agua y diéxido de
carbono, para después separar los hidrocarburos mas pesagios
(condensados) y el metano, materias primas basicas para la industria .

petroquimica y parte fundamental de la matriz energética.

A pesar de que el fundamento fisico del proceso es relativamente
simple, el disefio y operacion de estas plantas plantea un reto técnico
importante, ya que deben asegurar e! desempefio adecuado del
proceso, y por ende es necesario establecer la relacion éptima entre el
volumen de condensados y el volumen de gas que se pueda recuperar.

Esta relacién 6ptima de separacion es una funcion de costos que
esta sujeta a restricciones diversas, por ejemplo, los condensados de
gas forman la corriente de mayor valor econémico y el volumen
recuperado aumenta al incrementar la presion a la cual se lleve a cabo
la separacién. Sin embargo, presiones altas involucran mayores
riesgos de operacién y costos de disefio.
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L]
El procesamiento de gas natural es una actividad muy importante
en la industria de gas natural, ya que es una de ias 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 disefiar una planta
de separacion de gas natural y liquidos de gas natural, a partir del gas
natural humedo proveniente del Lote 58, para solucionar el problema y
aprovechar los recursos que posee el Per(, a la vez se podria
garantizar materia prima para el desarrollo de la petroquimica en el pais
y agregarle un mayor valor al precio que se obtiene por el gas natural
y sus derivados.

El presente proyecto plantea disefiar una planta de separacién
de gas natural y liquidos de gas natural, a partir del gas natural himedo
proveniente del Lote 58, para garantizar el cumplimiento de
estipulaciones en el contrato y garantizar la matriz energética en el
pais.

1.2 Formulacién del problema

1.2.1 Problema General
¢Como sera el disefio de una planta de separacion de gas

natural y liquidos de gas natural, a partir del gas natural humedo
proveniente del lote 587
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1.2.2 Problemas especificos

a) ¢Cudles son las caracteristicas fisicas y quimicas del Gas
Natural Himedo proveniente del Lote 587

b) ¢Coémo son las especificaciones técnico - contractual de

produccion de Gas natural y Liquidos de Gas Natural a partir del
gas natural himedo proveniente del lote 587

1.3 Objetivos de la investigacion
1.3.1 Objetivo General

Disefiar una planta de separaciéon de gas natural y liquidos de
gas natural, a partir del gas natural himedo proveniente del lote 58.

1.3.2 Objetivos especificos

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

Natural Himedo proveniente del Lote 58.

b) Analizar las especificaciones técnico- contractual de produccion
de Gas natural y Liquidos de Gas Natural a partir del gas natural
himedo proveniente del lote 58.

1.4 Justificacion

Las razones que justifican la investigacién propuesta son las

siguientes:
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a)

b)

c)

d)

Legal: El marco legal actual precisa el uso de normas técnicas,
en el disefio y construccion de equipos y la disposicion de estos
en la planta, asi como su manejo y la presente investigacion hara
consulta de estas normas aportando en este aspecto.

Tedrico: La presente tesis aportara al incremento de la teoria en
lo que respecta a disefio de equipos, la situaciéon actual del gas
natural en el Perti en diversos aspectos, entre ellos el técnico y
normativo principalmente.

Tecnolégico: El disefio de equipos y su disposicion en la planta,
permitira  desarrollar alternativas tecnologicas en el
procesamiento y permitira obtener una vision global de la cadena
de valor de gas natural.

Economica: Los resultados obtenidos nos permitira analizar los
costos para una implementacion de esta pianta y comparar con
ofras alternativas que se presente en el ambito de eficiencia y
factibilidad.
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2.1

211

CREACION, ORGANIZACION, PLANIFICACION Y
EVALUACION PARA LA INSTALACION DE LA PLANTA DE
PROCESAMIENTO

Creacién

La presente tesis es realizada con el fin disefiar una planta
de separacién de gas natural y liquidos de gas natural, tomando
como materia prima el flujo de gas himedo proveniente de! Lote
58, que actualmente esta en etapa de explotacion y se prevé que
iniciara ia produccion a partir del 2021, por ende se debera contar
con una planta de procesamiento de gas natural con la finalidad
de poder abastecer al mercado interno.

Descripcion de los productos

La planta de procesamiento de gas natural es disefiada
para producir los siguientes principales productos, gas natural
seco Yy liquidos de gas natural (LGN).

Como subproductos, el agua extraida de la corriente de
entrada del gas natural himedo proveniente del Lote 58, la cual
posteriormente seria reinyectada en pozos destinados para esta
actividad.

Precisamos definir la tecnologia con la que realizaremos
nuestro procesamiento, segin su rentabilidad y eficiencia.
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2.1.2 Estudio de mercado
a) Materia Prima

La materia prima es el gas natural himedo proveniente del
Lote 58, a partir de esta mezcla de hidrocarburos se obtendra

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

Actualmente, el pais tiene un incremento poblacional y por
ende un crecimiento en demanda de energia en los distintos

sectores econdmicos del pais.
b) Produccion de gas natural en el Peru

En el Perd, se produce gas natural asociado en el norte del
pais (3.7%), pero la produccion mas importante es la del 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 produccion de gas natural ha
incrementado en gran porcentaje en el 2004 y el 2010, lo cual
concuerda con la puesta en marcha del Proyecto Camisea y la
segunda ampliacion de la Planta Malvinas, respectivamente. A
partir de entonces, se ha tenido en un incremento anual de 4.22%.
Se prevé que durante los proximos afios la tendencia continuara
en crecimiento debido a la creciente demanda del gas natural, y
como consecuencia habria una mayor produccion de liquidos de
gas natural.
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Seqt'ln Perupetro, el volumen de produccion 2015 llego a
los 1 209 millones de pies clbicos diarios. (Véase el GRAFICO N°
1.1y el GRAFICO N° 11.2)

GRAFICON" II.1

PRODUCCION FISCALIZADA PROMEDIO DE GAS NATURAL EN
EL PERU (2002-2011)
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GRAFICON° I1.2

PRODUCCION FISCALIZADA PROMEDIO DE GAS NATURAL EN
EL PERU (2010-2016)

JLIHHHTHHIT

i
g )
¢

ABSPCO = Mlcnes de pies ciblors. por &3

Fuente: PERUPETRO 2017

26



2.2 Demanda de gas natural en el Perti

La Matriz energética resumida (Véase la FIGURA N° I1.1),
indica por el lado izquierdo el uso de fuentes primarias para
produccién de fuentes secundarias y para consumo final, y por el
lado derecho las participaciones de cada sector en el consumo
final de energia primaria y de las fuentes secundarias producidas
por esas fuentes primarias.

Actualmente la participacion del Gas Natural como fuente
de energia en el Pert, es del 35% y es demandada principalmente
por las empresas de generacion eléctrica, industria
(manufacturera y petroquimica) y los clientes comerciales,
vehiculares y residenciales. (Véase la FIGURA N° 1.3, en la pag.
39)

FIGURA N° II.1

MATRIZ ENERGETICA DEL PERU 2014
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Fuente: TAMAYO ET AL. 2014
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FIGURAN® 1.2

FLUJO COMERCIAL DE GN Y LGN EN EL PERU 2013*
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Se espera la masificacion en el uso del 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 distribucion en las principales ciudades del pais.

De acuerdo al libro de la Industria del Gas Natural en el
Perd, el crecimiento de la demanda de GN ha sobrepasado
favorablemente los escenarios mas optimistas registrados antes
del inicio de la operacion del proyecto Camisea. El desempefio
macroeconomico del pais y el aumento progresivo de las
cotizaciones del petréleo fueron las causas que intensificaron las
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ventajas relativas del GN y propiciaron un crecimiento dinamico

de los sectores industrial, eléctrico, transporte y comercial.

GRAFICON° I1.3

COMPARACION DE LA EVOLUCION DE LA DEMANDA DE GN
ESTIMADA Y REAL
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Fuente: TAMAYO ET AL. 2014

La proyeccion de la demanda de GN durante la primera
fijacion de tarifas senalaba que para el 2013, la demanda
alcanzaria un consumo equivalente a 343 millones de pies
cubicos por dia (MMPCD). No obstante, la demanda real superd
1.44 veces la proyectada, llegando a 493 MMPCD de GN (Véase
el GRAFICO N° 11.3).

El proyecto Camisea (Lote 88) es quién principaimente
cubre la demanda de Gas Natural en el pais. Actualmente la
Planta Malvinas tiene la capacidad de procesar 1,680 MMPCD de
Gas Natural, segin el Osinergmin, fo que ha implicado que la
planta opere a su capacidad maxima instalada durante varios
meses (Véase el GRAFICO N° I1.4, en la pag. 30).
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GRAFICO N° 11.4

PROCESAMIENTO DE GN EN MMPCD (2012-2016)
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Fuente: MINEM — DESPACHO MINISTERIAL 2016

De acuerdo con el Informe multianual de inversiones en
asociaciones publicas privadas — 2016 del Minem, se prevé que
en el afio 2025 la demanda de gas natural (incluyendo el consumo
final, lo requerido para la generacion de electricidad y el desarrollo
de la petroquimica a nivel nacional) ascendera de 1900 a 2400
MMPCD al 2025 (Véase el GRAFICO N° II.5). Para ello se
requiere desarrollar un sistema nacional de gasoductos que
permitan su distribucion.

GRAFICON® I1.5

PROYECCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL
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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: Generacion
Eléctrica, Consumo industrial, Transporte (GNV) y Residencial -
Comercial. Este crecimiento requerird mayor produccion de los
lotes de Gas Natural y una mayor infraestructura de transporte,
para poder satisfacer la demanda interna de gas natural en el

pais.

2.3 Exportacion de gas natural en el Pert

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 exportacion. Ante
esto, se licua y transporta a través de buques “metaneros” y asi
llegar a su destino.

A partir de mediados del 2010, la planta de licuefaccion de
gas natural inici6 operaciones y empez6 a producir Gas Natural
Licuado (GNL) en su planta de licuefaccion, Pampa Melchorita,
realizando su primera operacion de venta el 22 de junio 2010. El
GNL producido era exportado y vendido Gnicamente a Repsol CG
por 4.2 TPC en 18 afios (218,000 BBTU — Unidades Térmicas
Britanicas anuales), bajo la modalidad de Take or Pay, el cual
considera vender el producto principalmente a México a la
Comision Federal de Electricidad - CFE (suministro de hasta 500
MMPCD o 189,000 BBTU anuales).
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Los volimenes minimos para los afos 2011, 2012, 2013y
2014 eran de 12,228 BBTU, 70,311 BBTU, 130,432 BBTU y
158,964 BBTU, respectivamente.

TABLAN® i1

PRINCIPALES CONTRATOS DE EXPORTACION DE GAS

NATURAL LICUADO
Cofvenio de tversiin (PLNG — Estado Peruanc) ©_ Famado Enero 2006 46

. Confrato de Compra Verta da Gos Natural (PLNG - CPC) Frmado

Contrako de Transporie de Gas Naural (PLNG - TGP) . Fmek

 Contvalode Compra Verta de LNG (PLNG-SITME) . Famado Sorio 2005
Contealo de Servicios de Mantarimiento de’a Plania : Finmado i
Cankrako de blznlenimierto del Gasducko da PLNG Famadn

Fuente: JASAUI' Y ALVAREZ 2015

El ?rincipal comprador de GNL es Meéxico. (Véase el
GRAFICO N° 11.6)

GRAFICON" I1.6

EVOLUCION DE VENTAS DE GAS NATURAL LICUADO Y PAIS
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Fuente: JASAUI Y ALVAREZ 2015

Dado el crecimiento de la produccion de gas natural en el

pais y las politicas de masificacion de gas natural en el Peri, la
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demanda de gas natural registrd6 un crecimiento significativo
durante los ultimos afos (Véase el GRAFICO N° 11.7), con
expectatiwr-ls de crecimiento en los proximos aftos. En funcion a
los datos obtenidos de la Direccibn General de Eficiencia
Energéticq (DGEE) del Minem.

GRAFICON® 1.7

EVOLUCION DE LA DEMANDA DE GAS NATURAL EN EL PERU
POR SECTORES DE CONSUMO
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Fuente: MINEM — DGEE 2014

Las exportaciones de gas natural, son realizadas de la
produccion de gas natural del Lote 56 operado por Pluspetrol Peru
Corporation S.A., y su principal destino es México, Espafia, Japon
y Corea dé,l Sur.

Seqt]n el Plan Energético Nacional 2014 — 2025, elaborado
por la DGEE del Minem, en los siguientes graficos, se observara
las proyecciones de las exportaciones de hidrocarburos del 2014
- 2025 en los diferentes posibles escenarios (valores) del PBI
(4.5% y 6.5%). (Véase el GRAFICO N° 11.8 y el GRAFICO N° 1.9,
en la pag. 34)
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GRAFICON"® I1.8

PROYECCIONES DE LAS EXPORTACIONES DE
HIDROCARBUROS 2014 - 2025. ESCENARIO 4.5 %
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Fuente: MINEM — DGEE 2014

GRAFICON" I1.9

PROYECCIONES DE LAS EXPORTACIONES DE
HIDROCARBUROS 2014-2025. ESCENARIO 6.5%
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Fuente: MINEM - DGEE 2014
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Se concluye que de acuerdo a los contratos de largo plazo,
para la exportacion de Gas Natural Licuefactado, esta demanda
se manten%lré estable hasta el afio 2025 en los diferentes posibles
escenarios (valores) del PBI (4.5% y 6.5%), lo cual no implica que
no se pueda ganar mayor mercado en el extranjero.

24 Contrato de licencia del Lote 58

A mediados del 2005, mediante D.S.017-2005-EM, se
aprueba el contrato de licencia para la exploracion del Lote 58.

A inicios de! 2013, la empresa Petrobras Energia Penru
solicito la modificacion del contrato, extender tres (3) afios el 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 realiz6 otra modificacién de contrato, donde
se realizéj la sustituciéon del Garante Corporativo y este seria
asumido por CNODC International Holding LTD en reemplazo de
Petrobras Argentina S.A. (antes Petrobras Energia S.A.),
aprobado mediante D.S. N°019-2014-EM.

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

del Lote 58 es un gas rico, por el contenido de Liquidos de Gas
Natural -(Véase la TABLA N° I1.2, en la pag. 36).
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La forma del Lote 58 es poligonal, cuyos vértices estan
definidos por los puntos 60(P.P), 61, 70, 86, 95, 92, 107, 104, 87,
42,41,1,3y 32

Cada punto esta definido por coordenadas planas UTM,
(Véase la TABLA N° I1.3) obtenidas del contrato de licencia para
la exploracién y explotacién de hidrocarburos en el lote 58, las
cuales son contrastadas posteriormente en el Mapa Energético
Minero — Osinergmin, y se visualiza los limites definidos del Lote
58. (Véase la FIGURA N° 11.3, en la pag. 39)

TABLAN® 1.3

COORDENADAS GEOGRAFICAS DEL LOTE 58

ITEM | PUNTO _  ZONA18L -
Este (m) Noite (m)

"1 | 60(PP) | 734000000 “8675 000.000
2 61 741 615.000 8 675 000.000
3 | 70 743 354.000 8 669 961.000
2 | 8 743 354.000 8 659 961.000
5 T 95 739 935.000 8 654 937.000
6 92 721 910.000 8 654 961.000
7 107 721 910.000 8 639 778.000
8 104 703 804.000 8 639 778.000
9 87 685 991.000 8 658 322.000
10 | @ 42 685 991.000 8 684 961.000
1 | 4 674 215.000 8 684 961.000
12 1 674 215.000 8 715 000.000
13 3 665 991.000 8 715 000.000
14 | 32 734 000.000 8 695 000.000
Fuente: PERUPETRO 2005




FIGURAN® 11.3

PUNTOS REFERENCIA DE COORDENADAS GEOGRAFICAS
' LOTE 58

LT T

CO MINERO DEL PERU 2017

2.6 Organizafcién

FIGURA N° I1.4

DIAGRAMA DE ORGANIZACION DEL PROYECTO
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2.7 Planificaciéon

a) Estudio del Mercado

b)
c)
d)
e)

f)

Programacion del Proyecto
Evaluacién del Proceso
Disefio de Proceso

Diagrama de Bloque
Diagrama de Flujo Codificado

g) Plan Maestro

h)
i)
)
k)
1)

Disefio detallado de Ingenieria
Contrato y Construccion
Adquisicion de Materiales
Construccion de la Planta
Puesta en Marcha

2.8 Programacion

El método denominado PERT "Program Evaluation and
Review Technique"” puede ser catalogado como un método
cuantitativo de planificacién. 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 asignacion de tiempos se hace
una triple distincion.

Con estas estimaciones se pudo determinar un tiempo

medio, que denotamos como fesperado, ¥ Que recogera el valor
promedio de las tres estimaciones con una ponderacién
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. INGENIERIA DEL PROCESO

3.1 Cadena de valor del Gas Natural

El concepto de cadena de valor del Gas Natural se basaen
la identificacion de grupos de procesos (eslabones) que por su
naturaleza generan cambios fisicos sobre dicho recurso o
permiten sy disposicion para el consumidor final, razén por la cual
constituyen en si mismos una actividad productiva. (Véase la
FIGURA N° .1y la FIGURA N° Il1.2, en la pag. 43)

Los eslabones de la cadena de valor del Gas Natural son:
Exploracién y Produccion, Procesamiento, Fraccionamiento,
Transporte y Distribucion. (Véase la FIGURA N° 1I1.3, en la pag.
43)

FIGURA N° Il 1

ESTRUCTURA DEL SUMINISTRO DEL GAS NATURAL EN EL
PERU

Fuente: TAMAYO ET AL 2014
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FIGURA N° Ill.2

ESQUEMA SIMPLIFICADO DE LA CADENA DE GAS NATURAL
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Fuente: TAMAYO ET AL 2014

FIGURA N° Il1.3

ESQUEMA DE LA CADENA DE VALOR DEL GAS NATURAL

Fuente: TAMAYO ET AL 2014
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b) Toxicidad del metano

En general el metano, mayor componente del gas naturat,
es considerado un gas no téxico ya tjue es bilogicamente inerte y
sus efectos toxicos estan 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) Composicion
La composicién tipica promedio de los LGN en la salida de
la Planta de procesamiento de gas natural Malvinas, también fue

considerada en el disefio de equipos. (Véase la TABLA N° iil.2)

TABLA N° ll.2

COMPOSICION DE LIQUIDOS DE GAS NATURAL

Componente % Molar
Etano 0.30
Propano 33.81
i-butano 6.39
n-butano 13.44
i-pentano 5.72
n-pentano | 5.74
n-hexano 7.95
Benceno 0.24
n-heptano 7.40
n-octano 7.35
n-nonano a + 11.63

Fuente: PLUSPETROL 2016
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Con fines de contraste se usé las caracteristicas de los
Liquidos de Gas Natural de la Planta de Procesamiento de Gas
Natural Malvinas. (Véase la TABLA N° 1I1.3, en la pag. 47)

TABLA N° I11.3

PROPIEDADES FISICAS DE LOS LIQUIDOS_DE GAS NATURAL

Propiedad Unidad ~ Valor
Gravedad especifica a 15.6 °C - 0.639
Presion de Vapor a 10°C Bar 3.26
Presién de Vapor a 37.8 °C Bar 6.49

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 irritacion del tracto
respiratorio y crear condiciones de asfixia a las personas. El
producto contiene benceno y puede provocar cancer. La
inhalacion puede provocar cefalea, mareos y llevar a la
inconciencia.

La peligrosidad de los Liquidos de Gas natural esta
asociada con el nivel de exposicién del producto. En caso de una
fuga desde la tuberia, gran parte del producto se evapora
instantaneamente. Como resultado de la expansién 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
sera similar, la vaporizacion 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 rapida
evaporacién que origina una disminucion de fa temperatura.

c) Inflamabilidad y explosividad de los Liquidos de Gas Natural
Es extremadamente inflamable. Debido a la presencia de
fracciones volatiles, en proporciéon adecuada con el aire y en
presencia de una fuente de ignicion se produce la ignicién

inmediata del producto. En mezcla con el aire puede generarse
condiciones explosivas.

3.3 Analisis y descripcion de las tecnologias en el gas natural
3.3.1 Separacion de fases
Los equipos de separacién, como su nombre lo indica, son

utilizados en la industria petrolera para separar mezclas de liquido
y gas. (Véase la FIGURA N° ll1.4, en la pag. 49)
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cambio de direccién del flujo con una entrada tangencial de los
fluidos al separador; 0 ya sea instalando adecuadamente una
placa desviadora a la entrada del separador.

b) Seccion de separacion secundaria

Se separa la maxima cantidad de gotas del liquido de la
corriente de gas. Las gotas se separan principaimente por la
gravedad por o que la turbulencia del flujo debe ser minima,
medido por el nimero de Reynolds. Para esto, el separador debe
tener suficiente longitud. La eficiencia en esta seccion depende
de las propiedades del gas y del liquido, del tamafio de las
particulas y del grado de turbulencia del gas.

En algunos disefios se utilizan veletas 6 aspas alineadas
para reducir ain mas la turbulencia, sirviendo al mismo tiempo
como superficies colectoras de gotas de liquido.

c) Seccidon de extraccién de niebla

Aqui se separan las minusculas particulas del liquido que
atn contiene el gas, la mayoria de los separadores utilizan, como
mecanismo principal de extraccion de neblina, la fuerza centrifuga
o el principio de choque. En ambos métodos, las pequerias gotas
de liquido se separan de la corriente de gas en forma de grandes
gotas (coalescencia), que luego caen a la zona de recepcion de
liquido se drenan a través de un conducto a la seccion de
acumulacién de liquidos o bien caen contra la corriente de gas a
la seccién de separacion primaria.
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El dispositivo utilizado en esta seccién, conocido como
extractor de niebla, esta constituido generalmente por un conjunto
de veletas o aspas, por alambre entretejido, o por tubos ciclénicos.

d) Seccion de almacenamiento de liquido

Se almacena y descarga el liquido separado de la corriente
de gas. Esta parte del separador debe tener la capacidad
suficiente para manejar los posibles baches de liquido que se
pueden presentar en una operacién normal. Ademas debe tener
la instrumentacién adecuada para controlar el nivel de liquido en
el separador.

La seccién de almacenamiento de liquidos debe estar
situada en el separador, de tal forma que el liquido acumutado no
sea arrastrado por la corriente de gas que fluye a través del
separador.

Existen muchos factores que pueden afectar la separacion
eficaz y eficiente en un proceso de separacién. Es necesario
conocer cuales son los que se consideran mas importantes y
relevantes al momento de realizar un disefio eficaz del separador:
viscosidad del gas, temperatura, densidad del liquido y gas,
tamafrio de las particulas de liquido, velocidad del gas, y la presion
de separacion.

Se pueden clasificar por su forma en horizontales,

verticales y esféricos (Véase la FIGURA N° Ill.5 y la FIGURA N°
1.6, en la pag. 53 y la FIGURA N° lI1.7, en la pag. 53).
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Por su funcién en bifasicos y trifasicos, mientras que el
primero separa vapor y liquido, el trifasico separa vapor,
condensados y agua.

De acuerdo a la operacién: en prueba y de produccién. El
separador de prueba maneja la producciéon de un solo pozo con
el fin de determinar o cuantificar la produccion de gas y de liquido,
mediante los respectivos sistemas de medicion. Es mas pequefio
que el de producciéon y generalmente son construidos con una
capacidad de 10 000 bbl de fluido. El de produccién recibe y trata
el fluido de varios pozos, por ende es de mayor capacidad que
uno de prueba.

FIGURA N° 111.5

SEPARADOR HORIZONTAL
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Fuente: REQUENA Y RODRIGUEZ 2006
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FIGURA N° Ill.6

SEPARADOR VERTICAL

SALIDADE VAPOR\
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Fuente: REQUENA Y RODRIGUEZ 2006

FIGURA N° IIl.7
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Fuente: REQUENA Y RODRIGUEZ 2006

53



3.3.2 Endulzamiento del Gas Natural

El gas natural que tiene concentraciones de H2S y CO2 por
encima de los limites permisibles, tiene que ser tratado con el fin
de remover el gas &cido. Como el H2S reacciona con muchos
compuestos, hay una gran variedad de procesos para extraerlo
quimicamente. '

En pequefias concentraciones, es econoémica su remocion
haciéndolo reaccionar con compuestos solidos secos como el
oxido de hierro o el 6xido de zinc. Cuando las concentraciones
son altas, se usan los solventes. En cuanto al CO2, se extrae
solamente usando solventes.

a) Procesos de absorcion

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 4&cidos para formar
compuestos inestables, solubles en el solvente. El componente
activo de la solucién puede ser una alcanoamina o una solucién
basica, con o sin aditivos. El contacto se realiza en una torre
conocida como contactora en la cual la solucién 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, la
solucion al salir de la torre se envia a regeneracion. Los procesos
con aminas son los mas conocidos de esta categoria (Véase la
FIGURA N° 111.8) y en segundo lugar los procesos con carbonato.



FIGURA N° 111.8

DIAGRAMA DE FLUJO DEL ENDULZAMIENTO CON AMINAS

Fuente: NARANJO 2004

En este proceso, la torre contactora debe trabajar en
condiciones de baja temperatura y alta presion de manera que se
favorezca la absorcion entre el gas acido y el solvente quimico.
Por otro lado, en la regeneracién se debe trabajar en condiciones
contrarias a las mencionadas, o sea a alta temperatura y baja
presion, de manera de favorecer la liberacion de los gases acidos.

Entre sus desventajas se encuentra la demanda de
energia, la naturaleza corrosiva de las soluciones usadas y la
limitada carga de gas acido en la solucién, este Gltimo debido a la
estequiometria de las reacciones.

De escoger el proceso con aminas, se debe establecer que
amina seria la mas adecuada en relacién a sus propiedades
fisicas (Anexo VIl) y a los contaminantes presentes en el gas a
tratar. (Véase la FIGURA N° 111.9 y la TABLA N° lil.4, ambas en la
pag. 56)
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FIGURA N° 111.9

CRITERIOS DE SELECCION DE AMINAS PARA EL PROCESO DE
ENDULZAMIENTO DE GAS NATURAL

AMINAS PRITARIAS: MEA. SECUNDARIAS: DEA. TERCIARIAS: MDEA
DGA DIPA

< NCRELIENTO REACTIVINAD I
| INGREMENTC SELECTIVIDAD o

MAYOR AFACTIVIOAD DEA MUY UTILIZADA MENOR REACTIVIDAD
MENOR SELECTIVIDAD 20-50% SOLUCION LIAYOR SELECTIVIDAD
REQUIERE RECLAIMING LIENOR REQUERIINIENTO UTILIZADA PARA CO2 BULK
MAYOR REQUERILIENTO ENERGETICO QUE MIEA REMOVAL
ENERGETICO NO REGUIERE RECLAIMING MENOR REQUERIWENTO
CORROSIVO ENERGETICO
ADECUADO PARA BAJA
PRESION
Fuente: CALLE 2016
[ ]
TABLAN® Ill.4

COMPARACION ENTRE SOLVENTES QUIMICOS DE AMINAS

Amina WMEA DEA DGA’ MDEA |
oncentracion (% wt) 15-25 25.35 50-70 30-50 |
Carga gas acido ]
Scf gas acido / galén amina 31-4.3 2850 4,7.6,6 amplio J
Tol gas acido / mol amina 0.3-0.4 0.2-0.4 0.3-0.4 amplio |
ICorrosividad (degradacion) mayor < MEA < DEA menor |
[Fresion parcial gases acidos Baja-Alta | Media-Alta { Baja-Aita | Baja-Alta
Absorcion HC media media alta baja
ISelectividad H,5 no > MEA no alta

Fuente: CALLE 2016

b) Procesos de adsorcion

El proceso de adsorcion es un proceso de separacion para
remover impurezas basadas en el hecho de que ciertos materiales
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altamente porosos fijan ciertos tipos de moléculas en su
superficie. (Pino, 2014, pag. 56)

La adsorcion es un fenémeno de superficie exhibido por un
solido (adsorbente) que le permite contener o concentrar gases,
liquidos o sustancias disueltas (adsortivo) sobre su superficie.
Esta propiedad es debida a la adhesién. En la Adsorcion fa
corriente de gas natural hace contacto con sustancia sélidas que
tienen propiedades adsorbentes, las cuales se encuentran
empacados dentro de las torres adsorbedoras reteniendo
selectivamente las moléculas de los gases acidos del gas tratado.

La regeneracion de los lechos secos se realiza mediante la
aplicacion de calor. El proceso de endulzamiento a través de la
adsorcion, por lo general es utilizado en gases donde la presion
parcial de los componentes acidos es baja. En el comercio existen
varios tipos de tamices de lecho sélido y tienen diferentes
afinidades para varios componentes.

c) Procesos de conversion directa
Pino (2014, pag. 56) afima que estos procesos se
caracterizan por la selectividad hacia el sulfuro de hidrégeno
(H2S), el cual es removido en forma preferencial por un solvente

que circula en el sistema.

El proceso es de gran importancia, en la eliminacion del
Sulfuro de Hidrogeno de la corriente del gas.

Las etapas reconocidas son:
1. Absorcion del HzS en una solucion alcalina
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2. Oxidacién del H2S por el metavanadato de Na para
convertirlo en azufre

3. Oxidacioén del vanadato por medio del ADA

4. Oxidacion del ADA reducida con aire.

d) Remocién con mallas moleculares

Pino (2014, pag. 56) afirma que las mallas moleculares son
consideradas un método sofisticado, por lo tanto se utilizan
fundamentalmente, cuando necesitan eliminar pequefias
cantidades de gases acidos, sobre todo para dejar el gas en la
norma. (Véase la FIGURA N° [}1.10, en la pag. 59)

Naranjo (2004, pag. 237) asegura que las mallas
moleculares estan disponibles en varios tamafios y se puede
tener una malla molecular que solo permita el paso de moléculas
de H2S y H20 pero no el paso de moléculas grandes como
hidrocarburos parafinicos o aromaticos. Sin embargo el COz es
una molécula de tamaiio similar a las de H2S y agua y aunque no
es polar puede quedar atrapada en los poros por las moléculas de
H2S y agua, aunque en pequeiias cantidades, y bloqueara los
poros. El principal problema con el CO2 es que al quedar atrapado
reduce los espacios activos y por tanto la eficiencia de las mallas
para retener H2S y agua.
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FIGURA N° 1i1.10

DIAGRAMA DEL PROCESO DE ENDULZAMIENTO POR
ADSORCION CON MALLAS MOLECULARES

Faciva ™ P D 3

QUEMADOR

; CALENTAMIENTO, c mmnmm\

Y

Fuente: NARANJO 2004

e) Remocién con membranas

Biruh y Hilmi (2012, pag. 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
basandose en las diferencias en las permeabilidades de la
especie que fluye a través de la membrana. La permeabilidad de
los gases en una membrana esta relacionada como una funcién
de las propiedades de la membrana (estructura fisica y quimica),
la naturaleza de las especies permeantes (tamafio, forma y
polaridad), y la interaccién entre la membrana y las especies
permeantes.

‘59



La selectividad de la membrana a moléculas especificas de
gas o liquido esta sujeta a la capacidad de las moléculas a difundir
a través de la membrana. La selectividad o el factor ideal de
separacion es simplemente la proporcion de la permeabilidad al
gas puro de los gases que se separan.

Actualmente se utilizan membranas para la eliminacion del
COz2del gas natural a tasas de procesamiento desde un millén de
pies cubicos estandar por dia (MMSCFD) a 250 MMSCFD. Las
nuevas unidades también estan en fase de disefio o construccion
para manejar volumenes de hasta 500 MMSCFD.

Aunqgue existen muchos procesos de endulzamiento, para
un caso particular dado los procesos aplicables se reducena 3 o
4 si se analizan los siguientes aspectos:
Especificaciones del gas residual
Composicion del gas de entrada

v

v

v" Consideraciones del proceso
v Disposicion final del gas acido
v

Costos
De acuerdo al tipo de contaminantes, se debe escoger el

tipo de proceso a utilizar para el endulzamiento del gas natural.
(Véase la TABLA N° lIL.5, en la pag. 61)
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TABLA N° 111.5

GUIA PARA SELECCION DE PROCESOS DE ENDULZAMIENTO

Contaminante Aminas Solv. Solv. hibridos | Carb. Potasio Tamices
(DEA) Fisicos (Sulflnol) (Benfleld) moleculares
(Selexol)
H:S Muy bueno Bueno Muy bueno Pobre-Reg Muy bueno
Co, Muy bueno | Bueno Muy bueno Bueno Muy bueno
(a8 13 Pobre/nada Bueno Bueno Posible Cuidado
RSH(*) - No/timitado Bueno Bueno Posible Muy bueno
CSI No Bueno Bueuo Posible ———
EMS, DMDS No - — — —

Fuente: CALLE 2016

De la tabla anterior se debe tener en cuenta lo siguiente:
- COS: Sulfuro de carbonilo
- (*): Denota mercaptanos
- CS8z: Disuifuro de carbono
- EMS: Etil metil sulfuro
- DMDS: Dimetil sulfuro

3.3.3 Deshidratacion del Gas Natural

En esta etapa se elimina el vapor de agua mediante el
proceso de deshidratacion de manera que el gas estara libre de
la formacién de hidratos, problema de corrosién y punto de rocio.
En este tratamiento, el proceso de absorcion con etilenglicol se
utiliza para eliminar el agua y otras particulas de la corriente de
alimentacion. Como otra opcion, el proceso de adsorcién también
puede usarse para la remocidon de agua usando torres de
deshidratacion 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 deshidratacion:
» Absorcion
Adsorcion
Delicuescencia
Expansién-Refrigeracion
Permeacién del gas

VvV V V V V¥

Tecnologia Twister

Los procesos de deshidratacion de gas natural mas usados
a nivel mundial son los basados en glicoles y desecantes sélidos.

a) Absorcién con solventes fisicos

La deshidratacion por absorcion consiste en remover el
vapor de agua del gas a través del contacto intimo con un
desecante liquido. E! contacto tiene lugar en una torre empacada
o de platos (Véase la TABLA N° 11.6, en la pag. 63). Los glicoles
son los desecantes liquidos mas efectivos; los mas usados para
la deshidratacién del gas natural son: etilenglicol, dietilenglicol,
trietilenglicol (EG, DEG, TEG). El trietilenglicol ha ganado la
aceptacién universal como el mas efectivo de los glicoles, debido
a que logra mayor depresién del punto de rocio, y tiene bajos
costos de operacion.

A pesar de los problemas asociados a su operacion, la
absorcién con glicol es el método tradicional de deshidratacion de
gas, (Véase la FIGURA N° HI.11, en la pag. 64) ya que ha
demostrado ser eficiente para conseguir las especificaciones de
calidad requeridas, y a que su operacion es bastante conocida.
(Margarita. 2010, pag. 58)
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TABLA N° I11.6

VENTAJAS Y DESVENTAJAS DEL GLICOL EN LA
DESHIDRATACION

~Ventajas

5ésventajas

» Bajo' costo de instalacion.

» Baja caida de presién (5-10 Ib/pie?)
en comparacion con unidades de
descantes sélidos (10-50 Ib/pie?).

» Proceso continuo, no por lote (batch)

» La reposicion del glicol se realiza
facilmente, mientras que las cargas
de las torres de descantes solidos
consume mucho tiempo.

» La unidad de glico! requieren menor
cantidad de calor de regeneracion
por libra de agua removida.

»Los sistemas de glicol tienen fa
capacidad de operar en presencia
de materiales o componentes que
pueden producir dafos en los
desecantes soélidos; por ejemplo,
hidrocarburos pesados.

»Las unidades de glicol pueden
deshidratar el gas natural hasta
obtener un contenido de aguade 0,5
Ib de agua/MMPCS.

» Los puntos de rdcio del
agua por debajo de —
25 °F requieren gas de
deshojamiento en la

columna

regeneracion.

» El glicol es susceptible

a contaminacion.

> El glicol es corrosivo

cuando
contaminado
descompuesto.

de

esta
o

Fuente: ERDMANN 2012
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que exhiben un aito grado de adsorcion de agua. Permiten
obtener un punto de rocio de —150°F y se pueden usar tanto para
endulzar como para deshidratar el gas natural. Los tamices

molewlaigs en su estructura forman cavidades que se conectan
por poros uniformes de diametros de 3 a 10°A, dependiendo del
tipo de tamiz. Como se elaboran de acuerdo a un tamaiio de poro

especifico, los tamices moleculares permiten que la adsorcion sea

selectiva, es decir, se adsorben solamente las moléculas cuyo

diametro es menor que el tamafio del poro del tamiz molecular.

TABLA N° I11.7

VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE DESECANTES SOLIDOS

pequgﬁos cambio en la
presion, la temperatura y
el caudal de gas.

> Son menos susceptibles
a formacion de espuma o
cormosion en los equipos.

» Se pueden obtener Alto costo.
punt?s de rocio del gas Alta caida de presion (10-
tan b?jos como —-150°F (1 50 Ib/pie2).
ppm de agua). Se contaminan facimente
» Son pocos afectados por con hidrocarburos pesados,

COg, H2S, agua libre, etc.
Tendencia al rompimiento
mecanico de las particulas
del desecante.

Las instalaciones ocupan
gran espacio y los equipos
son muy pesados.

Altos requerimiento de
calor de regeneracion en
los lechos.

Altos costos de operacion.

Fuente: ER'pMANN 2012
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FIGURA N° 1ll.12

ESQUEMA DEL PROCESO DE DESHIDRATACION CON

DESECANTES SOLIDOS
GAS REGENERADD 5_%) QA
COMPRESOR
450 - 800 °F

x’ ENFRIADOR
S"‘ “"S;m R
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3
I
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Fuente: MARGARITA 2010
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3.3.4 Separacion 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
absorcion. En comparacién con el método de absorcion, el
método criogénico es mas eficiente para la separacion de liquidos
mas ligeros, tal como etano.

La presencia de hidrocarburos liquidos (etano, propano,
butano, nafta entre otros) del gas natural en gasoductos origina
perdida de presion, las cuales reducen el caudal transportado.
Estos hidrocarburos se condensan a lo largo del gasoducto
originando problemas de transportacion.
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La recuperacion de los componentes liquidos del gas se
efectua para el control del punto de rocio det gas natural y ademas
presenta una fuente econdmica, pues los hidrocarburos liquidos
tienen un valor econémico mas alto como productos separados
que como parte de la corriente de gas natural.

En la actualidad, para los procesos de recuperacion de
propano e hidrocarburos mas pesados, existen tres tipos de
procedimientos para realizar esta separacion: el de absorcion, el
de refrigeracion y el de criogenizacion, siendo este ultimo el mas
eficiente aunque es un poco mas costoso que las opciones
anteriores:

a) 'Refrigefacic)n Simple.

b) Refrigeracion en Cascada.
¢) Absorciéon Simple.

d) Absorcion Refrigerada.

e) Absorcién Mejorada.

f) Turbo expansion Criogénica.

Las propiedades fisicas de los hidrocarburos que se
emplean en el procesamiento del gas natural son muy importantes

para el disefio de equipos e instalaciones.

Para este tipo de fluidos es importante tener en cuenta los

siguientes conceptos:

- Densidad y/o compresibilidad del gas.
- Densidad de! liquido.

- Calor especifico.

- Entalpias.
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- Entropias.

- Energia libre.

- Calor de cdmbustién.

- Calor de reaccion.

- Viscosidad.

- Conductividad térmica.

- Tensién superficial.

- Punto de rocio del hidrocarburo.

- Punto de rocio del agua.

A continuacién se describen los procesos existentes para
la recuperacién de propano e hidrocarburos mas pesados.

a) Proceso de Refrigeracion Simple.

El proceso de refrigeracion simple es bastante flexible en
su aplicacion a la recuperacion de LGN (Véase la FIGURA N°
111.13, en la pag. 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 refrigeracion.

El proceso de refrigeracion simple es comunmente usado
con un sistema de inyeccion de glicol. La configuracion es limitada
en la temperatura de operacion por la viscosidad del glicol a bajas
temperaturas.

Ademas, la refrigeracion es tipicamente proporcionada por
la refrigeracion de propano la cual esta limitada a refrigerante -
42°C a presion atmosférica y de esta manera una temperatura de
procedimiento de cerca de -40°C.
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FIGURA N° Ill.14

CICLO DE REFRIGERACION DE TRES ETAPAS EN CASCADA
CON PROPANO

Coaling Water

Prepano

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003

c) Absorcion Simple.

En este proceso los LGN se retiran poniendo en contacto el
gas natural con un aceite absorbente (Hidrocarburo de alto peso
molecular). Este aceite pobre absorbe los LGN en una columna
de absorcion. En la figura se muestra un esquema de este
proceso. (Véase la FIGURA N° 111.15)

FIGURA N° Ill.15

PROCESO DE ABSORCION SIMPLE

Aceite
Pobre

Ceprepanizador

177!

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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d) Absorcion Refrigerada.

El proceso de absorcion para la recuperacion de los
componentes pesados del gas se da a través de una absorcion.
El mecanismo de este proceso es la diferencia entre la presion 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 aceite, 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 presion es reducida, los componentes livianos
son liberados del aceite quedando retenidos sélo los
hidrocarburos pesados.

El contacto entre el aceite de absorcion 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 liquido o mezcla de hidrocarburos con peso
molecular que fluctta de 100 a 180, dependiendo de la
temperatura de absorcion.

La eficiencia de la absorcion depende, entre otros factores
de la presion y temperatura de operacion del sistema, de las
cantidades relativas del gas y aceite de absorcion de calidad del
contacto promovido entre el gas y el liquido. Las condiciones de
operacion mas comunes en un absorbedor son de 400 a 1000
psig. Y temperaturas que varian desde la ambiental hasta -40°F.
La refrigeracion es obtenida a través de un fluido auxiliar,
generalmente propano. Se denomina aceite rico al aceite de
absorcion 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 accion del calor en
una torre de destilacion. 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
(mas 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+, la temperatura del tope del absorbedor se mantiene a
30°F, los liquidos del gas absorbidos en el solvente, los licuables
del gas son separados por el tope del regenerador y el solvente
pobre es presaturado con gases del tope del absorbedor. (Véase
la FIGURA N° 111.16)

FIGURA N°® I11.16

PROCESO DE ABSORCION MEJORADA

Propaso

Bopase Ansorvedor

—_—d’>—@'—?£|—.'_r
Gas Katacal

Gas Reslcuoal

1711471

Acette Rico

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

El proceso criogénico para la recuperacion de
hidrocarburos mas pesados. Este inicia con el ingreso del gas
humedo (Véase la FIGURA N° Ill.17, en la pag. 74), que
previamente paso por la etapa de endulzamiento y pasa a la
seccion de deshidratacién, donde se remueve la mayor cantidad
de agua.

Originalmente este proceso fue disefiado para la
recuperacion de etano y mas pesados. Las plantas criogénicas
retiran los productos licuables condensandolos también por
refrigeracién. Sin embargo, en este caso se produce el
enfriamiento haciendo expandir el gas adiabaticamente. Esto se
realiza en una turbina de expansién donde por reduccion de Ia
presién del gas, se alcanza bajos niveles de temperattjra (entre -
80° a -140°F).

Ella actualidad existe varios procesos criogénicos
disefiados para aumentar la eficiencia de recuperaciéon de

condensados, a continuacion se presentan algunos de ellos:

- Residue Reflux System (RRS).
- Two Tower System.

- Recicle Slipt Vapour (RSV).

- Delpro process.
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FIGURA N° 111.17

PROCESO TIPICO DE SEPARACION CRIOGENICA

Ceastanizacar

o’

11717171

[

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003

Entre los diversos procesos mencionados, los criterios de
seleccion se basan én la mayor recuperacion de LGN, consumos
de servicios entre otros costos. (Véase la TABLA N° IlL.8 y la
TABLA N° 1119, en la pag. 75; la TABLA N° 111.10 y la TABLA N°
.11 en la pag. 76)

TABLA N° [I1.8

CONTRASTE DE TECNOLOGIAS EN LA RECUPERACION DE

PROPANO
Variables del | Absorcién Refrigeraciéon | Separacion
Proceso Refrigerada | en Cascada Criogénica
Temperatura de
40 - 40/ -100 -80/-150
operacion (°F)
Recuperacion  de '
80-90% 92 -95% 95-99 %
propano
Mayor recuperacion Mayor
; pe _ ¥ ] Mas ciclos de
de propano circulacion ) . —
) refrigeracién
de aceite

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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TABLAN® 111.9

INFLUENCIA DE LA PRESION DEL GAS DE ENTRADA EN EL
PROCESO DE RECUPERACION DE PROPANO

Absorcion Mejorada

Separacién Criogénica

Presion de
ingreso, Dificultad Solucion Dificultad Solucion
psig
Inadecuado
Inadecuado | Comprimir para la Comprimir la
<250 para entrada a operacion entrada a
absorcion 400 psig del 850 psig.
expansor
Inadecuado
para la Comprimir la
250 - 450 Ninguno Ninguno operacion entrada a
del 850 psig.
expansor
Inadecuado
Fondo del | Adicionar un o
parala Comprimir la
absorbedor | expansoro »
450 - 750 operaciéon entrada a
sobre punto torre de .
. del 850 psig.
critico presién dual.
expansor
Inadecuado Usar
Fondo del | Adicionar un
para la expansor —
absorbedor | expansor o .
750 - 850 operacién Compresor
sobre punto torre de
» y del para pre-
critico presion dual. B
expansor compresion
Fondo del | Adicionar un
absorbedor | expansor o .
850-1200 Ninguno —
sobre punto torre de
critico presién dual.

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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TABLA N° 11110

FACILIDADES DE SERVICIOS EN LA RECUPERACION DE

PROPANO

Facilidades de Absorcion | Refrigeracion | Separacion

servicio Refrigerada | en Cascada | Criogénica
Enfriamiento Agua Agua Aire
Consumo de Medio Mayor Mayor

energia eléctrica

Consumo de Mayor Mayor ' Menor
combustible

Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003

TABLAN® 1. 11

NIVEL DE RECUPERACION DE PROPANO EN LAS

TECNOLOGIAS
Recuperacion ) ) . .
Absorcion | Refrigeracion | Separacion
de Propano ) ) S
Mejorada Simple Criogénica
(%)
No .
0-30 Buena Ineficiente
adecuado
30-80 Eficiente No se alcanza Ineficiente
80-95 Eficiente No se alcanza Eficiente
Sistema de
95 < Eficiente No se alcanza
dos torres
Fuente: MUNOZ Y TABOADA 2003
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3.4 Descripcion del proceso seleccionado

Dentro de la planta se llevara a cabo cuatro procesos
principales: el separador de fases, el endulzamiento de gas
natural para eliminar los gases acidos (H2S y CO2), la
deshidratacion para remover el agua (H20) y la separacion de los
hidrocarburos pesados y metano con la finalidad de elevar su
valor agregado.

3.4.1 Separador trifasico Gas-Condensados-Fase acuosa

El gas que provendra de los pozos del Lote 58, ingresara a
las instalaciones de recepcion y separacion primaria de la planta
de separacion de gas natural, el objetivo de esta etapa es separar,
el gas semi-seco, los hidrocarburos liquidos y el agua de
produccién, por efectos de la expansion producida (menor
temperatura) y diferencia de gravedad entre una fase y otra.

El gas semi-seco se separa de las fases liquidas, para
luego ser tratados en la etapa de endulzamiento y de
deshidratacion, previo a su paso por la zona separaciéon, donde
se separara gases acidos, gas seco y liquidos remanentes, en
procesos de expansion.

Los hidrocarburos liquidos son enviados luego a una etapa
de deshidratacién, para posteriormente ingresar a la
demetanizadora, donde se despojaran el componente ligero
(metano principalmente) de los componentes pesados (etano a
mas), para finalmente ser enviados a la Planta de
Fraccionamiento.
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Eil agua de produccion, 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, sera reinyectada al pozo
reinyector de agua.

3.4.2 Endulzamiento por absorcion con dietanolamina (DEA)

El gas amargo saturado saliente del separador trifasico
ingresara a una columna de absorcion de relleno con
dietanolamina, solvente quimico elegido por sus propiedades.
(Véase la TABLA N° 1ll.4, en la pag. 56)

En este proceso el gas de entrada es separado del CO2 que
contiene (endulzamiento), en el tope de la columna saldra el gas
dulce para su ingreso a la etapa de deshidratacion.

La corriente rica de DEA, pasaria a una columna de
desorcion, para la recuperacion del solvente y su reingreso a la
columna de absorcion.

3.4.3 Deshidrataciéon por absorcion con Trietilenglicol (TEG)

A pesar de la separacion producida en la etapa de
separacion trifasica, tanto el gas seco como los LGN, presentan
contenido de agua, que al entrar en la zona criogénica para su
separacion final, puede formar hidratos, los cuales obstruirian el
paso de los fluidos y dafarian los equipos. Por esta razén, es
necesario realizar una etapa de deshidratacion tanto del gas como
de los LGN.
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La absorcidén con glicol es uno de los métodos mas
comunes para la deshidratacion de gas. E! proceso consiste en
contactar el gas himedo a alta presion en contracorriente con el
liguido desecante en un absorbedor. La columna del absorbedor
puede ser de platos, de campana, de burbujeo, empaque
estructurado o empaque al azar.

L.a solucién pobre de TEG entra por el tope de la columna
y absorbe el agua del gas humedo. 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 seccion de
regeneracion de glicol, con el fin de recuperar el solvente y su
reingreso a la columna de absorcion.

3.44 Intercambiador de calor

Un proceso previo para la disminucion de la temperatura de
la corriente de gas que entre a la demetanizadora, aprovechando
la diferencia de temperaturas con la corriente de gas seco que
sale del tope de la demetanizadora.

3.45 Demetanizadora

En la torre demetanizadora, los liquidos se liberaran de los
componentes mas 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 estabilizacion.
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Esta mezcla de hidrocarburos liquidos separados del flujo

principal de gas, recibe la denominacién genérica de “Liquidos de

Gas Natural” (LGN), que requieren ser almacenados en tanques

a presion (esferas o buliets), y desde donde se bombearan a una

Planta de Fraccionamiento de Liguidos de Gas Natural.

Mientras que la corriente de gas seco, despojado de los

componentes mas pesados, sera comprimido desde el valor de

presion alcanzada luego de la expansion hasta la presion

requerida por el sistema de transporte de gas (Gaseoducto Sur

Peruano) al sur del pais.

3.5 Diseiio del proceso seleccionado

La Planta de tratamiento de gas natural para la separacion

de los hidrocarburos propuesta en este proyecto (Véase la

FIGURA N° 111.18, en la pag. 82) esta conformada por equipos que

a continuacion se mencionan:

Un separador trifasico que tiene como finalidad una
separacion inicial los compuestos liquidos de la

corriente de gas natural humedo.

Dos columnas de absorcion de relleno, la primera se
emplea en el endulzamiento del gas natural utilizando
una solucion de dietanolamina (DEA) con la cual se
separa el diéxido de carbono (COz) y el sulfuro de
hidrogeno (H2S); la otra para la deshidratacion de la
corriente de hidrocarburos compuesta por metano,
etano, propano, butano, pentano y hexano, usando
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trietilenglicol y de esa forma evitar la formacién de
hidratos.

Un intercambiador de calor de tubos y coraza con el flujo
en contracorriente, la cual enfria la corriente
deshidratada que sale de la columna de absorcién de

relleno.

La columna de plato (demetanizadora) a la cual ingresa
una corriente constituida principalmente por metano,
etano, propano, butano, pentanc y hexano. Esta
corriente se traslada a través de una columna de
destilacion (demetanizadora) en la cual se separa en
metano (gas natural seco), y Liquidos de Gas Natural,
que luego se debera trasladar a una planta de
fraccionamiento. La mezcla de metano seria trasladada
a una posterior planta la cual se ubicaria en el sur del
pais, con el fin de aprovechar el etano en la industria de

la petroguimica.
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FIGURA N° 111.18

PROCESO PROPUESTO PARA LA PLANTA DE TRATAMIENTO
DE GAS NATURAL

Swesry—{]

Elaboracién propia

A continuacién se explican las generalidades de cada uno
de los equipos antes mencionados.

3.5.1 Separador trifasico Gas-Condensados-fase acuosa

Como parte del disefio, se debe realizar una seleccion del
tipo de separador a usar, el cual sera un separador trifasico gas —
liquido — agua horizontal, ya que Arnold y Stewart (2016, pag. 5)
afirman que estos son mas eficientes en el manejo de grandes
volimenes de gas que los tipos verticales porque las gotas
liquidas caen de manera perpendicular al flujo de gas en la
seccion de asentamiento de gravedad, y se asientan mas
facilmente de la fase de gas continua. (Véase la FIGURA N° [11.19,
en la pag. 83)

Ademas, debido a que el area de interfaz es mas grande en
un separador horizontal, es mas facil que las burbujas de gas, que
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salen de la solucién cuando el liquido se aproxima al equilibrio,
alcancen el espacio de vapor.

FIGURA N° IIl.19

NIVELES DE LIQUIDO EN SEPARADOR HORIZONTAL

AL ACION SALIDADE GAS
. MALLA
1 i SEPARADORA

Fuente: REQUENA ET AL 2006

En el dimensionamiento del equipo se tuvo en cuenta los
parametros de ingreso. (Véase la TABLA N° V.1, en la pag. 133),
de igual forma los siguientes datos:

- Las densidades de la fase vapor y de la fase liquida.
- Los flujos de masas de la fase vapor y la fase liquida.

Segun la APl 12J (2009, pag. 14), todo separador basico
(vertical, horizontal, esférico) se puede utilizar para separacion
trifasica, independientemente de la forma, todos deben cumplir los
siguientes requisitos:

a. El liguido debe separarse del gas en una separacion
primaria.
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b. La velocidad del gas debe ser bajar para permitir
abandonar a los liquidos.

c. Elgas debe lavarse a través de un extractor de niebla.

d. El agua y los condensados deben ser desviados a una
seccion libre de turbulencia del recipiente.

e. Los liquidos deben mantenerse en el recipiente el tiempo
suficiente para permitir la separacion.

f. La interfaz agua-aceite debe mantenerse.

g. elaguay el aceite deben ser removidos desde el recipiente
a sus puntos de salida.

El dimensionamiento de un separador trifasico para la
eliminacién del agua es principalmente una funcién del tiempo de

retencion.

El tiempo de retencion requerido esta relacionado con el
volumen del recipiente, la cantidad del liquido que se va a
manipular y las gravedades especificas del agua y del petréleo.

El volumen de retencion efectivo en un recipiente la parte
del recipiente en la que el aceite y el agua estan en contacto el

uno con el ofro.

En cuanto a la separacion aceite-agua, una vez que una
salga de la seccién de liquido primario, aunque esta puéde
permanecer en el recipiente en un compartimento separador, este
no puede considerarse como parte del volumen de retencién.

El enfoque habitual en el disefio es permitir la Igualdad con

los tiempos de retencién de aceite y agua; esto se logra con una
amplia gama de control de nivel de interfaz o de presa variable de
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agua. Los criterios basicos de disefio para el tiempo de retencion
de liquidos en los separadores trifasicos son generalmente como
se muestra en la TABLA N° lI1.12.

TABLA N° 11112

TIEMPO DE RETENCION EN SEPARADORES

- Gravedad de los condensados | Minutos(tipico)
Sobre 35°API 3ab
Debajo de 35° API

100 + °F 5a10
80 + °F 10a20
60 + °F 20230

Fuente: AMERICAN PETROLEUM INSTITUTE 2009

E! procedimiento seguido para el disefio del separador
horizontal se inicia con el uso de la Ley de Stokes, la capacidad
del gas se basa en el Principio del tamafio minimo de las gotitas
que saldra de una corriente de gas en movimiento a una cierta
velocidad. La maxima velocidad superficial del gas permitida en
las condiciones de operacion se calcula mediante la siguiente

formula:

Donde:

V= Maxima velocidad superficial del gas permitida a través
de la seccion secundaria de separacion. (Pie/s)

di= Densidad del liquido a las condiciones de operacion.
(Ib/pie?)
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de= Densidad del gas a las condiciones de operacion.
(Ib/pied)

K= constante dependiendo del disefio y condiciones de
operacion. (Véase la TABLA N° 111.13)

TABLAN® 1I1.13

FACTOR "K" PARA LA DETERMINACION DE LA MAXIMA
VELOCIDAD PERMITIDA EN LA SUPERFICIE

Height or
Length L
Type Separator (Feot) Typical K Factor Range
Vertical 6 0.12 t0 0.24
10 0.18 to 0.36
Horizontal 10 0.40 to 0.50
Other Lengths 0.40 to 0.50 x {L./10)?5
Spherical All 0.2 t0 0.35

Fuente: AMERICAN PETROLEUM INSTITUTE 2009

TABLA N I11.14

TAMANO Y RANGO DE PRESION DE TRABAJO EN
SEPARADORES HORIZONTALES

Nominal Maximum Allowable Working Pressure, PSIG @ 130°F.
Diameter, Inches N .
12% - 230 600 1000 1200 1440 2000
18 s 230 600 1000 1200 1440 2000
20 125 230 600 1000 1200 1440 2000
24 125 230 600 1000 1200 1440 2000
30 126 230 600 1000 1200 1440 2000
86 126 230 600 1000 1200 1440 2000
42 126 230 600 1000 1200 1440 2000
48 125 230 600 1000 1200 1440 2000
B4 126 230 " 600 1000 1200 1440 2000
80 126 230 600 1000 1200 1440 2000

Fuente: AMERICAN PETROLEUM INSTITUTE 2009



Segun Sinnott (2005, pag. 463), la relacion mas econdmica
entre la longitud y diametro del separador dependera de la presion
de operacion. (Véase la TABLA N° 111.15)

TABLAN° l11.15

RELACION LONGITUD-DIAMETRO DEL SEPARADOR

Presién de operacion (KPa) Longitud: diametro, L/D,
0-2000 3
2000 - 3500 4
> 3500 5

Fuente: SINNOTT 2005

De igual forma para disefios preliminares, se ajusta la altura
del liquido a la mitad del diametro del recipiente:

D
hy==yf, =05

Donde:

fy: fraccion del area de la seccion transversal total ocupada
por el vapor.

D.: Diametro del recipiente, metros.

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

A la vez se tiene en cuenta lo afirmado por Requena et al
(2006, pag. 59) que se debe tener las siguientes consideraciones
generales para estimar las dimensiones en separadores
horizontales:

a) Elmaximo nivel de quuidb debe dejar una altura minima de

15 pulgadas para el espacio de vapor, pero nunca este
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nivel debera estar por encima de la linea media dei
separador.

b) El volumen de los cabezales no se toma en cuenta en los
calculos de las dimensiones del separador.

¢) Las boquillas de entrada y salida deberan ubicarse tan
cerca, como sea practico, de las lineas tangentes del
separador.

d) Las salidas de liquido llevaran accesorios antivortices.

e) Se especifican valores de L/D entre 2.5 hasta 6 pero ciertas
empresas fabricantes utilizan 3, 4 y 5 como valores

economicos de esta relacion.

f) Volumen de operacién, o sea el volumen comprendido
entre el nivel maximo (NAL) y el nivel minimo (NBL).

g) Bajo nivel de liquido 1.31 pie.

h) La distancia entre la parte baja de la malla y el NAAL
deberia ser de 12 puigadas.

Segun Velasco (2013, pag.82), Ademas de la seccion de
separacioén, en la longitud efectiva (Ler), €s necesario establecer
distancias adicionales que permitan la ubicacion de elementos

internos y obtener la longitud de costura a costura (Lss):

Para capacidad de gas:
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+ d
/" 1000
Para capacidad de liquido:

Ly =1L

4
Lgs = 3" Les

De los resultados de las relaciones anteriores se debera
seleccionar el valor mas alto. Por ultimo, el disefiador debe
suministrar un equipo que cumpla con una relacién de esbeltez
razonable para facilitar la etapa del disefic mecanico y no incurrir
asi en re calculos posteriores; se recomienda relaciones de
esbeltez (1000 Lss/d) entre 3 y 4.

En el caso del extractor de niebla, el cual depende de ia
velocidad del flujo de vapor. Si la velocidad es baja para las gotas
de liquido tiende a aglomerarse en la maila 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 lugar
el extractor de neblina se colocara para gotas mayores a 100
micrones; en segundo lugar 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 liquido.

3.5.2 Columna de absorcion por dietanolamina (DEA)
Se optdé por la torre rellena o empacada por las
caracteristicas del empaque como el bajo peso, quimicamente

inerte, bajo costo, facilita el flujo, mayor eficiencia, 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 perdidas de sofucién no son tan altas pues tiene una presiéon
de vapor menor al igual que su velocidad de reaccién con los
compuestos de carbono y azufre.

Los procesos con DEA han sido disefiados para operar con
concentraciones porcentuales de solucion entre 30 y 35 en la
relacion peso sobre peso %P/P, incluso a esta concentracion Ia
DEA no es corrosiva, por lo que se puede trabajar sin ningun
temor, que Ia solucién vaya a aumentar el proceso de corrosion,
cosa que ocurre a menudo con solucidon, que se utitizan en los

diferentes tratamientos.

Segun Mc Cabe (1991, pag. 717), el dispositivo consiste en
una columna cilindrica, o torre, equipada con una entrada de gas
y un espacio de distribucién en la parte inferior; una entrada de
liquido y un distribuidor en la parte superior; salidas para el gas y
el liquido 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
area libre de forma que no se produzca inundacién en el plato de
soporte. La entrada del liquido, que puede ser disolvente puro o
una disolucién diluida del soluto en el disolvente, y que recibe el
nombre de liquido agotado, se distribuye sobre la parte superior
del relleno mediante un distribuidor y, en la operacion ideal, moja
uniformemente la superficie del relleno.

El gas que contiene el soluto, o gas rico, entra en el espacio
de distribucion situado debajo del relleno y asciende a través de



los intersticios del relleno en contracorriente con el flujo de
liquidos (solvente). El relleno proporciona una gran area de
contacto entre el liquido y el gas, favoreciendo asi un intimo
contacto entre las fases. El soluto contenido en el gas rico es
absorbido por el liquido fresco que entra en la torre, y el gas
diluido o agotado abandona la torre. El liquido se enriquece en
soluto a medida que desciende por la torre y el liquido
concentrado sale por el fondo de Ia torre.

Mc Cabe (1991, pag. 720), afirma que el requisito de un
buen contacto entre el liquido y el gas es la condicién mas dificil
de cumplir, especialmente en torres grandes. Idealmente, el
liquido, una vez distribuido en la parte superior del relleno, fluye
en forma de una pelicula sobre la superficie del relleno durante
todo el recorrido de descenso a través de la torre.

En la realidad las peliculas tienden a crecer de espesor en
algunos lugares y a disminuir en otros, de forma que el liquido se
agrupa en pequefias corrientes y desciende a través de caminos
preferentes localizados en el relleno. Especialmente para bajas
velocidades del liquido, una buena parte de la superficie del
relleno puede estar seca, 0 mas frecuentemente, recubierta por
una pelicula estacionaria de liquido. Este efecto se conoce con el
nombre de canalizacion y es la principal razén del mal
funcionamiento de las grandes torres de relleno.

La canalizacion es mas 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 segln Sinnott (2005, pag. 596)
afirma que si la curva de equilibrio y las lineas operativas se
pueden tomar como rectas y la alimentacion del disolvente esta
esencialmente libre de soluto, el nimero de unidades de
transferencia viene dado por:

1 Gm\) 7 G
Nog = ———z==+In {1~ (m+7Z) 2t (m )
= 1- (m * ﬁ) [( Ly ) Y2 L
L
Esta ecuacién se representa graficamente en la FIGURA
N° 111.20 (Véase en la pag. 93), que puede usarse para hacer una

estimacion rapida del nimero de unidades de transferencia
requeridas para una separaciéon dada.

El nimero de etapas requeridas para una determinada
separacion es muy dependiente del caudal L. (Véase la FIGURA
N° H1.20, en la pag. 93). Si la tasa de disolvente no se fija por otras
consideraciones de proceso, la FIGURA N° 1Il.20 (Véase en la
pag. 93) puede utilizarse para hacer estimaciones rapidas de la
altura de la columna a diferentes caudales para encontrar el valor
mas econdmico. Se sugiere que el valor optimo para el término
m*Gm/ Lm estara entre 0,7 y 0,8.
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FIGURA N° I11.20

NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA (Nog}) COMO UNA
FUNCION DE Y1/Y2 CON M*Gw/Lm COMO PARAMETRO.
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Fuente: SINNOTT 2005

El flujo molar del liquido esta determinado por la siguiente

ecuacion:

Lm
mx* G,

Lwm = Viwm *

Donde:
L'wwm: Flujo molar del liquido
V'wm: Flujo molar del vapor
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El valor de la correlaciéon de flujos de vapor y liquido esta
dado por la siguiente ecuacion:

Ly |pv
¥ |—

Vw P

Fy=

Donde:
L'w. Flujo masico del liquido
V'w: Flujo masico del vapor
pv. densidad del vapor
pv: densidad del liquido

Determinado el F.v se determina el K4 de disefio (Véase la
FIGURA N° ll1.21, en la pag. 95)

De acuerdo con Sinnott (2005, pag. 602), la capacidad de
una columna empaquetada se determina por su area de seccion
transversal. Normalmente, la columna estara disefiada para
operar a la mas alta caida de presion econémica, para asegurar
una buena distribucion de liquidos y gases. Para envases
aleatorios, la caida de presion no excedera normalmente de 80
mm de agua por metro de altura de empaque. A este valor, la
velocidad del gas sera aproximadamente el 80% de la velocidad
de inundaciéon. Los valores de disefioc recomendados para
absorbedores y strippers son de 15 a 50 mm de agua por m de

relleno.
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FIGURA N° Il1.21

CORRELACION GENERALIZADA DE LA CAIDA DE PRESION
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Fuente: SINNOTT 2005

Para realizar la determinacion de ciertos parametros, se
debid tener en cuenta el porcentaje de inundacion, el cual fue

determinado de acuerdo a la siguiente ecuacion:

0.5

0 _ K4 a la caida de presién del diseio
/Uinundacién = K
4 en la inundacion

Segtin Sinnott (2005, pag. 604), la relacién entre el K4 de
diseno y el flujo masico por superficie, esta determinado por la

siguiente ecuacion:
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0.1
*3\2 _,I-I_L
130 = (V)" # By (PL)
pe * (oL — pg)

K4 disefio —
Donde:
Vm=Caudal masico de gas por unidad de area de la

seccion transversal de la columna, Kg/m?2s.

Fp= Factor de relleno, caracteristico del tamafio y tipo
de relleno, m™.

= viscosidad del liquido, N*s/m?.

pL, pe=densidades del liquido y vapor, Kg/m3.

Para la determinacion de la altura (Z) se tuvo en cuenta
que:

Z = Hog * Npg
Para la determinacion de Hog, es definida por la siguiente
ecuacion:

Gy
HOG =HG +m*——--*H1_
Lim

Los valores optados por Hc y H. son definidos por las
siguientes relaciones:

1.11 0.33
0.011 = P@p * ch's * (Mﬂ) * (zcolumna)

HG - 0.305 3.05
(Lw* fixfaxf3)*®
2 0.15
H, = 0.305 * By, + ScP5 * ks * (%)
Donde:
Ha: altura de una unidad de transferencia de fase gas,
m.
H.: altura de una unidad de transferencia de fase
liquida, m.
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(Sc)v: Nimero de Schmidt del gas

(Sc).: Namero de Schmidt del liquido

D¢: Diametro de la columna, m

Z: altura de la columna, m

Ks: Factor de correccion del porcentaje de inundacion
(Véase la FIGURA N° 1ll.22, en la pag. 98)

wn: Factor Hg (Véase la FIGURA N° 111.23, en la pag. 98)

®p: Factor H. (Véase la FIGURA N° 111.24, en la pag. 99)

L’w: Caudal masico de liquido por unidad de area seccion
transversal de la columna, Kg/m?3s

f1: Factor de correccion de la viscosidad liquida.

f2: Factor de correccion de la densidad liquida.

f3: Factor de correccion de la tension superficial.

Segun Sinnott (2005, pag. 601), los términos (Dc/0.305) y
(Z/3.05) se incluyen en las ecuaciones para permitir los efectos
del diametro de ia columna y la altura del lecho empacado. Los
valores "estandar” utilizados por Cornell eran de 1 pie (0.305 m)
para el diametro, y de 10 ft (3.05 m) para la altura. Estos términos
de correccion daran claramente resultados absurdos si se aplican
sobre un rango demasiado amplio de valores.

Para fines de disefio, el término de correccion de didametro
debe tomarse como un valor fijo de 2,3 para columnas de mas de
0,6 m (2 pies) de didametro y la correccion de altura sé6lo debe
incluirse cuando la distancia entre redistribuidores de liquido sea
superior a 3 m.

97



FIGURA N° l11.22

FACTOR DE CORRECCION DEL PORCENTAJE DE INUNDACION
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Fuente: SINNOTT 2005

FIGURA N° 111.23

FACTOR PARA Hg PARA SILLAS DE MONTAR DE BERL
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Fuente: SINNOTT 2005
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FIGURA N° lll.24

FACTOR PARA H. PARA SILLAS DE MONTAR DE BERL
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Fuente: SINNOTT 2005

Segun Calle (2016, pag. 36), para la determinacion de la

razon de circulacion de la amina se cuenta con la siguiente

ecuacion:

0.219 * PMgming * Qgas * %mol dcidogqs

%mol acidogyiyente * Yamina * YoMamina

Qsovente =

Donde:

Qsonente: caudal del solvente, gpm

PMamina: Peso molecular de la amina

Qqas: flujo del gas de entrada, MMSCFD

%mol 4cidogas. contenido molar del acido en el gas

%mol &cidosovente: contenido molar del acido en el solvente
Yamina: gravedad especifica de la amina

%mMmamina. CONtenido masico de la amina en el solvente

La gravedad especiﬁca' de la amina es obtenida de la

FIGURA N° 111.25 (Véase en la pag. 100), teniendo en cuenta el
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porcentaje en masa de la amina y el tipo de amina seleccionado
para el proceso.

FIGURA N° I11.25

GRAVEDAD ESPECIFICA DE SOLUCIONES ACUOSAS DE

AMINAS
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Fuente: CALLE 2016
3.56.3 Columna de deshidratacién por Trietilenglicol (TEG)

Para el disefio de la columna de absorcién con relleno con
trietilenglicol para la deshidratacion, se siguid6 el mismo
procedimiento usado en el disefio de 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 calculo en intercambiadores de calor,
hay dos métodos, el método de la temperatura media logaritmica
(LMTD) la cual es iterativa, por otro lado se cuenta con el método
de Numero de Unidades de Transferencia (NUT), la cual es facil
de implementar. Por consiguiente el método usado es el Numero
de Unidades de Transferencia.

El diametro interno de la coraza (Dint.corsza) €sta definido por
la siguiente ecuacion:

Dintcoraza = /Nt * St + S¢
Donde:
N¢. Numero de tubos
St. Espaciamiento entre tubos

Mientras el nimero de tubos (Ny) es determinado por:

o A
2w *1T % L

Donde:

A: Area de transferencia de calor, m?

r- radio interno del tubo, m

L: Longitud del tubo, m

El area de transferencia de calor esta determinado por la
siguiente expresion:
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NUT * Cppin
A= ———
Uaiseiio
El nimero de unidades de transferencia (NUT) es
determinado mediante la FIGURA N° 1ll.26 (Véase en la pag.
103), donde se observa la relacidbn entre la eficiencia del
intercambiador de calor para flujo cruzado con dos fluidos de flujo
no mezclado y la relaciéon de capacidades.

La capacidad térmica minima (Cmmn) esta definida en
funcion de la corriente de fluido caliente:

Ce =me * cp,
Donde:
me: flujo masico de corriente caliente
cpc. capacidad calorifica de la corriente caliente

Cp = mhy * cpy
Donde:
my. flujo masico de corriente frio
cpy. capacidad calorifica de la corriente frio

Teniendo en cuenta que si:
Cr < Ce = qmax = Cr * (Tecatiente = Tepria)
Ce < € = Gmax = Ce * (Te.cattente = T fria)
La eficiencia del intercambiador de calor (¢) es definida
como la relacién entre el calor entregado real (Qra) y €l calor

minimo entregado (Qmi). (Véase la FIGURA N° 111.26, en la pag.
103)
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_ Qreal = My * CPy * (tsf - tef) = me * Cpe * (Lec — tsc)
Qmax (M * cP)pjn * (toc — tef) (m * cP)min * (tec — tef)
Donde:

ms y me. Flujo masico de la corriente fria y caliente,
respectivamente.

cpr y cpe. Capacidades calorificas de las corrientes fria y
caliente, respectivamente.

ter, tss ¥ lec, tsc. temperaturas de entrada y salida de las
corrientes fria y caliente, respectivamente.

FIGURA N° 111.26

EFICIENCIA DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR PARA FLUJO
CRUZADO CON DOS FLUIDOS DE FLUJO NO MEZCLADO
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Fuente: JARAMILLO 2007
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FIGURA N° 1i1.27

VELOCIDAD MAXIMA PARA GASES Y VAPORES A TRAVES DE
LA CARCASA DE INTERCAMBIADORES DE CALOR
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Fuente: RODRIGUEZ 1990

De acuerdo a Sinnott (2005, pag. 645), los tubos en un
intercambiador se disponen generalmente en un cuadrado
equilatero, triangular, cuadrado o rotado (Véase la FIGURA N°
I11.28, en la pag. 107). Los patrones cuadrados triangulares y
rotados proporcionan mayores tasas de transferencia de calor,
pero a expensas de una caida de presion mayor que el patron
cuadrado. Una disposicion cuadrada, cuadrada o rotada, se utiliza
para fluidos muy contaminantes, donde es necesario limpiar

mecanicamente el exterior de los tubos.
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FIGURA N° I11.28

ARREGLO DE TUBOS EN INTERCAMBIADORES DE CALOR
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El paso de tubo recomendado (distancia entre centros de
tubos) es 1,25 veces el diametro exterior del tubo; Y esto se usara
normalmente a menos que los requisitos del proceso dicten lo
contrario. Cuando se utiliza un patréon cuadrado para facilitar la
limpieza, el espacio minimo recomendado entre los tubos es de
0,25 pulgadas (6,4 mm).

Segun Rodriguez (1990, pag. 685), para facilitar la limpieza
mecanica se aconseja usar el arreglo en cuadro o cuadro rotado,

antes que el triangular.

Consideraremos ahora los factores a tener en cuenta para
la seleccion del diametro externo del tubo, arreglo y espaciado de
tubos (véase TABLA N° liL.17, en la pag. 109). En general
conviene usar el menor tamario posible de tubo como primera
opcion: 5/8 a 1" de diametro. Los tubos de menor didmetro exigen
corazas mas chicas, con menor costo. No obstante, si se teme un
severo ensuciamiento o incrustacion en el interior de tubos
conviene elegir didmetros de 1" o mayores para facilitar fa

limpieza interna.
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Por lo general se prefieren los tubos de 3/4 o de 1" de
diametro; los de diametros menores se usan preferentemente en

equipos chicos con superficies de intercambio menores de 30 mZ2.

Un buen disefio se debe orientar a obtener corazas lo mas
chicas que sea posible, con tubos lo mas largos que sea
conveniente. De ordinario la inversion por unidad de area de
superficie de intercambio es menor para intercambiadores mas
grandes. Sin embargo, fa compra no se debe decidir sobre esta
base Unicamente, porque este criterio no toma en cuenta ciertas

caracteristicas especificas que pueden encarecer el equipo.

El arreglo triangular es mas compacto, y produce mayor
cantidad de tubos por unidad de volumen. Los arreglos en
triangulo o en tresbolillo proveen ademas un valor ligeramente
mayor de coeficiente global del lado de coraza para todos los
ntimeros de Reynolds a costa de un pequefio aumento de perdida
de presion. (Véase la TABLA N° 111.17, en la pag. 109)

Normalmente un disefiador trata de usar toda o la mayor
parte de ia caida de presiéon disponible para obtener un
intercambiador 6ptimo. El méximo intercambio de calor y minima
superficie se obtienen cuando toda la energia de presion
disponible se convierte en energia cinética, porque las
velocidades mayores producen mejores coeficientes peliculares.
Cualquier elemento estructural que origine caida de presion sin
aumento de velocidad es perjudicial 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 operacion para
decidir cual es el 6ptimo.
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TABLAN® III.17

APLICACIONES DE ARREGLO DE TUBOS EN
INTERCAMBIADORES DE CALOR

Tipo de arreglo Aplicaciones
Triangular 60° Poco usado por las altas caidas de presion
que origina.

Triangular 30° Arreglo  preferido ' para factores de
ensuciamiento menores de 0.002 ft>*°F/BTU.
Se utiliza en cualquier régimen de flujo. Son
mas economicos 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*°F/BTU.

b) Cuando la limpieza mecanica es critica.

c) Con flujo turbulento en casos limitados por
caida de presion.

Cuadrado 45° | Incluyendo el punto a, b y cuando el flujo es
laminar Re < 2000
Fuente: RODRIGUEZ 1990

El rol de los deflectores en el lado de la coraza es
importante como guias del flujo a través del haz. Los deflectores
comunmente tienen tres formas: segmentados,
multisegmentados y tipo anillo/disco. De estos tres el mas usado
es el primero. El corte usual de los deflectores segmentados es
horizontal en intercambiadores sin cambio de fase, para prevenir
o reducir la acumulacién de barro en la carcasa. Los cortes
verticales se usan en intercambiadores con cambio de fase
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N, - Dint.coraza
tubo x fila = __—S
t

Mientras que el nimero de filas totales en el intercambiador

de calor es:

A = Nfyq totat * Ntubo x fita * Ataterat tubo
El valor de maximo del fluido {vmax) caliente es expresado
en la siguiente ecuacion:

St
Vmix = V *
max caliente . (n*Dmc.mba)
4

Mientras que la velocidad del fluido caliente (Vcaiiente) S€
calcula mediante:

T,

Vcaliente =
Pc* Atotal tubos

Para la determinacién del factor de correccion (Xc) y factor
de friccion (f), se usa el FIGURA N° 111.29 (Véase en la pag. 112),
precisando el nimero de Reynolds (# Re) a la velocidad maxima
y los célculos de pasos longitudinal (P,) y transversal (Pr), dichos
parametros definidos por las siguientes ecuaciones:

Vmax * Dtubo * P

#Re =
Ne
SL,
Ppp=—-
a Dext.tuba
St
Pp = ———
T Dext.t'uba
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FIGURA N° 111.29

FACTOR DE FRICCION (F) Y FACTOR 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, pag. 149),
cuando el problema de disefiar una columna de destilacién es
parte de un problema mas grande que implica detectar la mejor
secuencia de separacion para una mezcla multicomponentes, el
uso de métodos rigurosos implica un esfuerzo que no es
recomendable llevar a cabo ya que se requerira disefiar muchas
columnas que no seran parte de la estructura final; en estos casos
el uso de métodos cortos representa una alternativa mas eficiente
para comparar diferentes secuencias en la misma base y detectar
la que ofrece mejor potencial. La secuencia 6ptima que se detecte
mediante la aplicacion de métodos cortos sera posteriormente
sujeta a disefios rigurosos para corroborar sus caracteristicas

preliminares.
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Los factores a tener en cuenta en la etapa de disefio, sera
el valor de la temperatura, presiéon y composicion de la corriente
de entrada, dichos valores son los mismo de la corriente de salida
del intercambiador.

Para el disefio de la demetanizadora se empled el método
corto de FUG {Fenske-Underwood-Guilliland), de esta forma con
los datos de ingreso se calculd el nimero minimo de etapas (Nmin),
la cual se obtiene de la correlacion de Fenske, mediante la
siguiente ecuacion:

) 2]
_ XHK.D] \XLKB

N, =
wa log Ary HK

Donde:

xcx, o. Fraccion molar del componente liviano clave en el
destilado.

xHk, p. Fraccion molar del componente pesado clave en el
destilado.

xix, 8. Fraccion molar del componente liviano clave en el
fondo.

xuk, 8. Fraccién molar del componente pesado clave en el
fondo.

ark Hx. Volatilidad relativa del componente liviano clave,

respecto al componente pesado clave.

La volatilidad relativa del componente clave liviano,
respecto al componente clave pesado (aik +Hk), se determina

mediante la siguiente expresion matematica:

AL HE = J (“LH,HK) »* (aLH,HK) H
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_ Ky

- Ky
La ecuacién de Underwood, calcula la relacion de reflujo
minimo necesaria para llevar a cabo el proceso de separacioén con

un numero infinito de etapas.

Donde:

N: Numero de componentes de la mezcla

g: condicion en la alimentaciéon

a;. volatilidad relativa del componente i.

Xi, r. Fraccién del componente i en la alimentacion.
xi, p: Fracciéon del componente i en el destilado.

Mientras que la correlacion de Guillland se emplea en la
determinacion del numero de etapas (N), la cual depende de del
reflujo minimo y del nimero minimo etapas.

Si:
R — Rmfn
— 125
R+1 0
Entonces:

2

N = Nong (R - Rmfn) (R - Rmin)
- = 5160
T = 06257 — 0.9868 » (——7" ) + 05160 » (——=

R - Rm!n)3
—0.1738 * (W

Caso contario si:
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R-— Rmin

— < 0125
Entonces:
N - Nm{n R— Rm:l'n
- _amm9—05mm*fjirrj+onmm
£l (R - Rmin)
E\"R 1

Donde:
R: Relacién de reflujo de operacion asumido.

La etapa de alimentacion en la columna se determina, de
acuerdo a Sinnott (2005, pag. 526), por una limitacion de la Erbar-
Maddox, y métodos empiricos similares, es que no dan la
ubicacién del punto de alimentacién. Se puede hacer una
estimacion usando la ecuacion de Fenske para calcular el nimero
de etapas en las secciones de rectificacion y separacién por
separado, pero esto requiere una estimacion de la temperatura
del punto de alimentacién. Un enfoque alternativo es utilizar la
ecuacion empirica dada por Kirkbride (1944).

2
N = W -
log (Fr) = 0.206 * log [(5) * (xj.’:) ; (x:z:Z) ]
. .

N, +N; =N,

Donde:

N;: Namero de etapas de la zona de rectificacion.

Ns: Numero de etapas de la zona de agotamiento.

Np: Nimero de etapas sin el rehervidor

xix F. Fraccion del componente liviano clave en la

alimentacion.
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xux, . Fraccion del componente pesado clave en la
alimentacion.

Segun Jiménez (2003, pag. 150), para determinar el
diametro de la columna, Heaven propuso en su tesis de maestria
la correlacion empirica mostrada a continuacion:

4 Tov 1 2
c [(n*v *D*(R+1)*222*273*3600*P*]

El factor “V” esta definido por la siguiente expresion:

1

V =0.761* (-1—);
22
Donde:
D¢ es el didmetro de la columna, m
D: es el flujo de destilado, Kgmol/h
R: razén de flujo
Tov: temperatura de rocio del vapor en el condensador, K

P: presioén de la columna, atm

De igual forma la ecuacién empirica para la altura de la
columna, expresada en metros (m):

N
He = 061+ 4427

Donde:
n: eficiencia promedio de los platos de la columna.
N: nimero de etapas ideales
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"2 - LOCALIZACION Y. TAMANO DE:PLANTA

4.1 Localizacién de la planta

Se ha identificado un conjunto de factores (Véase la TABLA
N° IV.1) y"su rélevancia para decision.‘de la localizacién de la
planta de separacién de gas’natural y-liquidos de gas naiural a
partir del gas natu_yal hgmedo_pmvemepte dfl lote 58; al mismo

tiempo se ha consnderado elgrado de. mportanaa de cada una de
v 1.0
las aitemapvas en una escala de 0 a 10

TABLAN® IV.1

EVALUACION DE LOCALlZAcl_Org:DE_ LA PLANTA

MM T e e
ER A x’s‘m'% &?Ammi@i %&M@ Ghos
anmldadalps lotes 30 1 5
- Facilidad Transporte | 15 7 5
Topografia dél teréno - | 15 | 8 |~ 7

Manode'Obra |~ 10 —g -

Abastecimiento deagua | 5 | * 8 6"

Tratamientode ~ |77 _ | . |
desperdicios .1 8 d d
Cima 5 7 8
Valordelterreno "« { -+ S S - N O A

Dlsponlb::céiZ: energia | - 5 r e 5 g

Sistemas de desagiie 5 7 5 5
Puntuacion Total -~ | .57 .| : 59 7

Elaboraci6n propia
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4.2 Tamaiio de planta

En el disefio de una planta, se debe tener en cuenta el
concepto de tamario éptimo, para la determinacion del tamario de
planta. Para eso determinaremos el tamario de planta maximo,
intermedio y minimo.

4.2.1 Tamaio de Planta en funcion al Mercado-TP Maximo

E! principal destino de la produccién del Lote 58 es cubrir
parte de la demanda interna (Véase la TABLA N° 1V.3). A partir
del GRAFICO N° I1.3 (Véase en la pag. 29) se obtuvo la cantidad
de demanda en los Gltimos afios.

TABLAN®IV.3

DEMANDA DE GAS NATURAL EN EL PERU 2004 - 2015

Afo Demanda (MMPCD) |
2004 19
2005 81
2006 106
2007 189
2008 259
2009 275
2010 364
2011 429
2012 464
2013 493
2014 659
2015 560

Fuente: MINEM/DESPACHO MINISTERIAL 2016
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Demanda de GN

" 7001

La proyeccién de los datos se realizara mediante el modelo
econométrico lineal en e} programa de Minitab 17.

Donde se obtuvieron los siguientes parametros de analisis:

Correlacion de PearsondeY y X = 0.984
r? = 0.9675
, 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 relacién lineal aumenta a medida que r se aleja del 0
y'se acerca al + 1 o0 al = 1. Con una prueba de hipétesis (valor p)

igual a 0, me indican que las variables esta correlacionadas de
forma lineal.

GRAFICO N° IV.1

REGRESION LINEAL DE LA DEMANDA DE GN (2004 - 2015)
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R-cuad. 96.8%
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Elaboracién propia
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Para fines de proyectar la demanda de gas natural, se tiene
en cuenta el factor de crecimiento promedio anual del PBI de los
sectores industriales productivos involucrados con el Gas Natural.

De acuerdo al comportamiento lineal de los datos y lo
descrito anteriormente, la ecuaciéon de la demanda es detallada
por la siguiente ecuacion de la demanda.

Y =-221884.8+ 11074+ X
Donde:
Y = Demanda de Gas Natural
X = Afio

De acuerdo al crecimiento que se ha tenido con la
produccion y demanda del gas natural, se pretende cubrir el 80%
de la demanda proyectada.

Denproyecto = 80% * Dproyectada
Donde:
Denproyecto = Demanda estimada de GN para el proyecto
Dproyectada = Demanda proyectada de GN

La tasa de crecimiento sera caiculada segun:

DGNproyecto!- 1 DGNprayer:toi

Tivy = * 100%

D GNproyecto i
Donde:
r+1=tasa de crecimiento

De la informacién anterior, se obtiene la proyeccion de la
demanda estimada para el proyecto, la que se presenta a
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continuacion para los siguientes diez (10) afios de operacién

comercial.

TABLAN® IV.4

PROYECCION Y TASA DE CRECIMIENTO DE LA DEMANDA DE

GAS NATURAL EN EL PERU

Demanda | Demanda Tasa de

o interna estimada para el | crecimiento
proyectada proyecto (ri%)

(MMPCD) (MMPCD)
2016 | 1367.04 1093.63 ==
2017 1477.78 1182.22 8.10%
2018 | 158852 127082 7.49%
2019 1699.26 1359.41 6.97%
2020 1810.00 1448.00 6.52%
2021 1920.74 1536.59 6.12%
2022 2031.48 1625.184 5.77%
2023 2142.22 1713.78 5.45%
2024 2252.96 1802.37 5.17%
2025 2363.7 1890.96 4.92%
2026 2474 .44 1979.55 4.69%
2027 2585.18 2068.14 4.48%

Elaboracién propia

La tasa de crecimiento promedio sera determinada por la

siguiente ecuacion:

T1+f'2 +T3+‘"+Tn
n

r=

Donde:
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n = numero de datos

R=1+4T1
Para los calculos se tendra en cuenta a partir del afio 2017,

obteniendo asi los siguientes datos:

7 =597%
R = 1.0597
Para determinar no, se resolvera la siguiente ecuacion:

1 i 2x(1-a)*(R—1)+ (N —ny)
Rm a*(R+1)

Donde:
a = Factor de escalamiento, 0.6 para la industria quimica

N = Numero de datos
Donde se determiné que:

n, =.0.42695
Para el calculo del tamafio de planta maximo se realizara
mediante la siguiente ecuacion:

To - D1 * R‘l‘l.o
Segun el historial de relacion entre la materia prima y la

produccién, el producto (gas natural seco) es un 46% del gas
natural hiimedo ingresado.

Por lo tanto el tamafio maximo de planta sera:

To = Ty(pemanday = 2831.89 MMPCD
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4'.2.2 Tamafio de Planta en funcién a la Materia Prima — T.P.
Intermedio

De acuerdo al andlisis realizado en la primera parte del
presente trabajo y teniendo en cuenta que el Lote 88 abastece
principalmente la demanda interna. (Véase la TABLA N° IV.5)

Se considerara la materia prima que proviene del Lote 88 e
ingresa a la Planta de Procesamiento de Gas Natural de Malvinas
(Proyecto Camisea). Estos datos obtenidos de la Informacion
entregada por Pluspetrol al Osinergmin.

TABLAN® IV.5

MATERIA PRIMA DE LA PLANTA MALVINAS-(LOTE 88)

' ke Gas Natural
Himedo(MMPCD)
2004 315.9
2005 4422
2006 472.7
2007 472.2
2008 4458
2009 564.6
2010 785.9
2011 7349
2012 749.7
2013 10755
2014 1093.4
2015 1044.6
2016 1032.1

Fuente: PLUSPETROL 2016
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La proyeccion de los datos se realizara mediante el modelo

econométrico lineal en el programa de Minitab 17.

Donde se obtuvieron los siguientes parametros de andlisis:

Correlacién de PearsondeY y X = 0.949

r? = 0.9006
Valor p = 0.000

Teniendo en cuenta que los valores de r {correlacion de

Pearson) cercanos al O indican una relacion lineal muy débil. La

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

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

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

forma lineal.

GRAFICON° V.2

REGRESION LINEAL DE MATERIA PRIMA (2004 - 2016)
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De acuerdo al comportamiento lineal de los datos y lo
descrito anteriormente, la ecuacion de la demanda es detallada
por la siguiente ecuacion

Y =-136014 + 68.02* X

Donde:

Y = Flujo del Gas Natural Hﬁme(_io

X = Afio
La cantidad de Materia Prima que se obtiene para los
posteriores afos son:
TABLA N° IV.6

PROYECCION DE LA MATERIA PRIMA

Gas Natural
Ano
Humedo(MMPCD)
2017 1182.34
2018 1250.36.
2019 1318.38
Elaboracién propia

De acuerdo a lo descrito anterionhente, nuestro tamafio de
planta segin la materia prima es:

TO - Tf(Ma.teria prima) = 125036 MMPCD

4.2.3 Tamariio de Planta en funcién al punto de equilibrio - T.P. Minimo
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Teniendo en cuenta una inversion de US$ 1000 millones
para el proyecto.

CTP = Costos de fabricaciéon + costos generales

Se reemplaza:

CTP = CMP + 0.15CTP + 0.2(0.15CTP) + 0.15CTP + 0.06ICF
+ 0.0075ICF + 0.15(0.15CTP) + 0.04CTP
+ 0.0005CTP + 0.035CTP + 0.11CTP + 0.05CTP
+ 0.10CTP + 0.15CTP
Resumiendo:

CTP = CMP + 0.838 % CTP + 0.0675 = ICF
Consideramos: CMP = 0.1 CTP

ICF = 0.7 * Inv.;ptm
Reemplazando datos:

CTP = 0.1CTP + 0.838CTP + 0.055 (700)
Se resolvio:

CTP = US$762.10 millones
Para hallar el punto de equilibrio en inversiones quimicas

sabemos:
CT = CTP
CT =CV + CF
Entonces:
CTP.=CV +CF

Calculamos CF; Sabiendo que CF = 0.15CTP

CF = 0.15% CTP = US$ 114.31 millones
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Luego:

CV = US$ 762.10 millones — US$ 114.31 millones
= [S$ 647.78 millones
Se determiné CVU, con la demanda proyectada:

US$ 114.31 millones US$ millones
Gy = (2831.89 * 360 MMPC 0.0006354 —4 e

Finaimente:

CF US$ 114.31 millones

- CVU = US$ millones _ Us$ millones
p 0.001931 T 0.0006354 T

Qmin =

MMPC
= 88211.23 ———— = 245.03 MMPCD
afo

Por consiguiente el tamafio de planta minimo es:
To = Tf(Punto de equilibrio) = 245,03 MMPCD

4.2.4 Determinacion del Tamafo de Planta Optimo

Se tiene en cuenta que el precio base del gas natural para
el mercado interno es de 1.8 US$/MMBTU.

Segtn el articulo de Petrotecnia en el 2004, la inversion 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 la inversion de cada tamafio de planta
mediante el método de Williams:
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-Gy
L \T,
Teniendo en cuenta que el factor de escalamiento (a)
adecuado para el tipo de industria es 0.6, una industria quimica.

a) Estado de Ganancias y Pérdidas del Tamafio de Planta
Maximo

Se evalia el tamaiio de planta de maximo, mediante el
analisis de los estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA
N° IV.7)

To = Ty wemanday = 2831.89 MMPCD

TABLAN® IV.7

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS - T.P. MAXIMO

R Y R B ] el X ooet Back Raed B e et et ot T et Lo B e
| BEVERSION(R | A=ma8d
_, Deemwnca ot 2 « vone | mea | weo | e | wsis | aw | e | msass
| Frogramade . .
Threte 72551 | ess1 | 25487 | mmw | zne | sus | smue | zmm
- Mgresn por ¥
© wentas(lSS - 157516 | 157516 | 1nes | vne | mms | vmes | vams | ves
c""'l IH!!B! 4 - FITE 11431 143 143 1an a1 1Az AR
4BI084 | MB4 | 146984 | 15661 | 195661 | 1855338 | 1maam | 15338 | issads
[ Uidad wotal) " 33000 | -19m15 | 31354 | pBaw | nee | sowm | emn | &mes

Elaboracion propia

Se observa una utilidad total, al octavo afio de produccion,

de 8 756.59 US$ millones; recuperando lo invertido al cuarto afio
de ejecucion.

b) Estado de Ganancias y Pérdidas del Tamafio de Planta

Intermedio
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Se evalla el tamaiio de planta de intermedio, mediante el
analisis de los estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA
N° IV.8, en la pag. 131)

To = Ty(Materia prima) = 1250.36 MMPCD

TABLAN® IV.8

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS - T.P. INTERMEDIO

RO T YIRS S N R T Yok Sl i ) I W i )
WNVERSION [5) 20412
Domaiadet - e | 3ea | weom | 15w | w518 | s | wew | mas
1
""—I *i = % an am % 100% 100% 100% 100%
Tamafio de wnn | won | use | uxe | 10 | 120 | oo% | 1m0
Ingredc por
verkas{USS o548 ] R4 TR2.41 86935 86835 86835 86O
“’m 11431 114.31 1143 11431 143 llan 14 11431
| ilones/alc)
2m12 | sn | son | e %7.60 TAG | A | rasm | A
[ uUntictad vocal) : 241340 | 1m0 | 16508 | e | sew | e | ves | soa
Elaboracion propia

Se t?bselva una utilidad total, al octavo ano de produccion,
de 2 520 US$ millones; recuperando lo invertido al quinto afo de
ejecucion.

c) Estado de Ganancias y Pérdidas del Tamafio de Planta
minirho

Se evalia el tamafio de planta de minimo, mediante el
analisis de los estados de pérdidas y ganancias. (Véase la TABLA

N° IV.9, eri la pag. 132)

Ty = Tf(}’unto de equilibrio) = 245.03 MMPCD
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TABLAN® IV.9

ESTADO DE PERDIDAS Y GANANCIAS - T.P. MINIMO

Alg N R T N R N I s e A T e
INVERSIDN 1611
Ounendodut oD | 394 | wam | 15969 | 16518 | R | 180237 | 190%
Programa de
8% 0% 0% G 100% 100% 100% 100%
Production
Wefiode 19602 | 6@ | 209 | 208 | 458 | MB | M@ | 2458
fegreso por
ventac{USS - B6® | ®H 133 1533 1m3s | 7% 3% | 103%
fRo(Uss
Costo
ma3 | mam | pam | mamn | pam | mam | 143 | 1431
withones/aho) _
ufUtilictad indiv pen | 1 78 RD BN 594 55.9¢ 5.94 5.94
| UfUndiicad total) ‘ UMD | 003 | 1064 | 1040 | 9ms | e | 866 | B

Elaboracién propia

No se observa recuperacion de lo invertido en el intervalo
de tiempo de evaluacion.

Se compara los tamanfos de planta maximo, intermedio y
minimo, optando por el tamaiio de planta maximo y por razones
detalladas lineas armriba.

Por consiguiente la Planta de separacion de gas natural
sera disenada para procesar el gas de los pozos productores que
forman pqrte del Lote 58 a una capacidad de 2 800 MMPCD
(millones de pies cibicos por 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 Caracterizacion del gas natural

Enla TABLA N° V.1, se presentan la composicion promedio
del gas natural, de acuerdo a los datos obtenidos en el Anexo VI.

El andlisis se realiz6 para los reservorios Lower Nia, Upper
Noi, Lower Noi y Ene. Los reportes del analisis de cada reservorio
se muestran en el Anexo VI.

TABLA N° V.1

COMPOSICION PROMEDIO DEL GAS NATURAL DEL LOTE 58

Condiciones de operacién Temperatura (°F) |Presién(psig)
69.87 1100
Componente % mol % Peso
CO2 0.46 1.02
H2S ' 0.00 0.00
N2 1.22 1.72
H20 - 0.16 0.15
Composicién C1 86.21 69.69
Cc2 6.35. 9.62
C3 2.27 5.04
ca : 0.96 2.82
CS 0.49 1.78
C6 '1.88 . _ 8.16
1Densidad relativa 61.91
Propiedades|{Peso molecular promedio (g/g-mol) 19.85
{Poder calérico (Kcal / m3) 9550

Fuente: CNPC 2015
En la TABLA N° V.1 se puede verificar que el porcentaje de

los hidrocarburos es similar a los obtenidos en los lotes cercanos
como el lote 88, 56 y 57, sin embargo el porcentaje de diéxido de
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carbono (CO2), agua (H20) y nitrégeno (N2) en la corriente estan
fuera de los rangos permitidos en especificaciones de calidad del
gas natural de normas internacionales y nacionales. (Véase la
TABLAN° V.2)

TABLAN® V.2

CARACTERISTICAS DE CALIDAD DE LA NTP 111.002.2003

PROPIEDA UNIDAD CONTENID | CONTENID | METODO DE
D O MINIMO | O MAXIMO | ENSAYO
Poder PNTP 111.005
Calorifico | Kcalim? 8450 10 300 NTP-ISO 6796
Bruto- GPA 2172
PNTP 111.008
Sulfuro de
) mg/m? - 3 ASTM D-5504
Hidrégeno ‘
ASTM D-6228
PNTP 111.009
Azufre Total | mg/m® - 15 ASTM D-5504
ASTM D-6228
Vapor de
mg/m? - 65 PNTP 111.006
Agua
Diéxido de PNTP 111.005
% Vol. - 3as
carbono GPA 2261
Gases PNTP 111.005
% Vol. - 6
inertes™ GPA 2261
(*)Entendiéndose como gases inertes a la suma del contenido de
nitrégeno y otros gases diferentes al didxido de carbono como el helio
y el argdn.

Fuente: INDECOPI 2003

INDECOP!I (2003, pag. 7), indican que el gas natural seco
debera estar libre de arena, polvo, gomas, aceites, glicoles y otras
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impurezas indeseables, en general, cualquier sélido que pueda
ocasionar interferencias con la correcta operacién de las tuberias,
reguladores, medidores y otros dispositivos a través de los cuales
fluye.

Para realizar el transporte u otro proceso a realizar al gas
natural, se tiene que reducir los contaminantes, por ende se
plantea la implementacion de la planta de separacién de GN y
LGN para realizar el tratamiento previo que requiere.

Por consiguiente, de acuerdo a la interpretacion de la
TABLA N° V.2 (Véase en la pag. 134), se disefia una planta de y
separacion de GN y LGN, incluyendo un tratamiento de aminas
para el contenido del diéxido de carbono y una etapa de
deshidratacion con glicoles. Caso contrario con el valor del acido
sulfhidrico (H2S), cuyo contenido es minimo y por consiguiente
esta dentro del rango permisible.

5.2 Dimensionamiento de los Equipos principales
5.2.1 Separador trifasico Gas-Condensados-fase acuosa

Se tuvo en cuenta que la capacidad de ia planta es 2 800
MMPCD, para el disefio se tomara un 20% en exceso, esto implica
que la capacidad de disefio es 3 360 MMPCD a una presion de
disefio de 8375 KPa (1200 psig) y temperatura de disefio de 26.67
°C (80 °F), dicha capacidad se dividira entre cuatro “trenes” de
igual capacidad; por consiguiente se procesara 840 MMPCD en
cada uno.
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En el Anexo VilII, se presentan las propiedades de las
corrientes de vapor, condensados y la fase acuosa, las cuales son
necesarias para establecer el dimensionamiento del separador
horizontal trifasico.

Por la Ley de Stokes, se calculd la maxima velocidad
superficial del gas permitida en las condiciones de operacion.

Se asumié provisionalmente 10 pies (3.048 m) de largo y
se uso el valor de k de 0.50 de acuerdo a la TABLA N° l11.13
(Véase en la pag. 86)

YT s i Y s
pied

ie3
Vo =0.5* o
5.14,”,—83-
pie m
V,=117—=0.36 —
s s

Se calculd6 el flujo volumétrico (Q,) de vapor que ingresa,

. 830 304.52-2 rea ™
" 86.1 %-&600%—" s

Se calculé el area transversal por el flujo del vapor Ay,

Por consiguiente el diametro interno esta determinado

como:
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Se escogié como el siguiente estandar mas grande a 3.20m
(126 in), segun las indicaciones extraidas del APl 12J (Véase la
TABLA N° 1l1.14 en la pag. 86).

Segun los disefios preliminares de acuerdo a la TABLA N°
11.15 (Vease en la pag. 87), la relacién Longitud — Diametro del
separador es:

Por consiguiente:

L,=16m(525 ft) Ah, = 1.60m
Ya que al inicio se consider6é una longitud de 10 pies, los
valores deben ser actualizados para otras longitudes segun la
TABLA N° 11113, el valor de k sera multiplicado por un factor de la
siguiente forma:

Lv 0.56
k = 0.5 * ("1"6)
16 m * 3.28\ "¢
k = 0.5 * (Tft—_) = 1.27
Por consiguiente:

pie m

V, = 2.98— = 0.91 —

s s

268 % .

A, = = 295m
0.91 =

4 % 2.95m? ‘
D,= [————=19%m
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Se usé como el siguiente estandar mas grande a 1.98m (78
in), segun las indicaciones extraidas del AP1 12J (Véase la TABLA
N° 11l.14, en la pag. 86)

L,=990myh,=099m
Con estos nuevos valores se actualizan los anteriores.
Generando un valor de k=0.97

v, = 2.27%—069 n

2.68-'7-;—3- )

» = — = 3.88m
69T

’4 3.84 m?
D, = -—:—;—i =222m=8755in

Se usd como el siguiente estandar mas grande a 2.29 m
(90 in.), segun las indicaciones extraidas del API 12J (Véase la
TABLA N° 111.14, en la pag. 86)

L,=1143myh, =114m
Este es el diametro minimo posible, con estos nuevos
valores se actualiza los anteriores. Generando un valor de k=1.05

t
Va=2.46£s-=075—-
2.68-’1;i A
A = = 3 m
o752

Segun Sinnott (2005, pag. 465), el aumento del diametro
del recipiente también ha cambiado la velocidad del vapor y la
altura por encima de la superficie del liquido. La separacién de
liquido sera todavia satisfactoria como la velocidad, y por lo tanto
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el tiempo de residencia, es inversamente proporcional al diametro
al cuadrado, mientras que la distancia a la que caen las gotitas es
directamente proporcional al diametro.

En la practica, la distancia recorrida por el vapor sera menor
que la fongitud del recipiente (L) ya que las toberas de entrada y
salida de vapor se fijaran desde los extremos. Esto podria
permitirse para el disefic pero hara poca diferencia.

Luego de determinado el diametro y su longitud, se
determiné la capacidad liquida de retencion del separador:

E! area de la seccion transversal del liquido

h)’«m  114*«n
4 4
Por consiguiente el volumen de retencion:

A = = 1.026 m?

V, = Ay, *L, = 1.026 m? » 11.43m = 11.73 m3 = 73.77 Bbls
Se considero que la gravedad de condensados sobrepasa
los 35° API (Anexo VIII), por consiguiente el tiempo minimo de
retenciéon es 5 minutos, segin la TABLA N° {H.12 (Véase en la
pag. 85), y que la presién de disefio es 1200 psig.

En base a lo descrito anteriormente se determiné la
capacidad liquida de retencion del separador:

V,
Capacidad liquida,erencisn = —t

tretenctﬁn

Se determind la longitud de costura a costura (Ler):

= 21 245.323 BPD
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3
Ley =7 %Ly =857m

Se determin6 la distancia entre la salida del gas y la
posicién del extractor de niebla:

D,
Lpaa == 0.44m

5.2.2 Columna de absorcién con dietanolamina (DEA)

En la TABLA N° V.3 (Véase en la pag. 141), se presentan
las caracteristicas y propiedades de los flujos de corriente del gas
y liquido vinculados al equipo de endulzamiento y requeridos para
el dimensionamiento de la columna de absorcion.

El equipo se disefi6é para una eficiencia del 95%, con la cual
se obtiene una corriente de gas saliente con una concentracion
de CO2 menor a la exigida en la NTP 111.002.2003 (véase la
TABLA N° V.2, en la pag. 134), obteniendo una fraccion de salida
del soluto (CO2) de 0.00023.

Se determiné el nimero de unidades de transferencia con
la ecuacion:

1 G G
Nog =—F——=<*In 1—(m*——) *Zl-l*(m*—m-)
1-— (m * = Ly Y2 -
Ly

Sinnott (2005, pag. 597), menciona que el valor 6ptimo para

el término m*Gn, / Lm esta entre 0,7 y 0,8. Por ende se seleccioné
el valor de 0.75.

Obteniendo un valor de:
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Nog = 6.9967 ~ 7

TABLAN° V.3

PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS DE LOS FLUJOS DE GAS
Y LIQUIDO EN LA ETAPA DE ENDULZAMIENTO

Caracteristica Simbolo Valor Unidad
Fraccién molar del soluto en
y1 0.0046 -
la entrada de la columna
Flujo molar de vapor que
‘ Por 9 Vim 11.38 Kgmol/s
entra a la columna
Peso molecular del liquido
PM, 25.38 Kg/Kgmol
(DEA y Hz0)
Densidad de liquido que entra
pL 1044 Kg/m?
a la columna
Densidad del vapor que entra
i pv 82.31 Kg/m?
a la columna
Densidad del liquido puro
PDEA 1094 Kg/m?
(DEA)
Densidad del agua Pagun 1000 Kg/m?
Viscosidad dinamica del
_ N 0.004087 N s/m?
liquido (DEA y Hz:0)
Viscosidad del vapor entrante Py 1.442*10°° N s/im?
Viscosidad de la DEA MoEea 0.5536 N s/m?
Viscosidad del H:O Magua 0.000913 N s/m?
Difusividad del liquido (DEA
i ( J Dy 1.01*10* m?/s
Hz0)
Difusividad del vapor Dy 1.59-10° m?/s
Tension superficial de ia DEA Opea 0.04957 N/m
Tension superficial del agua TaGUA 0.07268 N/m

Fuente: GREEN Y PERRY 2008
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Se determind el flujo molar de la corriente liquida, por la
ecuacion:
Lm
m* G,

* -
wm = Viwm *

Kgmol

Ly = 15.18

Por consiguiente el flujo masico de la corriente liquida.
‘ Kg
Lw - L;‘/M' * PML = 385.16 ';"

Se calculé el valor de correlacion de los flujos de gas y
liquido con las propiedades fisicas de las mismas (véase la
TABLA N° V.3, en la pag. 141):

388.16-"-(5
11.382"-"—‘5'“2‘- +19.21

Fy = Xg

Kg—mol

Fy = 0.495
Se selecciona la caida de presion.de 21 mm de Hz0, valor
que se encuentra en el rango recomendado para absorbedores
por Sinnott (2005, pag. 602).

Se obtiene el Ka disero con la FIGURA N° 111.21 (Véase en la
pag. 95), se obtuvo un valor de 0.45 y en el K¢ inundacien, S€ tomo
en cuenta la recomendacion de Sinnott (2005, pag. 607), de esa
forma se adopté un valor de 0.8.

Obteniendo un porcentaje de inundacién satisfactorio de la

columna de empaque de:

K4d' ~ 0.5
%inundaciéon = (-I-(——l-sf&) =75%
4 inundaciétn
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Kg
mZxs

Vi = 6.34

Se determind el area a la columna de absorcién de relleno:

v,
2 — 34.49 m?

t columna — Vﬁ;

A

D =663m=70m

columna

Por lo expuesto por Sinnott (2005, pag. 599), se usé el
método de Cornell, para la determinacion de la altura de la unidad
de transferencia de la fase de gas (Hg) y la altura de la unidad de
transferencia de la fase liquida (H.):

1.11 0.33
0.5 Dcolumna) (Zcolumna)
i * * & | ——ntns e | i
B, 0.011 = gy, * Scy ( 0.305 3.05

Ly * fr* fo* f3)05

0.15

z
Hy, = 0.305 * @y * ScP*S » kg » (—";‘0%)

Determinando los factores necesarios para las ecuaciones,
se tuvo en cuenta las propiedades fisicas de las corrientes (Véase
la TABLA N° V.3, en la pag. 141)

Ue

Scg = = 1101072
G *Pc
Hy
Sc; = = 3862.99
L*PL
5 Kg
L = L., _ 385.16 :
At columna 34.49 mz
¢ o Kg
Ly, = 11.1'7m2 "
0.16
fi= (.”i’i) =279
Hw
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=f— = 0.89
f2 (PLP
JW)O.B
= |— = 1,36
f; (JLP

De acuerdo a la FIGURA N° [11.22 (Véase en la pag. 98),
FIGURA N® [11.23 (Véase en la pag. 98) y FIGURA N° 111.24 (Véase
en la pag. 99), se determina que:

Kg - 0.63
@p =55
@, = 0.085

Hoc se puede esperar que sea de alrededor de 1 m, por lo
que una primera estimacién para “Z” se puede tomar como 9 m,
como una relacion inicial de 1.5 entre la aftura de la torre y el
diametro. Ei diametro de la columna es superior a 0,6 m, por lo
que el término de correccion del diametro se tomara como 2,3, de
acuerdo a lo descrito por Sinnott (2005, pag. 608).

Hg; = 0.3575
H, =1.222
Se determin6 la altura de una unidad giobal de
transferencia de fase gaseosa: '

Gm
Hog =Hg+mx+—+H, =1.274m
Ly, :

Se calculd la altura de la columna de absorcion:
Z = HOG * NGG = 8-92 m

Sinnott (2005, pag. 557) afirma que 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 la ecuacién sera
definida como:

Z7 = Hpg * Nog + €repieno * (Nog — 1) + €guperior + Cinserior
Z,=11.72m~12m
Se aproximé a un valor de 12 m, obteniendo asi una
relacién entre la altura y el diametro de la torre:

Z
—_—=171

D columna

Se determind la razén de circulacion del solvente, y se tuvo
en cuenta que el porcentaje masico de amina en la corriente del
solvente es de 35%, y a la FIGURA N° 111.25 (Véase en la pag.
100). Se determina la gravedad especifica de ia amina.

Yamina = 1.045
Por consiguiente el flujo de solvente es,

K
Qsomente = 793.85 gpm = 188 231.64 T‘g

5.2.3 Columna de deshidratacion con trietilenglicol (TEG)

En la TABLA N° V.5 (Véase en la pag. 147), se presentan
las caracteristicas y propiedades de los flujos de corriente del gas
y liquido vinculados a! equipo de deéhidratacién, requeridos para
el dimensionamiento de la columna de rellenc para la absorcion
de agua con trietilenglicol (TEG).
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TABLAN® V.5

PROPIEDADES Y CARACTERISTICAS DE LOS FLUJOS DE GAS
DULCE Y TRIETILENGLICOL

Caracteristica Simbolo Valor Unidad
Fraccion molar del soluto en

¥1 0.0006 -
la entrada de la columna

Flujo molar de vapor que
Viwm 11.329 Kgmolls
entra a la columna

Peso molecular del liquido

PM, 135.31 Kg/Kgmol
(TEG y Hz0) " v
Densidad del liquido que
PL 1123.08 Kg/m?
entra a la columna
Densidad del vapor que
pv 55.92 Kg/m?3
entra a la columna
Densidad del liquido puro
pTEG 1125 Kg/m?
(TEG)
Densidad del agua Pagua 1005 Kg/m3
Viscosidad del liquido (TEG
ML 0.02355 N*s/m?
y H20)

Viscosidad del vapor
Hv 1.259*10°5 N*s/m?

entrante
Viscosidad del TEG KrEG 0.02582 N s/m?
Viscosidad del H.0  Magua 0.000797 N s/m?
Difusividad del liquido (TEG

D 1.5*109 m?/s
y H20)
Difusividad del vapor Dy 1 27-10% m?/s
Tensién superficial de la

O71EG 0.04457 N/m
TEG
Tensién superficial del agua | 0acua 0.07123 N/m

Fuente: GREEN Y PERRY 2008
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El equipo se disefi6 para una eficiencia del 100%, con la
cual se obtiene una co'm'ente saliente de gas con una
concentracion de H20 permitida por ta NTP 111.002.2003 (Véase
la TABLA N° V.2, en la pag. 134), obteniendo una fracciéon del
soluto (H20) de 0.000012.

Se determiné el nimero de unidades de transferencia con
la ecuacion:

Nog =-1—_'(i—%*ln[(1—(m*%))*%+(m*—i—:—)]

Se seleccionod el valor de mGn, / Lmde 0.5.
Obteniendo un valor de:

Npc = 7432~ 8
Se determiné el flujo molar de la corriente liquida, por la
ecuacion:
Lm
m * G,

- — *
Lwm = Vigm *

. Kgmol
Liyy = 22.66

Por consiguiente el flujo masico de la corriente liquida.

Kg
Liy = Ly * PM, = 3065.96 —

Se calculé el valor de correlacién de los flujos de gas y
liquido con las propiedades fisicas de las mismas (Véase la
TABLA N° V.5, en la pag. 147):
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uno de los rellenos de 0.3 m, por consiguiente la ecuacion sera
definida como:

Zr = Hog * Nog + €repteno * (Nog — 1) + €gyperior + Cimperior
Z,=19.76m~20m
Se aproximé a un valor de 18 m, obteniendo asi una
relacion entre la altura y el diametro de la torre:

Z
—=20

Dco[umna

Se determiné el flujo minimo de circulacién de TEG,

GPM = Qgas * AH,0 * qrg
Donde:
Qgas: flujo de gas a tratar, MMSCFD
AH20: agua absorbida, ib H2O/MMSCF
q tec: tasa de circulacién, gal/lb H20

FIGURA N° V.1

ELIMINACION DE AGUA VS. TASA DE CIRCULACION DEL TEG A
VARIAS CONCENTRACIONES DE TEG

1.00 wi% [
998 H
iiiia HH
L1
Ea L Wikl
- 41 ]
09511111 111 b= 9.0
| d % a1 |
i -1t Wee 1
z g NERES 1
3 L
g 990 5 [
's A
E 7
v
0.85
0.80
10 &5 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65

TEG Circulation Rate, gai TEG/ibm H,0

Fuente: CALLE 2016
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La corriente entrante a la columna de absorcion de
deshidratacion es de 818.9 MMSCFD con un contenido de agua
de Wir,= 29.33 Ib H20/MMSCEF, y de acuerdo a la norma técnica
peruana la corriente de salida de gas, contiene Wou,: = 4.06 Ib
H20/MMSCF, por consiguiente AH,0=25.27 |b H2O/MMSCF.

La tasa de circulacion de la TEG fue determinado por la
FIGURA N° V.1 (Véase en la pag. 152), se consideré6 una
concentracion de 98.5% en peso y determinando que:

Win — Wour  29.33 — 4.06
w; 29.33
Por consiguiente se determiné una tasa de circulacion de
TEG, g rec= 1.9 galec/lbizo.

= 0.86

Se reemplazé los datos obtenidos y se obtuvo el siguiente

desarrollo:
8189 MMSCFD = 25.27 b H;0 1.9 gal TEG
= MMSCF bH,0
GPM = hora min = 27.30 gpm
24 —+
dia hora

Lo que equivale en flujo masico de trietilenglicol (98.5%) a:
Mmyge = 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 elecciébn son que este tipo de intercambiadores son
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compatibles para un amplio rango de tamaﬁbs, presiones y
temperaturas, por lo que son compatibles con cualquier
aplicacion; presentan facilidad para el mantenimiento vy
reparacion; y ademas, poseen altas eficiencias maximas (= 0,9).
(Véase la TABLA N° V.6)

TABLAN® V.6

PROPIEDADES DE LOS COMPONENTES GASEOSOS DE LA
CORRIENTE CALIENTE A TEMPERATURA PROMEDIO (279.69 K)

Componente Composicion P como. CP comp. H comp.
molar (%)

CHa 87.79 48.55 2.754 0.01224
C2Hs 6.35 4076 3.618 0.06175
CsHs 220 530.9 2.484 0.1210
C4H1o 0.86 602.0 2.234 0.1953
CsH12 0.38 645.6 2.135 0.2618
CeH1s 1.15 6795 2.056 0.3607
CO; _ 0.01 908.9 2.940 0.09681
N2 1.26 74.14 1.165 0.01884
Hz0 0.0 1023 4315 1.434

TOTAL 100 62.14 2724 0.01259

Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Donde:

p comp: densidad del componente, Kg/m?

cp comp: Capacidad calorifica del componente, KJ/Kg-K
I comp: Viscosidad absoluta del componente, cP

Se establecio las propiedades de [as corrientes caliente y

fria, para los respectivos calculos 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 °C
(297.34 K) y se enfria hasta una temperaturade -11.11 °C (262.04
K) para su ingreso a la columna demetanizadora. Por
consiguiente la temperatura promedio es:

24.19°C + (—11.11°C
Toromedio = ; ) 6.54°C = 279.69 K

Se agrup6 las condiciones y propiedades de la corriente
caliente en la TABLA N° V.7 a una temperatura promedio de
279.69 K.

TABLAN° V.7

CONDICIONES Y PROPIEDADES DE LA CORRIENTE CALIENTE

Parametro Simbolo Valor Unidad
Temperatura de entrada |  Te.caliente 297.34 K
Temperatura de salida Ts.calionte 262.04 K
Densidad P gas 62.14 Kg/m3
Capacidad calorifica CP gascaliente | 2.724 KJ/Kg-K
Viscosidad M gas 0.01259 cP
Flujo mésico Mgas, caliente | 216.07 Kals

Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Para la determinacion del flujo masico de la corriente fria,
se ha considerado el 87.79% de la corriente caliente, la cual esta
compuesta principalmente por el metano, es por ende que el flujo
es de 159.41 Kg/s.
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Se agrup6 las condiciones y propiedades de la corriente
caliente en la TABLA N° V.8 (Véase en la pag. 156), dicha
corriente es la saliente de la torre demetanizadora.

Se estableci6 el balance de calor, para determinar la
temperatura de salida de la corriente fria.

Qcorriente caliente — Qcarriente fria

mgas caliente * Cpgas caliente * (Te.caliente - s.ca.liente)

.= Myas frio * CPgas frio * (Te.frfo - Ts.frfo)

TABLAN® V.8

CONDICIONES Y PROPIEDADES DE LA CORRIENTE FRIA

Parametro Simboio Valor Unidad
Temperaturade entrada |  Tesio 199.82 K
Temperatura de salida Ts.frio 24342 K
Densidad D oos 39.45 Kg/m?
Capacidad calorifica CP gas frio 2.990 KJ/Kg-K
Viscosidad Y gas 0.008896 cP
Flujo masico Magas, frio 159.39 Kg/s

Fuente: GREEN Y PERRY 2008

Kg KJ i \

216.07—* 2.724 J[{g_(,c:«(z:t».l‘} C - (-~11.11°C))
_ Kg o
= 159‘39_{ * 2.990————Kg —* (Ts fri0 — (—73.33°C)

Tesrio = —29.73°C = 24342 K
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Se determind las capacidades térmicas de las corrientes
fria y caliente:

Cc = CDgas caliente * Mgas caliente

_ kg K] _ Kl _
Ce = 216,07~ %2724 77 = 58858 57 = Cnax

Cf = CPgas frio * Mgas frio

_ Kg K| K|
Cr = 15939-"+ 299 g = 47658 -7 = Cnin

Como Cr < C. el calor maximo posible para dicho
intercambiador es definido por la siguiente expresion:

Qmsx = Cf * (Te.ca!iente - Te.fria)
La eficiencia del intercambiador es definida como la
relacion entre la transferencia real de calor y la transferencia de
calor maxima posible.

_ Qrear _ Cc* (Tecatiente — Te.catiente)
" Qmix  Copn * (Te.catiente — Tefrio)
e = 0.5046
La determinacién de los Numeros de Unidades de

Transferencia (NTU), esta en funcién de la eficiencia y la relacion
entre capacidades térmicas minima y maxima,

Cmin _ 476,58
Cmax 588.58

.Por consiguiente se determiné el valor de NTU, con apoyo
de la FIGURA N° ill.26 (Véase en la pag. 103),

0.81

NTU =1
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El coeficiente global de disefio de transferencia de calor de
disefio (Udisenio) Se calcula mediante la siguiente ecuacion:

1

Udisetio = i

+R
U!impéo audlo

De la TABLA N° 111.16 (Véase en la pag. 104), se obtiene
un valor aproximado del coeficiente global de transferencia de
calor, Uimpic=610 W/m?*K y una resistencia por ensuciamiento de
Re=0.002 (W/m2*K).

Se reemplazé en la expresion anterior, por consiguiente el
Udisefic=274.77 Wim2*K.

Con los datos calculados se logra determinar el area de
transferencia de calor:

1 % 476.58—-x 1000-L
s—-°C K] _ 2
A= o =1734.47m

274.77

m2=K
De acuerdo a lo descrito por Sinnott (2005, pag. 645), el
valor del radio del tubo (rwso) escogido es 0.05 m, su diametro
externo de 0.11 m y una longitud de tubo (Luso) de 6.10 m.

Por consiguiente el namero de tubos es:

N. = 1734.47 m?
t T 2m+0.05m=*61m
El espaciamiento entre tubos es determinado por:

= 904 tubos

Dint coraza = \/Ft *S; + 5,
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2
Dint.coraza” * (St — Dext.tubo)

ACOT{IZG - 5 * St

Relacionando ambas ecuaciones, nos queda una expresion

asi:
2
4 _ ('\/Ft *5; + St) * (St — Dext.tubo)
coraza 5 * St
Determinando el Acoraza, mediante la siguiente expresion
matematica:

My = pr * Acoraza * Vr
Se estimé la velocidad de la corriente fria en la coraza con
la FIGURA N° I1.27 (Véase en la pag. 106), la cual depende de la
presion y el peso molecular, propiedades de la corriente fria. Por
consiguiente a una presion, P=3066 KPa y un peso molecular de
16 g/mol, entonces,

vy = 11.28 m/s

Se obtuvo el valor del area de la coraza,

Kg Kg
159.39—;— = 39.45 —3+ Acoraza * 11.28m/s

Acoraza = 0.36 m?

Por consiguiente la expresion queda:

., (VO0& %S, +5,)" * (S~ 0.11m)
- 5+S;

Se determiné asi que el espaciamiento entre tubos es:

0.36m

S, =0.1249m
Por consiguiente el diametro interno de la coraza es:
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Dint.coraza = V904 * 0.1249 m + 0.1249m = 3.88m
La disposicion de tubos recomendada es el arreglo
triangular de 30°, por el facil acceso a la limpieza de estos y su
factibilidad econémica.

Se determina el nimero de tubos por cada fila (Ni)

3.88m
Niubo x fita = 01249m

Por consiguiente el numero de filas totales es:

= 31.07 = 31

A= Nfila total * Neubo x fila * Ajateral tubo
1734.48 m? = Nrita totar * 31 * 21 * 0.05m=6.1m

Nfila total = 2920 =29
La velocidad del fluido caliente (Vcaiente) €S determinado
mediante la siguiente expresion:

216.07 Kg/s 0.4892 m/
v i — e = . m/s
S 62,1452 4 7+ (0.05 m)? + 904
Con esta se evalila la velocidad maxima
m 0.1249m
Vinax = 0.4892 — = = 1318 m/s

S 01249 m— (’”’%)

El nimero de Reynolds méaximo es #Re=6*10%, con los
datos de pasos longitudinales y transversal se determiné el factor
de friccién (f) y el factor de correlacion (x).

P, =4.238 A Pr = 1135
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Por consiguiente:

Pr_1135 .
P, 4238

Con el uso del FIGURA N° 1l1.29 (Véase en la pag. 112), se
determiné “f" y “x”,

f=028Ax=145
Por consiguiente la caida de presién en los tubos es,

62.1422 x (1.318 ?)2
2

APpypos = 29 * 1.45 = 0.28 +

APrypos = 635.43 Pa = 0.092 psi

5.2.5 Demetanizadora

Para calcular el nimero minimo de etapas tedricas segun
la ecuacion de Fenske se requiere tener una estimacion de las
temperaturas de las etapas de tope y fondo. Para ello se realiz6 |
un balance preliminar de materia para tener una estimacion de la
composicion del destilado y residuo. (Véase la TABLA N° V.9, en
la pag. 162)

Se supuso un comportamiento ideal. Para los calculos del
equilibrio liquido-vapor necesarios para estimar las temperaturas
de las etapas de tope y fondo s6lo se necesité datos de
constantes de Antoine para la presién de vapor.
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Los parametros de la ecuacion de Antoine, fueron
obtenidos de la pagina web del Instituto Nacional de estandares y
Tecnologia (NIST)

TABLAN® V.9

BALANCE DE MATERIA PRELIMINAR EN LA DEMETANIZADORA

Componente fi Zi di Xbi bi Xsi
C1 3577168 | 0.8779 |35769.54(0.9010( 2.14 |0.0020
C2 2587.43 | 0.0635 | 2584.46 |0.0651| 2.97 [0.0028
C3 900.51 | 0.0221 | 832.52 |0.0210| 67.99 (0.0649
C4 35042 | 0.0086 | 0.00 ([0.0000| 350.42 [0.3347
C5 154.84 | 0.0038 0.00 |0.0000| 154.84 |0.1479
Ccé 468.59 | 0.0115 0.00 |0.0000] 468.59 [0.4475
CO: 4.07 0.0001 3.97 ]0.0001 0.10 {0.0001
N2 509.34 | 0.0125 | 509.34 [(0.0128| 0.00 |0.0000
H20 0.00 0.0000 0.00 |0.0000] 0.00 |0.0000
H2S 0.00 0.0000 0.00 |0.0000] 0.00 |0.0000

Total 4074687 1.00 |[39699.82| 1.00 | 1047.05 | 1.00

Elaboracién propia

Se determiné un valor de volatilidad relativa media:

Xi—y media = 5-173
Con dicho valor se determiné el nimero de minimo de
etapas ideales, y se obtuvo un valor de 3, el cual no incluye al
calderin.

Posteriormente se comprobé el balance preliminar con la

estimacion de distribucion de componentes claves, tal como se
muestra en la TABLA N° V.10 (Véase en la pag. 163).
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TABLAN° V.10

BALANCE DE MATERIA COMPROBADA EN LA

DEMETANIZADORA
Componente fi Zi di XDi bi XBi
C1 35771.68 | 0.8779 | 35771.68 | 0.9010 | 0.00 0.00
C2 2587.43 | 0.0635 | 2587.43 | 0.0651 0.00 0.00
C3 900.51 |0.0221 | 82757 |0.0208 | 7294 | 0.0697
C4 350.42 | 0.0086 0.00 0.00 | 35042 | 0.3348
C5 154.84 | 0.0038 0.00 0.00 | 154.84 | 0.1479
C6 468.59 | 0.0115 0.00 0.00 | 468.59 | 0.4475
CO:2 4.07 0.0001 4.07 0.0001 0.00 0.00
N2 509.34 | 0.0125| 509.34 |[0.0128 | 0.00 0.00
H20 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
H2S 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
Total 4074688 | 1.00 | 3970099 | 1.00 | 1046.79 | 1.00

Elaboracién propia

Se determiné la relacién minima de reflujo, Rmi» €n base a
la ecuacién de Underwood.

Se calcul6 el nimero de etapas ideales (N) con la ecuacion
de Gilliland, de acuerdo a su condicién de,

R~ le’n
R+1
Entonces la ecuacion a usar es:

> 0.125

N — N, .

min R_Rmin R -'Rmfn
— = (0.6257 ~ ; v ’
N+1 > 09868*( R+1 )+05160*( R+1 )

3

R—R.
~0.1738 ( "’“")
"Rt 1
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Determinando un nimero de etapas (N) de 11, cantidad
que no incluye a la caldera y un reflujo de operacion (R) de 1.5,
con estos valores y considerando un 95% de eficiencia de los
platos de la torre.

Por consiguiente el valor de la altura de la columna
determinada es:

H,=19.83m
Y el valor del diametro calculado es:

D, =1223m

La relacion altura/diametro tuvo un valor de 1.62 lo que

implica que el resultado dentro de las relaciones aconsejas de

H7/Dc que van desde 1.5 a 3.5 segun Sinnott (2005, pag. 557).

Para efectuar la destilacion se seleccioné platos perforados, los

cuales ofrecen una superficie de contacto adecuada para el
proceso y facilitan el paso de gas a través de ellos.

5.3 Balance de masa

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 disefio de la planta es 2 800 MMPCD, dicha
capacidad se dividira entre cuatro “trenes” de igual capacidad; por
consiguiente se procesara 840 MMPCD en cada tren compuesto
por un separador (V-110), columna rellena de absorcién con DEA
(C-120), columna de regeneracion(C-130), intercambiador de
calor (E-140) y una columna demetanizadora(C-150). Estos
equipos integran las etapas de separacion, endulzamiento,
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5.3.1

deshidratacién y separacion del metano de los Liquidos de Gas
Natural.

A continuacion se describe el balance de masa de uno de
los cuatro trenes que conforman la Planta.

Balance de masa en el separador trifasico.

El flujo masico del gas natural de 2 800 MMPCD equivale a
922.56 Kg/s por lo que para su tratamiento se dividié en cuatro
trenes, generando asi cada corriente de 230.64 Kg/s, la cual
ingresé al separador trifasico gas - condensados — agua.

El separador trifasico horizontal separé el flujo de 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 figura
se muestra los datos mencionados y las composiciones masicas
de cada corriente entrante y saliente del separador (V-110).
(Véase la FIGURA N° V.2, en la pag. 166)
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BALANCE DE MASA EN EL SEPARADOR TRIFASICO (V-110)

FIGURAN® V.2

Gas Amargo
(el 218. 68 Kg/'s
C1-->7291%
C2 -->9.89%
C3 -->5.02%
C4 -->2.60%
C5 -->1.44%
C6 -->5.21%
CO2-->1.06%
N2-->1.81%
H20 -->0.06%

Gas Natural .I V- 1—1—1—_'__, Condensados
Humedo 1175 Kg/s

230.64 Kg/s
C1l -->69.69%
C2 -->9.62%
C3 -->5.04%
C4 -->2.82%
C5 -->1.78%
Cé6 -->8.16%
CO2-->1.02%
N2-->1.72%
H20 -->0.15%

Elaboracién propia

C1-->10.93%
C2 ~->4.76%
C3 -->5.64%
C4 -->6.76%
CS -->8.21%
C6 -->63.29%
C02-->0.29%
N2-->0.11%
H20 -->0.02%

C4-->0.0%

CS -->0.0%
C6-->0.0%
CO2 -->0.01%
N2-->0.0%
H20 -->99.99%

5.3.2 Balance de masa en la columna de absorcion

La corriente de gas amargo saliente del separador
horizontal trifasico, entré a la columna de absorcion de relleno,
para la etapa de endulzamiento en contracorriente con
dietanolamina (DEA) al 35%. (Véase la FIGURA N° V.3, en la pag.

167)
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En el balance se observa que la DEA absorbe el diéxido de
carbono {CO2) y de igual forma parte del agua de la corriente de

gas amargo.

El contenido de COz2 saliente en la corriente “Gas dulce” es
menor al contenido maximo permitido, por consiguiente continia
a la etapa de deshidratacion.

FIGURAN® V.3

BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE RELLENO (C-120)

'PARA LA ETAPA DE ENDULZAMIENTO

Dietanolamina

3 -->5.07%
52.29 Kg/s c 0
DEA 35.0% —pp C4 -->2.63%
enon C5 -->1.44%
H20 --=>65. C6 -->5.19%
CO2-->0.03%
N2-->1.83%
H20 -->0.09%
C-120
Gas Amargo DEA enriquecido
54.70 Kg/s
218.68 Kg/s
C1 -->0.09%
Cl-->72.91%
c2 -->0.01%
C2 -->9.89%
C3 -->5.02% C3 -->0.01%
ca C4 -->0.0%
-->2.60% >
C5 -->0.04%
C5 -->1.44%
C6 -->0.31%
C6 ~-->5.21%
co2 CO2 -->4.10%
--> 1.06% N2 > 0.0%
N2 -->1.81% === .

H20 -->0.06%

Gas dulce
216.26 Kg/s
Cl -->73.71%
C2 -->10.01%

H20 -->61.99%
DEA --> 33.45%

Elaboracién propia

5.3.3 Balance de masa en la columna de deshidratacion

La corriente saliente de la torre de absorcién con relleno de
endulzamiento, gas dulce, ingresa a la columna rellena para

167



deshidratacion con ftrietilenglicol (TEG), con el objetivo de
disminuir el contenido de agua y evitar la formacién de hidratos y
de igual forma prevenir el deterioro de equipos vinculados en el
procesamiento. (Véase la FIGURA N° V.4, en la pag. 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 continuar con el procesamiento.

FIGURA N® V.4

BALANCE DE MASA EN LA COLUMNA DE RELLENO (C-130)
PARA LA ETAPA DE DESHIDRATACION

Gas dulce
deshidratado
216.07 Kg/s
Cl -->73.77%

TEG
1.93 Kg/s

TEG -->98.5%
H20 -->1.5%

Gas dulce
216.26 Kg/s
Cl -->73.71%
C2 -->10.01%
C3 -->5.07%
C4 -->2.63%
C5 -->1.44%
C6 -->5.19%
CO2-->0.03%
N2 -->1.83%
H20 -->0.09%

Elaboracién propia

C-130

C2 -->10.01%
C3 -->5.08%
C4q -->2.63%
CS -->1.45%
C6 -->5.20%
CO2-->0.03%
N2-->1.83%
H20 -->0.00%

TEG enriquecido
2.12 Kg/s
C1-->0.17%
C2 -->0.06%
C3 -->0.04%
C4 -->0.01%
C5 -->0.00%
C6 -->0.01%
CO2 --> 0.00%
N2 -->0.04%
H20 -->10.10%
TEG -->89.57%
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5.3.4 Balance de masa en el intercambiador de calor

El flujo, gas dulce deshidratado, saliente de la columna de
relleno de la etapa de deshidratacion, ingresa al intercambiador
de calor (E-140), con el fin de enfriar la corriente para su posterior
ingreso a la columna demetanizadora. Dicha temperatura de
salida sera justificada en el disefio de la demetanizadora.

En el balance de masa se comprueba que no hay una
variacion en el contenido masico 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.

FIGURAN® V.5

BALANCE DE MASA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR (E-

140)
Gas dulce

Gas dulce
deshidratado :ﬁ:::;r:tado
216.07 Kg/s
c1--> 73?7/7% 216.07 Kg/s
C2 -->10.01% g; —~z 13.;:‘;'2
C3 -->5.08% - 5
Ca--263% —> E-140 }|—» C3-->5.08%

CS ~-->1.45%
C6 -->5.20%
CO2-->0.03%
N2 -->1.83%
H20 -->0.00%

Elaboracion propia

C4 -->2.63%
C5 -->1.45%
C6 -->5.20%
CO2 —->0.03%
N2 -->1.83%
H20 -->0.00%

5.3.5 Balance de masa en la demetanizadora
La corriente de salida del intercambiador de calor (E-140)

ingresa a la torre de separacion de gas natural (GN) y liquidos de
gas natural (LGN), con el fin de 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° V.6, en la pag. 170)

En el balance de masa se aprecia una alta recuperacién de
LGN, las cuales serian transportados 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
exportacion.

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-->5.17%
Gas dulce ; C4 -->0.0%
deshidratado C5 -->0.0%
enfriado C6 -->0.0%
216.07 Kg/s C0O2-->0.04%
C1-->73.77% N2 -->2.08%
C2 -->10.01% H20 -->0.00%
C3 -->5.08% C-150
C4 --> 2.63% LGN
C5 --> 1.45% 20.89 Kg/s
C6 -->5.20% C1-->0.0%
CO2-->0.03% C2 -->0.0%
N2-->1.83% C3 -->4.09%
HR0 —-0.00% e c4->27.23%
C5-->14.95%
C6 -->53.73%
C02-->0.0%
N2 -->0.0%
H20 -->0.0%

Elaboracion propia
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5.4 Diagrama de bloques

Representacion del proceso de procesamiento de gas
natural usando bloques interconectados mediante una flecha para
seguir la secuencia y la orientacion del proceso. (Véase la
FIGURA N° V.7)

FIGURA N* V.7

DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA PLANTA DE SEPARACION DE
GAS NATURAL DEL LOTE 58

Gas Naturalde
pozos{Materia
Prima)
192.20 Kgfs

Deshidratacioncon
TEG

Endulzam ento con
DEA

Gas Natural

SeparacionPrimana Demetanizadora

Estabifizacion de
condensados

Liguidosde
Gas Natural

Elaboracién propia

5.5 Diagrama de flujo de procesos (PFD)

El diagrama de flujo de procesos de la planta de
procesamiento de gas natural describe la secuencia del proceso
utilizando esquemas funcionales, el cual es interconectado
mediante flechas representando las condiciones de estado de las
corrientes, de igual forma se detalla las cantidades masicas de
cada corriente (entrantes y salientes). (Véase la FIGURA N° V.8,
en la pag. 172)
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DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESOS DE LA PLANTA DE SEPARACION DE GN Y LGN PROVENIENTES DEL

FIGURAN® V.8

LOTE 58

TEG

> OCAcanguccids >
D it
> cesmammar ) ® s
‘ Condensadas
O e
Fase acuoss

¥ corriente 1 2 3 3 3 — 7 8 ) 10 11 12 13
Fracclénde | g g9 1,00 0.00 0.00 100 0.00 0.00 0.99 0.00 0.96 1.00 0.00
ng“
as) 2667 26.63 26.63 s 7369 17.42 30 24.19 33232 i1l ET%7) 57

) 8375 8385 8365 6895 6000 6000 5000 6000 6000 5966 253 B46
W (Ke/3) 230.64 218.68 1175 52.20 216.26 54.70 193 216.07 213 216,07 19518 20,69
cha. Go.69% | 72.01% | 10.93% 0.0% 73.71% 0.09% D.00% 73.77% 0.17% 73.77% |81, 68% 0.00%
cam6 5.62% 9.89% 4.76% 0.0% 10.01% 0.01% 0.00% 10.01% 0.06% 10,01% | 11.68% 0.00%
carg 5.04% 5.02% 5.64% 0.0% 5.07% 0.01% 0.00% 5.08% 0.04% 5.08% 5.17% 4.09%
CaH10 2.87% 2.60% & 76% 0.0% 2.63% 0.00% 0.00% 2.63% G.01% 2.63% 0.00% 27.23%
[csrz 1.75% 1.24% 8.21% 0.0% 1.44% 0.04% 0.00% 1.45% 6.00% 1.45% 0.00% 14.95%
[Coriia &.16% 5.21% 63.25% 0.0% 5.19% 0.31% 0.00% sa0% | 0.01% 5.20% 0.00% 53.73%
coz 1.02% 1.06% 0.29% 0.0% 0.03% 4.10% 0.00% 0.03% 6.00% 0.03% 0.04% 0.00%
HZs C.o% 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% 0.00% 0.00% 0.00% 6.00% 0.00% 0.00% 0.00%
N2 1.72% 1.81% 0.11% 0.0% 1.83% 0.00% 0.00% 1,83% 0.04% 1.A3% 2.03% 0.00%
H20 0.15% 0.06% lg’lx &5.0% 0.09% 61.99% 1.50% 0.00% 210.10% 0.00% 0.00% 0.00%
DEA 0.0% 0.0% 0.0% 35.0% 0.0% 33.45% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
TEG 0.0% 0.0% 0.0% 0.0% _ 0.0% 0.00% 28.50% 0.00% 89.57% 0.00% 0,00% 0.00%
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5.6 Diseio de Equipos principales

A continuacion se muestra los resultados y dimensiones de
cada equipo que forma parte de la Planta de tratamiento de Gas
Natural proveniente del Lote 58, especificando cada caracteristica
del equipo al igual que los valores determinados.

5.6.1 Separador trifasico Gas-Condensados-fase acuosa

Se seleccioné por un separador trifasico, para favorecer en
la separacion del agua de los condensados, con lo cual se reduce
la carga en el equipo de tratamiento del hidrocarburo y se
aumenta la capacidad de transporte en las tuberias. También
ayuda a mejorar la precision de las mediciones de flujo. Esta
caracteristica defini6 el tiempo de retencién de liquidos en funcién
a los grados APl (Anexo VIIl), y de acuerdo a la TABLA N° 1il.12
(Vease en la pag. 85), se adopté un valor de cinco minutos.

Se optd por un separador horizontal por su mejor manejo
para la retencién de volumen, uso portatil, mayor area de
superficie liquida de igual forma su mayor capacidad para el
drenado de neblina y un menor costo a comparacién del
separador vertical.

Resulta imperativo el definir las condiciones de entrada,
presion y temperatura de disefio (8 375.06 KPa y 26.67 °C), esto
con el fin de prevenir que la fraccion de liquido se evapore y sea
arrastrada con la fraccién gaseosa. Otras caracteristicas que se
tuvieron en cuenta se a especifica en el Anexo Viil.
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Se calculé la maxima velocidad superficial permitida del gas
o velocidad de sedimentacioén a través de la seccién secundaria
de separacion, obteniendo finalmente un valor de 0.75 m/s.

Para el dimensionamiento del separador trifasico
horizontal, se emplearon las ecuaciones y procedimiento
presentado en el APl 12J, de igual forma se complementé con
sugerencias de Sinnott (2005) y Velasco (2013).

Se determiné el diametro con un valor de 2.29 m (90 in),
por consiguiente es lo suficientemente grande como para retardar
la caida del vapor hasta por debajo de la velocidad a la que las
particulas se sedimentan.

Luego de determinado el diametro se usé la relacién
longitud-diametro en funcién de la presion de operacién, de esa
forma se determiné un valor de 11.43 m, de igual forma se usé la
relacion entre el didmetro de! separador y el nivel sobre la fase
liquida, generando un valor de 1.14 m.

Luego se determiné la longitud de costura a costura (Le),
que es Ja longitud de ia fase acuosa, correspondiendo a un valor
de 8.57 m.

Se determind la capacidad del liquido del separador, la cual
esta en funcién del tiempo de retencién (5 min), generando un
valor de 21 245.32 BPD, la cual se compar6 con el fiujo entregado
de liquido de 12 081.38 BPD, de esa forma se concluyé que la
capacidad del liquido es satisfactoria para el disefio planteado.
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Las dimensiones del separador horizontal trifasico se
presentan en la TABLA N° V.11.

TABLAN® V.11

DIMENSIONES DEL SEPARADOR TRIFASICO (V-110)

Parametro Simbolo | Valor | Unidad
Diametro del separador Dy 2.29 m
Longitud del separador Ly 11.43 m

Nivel sobre el liquido hy 1.14 m
Longitud de costura a costura Lef 8.57 m
Distancia entre el extractor de

s . Lpad 0.44 m
niebla y la salida del vapor

Elaboracion propia

Finalmente se calcul6 la posicion del eliminador de niebla
respecto a la salida del flujo, la cual se definié a 0.44 m.

El eliminador de niebla a considerar, consiste en un colchon
formado por varias capas de malla de alambre didmetro fino,
entrelazado por una operacion de tejido, en espesores que van
desde 5 hasta 30 cm. (2 hasta 12 in) de colchén, con un volumen
libre elevado que suele encontrarse entre 91% y 99%, asi como
en densidades que pueden variar de 80 a 400 Kg/m? (5 a 25 Ib/ft3).

Los eliminadores de niebla pueden ser fabricados de una
sola pieza. Si el equipo es de dimensiones mayores y cuenta con
un acceso, los eliminadores pueden ser fabricados en secciones
generalmente de 30 cm. (12 pulg.) de ancho.
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Por las caracteristicas del fluido y recomendaciones de
proveedor se eligi6 como material del eliminador de niebla, al
acero inoxidable 304. (Véase la FIGURA N° V.10, en la pag. 177)

En la FIGURA N° V.9, se presenta el esquema del
separador horizontal trifasico disefiado con sus respectivas
dimensiones expresadas en el sistema métrico.

FIGURAN° V.9

ESQUEMA DEL SEPARADOR HORIZONTAL TRIFASICO
DISENADO

BHINpIRG IO SALIDA DE GAS AVARGD
M WALLA
1 i SEPARADORA DE

? /—mmmulm ENT ? GoTAS

7T -7 lW\

2.29m

=)=

i
P
L
SALIDA DE FASE » 1
ACUOSA
SALIDA DE
CONDENSADOS

857m

1143 m

Elaboracion propia
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FIGURAN® V.10

ALMOHADILLA ANTIADHERENTE DE ACERO INOXIDABLE 304
CON REJILLA EN LA PARTE SUPERIOR

Fuente: BOEGGER 2017

5.6.2 Columna de absorciéon con dietanolamina (DEA)

Cabrera y Correa (2016, 109), cita que la absorcién tiene
una mejor retencion de sulfuro de hidrégeno y didxido de carbono,
posee una mayor eficiencia y maneja flujos de gases grandes, la
cual fue razén de elegir la absorciéon como tratamiento en la etapa
de endulzamiento de gas natural.

De igual forma se eligi6é una columna empaquetada de absorcion,
ya que las columnas empaquetadas proporcionan las ventajas de
una excelente interfaz control, retencién de fase dispersa baja y
potencialmente alta capacidad, segun Couper et al. (2012, pag.
511).

Se establecié una eficiencia de 95% para la columna de
absorcion, 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 TABLA N° [11.5 (Véase en la pag. 61).
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El nimero de unidades de transferencia (Nog) en la torre
empaquetada de absorcién resulté siete, lo cual implica que se
precisé de siete lechos para poder remover la mayoria del diéxido
de carbono, de igual forma se considerd un porcentaje en peso de
la amina del 35 %, con el fin de minimizar en el costo del solvente.

El flujo masico de la amina requerida para el endulzamiento
del gas natural fue de 52.29 Kg/s, donde podemos comparar con
el flujo de gas amargo entrante 218.68 Kg/s (véase la FIGURA N°
V.2, en la pag. 167), viendo que el flujo de amina es mayor eso a
razon que se requiere de mayor secuestrante para removerlos
contaminantes. A la vez se tomé la propuesta de Sinnott en la
caida presion en adoptar un valor de 21 mm de H20.

Se seleccioné las sillas de montar de Berl en ceramica,
(Véase ia FIGURA N° V.11, en la pag. 180) de tamafioc nominal de
25 mm (1 in) que de acuerdo a la TABLA N° V.4 (Véase en la pag.
143) presenta una superficie especifica del lecho de 249 m2/m?,
una porosidad de 0.69, coeficientes de friccion y de desgaste de
110 y 184, respectivamente. La seleccién dada se tomé por las
caracteristicas que presentan dando asi una mayor eficiencia,
buena distribucién del liquido.

La distribucién de los empaques es al azar ya que
presentan una mayor eficiencia comparada con la distribuida
regular y con el fin de prevenir la ruptura de empaques de
ceramica, la torre puede lienarse inicialmente con agua para
reducir la velocidad de caida. Treybal (2006, pag. 214)
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El porcentaje de CO: en la corriente de salida (gas dulce)
es de 0.32% la cual es menor del contenido maximo establecido
en la NTP 111.002.2003 (véase TABLA N° V.2, en la pag. 134).

Se presentan las dimensiones y parametros obtenidos en
relacién a la columna de absorcion de relleno para la etapa de
endulzamiento de gas natural. (Véase la TABLA N° V.12)

TABLAN® V.12

DIMENSIONES DE LA TORRE DE RELLENO (C-120) PARA LA

ETAPA DE ENDULZAMIENTO
Parametro Simbolo | Valor Unidad
Namero de lechos Noc 7 -
Altura de cada lecho Hoe 1.3 m
Altura total de'lechos P4 8.92 m
Diametro de la columna de absorcion D 7.0 m
Altura total de la columna de Zr 12 m
absorcién
Espaciamiento entre cada lecho €rellenc 0.3 m
Espaciamiento en la parte superiore |  €ingsyp 0.55 m
inferior
Tamaiio del relleno seleccionado Dsitagen | 0.025 m
Porcentaje de eliminacién de CO, Yoetminacion 95 %
Flujo del solvente Qsovente | 793.85 gpm

Elaboracion propia
La razén entre la altura y el diametro (H/D) tiene un valor

de 1.71, la cual se encuentra en el rango recomendado de 1.50 a
3.50.
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FIGURAN® V.11

SILLA DE MONTAR DE BERL CERAMICA

Fuente: MCCABE 1991

FIGURA N°® V.12

ESQUEMA DE LA TORRE DE ABSORCION DE RELLENO PARA
EL ENDULZAMIENTO (C-120)
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5.6.3 Columna de deshidratacion con trietilenglicol (TEG)

Se selecciond una columna empaquetada de absorcion, ya
que las columnas empaquetadas proporcionan las ventajas de
una excelente interfaz de control, retencién de fase dispersa baja
y potencialmente alta capacidad, segin Couper (2012, pag. 511).

Se establecié una eficiencia de 100% para la columna de
absorcion, ya que con esta eficiencia se alcanzé un contenido de
agua menor al maximo permitido en la norma técnica peruana.

El nimero de unidades de transferencia (Nog) en la torre
empaquetada de absorcion resulté siete, lo cual implica que se
preciso de siete lechos para poder remover el contenido de agua,
de igual forma se consider6 un porcentaje en peso del
trietanolglicol(TEG) del 98.5% en peso como valor 6ptimo.

El fluyjo masico del trietilenglicol requerido para la
deshidratacién de la corriente de gas natural fue de 1.93 Kg/s,
donde podemos comparar con el flujo de gas dulce entrante
216.26 Kg/s (véase la FIGURA N° V.4, en la pag. 170), viendo que
el flujo de trietilenglicol es mayor eso a razén que se requiere de
mayor secuestrante para removerios contaminantes. A la vez se
tomo la propuesta de Sinnott en la caida presion en adoptar un
valor de 21 mm de H20.

La distribuciéon de los empaques es al azar ya que

presentan una mayor eficiencia comparada con la distribuida
regular y con el fin de prevenir la ruptura de empaques de
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ceramica, la torre puede llenarse inicialmente con agua para
reducir la velocidad de caida, segun Treybal (2006, pag. 214).

El porcentaje de H20 en la corriente de salida es menor de
un milésima en porcentaje la cual es menor del contenido maximo
establecido en la NTP 111.002.2003 (véase TABLAN®° V.2, en la
pag. 134).

Se presentan las dimensiones y parametros obtenidos en
relacion a la columna de absorcién de relleno para la etapa de
deshidratacion de gas natural. (Véase la TABLA N° V.13, en la
pag. 182)

TABLA N° V.13

DIMENSIONES DE LA TORRE DE RELLENO DE ABSORCION (C-
130) PARA LA ETAPA DE DESHIDRATACION

Parametro Simbolo | Valor | Unidad
Numero de lechos Nog 8 -
Altura de cada lecho Hoe 2.08 m
Altura total de lechos z 16.66 m
Diametroc de la columna de D 10.0 m
absorcién

Altura total de la columna de Zr 200 m
absorcion

Espaciamiento entre cada lecho Erelleno 0.3 m
Espaciamiento en la parte superior Cinfrsup 0.62 m
e inferior

Tamafio del relleno seleccionado Dsinagerr | 0.025 m
Porcentaje de eliminacion de H2O | %eiiminacien | 100 %

Elaboracion propia
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La razén entre la altura y el diametro (H/D) tiene un valor
de 2.0, la cual se encuentra en ef rango recomendado de 1.50 a
3.50.

En la FIGURA N° V.13, se muestra las dimensiones
obtenidas en el dimensionamiento de la columna para la
deshidratacion.

FIGURAN® V.13

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO DE ABSORCION
PARA LA DESHIDRATACION (C-130)
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Elaboracién propia
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Se seleccioné las sillas de montar de Berl en ceramica,
(Véase FIGURA N° V.11, en la pag. 180) de tamafio nominal de
25 mm (1 in) que de acuerdo a la TABLA N° V.4 (Véase en la pag.
143) presenta una superficie especifica del lecho de 249 m?/m?,
una porosidad de 0.69, coeficientes de friccion y de desgaste de
110 y 184, respectivamente. La seleccion dada se tomo por las
caracteristicas que presentan dando asi una mayor eficiencia y
buena distribucion del liquido.

Se determiné el flujo de entrada del trietilenglicol (98.5%),
es 27.30 gpm, en unidades de masa es representada por:

Kg
" = 6963.77 e

5.6.4 Intercambiador de calor

El intercambiador de calor disefiado fue de tubos y coraza
con flujo en contracorriente. Respecto a las temperaturas de
entrada y de salida, la temperatura de la corriente entrante es
24.19°C y la temperatura de la corriente de salida de -11.11°C ya
que es la temperatura requerida para que los componentes como
etano a mas y nitrogeno, diéxido de carbono y sulfuro de
hidrégeno se encuentren como liquidos 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 cual sale de la torre demetanizadora, esto nos
permite aprovechar la energia e intercambiario entre las
corrientes “caliente” y “fria”. Siendo la temperatura de salida de -

184



29.74°C (243.41K), la cual se determin6 con el balance energético

realizado.

En cuanto al flujo masico de la corriente fria se ha
considerado para el disefio un 73.77% masico de la corriente
caliente, ya que esta dentro de! porcentaje de metano contenido

en dicha corriente.

Con relacién a la eficiencia se obtuvo un valor de 44.70%,
un valor eficiente, teniendo en cuenta que se aprovecha ia
diferencias de temperaturas entre la corriente saliente de la
columna de endulzamiento y la saliente de la columna
demetanizadora. Teniendo en cuenta la relacién de capacidades
térmicas  (Cmin/Cm#=0.81), el numero de unidades de
transferencia obtiene el valor de 1, segln la FIGURA N° 111.26
(Véase en la pag. 103).

El coeficiente global de transferencia de calor calculado,
obtuvo un valor de 274.77 W/m?*K, el cual fue determinado con
los valores de coeficiente global de transferencia de calor limpio
(Ubo impic=610 WI/m?*K) y la resistencia por ensuciamiento
(Rsucic=0.002 (W/m2*K)"), el primer valor tomado con el fin de
conseguir un coeficiente global de disefio mas alto y por ende un
area de trasferencia menor, que es lo requerido en el disefio por
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 determind el area de transferencia de

calor con un valor de 1734.48m?2. El nimero de tubos obtenido de
904, y en concordancia con los tamaiios nominales de tubos
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existentes, las dimensiones de los tubos son de una longitud de
6.1 m y un didmetro interno de 0.1m.

Se determind el area de la coraza la cual tiene un valor de
0.36m2, con un diametro interno de la coraza de 3.88m,
obteniendo un espaciamiento entre los tubos de 0.1249 m.

Se determiné el nimero de tubos por fila, cuyo valor es 31,
mientras que el nimero total de filas es de 29.

Se calculé la velocidad de la corriente caliente, la cual va
dentro de los tubos con 0.4892m/s y velocidad maxima de
1.318m/s

Se tuvo en cuenta el arreglo de tubos triangular de 30° se
determin6é los pasos longitudinales y transversales y con la
FIGURA N° 111.29 (Véase en la pag. 112), se determiné el factor
de friccion (=0.28) y el factor de correlacién (x=1.45), generando
asi una caida de presion en los tubos de APupes= 635.43Pa (0.092
psi) y una caida de presion en la carcasa de APcomza=1378.9Pa
(0.2psi).

La caida de presion en los tubos ni en |a coraza superan el
de diseiio de 10 psi, por consiguiente el disefio es el adecuado.

En la TABLA N° V.14 (Véase la pag. 187) se presenta las

dimensiones y caracteristicas del intercambiador de calor de tubo
y coraza a flujo cruzado (E-140).
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TABLAN® V.14

ESPECIFICACIONES DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR DE
TUBO Y CORAZA (E-140)

Parametro Simbolo | Valor | Unidad

Longitud de los tubos L 6.1 m
Diametro externo de los tubos | Dext tubo 0.11 m
Diametro interno de los tubos Dint. tubo 0.1 m
Numero de tubos Nubos 905 -
Disposicion de tubos Triangular 30°

Numero de filas Niia 29 -
Numero de tubos en cada fila | Nuwso porfia 31 -
Diametro de la coraza Deoraza 3.88 m

Elaboracién propia

En la FIGURA N° V.14, se muestra las dimensiones del
intercambiador de calor (E-140).

FIGURAN° V.14

DIMENSIONES DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR (E-140)

6.10m

Elaboracién propia
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5.6.5 Demetanizadora

En la TABLA N° V.15, se muestra parametros determinados
en el dimensionamiento de la torre de separacion
(demetanizadora).

El espaciamiento entre cada etapa y el grosor del plato
perforado fue de 1 y 0.05 m, mientras que el diametro de cada
orificio y su espaciamiento tuvo un valor de 0.012 y 0.025 m
respectivamente. Estos resultados estan dentro de los sugeridos
por Sinnott (2005, pag. 557).

TABLAN® V.15

DIMENSIONES DE LA DEMETANIZADORA (C-150)

Parametro Simbolo | Valor | Unidad

Altura de la columna Hr 19.83 m
Diametro de la columna D¢ 12.23 m
Nimero minimo de etapas Nmin 3

Reflujo minimo Rmin 1.45

Reflujo ideal R 1.5

Numero de piatos totales N 11

Numero de platos sin el calderin N-1 10
Espaciamiento entre platos ©separacion 1.5 m
Espaciamiento inferior y superior |  €intrsup 2.14 m
Diametro corto del plato dep 5.46 m
Grosor del plato €piato 0.05 m
Diametro de los orificios Do 0.012 m
Espaciamiento entre los orificios orificio 0.025 m

Elaboracién propia
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Para la separacion de Gas Natural y Liquidos de Gas
Natural, se seleccioné una columna de destilacion de platos,
puesto que es la mas utilizada en los procesos industriales ya que
maneja diferentes rangos de caudal, presion y temperatura, entre

otros.

Se seleccion6 como componente clave liviano al metano,
mientras que al etano como compuesto pesado clave. Esto debido
a que la separacion del metano se da rapidamente como
consecuencia que su volatilidad relativa es superior, esto es
justificable por su naturaleza y propiedades fisicas.

En la FIGURA N° V.15, se muestra las dimensiones
obtenidas en el dimensionamiento de la columna demetanizadora.

FIGURA N° V.15

DIMENSIONES DE LA DEMETANIZADORA (C-150)
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VI. SIMULACION DE LA PLANTA

6.1 Simulacion del proceso
6.1.1 Separador trifasico Gas-Condensados-Fase acuosa

En fa FIGURA N° VI.1, se muestra el esquema del
separador (V-110) con sus respectivas corrientes de entrada y
salida.

FIGURA N° VI.1

ESQUEMA DEL SEPARADOR TRIFASICO (V-110) EN HYSYS

—
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Elaboracion propia.

Enla TABLA N° VI.1 (Véase en la pag. 191), se muestra las
condiciones iniciales de la corriente de entrada al separador y en
la TABLA N° VI.2 (Véase en la pag. 192), se muestran los
resultados obtenidos en la simulacién del equipo en el programa
Hysys version 8.8.
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TABLA N° Vi1

CONDICIONES INICIALES EN LA SIMULACION DEL SEPARADOR

TRIFASICO EN HYSYS

Corriente Gas Natural de pozos
Parametro Valor Unidad
Temperatura de entrada 26.67 °C
Presion de entrada 8375 KPa
Flujo masico de entrada 830 304.52 Kg/h
Flujo volumétrico de entrada 840 MMPCD

Composicién masica de la corriente de GN
Metano _ 69.69 %
Etano 9.62 %
Propano 5.04 %
Butano 2.82 %
Pentano 1.78 %
Hexano 8.16 %
Diéxido de carbono 1.02 %
Nitrogeno 1.72 %
Agua 0.15 %

Elaboracién propia

En la TABLA N° VI.2 (Véase en la pag.192) se muestra los
resultados de la simulacién en Hysys version 8.8, se puede
observar que no hay una variacién notable en la temperatura ni
presion de salida con respecto al de entrada.

En la corriente de gas amargo, hay un mayor porcentaje de

metano, pero aln se ve la presencia de LGN, diéxido de carbono
y agua, las que se eliminara en las siguientes etapas.
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TABLA N° VI.2

RESULTADOS DE LA SIMULACION DEL SEPARADOR
TRIFASICO GAS-CONDENSADOS-FASE ACUOSA EN HYSYS

Corriente Gas amargo | Condensados | Fase Acuosa
Temperatura
26.63 26.63 26.63
de salida (°C)
Presion de
8365 8365 8365
salida (KPa)
Flujo masico
de salida 787 251.9 42 292.14 760.5
(Kg/h)
Composicion masica de las corrientes (%)
Metano 72.91 10.93 0.00
Etano 9.89 4.76 0.00
Propano 5.02 5.64 0.00
Butano 2.60 6.76 0.00
Pentano 1.44 8.21 0.00
Hexano 521 63.29 0.00
Di6xido de 1.06 0.29 0.01
carbono
Nitrégeno 1.81 0.11 0.00
Agua 0.06 0.01 99.99

Elaboracion propia

6.1.2 Columna de absorcion con dietanolamina (DEA)

En la FIGURA N° V1.2 (Véase en la pag. 193), se muestra
el esquema de la columna de absorcion de la etapa de
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endulzamiento (C-120) con sus respectivas corrientes de entrada
y salida.
FIGURA N° V1.2

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO (C-120) PARA LA
ETAPA DE ENDULZAMIENTO EN HYSYS
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Elaboracion propia

En la TABLA N° V1.3 (Véase la pag.194), se muestra las
condiciones iniciales de la corriente de entrada de igual forma los
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 presion de salida con respecto al de entrada.

Se gener6 una reduccion en el contenido de dioxido de
carbono (CO2) de la corriente principal a 0.01% de CO:2 el cual
esta por debajo del contenido maximo permitido, segin la NTP
111.002.2003.
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De igual forma se ve una reducciéon 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 disefio de una

columna de deshidratacion detallada mas adelante.

TABLAN® VI3

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA DE
RELLENO DE ENDULZAMIENTO EN HYSYS

Entrantes Salientes
Corriente Gas Gas DEA
DEA . .
amargo dulce | enriquecido
Temperatura
. 26.63 25.0 23.69 17.42
(°C)
Presién
8365 6895 6000 6000
(KPa)
Flujo masico
7872519 | 200000 | 778551 | 196 932.6
(Kg/h)
Composicion masica de las corrientes (%)
Metano 72.91 0.0 73.71 0.09
Etano 9.89 0.0 10.01 0.01
Propano 5.02 0.0 5.07 0.01
Butano 2.60 0.0 2.63 0.0
Pentano 1.44 0.0 1.44 0.04
Hexano 5.21 0.0 5.19 0.31
Di6xido de 1.06 0.0 0.03 . 410
carbono
Nitrégeno 1.81 0.0 1.83 0.0
Agua 0.06 65.0 0.09 61.99
DEA 0.0 35.0 0.0 33.45

Elaboracién propia
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6.1.3 Columna de deshidratacion con trietilenglicol (TEG)

En la FIGURA N° V1.3 (Véase en la pag. 195), se muestra
el esquema de la columna de absorcién para la etapa de
deshidratacion (C-130) con una corriente de trietilenglicol a
condiciones recomendadas por el proveedor con sus respectivas

corrientes de entrada y salida.

FIGURA N° V1.3

ESQUEMA DE LA COLUMNA DE RELLENO (C-130) PARA LA
ETAPA DE DESHIDRATACION EN HYSYS
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Elaboracién propia

Enla TABLA N° V1.4 (Véase en la pag. 196), se muestra las
condiciones iniciales de la corriente de entrada de igual forma los
resultados obtenidos en la simulacién del equipo en el programa
Hysys version 8.8, se observa que la temperatura de la corriente
de ftrietilenglicol esta alrededor de la temperatura ambiente y la
presion, las cuales se mantienen.
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Se gener6 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 del contenido maximo
permitido, segun la NTP 111.002.2003.

TABLA N° VL4

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA DE
RELLENO DE DESHIDRATACION EN HYSYS

Entrantes Salientes
Corriente Gas TEG Gas dulce TEG
dulce deshidratado | enriguecido
Temperatura
. 23.69 30 24.19 22.32
(°C)
Presion
6000 6000 6000 6000
(KPa)
Flujo masico
778 551 | 6964 777 857.7 7657
(Kg/h)
Composicién masica de las corrientes (%)
Metano 73.71 0.0 73.77 0.17
Etano 10.01 0.0 10.01 0.06
Propano 5.07 0.0 5.08 0.04
Butano 263 0.0 2.63 0.01
Pentano 1.44 0.0 1.45 0.00
Hexano 5.19 0.0 5.20 0.01
Diéxido de 0.03 0.0 0.03 0.00
carbono
Nitrégeno 1.83 0.0 1.83 0.04
Agua 0.09 15 0.00 10.10
TEG 0.0 98.5 0.00 89.57

Elaboracién propia
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de metano y gases volatiles, con una recuperacion de los liquidos
de gas natural.

La corriente saliente (Gas Natural seco) de la columna
demetanizadora, la cual tiene un alto contenido de metano, es
aprovechado para el intercambio de energia, por la diferencia de
temperatura existente entre ambas corriente. Lo cual se tuvo en
consideracion en el disefio del equipo y en la simulacion de este.

6.1.5 Demetanizadora

En la FIGURA N° VL5, se muestra el esquema de la
columna demetanizadora (C-150) con sus respectivas corrientes
de entrada y salida.

FIGURA N° VL5

ESQUEMA DE LA DEMETANIZADORA (C-150) EN HYSYS
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En la TABLA N° V1.6 (Véase en la pag. 200), se muestra ias
condiciones iniciales de la corriente de entrada de igual forma los
resultados obtenidos en la simulacién del equipo en el programa

Hysys version 8.8.

RESULTADOS DE LA SIMULACION DE LA COLUMNA

TABLA N° VI.6

DEMETANIZADORA EN HYSYS
Entrante Salientes
. Gas dulce Gas
Corriente
deshidratado Natural LGN
enfriado Seco
Temperatura
. -11.11 -73.72 96.98
(°C)
Presion (KPa) 5966 825.3 846
Flujo masico
777 857.7 702 648 75 209.7
(Kg/h)
Composicién masica de las corrientes (%)
Metano 73.77 81.68 0.00
Etano 10.01 11.08 0.00
Propano 5.08 G b 4.09
Butano 2.63 0.00 27.23
Pentano 1.45 0.00 14.95
Hexano 5.20 0.00 53.73
Di6xido de 0.03 0.04 0.00
carbono
Nitrégeno 1.83 2.03 0.0
Agua 0.00 0.00 0.0

Elaboracién propia
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De igual forma se puede observar que la corriente de gas
natural seco tiene principalmente metano, componente que sera
enviado para exportacion o una planta petroquimica.

Por lo descrito anteriormente, se ha cumplido con los
contenidos limites de sus contaminantes, la corrientes saliente Ia
cual tiene un mayor porcentaje en metano para su posterior
transporte al sur del pais y posteriores procesamientos o usos.
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VIL. ANALISIS TECNICO LEGAL

7.1 Generalidades

La viabilidad legal de un proyecto es un factor definitivo
respecto a si éste puede desarrollarse y de cumplir con el ambito
legal que afecten su existencia, rentabilidad econémica o
funcionamiento técnico, ambiental y social.

7.1.1 Objetivos

La legisiacién y toda la normativa correspondiente es la
base para analizar el proyecto, la cual permitira ajustar algunos
términos del disefio de la planta.

Ei estudio legal, influye directamente sobre Ilos
desembolsos en los que debe incurrir la empresa como son:

a) Gastos por constitucion de la sociedad, como tramites
municipales, notariales o del Servicio de Impuestos
Internos.

b) Restricciones en materia de exportaciones e
importaciones de materia prima y productos terminados.

c) Restricciones legales sobre la ubicacion, 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 Importancia

El ambito politico y legal condiciona el comportamiento de
todo el sistema, abarcando desde lo econémico hasta lo social,
afectando la confianza y expectativas de cada agente del
mercado. Algin cambio en la estrategia comercial de los
productos, debe ser visto en contraste con la base legal vigente y
sobre una determinada politica econémica (aranceles,
importaddnes, exportaciones, impuestos, entre otros). Por ende
debe existir una comunicacién efectiva con las entidades del
Estado (Véase la FIGURA N° VIL.1).

FIGURA N° Vii.1

ENTIDADES DEL ESTADO EN EL AMBITO LEGAL DEL
PROYECTO

PCM
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Fuente: TAMAYO ET AL 2014

Las condiciones politicas comprenden la estabilidad
general dg los paises en los que la organizacion opera y las
actitudes ' especificas que los funcionarios en puestos
gubemamentales muestran hacia los 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 conflictos
sociales, aumentan el grado de incertidumbre castigando en
forma importante los procesos de inversion y la elaboracion

general de proyectos.

7.2 Analisis legal respecto a la Planta de Procesamiento de GN

El Ministerio de Energia y Minas es el encargado de
elaborar, aprobar, proponer y aplicar la politica del Sector, asi
como velar por el cumplimiento de la presente ley y dictar las
demas normas pertinentes bajo las cuales la Planta de
Procesamiento sera supervisada.

7.2.1 Normativa general en la industria del Gas Natural

Ley N° 29901. Ley que precisa competencias del
Osinergmin.

Ley N° 28964. Ley que Transfiere Competencias de
Supervisién y Fiscalizacion de las Actividades Mineras al

Osinergmin.

Decreto Supremo N° 050-2012-EM. Estabiece 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° 26221 Ley Organica 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 ley Orgéanica de
Hidrocarburos.

D.S. N° 015-2011-EM Establecen disposiciones para la
aplicacion del literal f) del articulo 6° del T. U. O. de la ley Organica

En el Articulo 2 de la Ley N° 26221, Ley Organica que
norma las actividades de Hidrocarburos en el territorio nacional
indica que el Estado promueve el desarrollo de las actividades de
Hidrocarburos sobre la base de la libre competencia y el libre
acceso a la actividad econémica con la finalidad de lograr el
bienestar de la persona humana y el desarrollo nacional con la
Planta de Procesamiento.

Decreto Supremo N° 032-2002-EM. Glosario, Siglas y
Abreviaturas del Subsector Hidrocarburos.

Modificacion: Decreto Supremo N° 048-2011-EM

Modificacion: Decreto Supremo N° 005-2012

Decreto Supremo N° 004-2010-EM. Transfieren al
Osinergmin el Registro de Hidrocarburos. Elimina los anexos N°
3.1 y 3.2 del Reglamento del registro de Hidrocarburos.

R.C.D. N° 019-2012-0S-CD. Resolucion de Consejo
Directivo N° 019-2012-0S/CD

D.S. N° 004-2012-EM. Transfieren funcién relacionada al
transporte de Hidrocarburos a Osinergmin.
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RCD 030-2012-0S-CD. Disposiciones para la presentacion
de certificados para el mantenimiento y cancelacion del Registro
de Hidrocarburos de los agentes que desarrollan actividades
vinculadas a la industria del gas natural.

Resolucion de Consejo Directivo N° 240-2010-OS/CD.
Procedimiento de Evaluacién y Aprobacion de los Instrumentos
de Gestion de Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos.

Modificacién: Resolucién de Consejo Directivo N° 062-
2011-0OS/CD.

Modificacion: Resolucion de Consejo Directivo N° 029-
2012-0S/CD.

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 Salud en el Trabajo
D.S N° 005-2012-TR. Reglamento de la Ley N° 29783

7.2.2 Promocion de la industria del gas natural

a) Ley N° 27133 ley de Promocién del Desarrollo de la
Industria del Gas Natural.

b) D.S. N° 048-2009-EM - Dictan normas reglamentarias
de la ley N° 28552.

La presente ley tiene por objeto establecer las condiciones
especificas para la promocién del desarrollo de la industria del gas
natural, propiciando la diversificaciéon de las fuentes energéticas
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que incrementen la confiabilidad en el suministro de energia y la
competitividad del aparato productivo del pais.

La ley N° 27133, aprobada en el afio 1999, establecié una
serie de medidas dirigidas a promover e incentivar el desarrollo
de la cultura del gas en el pais. Su aplicacion permitid que la
explotacion y comercializaciéon del proyecto Camisea fuera una
realidad.

c) Ley N° 28176 ley de Promocion de la Inversion en
Plantas de Procesamiento de Gas Natural.

D.S. N° 031-2004-EM.- Aprueban Reglamento de la ley de
Promocion de la inversion en Plantas de Procesamiento de Gas
Natural.

“Mediante contrato- ley, el Estado podra otorgar a las
plantas de procesamiento de gas natural, los beneficios que la
presente ley y sus normas reglamentarias conceden”

d) Decreto Supremo N° 040-99-EM.- Reglamento de la ley
de Promocion dei Desarrollo de la Industria de! Gas
Natural.

Modificaciones:
a) Decreto Supremo N° 048-2008-EM
b) Decreto Supremo N° 051-2007-EM

c) Decreto Supremo N° 079-2009-EM
d) Decreto Supremo N° 004-2009-EM
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7.2.3 Normativa de exploracién, explotacion y procesamiento

a)

b)

Ley N° 28109. Ley para la promocién de la inversion en
la explotacién de recursos y reserves marginales de
hidrocarburos a nivel nacional.

Decreto Supremo N° 032-2004. Reglamento de las
actividades de Exploracion y Explotacion de
Hidrocarburos.

Modificacion: Decreto Supremo N° 049-2008-EM.
Decreto Supremo N° 051-93-EM. Reglamento de
Normas para la Refinacion y Procesamiento de
Hidrocarburos.

7.2.4 Normativa sobre seguridad

-a)

b)

Ley N° 29783 ley de Seguridad y Salud en el Trabajo

Decreto supremo N° 043-2007-EM Reglamento de
Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos.

Modificacion: Resolucion de Gerencia General N° 236-

2010-0OS/GG.

Modificaciones:
D.S. N° 038-2008-EM. Otorgan plazos para
adecuacion a disposiciones del Reglamento de
Seguridad para las Actividades de Hidrocarburos
R.G.G. N° 503-2012-OS/GG. Modifican los
Formatos para la Presentacion de Declaraciones
Juradas de Cumplimiento.
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c) Decreto supremo N° 052-93-EM Reglamento de
Seguridad para el Aimacenamiento de Hidrocarburos.
Modificaciones: Decreto Supremo N° 036-2003-EM

d) Decreto supremo N° 026-94-EM Reglamento de
Seguridad para el Transporte 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) Resolucién de Consejo Directivo N° 204-2009-OS/CD.
Procedimiento para la toma de Registros de Distancias
de Seguridad en la Construccién 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.

Modificaciones:

Decreto Supremo N° 067-2010-EM.

Decreto Supremo N° 007-2012-EM.

Decreto Supremo N° 018-2004-EM. Aprueban Normas del
Servicio de Transporte de Gas Natural por Ductos.

Decreto Supremo N° 016-2004-EM. Aprueban Condiciones

Generales para la asignacion de Capacidad de Transporte de Gas
Natural por Ductos.
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R.M. N° 241-2010-MEM-DM. Aprueban Orden de Prioridad
para la Asignacién de Capacidad de Transporte de Gas Natural.

Decreto Supremo N° 032-2005-EM. 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 concesion de distribucion mediante licitacion o

concurso publico.

Decreto Supremo N° 062-2009-EM. Aprueban Normas para
la coordinacion e intercambio de informacién entre las empresas
de produccién, transporte y distribuciéon de gas natural y el COES.

Decreto Supremo N° 050-2009-EM. Establecen Régimen
aplicable para la prorroga de los Contratos de Transporte de Gas
Natural.

Decreto Supremo N° 006-2010-EM. Autorizan a
Concesionarios de Transporte y Distribucién la instalacién de
redes e infraestructura en zonas en las cuales hayan ocurrido
situaciones de emergencia o desastres naturales.

Decreto Supremo N° 036-2010-EM. Decreto Supremo que
crea la Tarifa Unica de Transporte de Gas Natural.

R.C.D. 227-2010-0OS/CD. Procedimiento de Aplicacién de
la Tarifa Unica de Transporte de Gas Natural.
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Decreto Supremo N° 046-2010-EM. Aprueban Reglamento
del 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 Asignacion 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 del
Reglamento del Mercado Secundario de Gas Natural, aprobado
mediante D.S. N° 046-2010-EM. '

Resolucién Suprema N° 040-2010-EM. Aprueban Acuerdo
para el incremento y uso de la Capacidad de Transporte del Ducto
Principal.

Decreto de Urgencia N° 023-2009. Priorizan la Asignacién
de Volimenes de Gas Natural.

D.S. N° 067-2009-EM. Norma Reglamentaria para la
asignacion de volimenes de gas natural.

Resolucion de Consejo Directivo N° 678-2008-OS/CD.
Procedimiento para la presentacion de informacion sobre
servidumbres para la construccion y operaciéon de Ductos de
Transporte de Hidrocarburos.

Modificacion:

Resolucion de Consejo Directivo N° 218-2009-OS/CD

Resolucion de Consejo Directivo N° 190-2009-OS/CD.

Procedimiento para la Presentacion de Informacion sobre la
Localizacion de Area en Ductos de Transporte de Gas Natural.
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Resolucion de Consejo Directivo N° 204-2009-OS/CD.
Aprueban el Procedimiento para la toma de registros de distancias
de seguridad en la construccion de ductos de gas natural y de
liquidos de gas natural.

Resolucion de Consejo Directivo N° 116-2013-0OS/CD.
Aprueban la norma "Manual de Contabilidad Regulatoria - 2013"
aplicable a los concesionarios de transporte de hidrocarburos por
ductos y de distribucion de gas natural por red de ductos.

Decreto Supremo N° 035-2013-EM. Crean Mecanismo de
Compensacion para Transferencia de Ducto de Uso Propio.

Modificacion:

Decreto supremo N° 044-2013-EM.

Resolucion de Consejo Directivo N° 219-2013-OS/CD. Se
aprueba la norma “Procedimiento Aplicable a la Valorizacién y
Ajuste Tarifario por construccion de las Derivaciones Principales
de Transporte de Gas Natural por Red de Ductos".

Resolucion de Consejo Directivo N° 033-2014-OS/CD.

Fijan Tarifas por Red Principal de Transporte de Gas Natural de
Camisea.
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a)

b)

d)

Vil CONCLUSIONES

Se disefid6 una planta hasta detalle de ingenieria, para la
recuperacion de Liquidos de Gas Natural del gas recibido del Lote
58, con la eliminacion 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.

Esta planta se desarrolla en cuatro trenes de procesos, cada tren
involucra las etapas de separacion, endulzamiento, deshidratacion
y recuperacion de Liquidos de gas natural y gas natural seco.

En cada tren, la separacion primaria, esta conformada por un
separador trifasico de siguientes dimensiones, una longitud de
11.43 m., y un didmetro de 2.29 m. Dicho separador divide el gas
himedo entrante a la planta en gas amargo, condensados y una
fase acuosa. (Véase la TABLA N° V.11, en la pag. 175)

En cada tren, la etapa de endulzamiento es realizada en una torre
de absorcion con dietanolamina (DEA) de una altura total de 12m.,
y un diametro de 7m., con paquetes de silla de montar de Bert
ceramica y un caudal de DEA de 793.85 gpm (Véase la TABLA N°
V.12, en la pag. 179).

En cada tren, la etapa de deshidratacion es realizada en una torre
de absorcion con trietilenglicol (TEG) de altura 20m., y diametro
10m., con paquetes de silla de montar de Berl ceramica y un caudal
de TEG de 27.3 gpm. (Véase la TABLA N° V.13, en la pag. 182)
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f)

a)

h)

En cada tren la etapa de separacién de Gas Natural y LGN es
realizada en una columna de 11 platos de una altura de 19.83my
un didmetro de 12.23m. (Véase en la TABLA N° V.15, en la pag.
188)

La cantidad de gas seco (gas natural), obtenido en la operacion
(simulacion) de la planta es de 797.1MMSCFD. Ademas se
recuperd 75 223.17Kg/h de Liquidos de Gas Natural.

Los resuitados obtenidos en la simulacion con Hysys version 8.8 se
validaron completamente con los resultados de bibliografia,
concluyendo que tanto las operaciones unitarias como el paquete
de fluidos utilizados fueron los adecuados.
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a)

b)

d)

IX. RECOMENDACIONES

Fraccionar los Liquidos de Gas Natural (etano, propano, butano,
etc.) en una planta, cuya ubicacion se plantee en el sur del pais,
con el fin de evitar costos en el transporte y promover el desarrolio
de una industria petroquimica con productos a base de etano entre
otros y generar un valor agregado al gas natural.

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.

Se sugiere la elaboracion de los manuales de operaciéon y
mantenimiento de la planta de separacion de gas natural y Liquidos
de Gas Natural, estableciendo asi las rutinas para mantenimiento
de equipos e instrumentos y procedimientos para el arranque,
parada y situaciones de emergencia.

Se recomienda la construccién de un sistema Flare y blow down

para casos de exceso de presion en la planta y evitar eventos
perjudiciales a la planta y suministracion energeética al pais.
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14.1 Anexo |. Matriz de consistencia completa

Xl.

ANEXOS

DISENO DE UNA PLANTA DE SEPARACION DE GAS NATURAL Y LiQUIDOS DE GAS NATURAL, A PARTIR
DEL GAS NATURAL HUMEDO PROVENIENTE DEL LOTE 58.

PROBLEMA VARIABLE
OBJE ENERAL | HIPOT!
GENERAL TIVO G OTESIS GENERAL DEPENDIENTE DIMENSIONES INDICADORES METODO
) El disefio de fa planta de
L Como sera el disefio P
de una planta de | Disefiar una planta de E:ﬁ;f:géged;fsngﬂf': Relacionando y
separacibn de gas | separacion de gas natural . g . : s ; ot analizando las
natural y lfquidos de | y liquidos de gas natural, p?&';gﬂg‘:ﬂgﬂgﬁg‘g&g Y . glslﬂongarhdad _ g:?:&iﬁgt?cas variables X y 2
gas natural, a partir del | a partir del gas natural P O : contrastando en el
gas natural humedo | himedo proveniente del :’emmendad org: n dicaclzg = Procedimiento - Descripcién ambito  técnico —
proveniente del lote | iote 58. ; contractual actual.
587 en el ambito técnico, legal y
contractual.

PROBLEMAS OBJETIVOS HIPOTESIS VARIABLES

ESPECIFICOS ESPECIFICOS ESPECIFICAS INDEPENDIENTES | C'MENSIONES |  INDICADORES MEYODO
(Cuéles son las Conocer : . ; - Temperatura i

. y analizar las | Las caracteristicas fisicas y ’ - " Reportes de calidad,
caracteristicas fisicas y caracteristicas fisicas y | quimicas del Gas Natural - Presién . entregados al
quimicas del Gas . Atm, bar
Natural Humedo quimicas del Gas Natural | Himedo proveniente del Lote X - Porcentaje molar | % Osinergmin,
proveniente del Lote Hamedo proveniente del | 58 serédn similares a la del - Contenido de % realizados en base a
Lote 58. Lote 88 y 56. Humedad N cromatografia.

587 ume
LCémo son las
especificaciones Analizar las | Las especificaciones técnico- . - Normas Técnicas
técnico - contractual de | especificaciones técnico- | contractual de produccién de - Normas técnicas Peruanas Aplicacién de las
produccibn de Gas | contractual de produccion | Gas natural y Liguidos de nacionales € [ - Normas ASME y | exigencias y
natural y Liquidos de | de Gas natural y Liquidos | Gas Natural a partir del gas Z internacionales. API evaluacion, analisis
Gas Natural a partir del | de Gas Natural a partir | natural himedo proveniente - Exigencias - Contrato de | de las
gas natural humedo | del gas natural himedo | del lote 58 estaran dentro de contractuales. concesion al Lote | recomendaciones.
proveniente del lote | proveniente del lote 58. los requerimientos exigidos. 58
587
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11.2 Anexo ll. Mapa de lotes de contratos, cuencas sedimentarias

y areas naturales protegidas
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11.3 Anexo lll. Coordenadas geograficas del Lote 58
v 9725434
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El Lote 358 we encusntra ubicado en 1a Provincia de La
Convencién del Departasentn da Cusco, Regién Cusco y estd
delisitado tal como se sumstra en el Anexo “B* (Mapa) confarme
a la siguiente descripcion,
PUNTO DE REFERENCIA
El Punto de Referencis (P.R.) es la Estacién Casunashiari,
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QUINEE L QCHOCIENTOS OCHENTICINCO

Azisut de 270°00°00" hasta llagar al Punto (41).
Desde el Punto (41) se aside 30,039.000 m. Norte en lines recta
1 con Azisut de 3860°00°00" hasta llegar al Punto (1). ssssasmeses
) Dasde al Punto (1) se mide 20,783.000 a. Este en linea recta
) con Azisut de 90°00°00" hasta llegar al Punto (3). sesssasssews
) Deude o1 Punto (3) se aide 43,829.214 =. Sur Este en linea
) recta con Azisut de 117°08°38"83 hanta 1legar al Punte (32). ==
) Desade @l Punto (32) se mide 20,000.000 m. Bur en linsa recta
,.) con Azisut de 180°00°00" hasta llegar al Punto (40), cerrando
=) asi el perimetro del Lote.
)
)
)
=
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con Areas libres. ! 5
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11.4 Anexo IV. Area del contrato de licencia para exploracién y
explotacién de hidrocarburos del Lote 58
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11.5 Anexo V. Contrato de Explotacién — Lote 58

FICHA DE CONTRATO - LOTE 58
CONTRATISTA
EMPRESA PARTICIPACION (%) | PAIS DE ORIGEN

CNPC PERUS.A. 100 CHINA

TIPO DE CONTRATO Licencia

UBICACION Selva Sur

AREA 34D,133.72 Ha.
1. HIOS
1.4 SUSCRIPCION, FECHA EFECTIVA Y TERMINO

SUSCRIPCION FECHA EFECTIVA TERMINO
12.07 2005
D.S 017-2005-EM (23 06.2005) 00.09.2005 08082045

1.2 CESION DE PARTICIPACION, MODIFICACION DE CONTRATD, CAMBIO DE GARANTE

CORPORATIVO

SUSCRIPCION COMENTARIO

D.S. N° 009-2013-EM (18.03.2013) Modificacion de Confrato: extiende tres (03) afios el

plazo de la Fase de BExploracion; queda conformada
por dos periodos: Quinto periodo de 12 meses y
Sexto Pericdo de 24 meses.

D.5. N* 019-2014-EM (31.052014) Modificacion de Conirato: sustifucidn de Garmte

SA {antss Petrobras Energia SA)

2. PROGRAMA MINIMO DE TRABAJO

PERIODO | PLAZO

TRABAJOS EJECUTADOS

Primero | 09.08.2005
08.09.2007

Reprocesd 612 Km. de lineas siamicas 2D y elabond Estudics Geologicos
regionales. Curnplido 100%

Segundo | 09.09.2007
08.02.2010

Perford pozo exploratorio Urubarmba 1X. Descubrio gas y condensado de
Iz estruchura Urubambxa. Cumplido 100%

Tercere | 09022010
08.08.2011

Perford pazo exploratorio Picha 2X-ST1. Descubrid gas y comndensado
de la estruchura Picha. Cumplido 100%.

05.08.2011
05.04.2013

Perford pozo explorateric Taini 3X (Perforado durante e 3er. periodo).

Descubrié gas y condensado de la estructura Taini. Cumplido 100%.
Opcionalmente cuimind registro de 726km2 de sismica3D a fines de
2011 elwaiﬂubamemdusdennynmﬁ-

06.04.2013
05.04.2014

Culmind perforacién, mnphuﬁ&\ymmdemci&nde!mm
exploratorio Paratori 4X.

Mediante (nforme Técnrao GFST-D!ZT—ZM# del 13052014, se dio
conformidad de cumplimiento de cbligaciones del PMT, y se fibero [a
comespondients fianza.

06.04.2014

Sexto | 14022017

Con carta PEP-DP-039-2014 del 31.03.2014, Contrafista informd que
ejecutard el registro, procesamiento e erpre‘tacl&!damkmdelhlm

sismicas 20 para cumplir con el programa minimo de trabajo.

3. RESERVAS AL 31 DE DICIEMBRE DEL 2015

RECURSOS RECURSOS
HIDROCAREURQ PROBADAS | PROBABLES | POSELES CONTINGENTES | PROSPECTIVOS
Pefrblen (MBLS) 0 0 0 0 0
ey 0| e2168| 32767 10,238 59,273
Gos Natural (BCF) 0 233 674 a0 1,672

Fuente: Libro de Reservas de la DGH-MINEM.
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11.6 Anexo V1. Composicion molar en reservorios del Lote 58

@ ! INERCO ¢

o c c=-meyQ it 88 Shguidud ruleeliat

COMPONENTE | LOWERMA | UPPERNOI | LOWERNOI | .0
%ot %ol | %mol Smol
Carbon Dicuide 05118 0.4465 oxzs|  oses)
Hydrogen Sufide 0.0000 0.0000 oooo0| 00000
Nitrogen 08808 1.1958 1.6140 1.19
Methane 894733 850428 sacs| 8599
Ethane 52224 64257 72108] 65581
Propane 15342 23124 207} 22087
+Butane 02504 0335 omes| o3us
N-Butane 0.3968| 06303 omoo| oS8
+Pentane 0.1646 02841 o3t4] 02470
N-Pentane 0.1536 02573 0| ozsw
CE 0.1779 03472 0Q.4564 o3 .
M-C-Pentane 00110 00311 0.0441 00326
Benzene 03 00144 0.0211 o0
Cydlohexane 0.0194 00581 0.0664 0.0471
c7 01429 02933 03724 02599
N-C-Hexane 00548 0.1106 0.1352 ml
Toluene 00445 00066 oose|  ooest
cs 0.1474 mai oxrs|  ozus
E-Benzene 0.0060 0.0070 G.ﬁ'lnl 0.0089
MP-Xylene 0.0411 00523 0.0483 ) 0.039%9
O-Xylene 0.0105 00088 001z2] 00103
co o214 0.1673 02278 0.1594
c10 mmi 01814 oxet] oisw
o 0.0909 o 0.1450 ﬁ.‘lmi
o2 omms 00982 omo2|  ooen
c13 ooses| 0.0805 nossm|  0.06%
c14 0.0484 00637 oos3r]  oos2
c1s. 00413 00565 oosu| ooz .
PY CNPC ERPCLOTE S8
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g INERCO )

w 2o @ Divimre sl Sl Dol

‘Evulio O fasgos
- COMPONENTE. | 'LOWERNA | UPPERNOF | LOWERNOI: |~ ENE "
Ci§ 0032 0.0393 0.0378 00312
c17 0.0240 00328} 00289 00245
ci8 og210 0.0200 0.0243 0.0206
c19 00183 00215 0.0154 00161
€20 0.0139 o8| 7] 0.0131

0014 00145 60115 0.0106

c22 00092 omz2 0.0050 0.0085
CZ3 00077 0.0008] 00075 0.0072
c24 0.0055 00081 0.0056 00061
c25 0.0051 0.0065 0.0047 0.0050
c26 0.0040 0.0052 0.0036 0.00642
c27 0.0033 0.0041 0.0030 0.0037
c8 0.0028 00033 0.0025 0.0031
29 0.0021 0.0028 0.0018 009
C30+ 0.0063 0.0027 0.0030 [Jiirig

PYOPCERPCLOTESS
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11.7 Anexo VII. Propiedades fisicas de quimicos en el

endulzamiento de gas natural

Mosoothanol- Diethanol- Tricthanal-  Diglyeol Diwapropmsct

e atelive it amtie amine Selexol”®
Formmuls HOCHMNR, iHOCHANE  (HOCH&N HOCHMNNH:  (HOCHNH  Pelvechyhene giyod
Mclecular Wt 61.08 10514 A8 10624 15399 2%
Boiling point @ 760w He. “F £ T 562 680 {decomgoeest 630 w97 518
Preezing prind, "F 50y aze Y 05 1006 -
Critical constants

" Preseure, pula ] s 255 PETY 64 -

Ternpeeoture, ¥ 662 s 1 TEAE 306 %

Dessity @ 20°C, gwec. LOIA 1095 L1z LOSSE'F 0399 9 C 1031977F
Weight, Veal L@ T POeOF 857 @65F asr@a? LDETTF
Spedifie gravity 9°C20°C LoV 10919(020°C;  LI5A 1572 099 BUWT -
Specific hest §60F, Bet'F -~ 0600 @6AF 0600 078 0T 058 Q¢ e nF
Thermal conduetivity .

Bulbr.sqft PRIFET 0145 oax - e 5 o1 @77
Latent heat of vepevization, BiuTb ~ $56@ 760 Pl 2R @ T3nwnily 230 760 mabiy :gé;em 185 @ T80 mmbly -
Hent of rescrion, BT of Acid Gas

HS -4 &8 & -0 @ TF

GOy &30 ) - ~¥ORTTF
Virmsity, p 2IIAF 0T 1013 ETF Q¥ mEseF SAQTF

a1 905wt #9575 w1 19@ nsF
seliztion) st} seINT
Refractive indez. Ny 8T 14539 14538 1LAAE2 1459 LA NEF -
Flaah point, COC, °F o0 2, 55 w0 =5 0
Propylene Metiyyldiethansl- 10% Bodizm
Carbonad: awmine Sulfalane® Methanot Eipdroxide
[N CoHeCOy (HOCHMNCH:  CRS0: cH:0R
Mebervlar We oo 1916 817 na 126
Bolfing peint @ 760 mm Hg, °F 457 | LI6F E13 e n:
Proezing priet, °F BEE o5F 817 1438 1
Critical constants

Pressare, paia - W3 11539

Tewperatore. T - 10138 54
Density @ 20°C, gnvee. 12057
Weight, Ib'gal ass WEN QI CWT 9954
Spedific gravity 20G/20°C 12m 10413 1264 0T L1
Spetilic het @ 60°F, BaTh"F (T3 05%5 OX@IC 00@F-10C Y.

Thermal amductivity ‘

Botbresqft Pl P 012 850F 0159 01148 1007 o124
Latent beat of vaporization, Bloth =~ 208@ 760mmily 204 IR F 4749 760 iy
Heat of resction, BroD of Acid Gas

Hs 5

0,

Virosity, cp 1678 100°F 1L3a@60F [LETT 06QenF LaS@eT
1040 @-40F 068 s @ 100F 619127F os @ 12r P
L1790 @ 10OF 01 o @22F 50 n2F osenzF
AL o @210F 1493027
L5 43
Refractive index, Na &P 14209 1469 LN OBETF LA
Flash priet, COC, °F 210 -] £ &4




11.8 Anexo VIIl. Condiciones de diseiio del gas natural himedo
en la entrada de Ia planta (Hysys)
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11.9 Anexo IX. Condiciones de la cormriente de Gas Amargo
(Hysys)

K1 . Cace paarne: G2z FErR SRTEETrr rec
2] @ LenENDs
_s‘ Dot Trve: Wiesf g 86 TA2SE 2207
s
1] s Package: et
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o | vewrer | uetimew [ aAgees o
[ sper revome ey s} uﬁ £
] Teopromoe ) 2 x6 x ~
- £3€5 €165 ng aﬂ
7 1 e
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Pe0e-]
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=
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Material StGas amargo (continued)
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11.10 Anexq X. Condiciones de la corriente de Gas dulce

(Hysys)
@ Carm tore Gars P Brmtton EXT
Dte T e lep 08 32539 2017

Material StnGas duice

Jolsjuofels fo [

i

o] R
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Lol 30| ooyl
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Material StnGas dulce (continued) TR - (mi)
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QOMPOSITION
i Liyoid Phase (continued) Prxe Fracor:
x
.
949
nos

Qureme) N .- Aow FRACTION
aord Py
o] agered e o
c a0 c
a0 o.oxd ¢ [
o] s cood
a00d o o o e
s = —r -
| 201
e % [ _c
2 1 2671
&
e Agreen Taeteotooy ;e . ASDeN HYSYS Yerston 8 £ 4 00 9091 P20
Uewised o LETIENDE 1 [ ——r—

235



11.11 Anexq Xl. Condiciones de la corriente de Gas duice

deshidratado (Hysys)
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11.12 Anexo Xil. Condiciones de la cormriente de Gas dulce
deshldratado enfriado (Hysys)
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11.13 Anexq Xill. Condiciones de la cormriente de Gas natural
seco (Hysys)
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11.14 Anexo XIV. Definicion de términos utilizados

1. Agua de Produccion: 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 disposicion en superficie 0 para reinyeccién al subsuelo a
traves de Pozos.

2. Condensados: Segin el D.S. 032-2002-EM, son los
Hidrocarburos Liquidos formados por la condensacién de los
Hidrocarburos separados del Gas Natural, debido a cambios
en la presion y temperatura, permaneciendo liquidos a Ia
temperatura del ambiente y presion atmosférica.

3. Contrato de licencia: De acuerdo a la Ley N° 26221, es el
contrato celebrado por Perupetro S.A. y el Contratista, por el
cual, este Gltimo obtiene la autorizacién de explorar y explotar
o explotar Hidrocarburos en el area del Contrato, y en mérito
del cual Perupetro S.A. transfiere al Contratista el derecho de
propiedad de los Hidrocarburos extraidos, a cambio de una
regalia a favor del 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
exploracion y explotacién o explotacién de Hidrocarburos en
el area de Contrato, recibiendo el Contratista una retribucion
en funcion a la Produccién Fiscalizada de Hidrocarburos.

5. Desarrollo: En la Explotacion de Hidrocarburos, es la
ejecucion de cualesquiera o de todas las actividades
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necesarias para la Produccion de Hidrocarburos tales como:
Perforacion,  Profundizaciéon, Reacondicionamiento vy
Completacion de Pozos, asi como el disefio, construccion e
instalacion de  equipos, tuberias, Tanques de
Almacenamiento, incluyendo la utilizacion de sistemas de
recuperacion primaria y mejorada.

Dietanolamina.- Este compuesto a temperaturas mayores al
ambiente es un liquido claro, higroscopico y viscoso, con un
suave olor amoniacal. La DEA es un amina secundaria con
un peso molecutar de 105,14 Unidades de Masa Atomica
(UMA). La DEA tiene su mayor aplicabilidad en el tratamiento
de gas de refinerias, en los cuales pueden existir compuestos
sulfurosos que pueden degradar ia MEA.

Endulzamiento del gas.- Desacidificacion. Eliminacion de los
componentes acidos del gas natural, tales como el sulfuro de
hidrégeno y el diéxido de carbono.

Estudio de Impacto Ambiental — EIA: Aquel estudio que
debe efectuarse previamente al inicio de cualquier actividad
de hidrocarburos o ampliacién de la misma, ef cual abarcara
aspectos fisicos, naturales, biol6gicos, socioeconémicos y
culturales, en su area de influencia, con la finalidad de
determinar las condiciones existentes y las capacidades del
medio; asi como, prever los efectos y consecuencias de la
realizacion 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 instalaciéon, como
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10.

11.

12.

13.

para la operacion, asi como también el respectivo Plan de
Abandono.

Estudio de Riesgos: Aquél que cubre aspectos de seguridad
en instalaciones relacionadas con las Actividades de
Hidrocarburos, y en su area de influencia, con el propésito de
determinar las condiciones existentes en el medio, asi como
prever los efectos y consecuencias de la instalaciéon y su
operacion, indicando los procedimientos, medidas y controles
que deberan aplicarse con el objeto de eliminar condiciones y
actos inseguros que podrian suscitarse.

Exploracién: Comprende, las actividades propias de la
busqueda y descubrimiento de Hidrocarburos, inciuyendo
trabajos de geologia de campo, perforacion de Pozos
Exploratorios y actividades conexas necesarias para el
descubrimiento de Hidrocarburos; incluyendo la perforacién
de Pozos Confirmatorios para la evaluacién de los reservorios
descubiertos.

Explotacion: Desarrollo y produccion.
Gas Natural Asociado: El Gas Natural que se produce
conjuntamente con el Petréleo, que estuvo disuelto en el o

formé una capa en un reservorio de Petroleo.

Gas Natural Fiscalizado: Gas Natural producido en un Area
de Contrato y medido en un Punto de Fiscalizacion.
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14.

15.

16.

17

18.

19.

Gas Natural No Asociado: Aquel cuya ocurrencia tiene lugar
en un Reservorio natural, en el cual a condiciones iniciales,
no hay presencia de Hidrocarburos Liquidos.

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, © ser seco si no lo contiene.

Gravedad API: Densidad de grados APl consiste en una
unidad de densidad adoptada por el Instituto Americano del
Petréleo (API) desde afios paras. Segun la escala API, cuanto
mas alto el indice, menos la densidad del crudo. La mayoria
de los crudos se encuentran entre los 27 y 40 grados API;
crudos con valores inferiores a 27 grados AP! se consideran
pesados y aquellos por sobre los 40 grados API, livianos.

Hidrocarburo: Compuesto organico, gaseoso, liquido o
solido, gue consiste principalmente de carbono e hidrégeno.

Instalacion de hidrocarburos: Planta, local, estructura,
equipo o embarcacion utilizados para buscar, producir,
procesar, almacenar, transportar, distribuir y comercializar
Hidrocarburos. Dentro de las {nstalaciones de Hidrocarburos
se comprende a los emplazamientos en superficie y en
subsuelo, en el zécalo continental o mar afuera.

Liquidos de Gas Natural: Segun el D.S.032-2002-EM, son
aquellos hidrocarburos provenientes de formaciones
productivas de gas natural que se pueden extraer de forma
liquida en las instalaciones de campo o en piantas de
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20.

2%t

22.

23.

separacion de gas natural. Los Liquidos de gas natural
incluyen propano, butano y gasolina natural.

Millones de Pies cubicos Estandar: Medida comun para
volimenes de gas. Las condiciones normales se fijan
generalmente a 60°F (15.5 °C) y 14.7 psia (1 atm), 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) o en pies cubicos estandar (correspondiente a
60°F/15.5°C y 14,73 psia

Plan de Contingencias: Instrumento de gestion 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 definicion establecida en
la Ley N° 28551, Ley que establece la obligacién de elaborar
y presentar Planes de Contingencia.

Planta Criogénica: Planta de procesamiento de Gas Naturali,
capaz de obtener producciéon de liquidos de éste, incluido
etano, a bajas temperaturas de operacion, usualmente menos
de 10° C (menos de 50° F).

Planta de Procesamiento: Instalacion donde se cambian las
caracteristicas de los hidrocarburos que se encuentran en la
naturaleza, al descomponerios en los diferentes compuestos
que los forman; asi como también las posteriores
transformaciones para convertirlos en los combustibles
requeridos por la industria y su adecuacién para facilitar su
transporte. Incluye instalaciones donde al Gas Natural se le
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24.

25.

26.

27.

28.

extrae las impurezas, el sulfuro de hidrégeno, el didxido de
carbono, el agua y componentes nocivos.

Produccién: Actividad cuya finalidad es el flujo y manipuleo
de Hidrocarburos. Incluye ta operacién de Pozos, equipos,
tuberias, tratamiento y medicion de Hidrocarburos y todo tipo
de operaciones de recuperacion primaria y mejorada, hasta el
Punto de Fiscalizacion.

Punto de Rocio del hidrocarburo: El punto de rocio del
hidrocarburo representa la presion y la temperatura a la que
los hidrocarburos de la fase vapor se condensan para formar
liquidos. Es especificado para evitar condiciones de flujo de
fases multiples en las lineas de transmision.

Punto de Rocio del agua: El gas natural de reservorios
usualmente esta saturado de vapor de agua. Cuando las
condiciones de presion y temperatura cambian, se puede
condensar el agua libre llevando a la posible formacion de
hidratos de gas, por lo tanto el contenido de agua debe ser
mantenido a un nivel en que el agua libre no se formara bajo
las condiciones de operacion de las tuberias.

Reservas Posibles: Son las Reservas de Hidrocarburos con
menor grado de certeza de ser recuperadas que las Probadas
y las Probables.

Reservas Probables: Son las Reservas de Hidrocarburos

estimadas con un bajo grado de probabilidad, insuficiente
para definir si pueden ser recuperadas.
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29.

30.

31.

32.

33.

Reservas Probadas Desarrolladas: Hidrocarburos que
pueden ser razonablemente recuperados de los Pozos
existentes con adecuados métodos de operacion vy
condiciones econémicas existentes. Las Reservas a
obtenerse por Recuperacion Mejorada pueden considerarse
Desarrolladas sélo después que se ha instalado un proyecto

de Recuperacion Mejorada.

Reservas Probadas No Desarrolladas: Son las Reservas de
Hidrocarburos adicionales que se espera sean recuperadas
por la perforacién futura de Pozos, profundizacion de Pozos
existentes a un Reservorio diferente, o por la instalacion de
un Proyecto de Recuperacion Mejorada.

Reservas Probadas: Cantidades de Hidrocarburos
estimadas a una fecha determinada, cuya existencia esta
demostrada con una certeza razonable por informacién
geoldgica y de ingenieria, y que pueden ser recuperadas bajo
las condiciones econdémicas, meétodos de operacion vy
regulaciones gubernamentales vigentes.

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 comuin de
presion en toda su extension, y que pueden formar parte de
un Yacimiento.

Reservorios de Gas — Condensados: Estos reservorios de
hidrocarburos estan en estado gaseoso, por caracteristicas
especificas de presion, temperatura y composicién. El gas
esta mezclado con otros hidrocarburos liquidos; se dice que
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34.

35.

se halla en estado saturado. Durante la produccién del
reservorio, la presion disminuye y pemite que el gas se
condense en petroleo liquido, el cual al unirse en forma de
pelicula a las paredes de los poros queda atrapado y no
puede ser extraido. Esto puede evitarse inyectando gas a fin
de mantener la presion del yacimiento.

Reservorios de Gas Seco: En éstos el gas es el producto
principal. Son reservorios que contienen hidrocarburos en su
fase gaseosa, pero al producirios no se forman liquidos por
los cambios de presion y temperatura. El gas se genera
gracias a un proceso de expansion.

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 liquidos. El
gas que se genera en yacimientos de gas seco se denomina
gas no asociado o gas libre y sus partes liquidas son minimas.
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