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RESUMEN

El presente trabajo tiene como alcance el desarrollo de la
infraestructura de superficie para un campo costa afuera; se identificaron las
variables operacionales del proceso, donde éste consta de dos etapas de
separacion, en la etapa | la presion de alimentacion proveniente del pozo es
de 4963 psi y temperatura 194 °F, mediante una valvula ésta presion fue
llevada a 1322 psi trabajando con un caudal de 50MMPCED y 8000
Barriles/dia; el liquido separado en dicha etapa, luego de pasar por una
valvula es llevado a la Il etapa a 850 psi.En la etapa Il el proceso trabaja con
una presion menor a la que se desea que salga el gas (1280 psi), es por ello
gque posee un compresor a su salida para poder unirse con la linea de gas de
la etapa | y ser recibida a la estacién a la presion requerida (1280 psi), la
linea de liquido extraido se recibe al cabezal a una presién de 782 psi. Luego
de identificar las variables operacionales del proceso, se procedi6 a verificar
que no condensaran liquidos a través de la tuberia mediante el software
Aspen HYSYS 2006.5, resultando una fraccion de vapor de 0.9891, con lo
que se demostrd la presencia de liquidos condensados en la corriente de
gas, por lo que se realizd los diagramas de flujo de los diferentes procesos
utilizados en la extraccion de liquidos del gas natural, como son Joule
Thompson, Refrigeracion Mecanica y Turbo Expansor mediante el programa
Autocad para tener una mejor visidn de estos procesos y posteriormente a
través del software Aspen HYSYS 2006.5 evaluar dichos procesos, tomando
en cuenta las variables mas importantes para la seleccién del método mas
optimo en cuanto a generacion de liquidos extraidos del gas natural y
requerimientos minimos de energia que se us6 en cada proceso que fueron:

Barriles de liquido que se obtuvieron al final de cada proceso (barril/dia),



fraccion de vapor del gas después de compresion al final del proceso,
potencia requerida que se utilizé en cada equipo (compresores, expansores,
enfriadores, intercambiadores de calor y bombas) y el caudal de gas obtenido
(MMPCED). Luego de estudiar los tres procesos el seleccionado fue el de
Turbo-Expansidn por ser el de mayor caudal de liquido generado y por tener
el menor requerimiento energético utilizado en comparacion a los otros
procesos. Ademas se realizé el disefio de los separadores trifasicos
horizontales involucrados en el proceso de Turbo-Expansién y el disefo del
gasoducto y de la tuberia que transporta LGN desde el campo costero hasta
la estacion de flujo. Asi mismo se realizo la estimacion de costos del proceso
seleccionado, esta estimacién fue del tipo clase V y el costo total de equipos
fue de 673.000.000 MM Bs F.
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CAPITULO |
INTRODUCCION

1.1 INTRODUCCION

El gas natural esta considerado hoy en dia como el combustible con
mayor aceptacion a nivel mundial, producto del elevado alcance del recurso,
buena rentabilidad y dafios minimos en el ambiente por ser el combustible

mas limpio del yacimiento.

La produccion de gas en Venezuela representa un papel muy
importante en la matriz energética del pais. La zona Oriental posee el mayor
porcentaje de reservas probadas de gas natural y un porcentaje menor en las
zonas costa afuera, lo que es una cifra considerable que permite inferir el
prospero futuro de esta fuente de energia y su actuacion en la economia

venezolana.

Con el descubrimiento de nuevos yacimientos, Venezuela ha pasado a
tener la mayor reserva de gas natural de Sudamérica y la octava del mundo.
Pero el pais s6lo ha percibido recientemente la importancia estratégica de
este recurso natural. Segun la OPEP, la produccion comercial de gas natural
de Venezuela asciende a 26.000 millones de metros cubicos. Segun el Ente
Nacional de Gas, casi la totalidad de este hidrocarburo se destina al

consumo interno.

En este capitulo se presenta de manera especifica el proceso bajo el

cual se aplica ingenieria conceptual para el desarrollo de la infraestructura de



superficie para un campo costa afuera, en el mismo se explican los
procedimientos experimentales utilizados para la obtencion de valores,
célculos, simulaciones y métodos utilizados para el cumplimiento de cada

una de las etapas planteadas en el desarrollo de este proyecto.

1.2 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

Son muchas las areas de la actividad petrolera, en las que el gas
natural ha sido de una u otra forma, un factor importante de desarrollo en los
ultimos afos y cada dia son ampliadas redes de produccion de gas,
originadas mediante la politica de incremento del potencial de produccion del
pais. Esto lleva a pensar en realizar grandes inversiones para adecuar la

infraestructura de las plantas de extraccion.

Uno de los grandes beneficios obtenidos con la separacion de los
liquidos es un mejor acondicionamiento del gas residual, también llamado
‘gas seco” o gas metano, el cual va ahora al mercado interno para su
comercializacion como combustible, con especificaciones mas acordes con
los requerimientos de los clientes. Asi mismo este acondicionamiento ha
permitido una reduccion considerable en los costos de mantenimiento de los

gasoductos y equipos.

El alto valor comercial que han alcanzado los liquidos del gas natural en
el mercado, sumado a las necesidades de la industria petroquimica
venezolana, se ha convertido en un incentivo para tratar de optimizar los
procesos relacionados a la extraccion de liquidos del gas natural y de esta

manera satisfacer los requerimientos de la industria petroquimica nacional.



En virtud de esto, surge la necesidad de desarrollar ingenieria
conceptual para la infraestructura de superficie de un campo costa afuera a
fin de lograr extraer los liquidos del gas natural (LGN) previniendo la
condensacion de hidrocarburos pesados en la tuberia y asi obtener una
corriente de gas libre de liquido que sera destinada a una planta de
procesamiento en la estacion, recibida a una determinada presion y; una
corriente del liquido extraido hacia el cabezal, empleando los diferentes
procesos que son aplicados para la extraccion del liquido del gas natural
como lo son Turbo Expansor, Joule Thompson y Refrigeracion Mecanica, asi
estableciendo las diferentes comparaciones para seleccionar el proceso mas
adecuado, utilizando para ello el programa de simulacién de procesos Aspen
HYSYS 2006.5.

1.3 OBJETIVOS
1.3.1 Objetivo General
Desarrollar ingenieria conceptual para la infraestructura de superficie

de un campo costa afuera.

1.3.2 Objetivos Especificos

1. Identificar las variables operacionales del campo costa afuera.

2. Estudiar las condiciones iniciales de la corriente de gas para la deteccion

de liquidos condensados en la tuberia a través del Aspen Hysys 2006.5.

3. Realizar el diagrama de proceso para los diferentes métodos a estudiar

(Joule Thompson, Refrigeracion Mecanica y Turbo Expansor).
4. Evaluar los diferentes procesos a través del Aspen Hysys 2006.5.

5. Realizar el disefio de los separadores, lineas de gas y liquidos de llegada

a su estacion respectiva.

6. Estimar los costos del proceso seleccionado.



CAPITULO Il
MARCO TEORICO

2.1ANTECEDENTES

Sanchez C. y Barrios M. (2009), “Evaluaron el punto de rocio y la humedad
durante el transporte y almacenamiento del gas natural libre y asociado en
Venezuela. Para realizar esta evaluacion se utilizé la herramienta HYSYS
version 3.2, para simular tres composiciones tipicas correspondientes a un
gas seco, gas medianamente rico y gas rico, para asi comparar de acuerdo a
su composicion el recorrido y el acondicionamiento de éstos gases en el

negocio del gas natural”.l"!

Martinez, M (2005), afirma que cuando el hombre de la industria del gas
natural conoce el diagrama correspondiente al fluido que maneja, estara en
condiciones de predecir el estado de la mezcla en cualquier momento,
dependiendo de la presion y temperatura a la que esté trabajando. Eso le
permitira tomar las acciones que correspondan en cada momento.
Obviamente la forma del diagrama y el comportamiento de la mezcla estaran
en funcidn de la composicién del fluido; al cambiar dicha composicion
también cambiara la forma del diagrama y el comportamiento del fluido

remanente. @

GPSA (1998), plantea que cuando el gas se transporta en gasoductos, debe
tomarse en cuenta el control de la formacion de hidrocarburos liquidos en el
sistema de tuberias. La condensacién de liquidos es un problema de
medicion y de caida presion a condiciones de operacion. Para prevenir la

formacion de liquidos en el sistema, es necesario controlar el punto de rocio



del hidrocarburo por debajo de las condiciones de funcionamiento del

gasoducto. P!

2.2 INGENIERIA CONCEPTUAL

La ingenieria conceptual sirve para identificar la viabilidad técnica y
econdmica del proyecto y marcara la pauta para el desarrollo de la ingenieria
basica y de detalle. Se basa en un estudio previo (estudio de viabilidad) y en

la definicidn de los requerimientos del proyecto.

Los principales conceptos a analizar y estudiar en esta fase son:

# Productos y capacidad de produccion.

# Normativa y regulacion.

# Descripcion del proceso de fabricacién y requerimientos de
usuario.

# Descripcion general de instalacion.

# Plan, diagramas de bloques, distribucion de salas, planos de
flujos de materiales y personas, planos de areas clasificadas,
diagramas de procesos basicos.

# Estimacion de requerimientos de servicios auxiliares.

# Lista de equipos preliminar.

# Estimacion econémica de la inversion + 30%.
2.3 DEFINICION DEL GAS NATURAL
El gas natural es un combustible que se obtiene de rocas porosas del

interior de la corteza terrestre y se encuentra mezclado con el petréleo crudo

cerca de los yacimientos. Como se trata de un gas, puede encontrarse sélo



en yacimientos separados. La manera mas comun en que se encuentra este
combustible es atrapado entre el petroleo y una capa rocosa impermeable.

En condiciones de alta presion se mezcla o disuelve aceite crudo.

El principal componente del gas natural es el metano. EI metano esta
compuesto por un carbono y cuatro atomos de hidrogeno (CHj4), su forma
estructural es tetraédrica y la union de sus atomos es el tipo enlace covalente
sencillo. Cuando el gas natural es producido, este posee muchas otras
moléculas, como etano (usado por la industria quimica), propano (usado en
la industria petroquimica para la obtencién de etileno y propileno), butano,
pentano y mas pesados; como también pequefas cantidades de nitrégeno,
diéxido de carbono, compuestos de azufre y agua. El sulfuro de hidrégeno
aparece en el gas de muchos yacimientos petroliferos y gasiferos,
generalmente desde trazas hasta 10% molar, pero también en cantidades

excepcionalmente mayores.

El gas natural arrastra desde los yacimientos componentes indeseables
como son: el sulfuro de hidrogeno (H.,S), didxido de carbono (CO,), vapor de
agua, nitrégeno, helio entre otros, por lo que se dice que el gas que se recibe
es un gas humedo, amargo e hidratado; amargo por los componentes acidos
que contiene, humedo por la presencia de hidrocarburos liquidos e hidratado

por la presencia de agua que arrastra desde los yacimientos.

El gas natural esta constituido principalmente por etano, metano y en
menor proporcion propano, butano, pentano, hexano e impurezas, como se

muestra en la figura 2.1.
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Figura 2.1. Composicion tipica del Gas Natural

En la figura anterior, como en la tabla 2.1 se muestra la variacion de
porcentajes que podrian tener los componentes del gas. Se muestra que el
componente principal es el metano; los otros hidrocarburos, unos como gas y
otros como liquidos, son parte del gas en menores porcentajes. Sin
embargo, por medio del analisis de muestra de gas de un yacimiento se
puede calcular la cantidad de liquidos susceptibles de extraccion a través del
célculo de la calidad o riqueza del gas GPM (galones de propano y mas
pesados por mil pies cubicos de gas) y las posibilidades de comercializacion,
ya que los liquidos del gas natural (LGN) son ricos en componentes como
propano, butano, pentano y gasolina natural que pueden ser procesados en

refinerias y son potencialmente comerciables.

2.4 ORIGEN Y CLASIFICACION

El gas natural tiene su origen en la transformacion de la materia organica

proveniente de animales y vegetales sometida a la accion bacteriologica,



altas presiones y temperaturas durante millones de afos, por efecto del

asentamiento de las capas de sedimentos que la contiene.

Tabla 2.1 Componentes del gas natural

Formula

Componente Quimica Estado Variacion % Molar
Metano CH,4 Gas 55,00 -98,00
Etano C2oHs Gas 0,10 - 20,00
Propano C3Hs Gas 0,05-12,00
n-butano C4H1o Gas 0,05-3,00
i-butano C4H1o Gas 0,02 -2,00
n-pentano CsH12 Liquido 0,01 -10,80
i-pentano CsHq2 Liquido 0,01 -10,80
Hexano CeH14 Liquido 0,01-0,50
Heptano C7H1s Liquido 0,01-10,40
Nitrogeno N2 Gas 0,10-0,50
Ploxido de co, Gas 0,20 — 30,00
arbono

Oxigeno O, Gas 0,09 -0,30

ﬁiudh:l;;oegg HoS Gas Trazas — 28,00

Helio He Gas Trazas — 4,00




Figura 2.2 Localizacion tipica del gas.

2.4.1 Tipos de Gases

El gas natural sometido a variaciones controladas de presion, volumen
y temperatura se puede licuar, ya que sus moléculas se aproximan

aumentando la fuerza de adhesion convirtiéndose en liquidos.

El gas natural se clasifica de diferente manera, atendiendo a diversas
circunstancias, algunas de las cuales estableceremos de la siguiente

manera:

a. Por la forma como se encuentra en el yacimiento

Si el gas natural esta solo o junto con el petréleo en el subsuelo, se

clasifica en:

# Gas Asociado: Es aquel que se encuentra en contacto o disuelto en
un yacimiento donde predominan los hidrocarburos liquidos en forma

de petrdleo o condensado.


http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=146&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=126&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=152&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
http://www.pdvsa.com/index.php?tpl=interface.sp/design/glosario/search.tpl.html&newsid_temas=51&newsid_idterm=58&newsid_termino=G&newsid_lugar=1
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Gas —] Gas

Asociado [ —

|| e—
Condensado
Figura A Figura B
Yacimientos de Crudo Yacimientos de Gas

Figura 2.3. Tipos de Yacimientos Asociados al Gas Natural

# Gas condensado: Es un yacimiento de gas con liquido disuelto. La
temperatura del yacimiento se encuentra entre la temperatura critica y

la temperatura cricondentérmica.

# Gas No Asociado: Es aquel que se encuentra en yacimientos que no
contienen crudo, a las condiciones de presion y temperatura
originales. El gas no asociado puede hallarse como humedo acido,

humedo dulce o seco.
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=as

Gas No
Asociado

Yacimientos de Gas Libre

Figura 2.4. Tipo de Yacimiento No Asociados

b. Por la concentracién de impurezas que contenga

Dependiendo de este porcentaje de licuefaccion y de las particulas
liquidas en suspension (GLP) segun la cantidad de impurezas corrosivas que

contenga el gas natural este se clasifica como:

#  Gas natural acido: Es un gas que contiene altas concentraciones
de componentes azufrados (sulfuro de hidrégeno, mercaptanos y
otros) y/o diéxido de carbono que hacen impracticable su uso sin
una previa purificacién, debido a los efectos toxicos y/o corrosivos

en las Tuberias y equipos.

#  Gas natural dulce: Es un gas natural que contiene compuestos de
azufre en pequenas cantidades, segun una normatividad lo que
hace que pueda ser usado sin necesidad de un proceso de

purificacion.

c. Por su contenido de fracciones condensables.
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Por la cantidad de componentes facilmente condensables como el

propano, butano y pentano, el gas natural se clasifica en:

%  Gas natural rico: Es el gas natural que contiene una importante
cantidad de hidrocarburos facilmente condensables como el
propano, butano y pentano, por lo que se alimenta a una planta de
procesamiento de gas para la recuperacién de los llamados
liquidos del gas natural (LGN). Los liquidos del gas natural (LGN),
son una mezcla de propano, butano, pentano y otros hidrocarburos
mas pesados. Es un producto intermedio en el procesamiento del

gas natural.

# Gas natural seco: Gas natural que carece o tiene pequefias
cantidades de hidrocarburos, comercialmente recuperables como
productos liquidos. El gas natural seco, viene a ser el metano con
pequenas cantidades de etano. Es el gas que se usa como

combustible e insumo de la industria.

2.6. RIQUEZA DEL GAS NATURAL.

Un concepto muy usado en el procesamiento del gas natural es el
referente a su riqueza, que puede ser definida como el contenido maximo de
liquidos constituidos por etano y mas pesados, que pueden ser obtenidos del
procesamiento primario. Se expresa en galones de liquidos a 60°F y a 1atm

(condiciones estandares) por 1000 pies cubicos estandar (PCS).

Es comun también expresar la riqueza del gas unicamente en términos

del porcentaje molar y, en este caso, consiste en la suma de los porcentajes
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de todos los componentes a partir del propano inclusive. De acuerdo con
este criterio, de mas facil utilizacion que el anterior, un gas es considerado
rico si presenta una riqueza superior al 7%. Se entiende por procesamiento
primario del gas natural la secuencia de operaciones que tiene por objeto
separar del gas las fracciones mas pesadas, de mayor valor econémico, lo
que da origen a otro gas de menor valor energético denominado residual. Las
fracciones pesadas separadas en estado liquido, estan constituidas por
hidrocarburos de mayor peso molecular, mientras que el gas residual esta
compuesto basicamente por metano y etano que juntos representan cerca

del 90% en volumen del gas natural.

Conforme a lo definido anteriormente, del procesamiento del gas natural
resulta la recuperacion de hidrocarburos liquidos y la obtencion del gas
residual. Varios son los productos que pueden ser obtenidos en una Unidad
de Procesamiento de Gas Natural (UPGN). La alternativa mas simple
consiste en producir solo liquidos del gas natural (LGN), que es una mezcla
de propano e hidrocarburos mas pesados; otra alternativa incluye ademas
del LGN, la produccién de etano liquido. En algunas unidades el
procesamiento, ademas del etano liquido y del GNL, incluye a separacion del
GNL en Gas licuado de petroleo (GLP) y condensados Cs; es posible
incorporar parte del etano al GLP en proporciones que no alteren las
especificaciones de presion de vapor fijadas para este derivado. La
recuperacion de liquidos que puede lograrse, depende del tipo de proceso
utilizado y de la riqueza del gas. Comunmente se consigue recuperar el
100% de los butanos y los hidrocarburos mas pesados, 90 a 95% de propano
y hasta cerca del 80% del etano, en porcentajes molares. Cabe anotar que la
recuperacion del etano ya sea en el GLP o como producto liquido, ocasiona

una reduccion del poder calorifico del gas residual obtenido.
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2.7 EXTRACCION DE LiQUIDOS DEL GAS NATURAL

Los procesos de remocion de los hidrocarburos pesados de la corriente
de gas natural se conocen como extraccién de liquidos del gas natural. Estos
hidrocarburos liquidos, conocidos como liquidos del gas natural (LGN) estan
conformados principalmente por etano, propano, butanos y gasolina natural.
La recuperacion de dichos componentes se requiere no solo para el control
de punto de rocio de hidrocarburos en la corriente de gas natural, con el fin
de evitar la formacion de una fase liquida durante el transporte y asegurar la
especificacion para una entrega y combustién segura, sino también debido a
que estos componentes son una fuente atractiva de ingresos, ya que tienen

un valor significativamente mas grande cuando son vendidos por separados.

Gas
Natural
extraido
del

Subsuelo

Figura 2.5 Esquema de los Componentes del Gas natural

El nivel deseado de recuperacion de LGN es establecido muchas veces
por la diferencia entre el precio de venta de este como liquido y como

combustible, lo que se conoce como valor de reduccion. La decisién para
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instalar una planta de procesamiento del gas natural depende
fundamentalmente de las caracteristicas y cantidad de gas que se requiere
procesar, del mercado de los productos, del capital y de la tecnologia. Los
hidrocarburos que se pueden condensar deben ser extraidos antes de que el

gas entre a los gasoductos.

Los procesos de extraccidon de liquidos del gas natural cubren una gran
variedad de tecnologias. Algunas de esas tecnologias operan a temperaturas
de nivel criogénico, condiciones a las cuales, de haber agua presente,
formaria hidratos y/o congelaria el proceso. El gas natural usualmente
contiene HyS y CO;, en su composicion. Estos compuestos son corrosivos y
su presencia contamina los productos. El CO, adicionalmente puede producir
congelamiento cuando se trata de recobrar etano. Por estas razones
expuestas es necesario deshidratar y endulzar el gas antes de someterlo a

cualquier tecnologia de extraccion.

La extraccion del agua, del diéxido de carbono y del acido sulfurico
evita la corrosion en los gasoductos y aumenta la capacidad de transporte de
hidrocarburos en los mismos. El uso de separadores y compresores puede
ayudar a la recuperacion de los condensados mas pesados en el gas natural.
No obstante, mediante el uso de plantas de procesamientos se puede lograr

incrementar de manera apreciable la recuperacion de liquidos valiosos.

Las plantas de procesamientos de gas se pueden justificar en algunos
casos por la recuperacion de solamente unos pocos hidrocarburos, cuando
estos representen una pequena fraccion de la corriente del gas natural. Por
ejemplo, es posible justificar una planta para obtener pequefios porcentajes

de butanos y propanos. En este caso, la cantidad de gas residual (gas que
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sale de las plantas de procesamiento) es apreciable y cumple con los

requerimientos de transporte en gasoductos y comercializacion.

Ademas, como se manejan grandes cantidades de gas, las cantidades
de propano y butano, también puede representar volumenes sustanciales.
Por lo tanto, de este ejemplo se deduce, que en la mayoria de los casos se
requiere de un volumen relativamente apreciable del gas natural para
justificar desde el punto de vista econdmico la construcciéon de una planta
de procesamiento. Los productos recuperados a menudo tienen un valor
especial como alimentacion a otras plantas. De esto también se puede

dictaminar, que las plantas de procesamiento de gas cumplen con dos fines:

1. Obtener un gas apropiado que permita ser manejado eficientemente

en gasoductos y que sea comerciable.

2. Obtener liquidos valiosos como LGN, que posteriormente pueda ser
fraccionado en productos tales como: etano, propano, butano, pentano

y gasolina natural.

2.8 LIQUIDOS DEL GAS NATURAL (LGN)

Es una mezcla compuesta por los hidrocarburos condensables
presentes en la corriente de Gas Natural, el cual es separado por distintos
métodos. Entre los componentes de esta mezcla estan etano (la cantidad
depende si este se recobra o rechaza en los procesos de recuperacion de

liquidos), propano, butanos, pentanos y fraccion Cg*.

2.9 CONTENIDO LiQUIDO DE UN GAS (GPM)
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También se conoce con el nombre de riqueza de un Gas. Se define
como el numero de galones de liquido que pueden obtenerse de 1.000 pies
cubicos normales de gas natural. Se expresa generalmente con las letras
GPM. Es un factor muy usado y conocido principalmente en problemas
relacionados con plantas de extraccion de liquidos del gas natural. Debido a
que solo el propano y compuestos mas pesados, pueden en la practica
recuperarse como liquidos, el metano y el etano no se consideran al calcular

el contenido de liquido, GPM, del gas natural.

Este proceso es al que se somete el gas natural rico libre de impurezas,
con la finalidad de separar el gas Metano seco CH4 de los llamados Liquidos
del Gas Natural, (LGN,) integrados por Etano, Propano; Butanos, Pentanos,
etc. El principal objetivo del proceso de extraccion es el estudio del
comportamiento de las mezclas de hidrocarburos en equilibrio bifasico. Los
componentes mas livianos de la mezcla Como Metano y Etano, los cuales
principalmente) se concentran en la fase de vapor, mientras que los mas

pesados Propano; Butanos y Pentanos se acumulan en la fase liquida.

La distribucién de los componentes que se encuentran presentes en
ambas fases se predice mediante las constantes de equilibrio bajo las
condiciones de presion y temperatura. Al disminuir la temperatura y aumentar
la presion se favorece la concentracion de los compuestos pesados en la
fase liquida y se obtienen los (LGN). Esto explica la necesidad de los
procesos de extraccion de liquidos de operar a temperaturas bajas. El gas
natural que se envia a las plantas de extraccion esta constituido por metano,
etano, propano, butano e hidrocarburos mas pesados, asi como por
impurezas tales como el azufre, y otros componentes de gas natural que se
consideran impurezas, y que de alguna forma pueden hacer que el proceso

que se evalua tenga una baja eficiencia, y por lo tanto cause problemas de
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rentabilidad. El procesamiento de gas cubre una gran variedad de

operaciones para preparar el gas para la comercializacion.

En algunos casos, los hidrocarburos pesados son removidos para
controlar el punto de rocio del gas y evitar la condensacion de los liquidos en
las lineas de transmision y sistemas de combustible. En este caso, los
liguidos son un sub-producto del proceso y si existen mercados para
colocarlos, se usan como combustible. De otra manera, los liquidos pueden

ser estabilizados y comercializados como condensados.

2.10 RECOBRO

El término LGN (liquidos del gas natural) es un término general que se
aplica a liquidos recuperados del gas natural y como tal se refiere al etano y
productos mas pesados. El término LPG (gas licuado de petroleo) describe
mezclas de hidrocarburos en los cuales en el LPG los componentes
principales son: propano, iso-butano y n-butano, propileno y butilenos.
Normalmente en la produccion de gas natural las olefinas no se encuentran

presentes en el GLP.

El recobro de hidrocarburos liquidos livianos de corrientes de gas
natural puede variar desde un simple control de punto de rocio hasta plantas
de extraccion profunda. El grado deseado de recobro de liquidos tiene un
efecto determinante en la seleccion del proceso, la complejidad y el costo de

las facilidades de procesamiento.
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2.11 VARIABLES A ESTUDIAR EN EL PROCESO DE EXTRACCION DE
LIQUIDOS DEL GAS NATURAL

2.11.1 Punto De Rocio

Cuando el gas es transportado en gasoductos, se debe considerar el
control de la formacion de hidrocarburos liquidos en el sistema. La
condensacion de liquidos representa un problema en la medicion, la caida

de presion y la opresion segura.

Para prevenir la formacion de liquidos en el sistema, se requiere
controlar el punto de rocio de los hidrocarburos por debajo de las condiciones
de operacion del gasoducto. En vista de que las condiciones de operacion
son fijadas por las condiciones ambientales, el flujo en una sola fase solo
puede asegurarse mediante la remocion de los hidrocarburos pesados

contenidos en el gas.

2.11.2 Separacion A Baja Temperatura (LTS)

Para la reducciéon del punto de rocio se puede usar dos métodos: Si
hay suficiente presion disponible, se puede usar una refrigeracién por
expansion en un sistema LTS (Separacion a baja temperatura). El sistema de
refrigeracion por expansion utiliza el efecto Joule Thompson para reducir la
temperatura mediante expansion. Esta reduccion de temperatura permite
ademas de la condensacion de los hidrocarburos, la condensacion de agua,
por lo que el proceso puede permitir la remocidén de hidrocarburos y agua en

una misma unidad.
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El punto de rocio que puede alcanzarse esta limitado tanto por la caida
de presion disponible como por la composicion del gas. Este proceso es
atractivo donde se puede lograr suficiente remocién de liquidos a las
condiciones de operacion disponibles. A este proceso se le inyecta glicol al
gas de alta presidon para reducir el punto de rocio del agua. El uso de glicol

ayuda a asegurar que no habra formacion de hidratos.

2.11.3 Refrigeracion

Se entiende por refrigeracion al proceso, por el cual se obtiene una pérdida
neta de energia calorifica. Esta pérdida puede mantener el elemento que se
enfria en su fase original o puede producir un cambio de fase. Generalmente,

no se dispone de suficiente presién para operar un sistema LTS.

La presion del gas a través del proceso se mantiene casi constante. El
gas es pre-enfriado y luego enfriado con el Chiller hasta una temperatura
determinada. El liquido se separa en el separador de baja temperatura. La
temperatura del separador es fijada para proporcionar el punto de rocio
deseado. Esta especificacion de temperatura debe considerar el Gas
recombinado que proviene de la estabilizacién, ademas de las variaciones de
presion del Gas de alimentacion. Se recomienda tomar previsiones para
evitar la formacién de hidratos, bien por medio de deshidratacion o por
inyeccion de glicol. Los sistemas de refrigeracion son de uso comun en la
industria de procesamiento del Gas Natural y los procesos relacionados con
el petréleo, petroquimica e industrias quimicas. Algunas aplicaciones
incluyen el recobro de liquidos del Gas Natural, recobro de Gas licuado de
petréleo, control de punto de rocio de hidrocarburos, condensacion de reflujo

para fraccionadores de hidrocarburos livianos y plantas de LGN.
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La seleccion del refrigerante esta basada en los requerimientos de
temperatura, disponibilidad, economia y experiencia previa, por ejemplo, en
una planta de procesamiento de Gas se dispone de etano y propano,
mientras que en una planta de olefinas se dispone de etileno y propileno. El
propano o propileno no son recomendables en una planta de amoniaco, por
la posibilidad de contaminacion, pero puede usarse amoniaco para este
proposito. Los halocarbonados han sido usados ampliamente debido a sus

caracteristicas de no inflamabilidad.

En el sentido técnico, refrigeracion significa mantener un sistema a
temperatura menor que la de sus alrededores. Esto no puede suceder de
forma natural, de modo que debe emplearse un dispositivo que permita lograr
lo anterior. Refrigeracion es el proceso por el que se reduce la temperatura
de un espacio determinado y se mantiene esta temperatura baja. La
refrigeracion evita el crecimiento de bacterias e impide algunas reacciones
quimicas no deseadas que pueden tener lugar a temperatura ambiente. La
eficacia del hielo como refrigerante es debida a que tiene una temperatura de
fusion de 0 °C y para fundirse tiene que absorber una cantidad de calor
equivalente a 333,1 (KJ/kg). El dioxido de carbono sdlido, conocido como
hielo seco o nieve carbodnica, también se usa como refrigerante. A la presién
atmosférica normal no tiene fase liquida, y sublima directamente de la fase
sélida a la gaseosa a una temperatura de -78,5 °C. La nieve carbonica es
eficaz para conservar productos a bajas temperaturas mientras dura su

sublimacion.

2.11.3.1 Proceso de refrigeracion del Gas Natural

En este caso la mezcla gaseosa se enfria a una temperatura tal que se

puedan condensar las fracciones de Gas Licuado de Petréleo (GLP) y los
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Liquidos del Gas Natural (LGN). Los refrigerantes mas usados en este caso
son fredbn o propano. El Gas inicialmente se hace pasar por un separador
para removerle el agua y los hidrocarburos liquidos. Al salir el Gas del
separador se le agrega glicol o algun inhibidor de hidratos para evitar que
estos se formen durante el enfriamiento. Luego el Gas pasa por un
intercambiador donde se somete a un pre-enfriamiento antes de entrar al
sistema de enfriamiento definitivo para llevarlo hasta aproximadamente -15
°F. De este sistema el Gas pasa a un separador de baja temperatura donde
habra remocion del glicol y el agua, y los hidrocarburos, como mezcla
bifasica, pasan a una torre de fraccionamiento en la cual se le remueven los
hidrocarburos livianos, donde es basicamente metano, en forma gaseosa
como Gas residual que sale por la parte superior; los hidrocarburos
intermedios, tales como Etano, Propano, Butano y mas pesados salen por la
parte inferior hacia almacenamiento si no se va hacer separacion de, al

menos del (GLP y LGN), o hacia fraccionamiento si es lo contrario.

Parte de los gases que tratan de salir de la torre de fraccionamiento son
condensados y reciclados para reducir el arrastre de hidrocarburos
intermedios en el Gas. El calentamiento en el fondo de la torre se hace para
evaporar el metano y el etano; reduciendo la presion y aumentando la
temperatura, se puede conseguir una mejor separacion del metano y el etano

de la fase liquida.

Los niveles tipicos de remocién de Propano, Butano, Pentano y mas
pesados por este proceso son Propano = 98%. Es posible recuperar
pequenos porcentajes de Etano, en este tipo de plantas, pero esta limitado
por el hecho de que no es posible, con las refrigerantes actuales, bajar la
temperatura del Gas antes de entrar a la torre absorbedora a valores por

debajo de -40 °F aproximadamente. La mayoria de las plantas usan fredn
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como refrigerante y limitan la temperatura del Gas de entrada a (-20 °F),
porque a temperaturas por debajo de este limite las propiedades mecanicas

del acero de las tuberias se ven afectadas. !

2.11.4 Proceso de recuperacion de LGN

La recuperacion de liquidos del gas natural se obtiene mediante cambio
en las condiciones del gas. De esta manera, al producirse cambios en el
equilibrio de los componentes del gas natural se pueden lograr que algunos
de ellos se condensen y otros se vaporicen. Esto ocurre a medida que estos
componentes tratan de alcanzar una nueva condicion de equilibrio.
Generalmente, las condiciones que mas suelen cambiar son presion y

temperatura.

2.12 SEPARADORES

2.12.1 Etapas de separacion de petréleo y gas.

Cuando los fluidos producidos por el pozo fluyen a través de mas de un
separador, es decir, a través de separadores puestos en serie, los
separadores son referidos como etapas de separacion, las cuales
dependeran de la presion con la cual el crudo proveniente de cada pozo,
haga su entrada a la estacion de flujo. Las etapas de separacion de petroleo
y gas (comunmente denominadas trenes de separacion) estan definidas
como una serie de separadores operando a presiones que son reducidas
secuencialmente. El liquido es descargado de un separador de alta presion al
proximo separador de mas baja presion. El propdsito de esta separacion por
etapa es obtener el maximo recobro de liquidos hidrocarburos proveniente de

los fluidos de los pozos y proveer la maxima estabilizacion de liquido y gas.
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En una instalacion de separadores multietapas ocurren dos procesos de
liberacion de gas. Estos son la separacion instantanea o flash y la
separacion diferencial. La separacion instantanea se lleva a cabo cuando se
reduce la presion en el sistema permaneciendo en contacto el liquido y el gas
durante tal disminucion, a través de este proceso se obtiene el maximo de
gas y el minimo de liquido, y se presenta cuando los fluidos del pozo fluyen a
través de la formacion, tuberias, choques, reguladores de presion y lineas de
superficie. La liberacion diferencial se origina cuando el gas que se
encontraba en solucion en el crudo y el que permanece libre con él, es
removido del contacto con el liquido durante la reduccidon de presién en el
sistema, a través de este proceso se obtiene el maximo de liquido y el
minimo de gas, y se presenta cuando el fluido pasa a través de un
separador, donde el petrdleo y el gas son separados y descargados por

separados.

2.12.2 Depuradores de Gas

Son equipos fundamentales en el proceso previo a la distribucion del
gas fuera de la estacion. Estos pueden definirse como recipientes a presion,
que se utilizan basicamente para remover pequefias cantidades de liquido de
una mezcla predominantemente gaseosa, proveniente del tren de

separacion.

Los depuradores son separadores no convencionales, que no poseen
capacidad para hacer una separacion gas/liquido eficiente, cuando los
volumenes de liquidos son muy altos. También es funcién de este recipiente
recoger el liquido proveniente de cualquier mal funcionamiento de los

separadores.
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Figura 2.6 Depuradores Interetapas de compresion.

2.12.3 Separadores

Los separadores de gas petroleo constituyen la primera instalacion de
procesamiento del fluido obtenido del pozo. El fluido que se obtiene de un
pozo de petrdleo, normalmente es de caracter multifasico en el que
encuentran mezclas complejas de hidrocarburos, agua, particulas de arena y
contaminantes. La separacion fisicas de dichas fases representan una
operacion fundamental en la separacion, procesamiento y tratamiento del
crudo y del gas, y para ello en las areas de produccion se utilizan los

separadores gas liquido, los cuales separan el gas del petrdleo y del agua.

2.12.4 Funciones de los separadores

# La energia del fluido al entrar al recipiente debe ser controlada.
# Las tasas de flujo de las fases liquida y gaseosa deben estar
comprendidas dentro de ciertos limites, que seran definidos a medida

qgue se analice el disefio. Esto hace posible que la separacion inicial se
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efectle gracias a las fuerzas gravitacionales las cuales actuan sobre

esos fluidos.

#  La turbulencia que ocurre en la seccion ocupada por el gas debe ser
minimizada.

% | as fases liquidas y gaseosas; luego debe ser separadas no pueden
volverse a poner en contacto.

# |as salidas del liquido deben estar provistas de controles de presion y

nivel.

# Las regiones del separador donde se pueden acumular sélidos deben
en lo posible tener las provisiones para la remocion de los mismos.

# El separador requiere de valvulas de alivio para evitar presiones
excesivas.

# El separador debe poseer mandmetros, termometros y controles de
nivel.

# Es conveniente que cada recipiente posea boquillas para inspeccion.

2.12.5 Secciones de un separador

Los separadores poseen cuatro secciones en las cuales ocurren las

distintas etapas de separacién. Estas secciones son las siguientes:

#  Seccion de separacion

Comprende la entrada de los fluidos al separador. Esta seccion permite
absorber la cantidad de movimiento de los fluidos de alimentacion. En ella
también se controla el cambio abrupto de la corriente, lo que produce en una

separacion inicial.
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# Seccion de las fuerzas gravitacionales

Las fuerzas de gravedad dominan el proceso de separacion. Las gotas
de liquido estan bajo la influencia de varias fuerzas, siendo las principales:
las fuerzas de gravedad y las originadas por el movimiento del gas. La
velocidad del gas debe ser menor a la velocidad critica para que el
movimiento de las gotas sea controlado por las fuerzas de gravedad. Sin
embargo, cuando las velocidades estan por encima de la critica, las fuerzas
dominantes son las originadas por el movimiento del gas. Por lo tanto,
cuando se disefia esta seccion es necesario tratar de obtener una velocidad
menor que la critica. Esto, con el fin de lograr que las fuerzas de gravedad

hagan caer las gotas de liquido y no sean arrastradas por el gas.

# Seccion de extraccion de neblina

Aqui se separan las minusculas particulas de liquidos que aun contiene el
gas, después de haber pasado por las dos secciones anteriores. 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
pequefas gotas de liquido son recolectadas en una superficie, donde son
separadas de la corriente del gas en forma de grandes gotas, que luego caen

en la primera seccidon de separacion.

# Seccion de acumulacion de liquido

Los liquidos separados en las secciones anteriores se acumulan en la
parte inferior del separador. Por lo tanto, se requiere de un tiempo minimo de
retencion que permita llevar a cabo el proceso de separacion. También se

necesita un volumen minimo de alimentacién, especialmente cuando el flujo
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es intermitente. Esta seccién posee controles de nivel parta manejar los

volumenes de liquido obtenidos durante la operacion de separacion.

Figura 2.7 Secciones de un Separador.

2.12.6 Procesos de separacion.

En el caso de mezclas gas-liquido, la mezcla de estas fases entra al
separador y, si fuese disefiado con deflector, choca contra este aditamento
(afadidura) interno ubicado en la entrada, lo cual hace que cambie el
momentum de la mezcla, provocando asi una separacion gruesa de las
fases.

Seguidamente, en la seccién de decantacién (espacio libre) del
separador, en donde actua la fuerza de gravedad sobre el fluido permitiendo
que el liquido abandone la fase vapor y caiga hacia el fondo del separador
(seccidén de acumulacion de liquido). Esta seccion proporciona el tiempo de
retencién suficiente para que los equipos aguas abajo puedan operar
satisfactoriamente y, si se ha tomado la prevision correspondiente, liberar el
liquido de las burbujas de gas atrapadas. En el caso de separaciones que
incluyan dos fases liquidas cualquiera que éstas sean, se necesita de

disponer de un tiempo de residencia mucho mayor, dentro del tambor
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separador, lo suficientemente alto para la decantacién de una fase liquida

pesada, y la “flotaciéon” de una fase liquida mas liviana.

Figura 2.8 Separador Horizontal por Gravedad.
2.12.7 Clasificacion de los Separadores

Los separadores pueden ser clasificados de diversas maneras, entre ella se
encuentran:

a. Segun su aplicacion

# Separador de prueba: Es utilizado para separar y medir los fluidos
provenientes del pozo. Estos pueden estar permanentemente
instalados o ser portatiles, ademas pueden estar equipados con
diferentes tipos de instrumentos para la medicidon de petréleo, gas y
agua, para pruebas de potencial, pruebas de produccion periddicas,

pruebas de pozos marginales, etc.

Figura 2.9 Separador de Prueba.
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# Separador de produccion: Es utilizado para separar los fluidos
producidos provenientes de un pozo o un grupo de pozos a través de

la linea general del multiple de produccion.

Figura 2.10 Separador de Produccion.

# Separadores horizontales con bota decantadora: Se usan cuando
la cantidad de fase liquida pesada a contener por el separador es
bastante pequefia (muy poco tiempo de residencia y/o muy bajos

flujos de fase liquida pesada).

En este tipo de separadores, el criterio primordial de disefio es que la
fase liquida liviana esté libre de gotas de liquido pesado. Cuando se inicia el
disefio de un separador vapor—liquido—liquido, son los primeros a tratar de
disefar, ya que ahorran costos al no poner en el cilindro principal el volumen
del liquido pesado, ahorrando diametro (y longitud también), en el cuerpo
principal del recipiente, teniendo un costo extra por tener la bota
decantadora, pero este costo es menor que si se tuviera la fase liquida

pesada dentro del cuerpo principal del separador.

En estos equipos, existe un control de nivel gas-liquido en el cuerpo

principal, y un control de nivel de interfase liquido-liquido en la bota
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decantadora. (Debe recordarse que el control de nivel de interfase es mas

dificil y, a veces, menos confiable que el control de nivel gas-liquido).

El volumen de operacion y de emergencia para la fase liquida liviana
esta contenido en el cuerpo principal del separador. El volumen de operacion
(en estos casos, casi nunca se tiene volumen de emergencia), para el liquido

pesado, lo contiene la bota decantadora.

b. Segun su forma

# Separadores Cilindricos: Son aquellos que presentas geometrias en

su cuerpo y son las mas comunmente usados en la industria petrolera.

# Separadores Esféricos: El| separador esférico fue disefiado para
producir el uso maximo de todas las formas conocidas y ayudar a la
separacién de petroleo y gas, es decir, gravedad, velocidad baja,
fuerza centrifuga y contacto con la superficie. Por la forma de su
cuerpo son dificiles de construir, y por lo tanto, son pocos usados en la

industria petrolera.

c. Segun su posicion

Los separadores gas liquido se clasifican segun su posicion en tres

tipos: Verticales, horizontales y tipo tuberias.
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2.12.8 Consideraciones de disefo de un separador

a) Servicio a prestar

La necesidad de un tambor separador aparece para cumplir una nueva

etapa dentro de un proceso de refinacion del petréleo o de produccion, etc.

Estos pueden ser:

*
*

2

#* % % % #

Tambores de abastecimiento de liquidos y tambores de destilados.
Tambores separadores para la succion e inter-etapas de compresores.
Separadores de aceites y Ilubricantes para la descarga de
compresores.

Tambores separadores de gas combustibles localizados aguas arriba
de hornos.

Tambores de recoleccién central de gases combustibles.

Tambores de vapor para servicios de calderas.

Tambores de separacion de aguas.

Tambores de descarga.

Separadores de alta presion.

b) Areas de flujo de vapor

Los principios basicos de los tambores separadores: la velocidad critica

es una velocidad de vapor calculada empiricamente que se utiliza para

asegurar que la velocidad de vapor a través del tambor separador sea lo

suficientemente baja para prevenir un arrastre excesivo de liquido.
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c) Niveles/Tiempos de residencias

Para identificar los niveles de un recipiente liquido-vapor se tiene la

siguiente tabla:

Tabla 2.2 Identificacion de los niveles de un recipiente.

Siglas tipicas en Descripcion Tipica Siglas tipicas en

espanol ingles
NAAL Nivel Alto-Alto de liquido HHLL

NAL Nivel Alto de liquido HLL

NNL Nivel Normal de liquido NLL

NBL Nivel Bajo de liquido LLL
NBBL Nivel Bajo-Bajo de LLLL

liquido

d) Volumen de Operacion

Es el volumen de liquido existente entre NAL y NBL. Este volumen,
también conocido como volumen retenido de liquido, y en inglés como “surge
volume” o “liquidhold up”, se fija de acuerdo a los requerimientos del
proceso, para asegurar un control adecuado, continuidad de las operaciones
durante perturbaciones operacionales y para proveer suficiente volumen de
liquido para un parada ordenada y segura cuando se suceden perturbaciones

mayores de operacion.
e) Tiempo de Residencia de Operacién
Es el tiempo correspondiente en el cual el flujo de liquido pude llenar el

volumen de operacion en el recipiente bajo estudio. La mayoria de las veces

cuando se quiere especificar el volumen de operacion, lo que realmente se
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indica cuantos minutos deben transcurrir entre NAL y NBL. También es

conocido como “Surge Time”.

f) Tiempo de Respuesta del operador

Es el tiempo que tarda el operador (o grupo de operadores), en
responder cuando suena una alarma de nivel en el panel y resolver la
perturbacion operativa que origino la alama, antes que otros sistemas
automatizados (interruptores o switches de nivel), originen paradas seguras

de equipos aguas abajo y/o de la planta completa.

g) Volumen de Emergencia

Es el volumen adicional que corresponde al liquido que debe satisfacer
el llamado “tiempo de respuesta o de intervencién del operador “. Cuando se
tengan interruptores y/o alarmas de NAAL o NBBL, se tendran cinco minutos
adicionales de tiempo de residencia de liquido por interruptor/alarma, lo que
indica que, cuando se tiene NAAL y NBBL, se afiaden diez minutos de
tiempo de residencia a lo cual corresponde un volumen de liquido de

emergencia de diez minutos del maximo flujo del liquido.
h) Nivel Bajo-Bajo de liquido
La distancia minima del Nivel Bajo-Bajo de liquido, si se tiene un

interruptor y/o alarma de NBBL, hasta la boquilla de salida del liquido es 230

mm minimo.
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i) Longitud Efectiva de Operacion (Leff)

Es la longitud de tambor requerida para que se suceda la separacion
vapor/gas-liquido, y se puedan tener los volumenes requeridos de liquido,
tanto de operacion como de emergencia. Esta es la longitud que
normalmente se obtiene por puros calculos de proceso. En el caso de
tambores horizontales de una sola boquilla de alimentacién, corresponde a la
distancia entre la boquilla de entrada y salida de gas, la cual es la distancia
horizontal que viaja una gota de liquido desde la boquilla de entrada, hasta
que se decanta totalmente y se une al liquido retenido en el recipiente, sin

ser arrastrada por la fase vapor que sale por la boquilla de salida de gas.

j) Arrastre en la superficie del liquido

En muchas operaciones, especialmente a altas presiones vy
temperaturas, el liquido puede ser arrastrado de la superficie liquida llevado
hacia arriba. La proporcién de arrastre depende de la velocidad del gas en la
tuberia de entrada del tipo de boquilla de entrada, de la distancia entre
boquilla de entrada y el nivel de liquido o la superficie de choque, de la
tensién superficial del liquido y de las densidades y viscosidades del liquido y
del gas. [4]

El separador representa la primera instalacion del procesamiento. El
término separador es aplicado a una gran variedad de equipos usados para
separar mezclas de dos o mas fases. Estas mezclas pueden estar formadas
por: una fase vapor y una liquida, una fase vapor y una sodlida, dos fases
liquidas inmiscibles, una fase vapor y dos liquidas o alguna otra combinacién

de las anteriores.
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En el caso de mezclas vapor-liquido, la mezcla de fases entra al
separador, y si existe, choca contra un aditamento interno ubicado en la
entrada, lo cual hace que cambie el momentum de la mezcla, provocando asi
una separacion gruesa de las fases. En el caso de las separaciones que
incluyan dos fases liquidas, se necesitan tener un tiempo de residencia
adicional, dentro del tambor, lo suficientemente alto para la decantacion de

una fase liquida pesada y la “flotacion” de una fase liquida liviana.

Las principales funciones que debe cumplir un separador:

1. Permitir una primera separacibn entre los hidrocarburos,

esencialmente liquidos y gaseosos.

2. Refinar aun mas el proceso, mediante la recoleccion de particulas

liquidas atrapadas en la fase gaseosa.

3. Liberar parte de la fraccion gaseosa que pueda permanecer en la fase

liquida.

4. Descargar, por separado, las fases liquida y gaseosa, para evitar que

se puedan volver a mezclar, parcial o totalmente.

Un disefio apropiado de los separadores es de suma importancia,
debido a que estos tipos de recipiente son normalmente los equipos iniciales
en muchos procesos. En el disefio de separadores es necesario tomar en
cuenta los diferentes estados en que pueden encontrarse los fluidos y el
efecto que sobre estos puedan tener las diferentes fuerzas o principios

fisicos.
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Principios fundamentales considerados para realizar la separacion fisica

de vapor, liquidos o solidos.

1.

3.

El momentum o cantidad de movimiento: Fluidos con diferentes
densidades tienen diferentes momentum. Si una corriente de dos
fases se cambia bruscamente de direccidn, el fuerte momentum o la
gran velocidad adquirida por las fases, no permite que las particulas
de la fase pesada se mueva tan rapidamente como las dela fase

liviana, este fendmeno provoca la separacion.

La fuerza de gravedad: Las gotas de liquido se separan de la fase
gaseosa, cuando la fuerza gravitacional que actua sobre las gotas de
liquido es mayor que la fuerza de arrastre del fluido de gas sobre la

gota.

coalescencia: Las gotas muy pequefias no pueden ser separadas por
gravedad. Estas gotas se unen, por medio del fendbmeno de
coalescencia, para formar gotas mayores, las cuales se acercan lo
suficiente como para superar las tensiones superficiales individuales

y poder de esta forma separarse por gravedad.

Toda separacion puede emplear uno o mas de estos principios, pero

siempre las fases de los fluidos deben ser inmiscibles y de diferentes

densidades para que ocurra la separacion.

Para satisfacer las funciones que debe cumplir un separador, es

necesario tomar en cuenta los puntos siguientes:
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La energia que posee el fluido al entrar al recipiente debe ser

controlada.

Las tasas de flujo de las fases liquida y gaseosa deben estar
comprendidas dentro de ciertos limites, que seran definidos a medida
que se analice el disefio. Esto hace posible que inicialmente la
separacion se efectue gracias a las fuerzas gravitacionales, las cuales
actuan sobre esos fluidos, y que se establezca un equilibrio entre las

fases liquido-vapor.

La turbulencia que ocurre en la seccion ocupada por el gas debe ser

minimizada.

La acumulacién de espumas y particulas contaminantes ha de ser

controlada.

Las fases liquida y gaseosa no se deben poner en contacto una vez

separadas.

Las salidas de los fluidos necesitan estar provistas de controles de

presion y/o nivel.

Las regiones del separador donde se pueden acumular solidos deben,

en lo posible, tener las previsiones para la remocion de esos solidos.

El separador requiere valvulas de alivio, con el fin de evitar presiones
excesivas, debido a diferentes causas, por ejemplo: lineas

obstaculizadas.
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9. El separador debe estar dotado de mandmetros, termometros,
controles de nivel, visibles; para hacer, en lo posible, revisiones

visuales.

10.Es conveniente que todo recipiente tenga una boca de visitas, para

facilitar la inspeccion y mantenimiento.

El cumplimiento de los puntos antes mencionados es fundamental para
obtener la eficiencia requerida. Por consiguiente, la separacién depende, con
preferencia, del diseio del equipo usado en el procesamiento y de las

condiciones tanto corriente arriba como corriente abajo.

2129 Factores que deben considerarse durante el disefio de

separadores

Cuando se disefia un separador es necesario tomar en cuenta ciertos

parametros que intervienen en el disefio. Estos son los siguientes:

#  Composicion del fluido a separar

Es cierto que la mayoria de los ingenieros no analizan con antelacién la
composicién de la alimentacién, sino parten de un determinado volumen y
tipo de fluido supuestamente conocido al hacer la seleccion. Por lo tanto, es
conveniente que el disefiador esté familiarizado con el concepto de equilibrio
de fases y separacion instantanea, con el fin de predecir cual sera la
cantidad y la calidad del gas y del liquido que se formaria en el separador,

en las condiciones de presion y temperatura del disefo.
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e

#  Caudal del Gas acondiciones normales

Para disefiar un separador es preciso conocer los volumenes de gas y
de liquido que se van a manejar durante la vida util del proyecto. La variacion
de estas cantidades en el tiempo y el impacto de los cambios estacionarios
obligan a verificar el comportamiento del separador en las condiciones mas

desfavorable.

#  Presion y Temperatura de operacion

El estudio previo de las variaciones de la presion y temperatura en el
sitio donde se instalara la unidad, afecta de manera determinante la
seleccion del equipo. La mayoria de los operadores no se detienen a pensar
en como se afectan las condiciones de operacion al bajar la presion. Existe la
seguridad que al elevar la presion podria fallar el material; pero no se analiza
el incremento de la velocidad dentro del sistema al bajar la presion; un
descenso abrupto manteniendo constante el caudal eleva la velocidad
interna del equipo, produce espuma, arrastre de los fluidos y puede volar el
extractor de niebla. Esta operacion, realizada en un separador instalado
delante de una torre de deshidratacion o endulzamiento facilita la entrada de

petréleo al sistema y saca el fluido de especificacion.

#  Factor de Compresibilidad del Gas en condiciones de trabajo

El valor del factor de compresibilidad (Z) determina el volumen de gas
en las condiciones de operacion. El disefiador debe seleccionar el modelo
mas conveniente para que los resultados coincidan con los valores de

campo.
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# Densidad de los fluidos en las condiciones de operacion

La densidad de los fluidos dentro del separador interviene de modo
directo. Es facil calcular la densidad del gas en condiciones de operacion, en
el caso de los liquidos. Muchas personas trabajan en condiciones normales
bajo el supuesto de que el efecto de los cambios de presion y temperatura

afectan muy poco los resultados finales.

# Tiempo de retencién asignado al liquido

La normativa PDVSA recomienda la seleccion del tiempo de residencia
del petrdleo con base a la °API de fluido. Asi un fluido mayor de 40 ° API
debera tener un tiempo de residencia de 1.5 minutos. Para fluido entre 25 y

40 °API, se recomienda reservar entre 3 y 5 minutos.
# Dimensionamiento del separador
Al completar los calculos que sirven de soporte para seleccionar la
unidad, el disefiador tiene la obligacion de indicar las dimensiones minimas
del recipiente que debe ser usado.

#  Secciones de un separador liquido-vapor

Los separadores poseen cuatro secciones en las cuales ocurren las

distintas etapas de separacién. Estas secciones son las siguientes:

a. Primera seccion de separacion. Comprende la entrada de los fluidos al
separador. Esta seccion permite absorber la cantidad de movimiento

de los fluidos de alimentaciéon. En ella también se controla el cambio
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abrupto de la corriente, lo que produce una separacion inicial.
Generalmente, la fuerza centrifuga, originada por su entrada
tangencial en el envase, remueve volumenes apreciables de liquido y

permite redistribuir la velocidad del gas.

Seccion de las fuerzas gravitacionales: En esta seccion las fuerzas
gravitacionales tienen una influencia fundamental. Las gotas de liquido
que contiene el gas son separadas al maximo. Este proceso se realiza
mediante el principio de asentamiento por gravedad. En este caso la
velocidad del gas se reduce apreciablemente. Por lo tanto, la
corriente de gas sube a una velocidad reducida. En algunos casos, en
esta seccidn se usan tabiques con el fin de controlar la formacion de

espumas Y la turbulencia.

Seccién de extraccion de neblina: Aqui se separan las minusculas
partidas de liquido que aun contiene el gas, después de haber pasado
por las secciones anteriores. 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 pequeias
gotas de liquido son recolectadas en una superficie, donde son
separadas de la corriente del gas en forma de grandes gotas, que

luego caen en la primera seccidn de separacion.

Secciéon de acumulacion de liquidos: Esta seccidn corresponde a la
parte inferior del separador y en ella se deposita el liquido separado
en las etapas anteriores. Por lo tanto, se requiere de un tiempo
minimo de retencidn que permita llevar a cabo el proceso de
separacion. También se necesita un volumen minimo de alimentacion,

especialmente cuando el flujo es intermitente. Esta seccion cuenta con
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controles de nivel para regular el volumen de liquido obtenido durante
la operacion de separaciéon. Por otro lado, los separadores poseen un
sistema de control constituido por valvulas de seguridad y de alivio las
cuales controlan un aumento de la presion, valvulas de contrapresion
que regulan la presién del separador, valvulas de control de liquido,
mandmetros, termometros y visores de nivel. La presion de trabajo de

los separadores es controlada por la valvula de salida del gas.

Principales ventajas de los Separadores Horizontales

—

Para una capacidad fija su costo es menor que el separador vertical.

2. Su instalacion, mudanza y servicio resulta menos complejo que el de
un separador vertical, la superficie disponible para la separacion gas-
liquido es mayor.

3. Cuales se hacen mas efectivos los procesos de separacion.

4. El proceso de crudos espumoso se hace con menor dificultad que un

separador vertical.

5. Con la orientacién horizontal se prefieren cuando la RGL y la cantidad

de gas es alta.
Principales desventajas de los Separadores Horizontales
Son esencialmente las ventajas del separador vertical. Los separadores

horizontales resultan deseables cuando existen problemas tales como

relacion gas-petroleo alta, crudos espumosos y presencia de emulsiones. Sin
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embargo es de hacer notar que todos los factores deben tomarse en la

seleccion del separador. Pero, a manera de resumen se pueden hacer

algunas comparaciones, entre los separadores verticales y horizontales, que

puedan ayudar en la seleccién del separador.

1.

4.

El separador vertical, por tener mayor altura, que el separador
horizontal, es mas facil manejar el control de nivel, luego se puede
senalar que el control de nivel en el separador vertical no es critico,

como lo es en el horizontal.

En un separador horizontal se puede incrementar con cierta facilidad
la capacidad volumétrica, tal como es posible agregar cilindros al
separador horizontal, mientras que es imposible hacerlo en un

separador vertical.

En vista que en el separador horizontal, se puede agregar
mecanismos internos, para limpiar las arenas. Luego el manejo de
particulas solidas, se maneja con mayor eficiencia en el separador
horizontal. Ademas en el separador horizontal se puede dejar prevista
en el disefo, algunos accesorios, como por ejemplo las bocas de visita

apropiadas, que ayudan a eliminar las particulas sélidas.

Cuando el fluido a separar es de caracter espumoso, se recomienda
utilizar un separador horizontal, en vista de que este separador, se
puede disefiar una fase del separador libre para la espuma, aunque es
l6gico, que el hecho de afiadir una fase para la espuma, hara

incrementar el costo del separador.
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Yacimientos de Gas
Libre

Figura 2.11 Separador Gas-Liquido Horizontal.

Con respecto a los separadores esféricos su uso es limitado a
aplicaciones especiales; son excelentes para altas presiones y bajo volumen
de liquido; son compactos y de facil manejo. Son poco utilizados en la

industria petrolera, debido a que son mas dificiles de construir.

2.13 COMPRESORES

El compresor es una maquina destinada a producir un aumento en la
presion de un fluido gaseoso. Para que un compresor funcione se requiere
un equipe que le proporcione movimiento energia cinética, para ello se utiliza
un motor, el cual puede ser eléctrico, motor a combustibn o motores de

turbina a gas.

Un compresor es una maquina térmica generadora, donde el flujo de un

fluido compresible intercambia trabajo técnico con el exterior. Estos aparatos
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se utilizan para comprimir gases, el principal objetivo del proceso de
compresion es aumentar la presion, disminuyendo con ello el volumen
especifico En los distintos usos industriales son de gran utilidad, y se utilizan
de diversos tipos, segun las necesidades. Los compresores se relacionan por
su forma de trabajo con las bombas o maquinas hidraulicas, que se utilizan
para trabajar con liquidos, aunque los compresores trabajan

fundamentalmente con gases y vapores.

2.13.1 Tipos de compresores utilizados en la industria

Los compresores pueden clasificarse segun diferentes criterios. Asi, en
funcién de la presién final alcanzada se habla de compresion de baja, media,
alta y muy alta presién. Son numerosas las aplicaciones de los compresores,
en la industria, como por ejemplo: Turbinas, instalaciones frigorificas,
gaseoductos, sobrealimentacion de motores de combustidén interna, para

maquinas neumaticas, industria quimica en general, etc.

El proceso de compresidon es de tipo mecanico, proceso que necesita
de trabajo auxiliar para el proceso. Los compresores consumen trabajo. Si el
estudio del proceso de compresion, se realiza desde el punto de vista
mecanico, lo cual es valido, ya que trabajar con gases o vapores, tiene su
similitud con la mecanica de las turbinas de vapor (que producen trabajo) y
con las bombas que trabajan con liquidos. El estudio termodinamico de la
compresion es valido para todos los tipos, distinguiéndose dos formas de
trabajo, adiabaticos y refrigerados Este ultimo, por lo general es un proceso
isotermo, con lo cual requieren menos trabajo que los adiabaticos,
entendiendo por un proceso adiabatico, aquel que ocurre sin intercambio de

calor entre el sistema y medio ambiente.
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En general se puede asegurar que los compresores son maquinas de
flujo continuo en donde se transforma la energia cinética (velocidad) en
presion. La capacidad real de un compresor es menor que el volumen

desplazado del mismo, debido a razones tales como:

# Caida de presion en la succion.

#  Calentamiento del aire de entrada.

# Expansion del gas retenido en el volumen muerto.
# Fugas internas y externas.

2.13.2 Proceso de compresion del Gas Natural

El gas natural tiene que ser comprimido para su posterior utilizacién,
todo esto conlleva a que el proceso de compresion del gas natural tenga
mucha importancia, como por ejemplo: Disminucién del volumen para su
almacenamiento, facilidades en el transporte, utilizacion en los procesos de

Inyeccion secundaria, transformacion de una forma de energia a otra.

En el proceso de compresion del gas natural, los compresores tienen
como funcion principal, aumentar la presién del fluido gaseoso, con el
aumento de la presion son comprimidos y por ende pueden ser almacenado
o confinados en recipientes de determinados volumenes. El proceso de
compresion es una parte integral de los ciclos para refrigeracion y las
turbinas de gas. Los compresores son maquinas que disminuyen el volumen
de una determinada cantidad de gas y aumenta su presion, todo esto ocurre
a través de procedimientos mecanicos. Luego el gas comprimido posee una

gran energia potencial. El aumento en la energia potencial se debe a que en
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el proceso de compresion se elimina la presion a la cual esta sometido el

gas, y durante la compresion se expande rapidamente.

El control de esta fuerza expansiva proporciona la fuerza motriz de
muchas maquinas y herramientas. El proceso de compresion, como proceso
es termodinamico, el cual se lleva a cabo a través de una serie de etapas.
La principal funcién de los compresores es someter el gas a un trabajo, para

asi aumentar la energia total.

2.14 RECUPERACION DE LIiQUIDOS A PARTIR DEL GAS NATURAL
(NGL)

La recuperacion de liquidos a partir del gas natural (NGL) es algo
comun en el procesado de gas, y puede llegar a tener una gran importancia
econdmica, sin embargo, este aspecto puede pasar a segundo plano cuando
la NGL se convierte en algo necesario cuando se tiene que cumplir con

especificaciones de calidad en los puntos de venta del gas.

Un sistema de refrigeracién disminuye la temperatura del fluido que es
enfriado por debajo de lo que es posible obtener mediante agua o aire a
condiciones ambientales. La temperatura producida depende de la meta a

cumplir.

Las razones principales para implementar un proceso de recuperacion

de liquidos son:

1. Administrar la energia de yacimientos de alta presion y temperatura.
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2. Evitar al maximo la condensacién de liquidos durante el transporte de

gas en ductos.

3. Alcanzar especificaciones del gas en los puntos de venta.

4. Maximizar la recuperacion de liquidos para su comercializacion (aceite

y/o condensados).

5. Disminuir costos de operacion y mantenimiento por concepto de
corridas de diablos instrumentados y de limpieza en ductos de

transporte.

Los 3 procesos basicos de recuperacion de liquidos son:

# Expansion Joule — Thompson o separacion a baja temperatura
(LTS).

# Refrigeracion externa o mecanica (ciclos de expansion -

compresion de vapor).

#  Turbinas de expansion o expansion criogénica.

El comportamiento de fases del gas natural es funcion de la presion y
temperatura. Cualquier enfriamiento que se realice fuera de la zona de
condensacion retrégrada, inducira la condensacioén y llevara a la obtencion
de liquidos del gas natural (Mok hatab, Poe & Speight, 2006). Basados en
este comportamiento se describen los diferentes procesos:



50

2.14.1 Expansién Joule — Thompson

El coeficiente de Joule-Thompson es definido como la variacién de la

temperatura con la variacion de la presion por la expansion adiabatica:

w3
P )y Ec.2.1

Esto representa la pendiente de las curvas isoentalpicas en el plano P-
T. La curva de inversiéon Joule-Thompson (CIJT) es el lugar geométrico en
dicho plano, para el cual el coeficiente JT es igual a cero; es decir, donde la
temperatura no varia con las expansiones isoentalpicas. Esta condicion

corresponde al punto maximo de las isoentalpas para una temperatura dada.

La curva de inversion tiene forma parabdlica y exhibe un maximo o pico
de presion de inversion a una temperatura intermedia. Esta curva separa las
regiones en las que el enfriamiento o calentamiento ocurre, ya que dentro de
la regidon bordeada por la curva la temperatura decrece cuando la presién
decrece, resultando en un efecto de enfriamiento JT (u> 0). Fuera de la
region bordeada, la expansion provocara un aumento de la temperatura y por
lo tanto un efecto de calentamiento JT (u< 0).

Existe por lo tanto, una temperatura de inversién maxima, Tin,/"* a una
presion P= 0, la cual es obtenida extrapolando la condicion de inversion a
cero presion. De igual manera, la curva pasa a través de una Presion de
inversion maxima, Pi,,"* para una temperatura que depende de la naturaleza
del gas, esto puede verse en la figura 2.13. A presiones mayores que la

presion de inversion maxima u es siempre negativo.
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Figura 2.12 Curva de inversion y las lineas isoentalpicas para diferentes

experimentos de expansion hecho para diferentes condiciones.

En general, la curva de inversion Joule-Thompson se extiende desde
una temperatura de inversion minima, obtenida por el cruce de la CIJT con la
linea de presion de vapor, hasta una temperatura maxima que corresponde

al limite de gas idea a una densidad y presion igual a cero.

Nichita y Leibovici (2006) presentan el tratamiento matematico
requerido para la derivacion de la ecuacién de la curva de inversion,
encontrada comunmente en los estudios relacionados con la determinacion
de la misma. Para ello utilizan la ecuacién 1, expresan el diferencial total de
entalpia en funcidén de la presion y temperatura H(P,T), y en funcion de la
variacion de entropia y presion, y finalmente aplicando la relaciéon de

Maxwell, obtienen que la forma de la CIJT es:

T[—.'l +,¥._|:a__.?_;| =0 Ec.2.2
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La curva de inversidon JT puede ser calculada aplicando la condicion de
inversion dada por la ecuacién 1.2 a cualquier ecuacion de estado, y
siguiendo dos caminos: calculando T para un volumen adimensional (x=v/b)
dado, o calculando x para cada valor de T, y luego los valores

correspondientes de P seobtienen resolviendo la ecuacion de estado.

La forma general de una ecuacion de estado cubica es:

V-b (V—d)2+C Ec.2.3

En esta ecuacion los valores de a (T), b, d y ¢ van a depender de la
ecuacion de estado seleccionada. Para el calculo de la curva de inversién de
mezclas de N componentes, los parametros de cohesion a (T), y de
covolumen b, se calculan a partir de los parametros de los componentes
puros a; y b;, aplicando reglas de mezclado clasicas, las cuales vienen dadas

por las ecuaciones:

azfzfzxixj(aiaj Pel-k,)

Ec.2.4

b=055"> xx,(b, +b, Yi-1,)
i

Ec.2.5

Donde, X;y x;son las fracciones molares de los componentes, los k; y |

sin los parametros de interaccion binaria entre los componentes iy j.
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Nichita y Leibovici (2006), establecen que si la mezcla multicomponente
se encuentra en dos fases al realizar la expansion isoentalpica es necesario
calcular la CIJT para la region bifasica. El coeficiente de JT definido por la
ecuacion 1.1 aplica de igual manera para una mezcla bifasica. Para lo cual
se define un coeficiente de Joule-Thompson aparente, asumiendo que la
expansion de la mezcla desde una sola fase hasta un estado bifasico es

isoentalpica:

v (%)
0P Jun Ec.2.6

En esta definicion del coeficiente JT aparente se incorporan dos
efectos: el efecto isoentalpico, y el efecto de la division de las fases. Por lo

tanto se establecen dos aproximaciones para el calculo del mismo:

# La aproximacién volumétrica se deriva una ecuacion similar a la
presentada para una sola fase, pero incluyendo el Vt como volumen
total que incluye el volumen de la fase liquida y el volumen de la fase

gas.

El algoritmo de resolucion de esta aproximacién implica asumir que si la
CIJT existe en la region de dos fases, encontrar un punto (T,P) en dicha
curva requiere la solucidon de un sistema no lineal de nc+1 ecuaciones
(correspondientes a las nc ecuaciones de equilibrio termodinamico y la
condicion de inversién en la cual el coeficiente aparente u* =0), con nc+1
incégnitas (nik con k=L o G, e i=1, nc, y con alguna de las dos condiciones P
oT).
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Este sistema puede ser resuelto usando iteraciones anidadas por el

método de Newton-Raphson, en la cual el flash PT se resuelve en el lazo

interno, para calcular los ni y la correccion de P o T en el lazo externo. En

este calculo el primer valor de T, es el obtenido de la intersecciéon del punto

(P,T) de una sola fase con el borde del diagrama de fases.

&

La aproximacion entalpica: variacion de entalpia en esta
aproximacion se expresa la entalpia como la suma de las dos
contribuciones, el término ideal y el de la entalpia residual para una
mezcla bifasica. El coeficiente de JT aparente es expresado como
funcién de la variacién de la entalpia total, luego para calcularlo se
utiliza un algoritmo similar al presentado previamente por la

aproximacion volumétrica.

La aproximacion entalpica; flash isoentalpico otra opcién
presentada es determinar la CIJT en la region bifasica, realizando
calculos de flash isoentalpicos con especificaciones de (P,H) con las
variables desconocidas T y nj_ 0 nj realizando una serie de flash en el
lazo interno y una correccion de T hasta alcanzar la especificacion

H=Hesp €n el lazo externo.

En la expansion Joule — Thompson el gas pasa primero por un

intercambiador de calor para recibir un pre-enfriamiento, y posteriormente a

través de una valvula de expansion o estrangulador. Esta expansién es un

proceso isoentalpico donde la caida de presion genera una disminucion de

temperatura, la cual provoca una separacion de los liquidos condensables.

Generalmente en este tipo de proceso, el gas debe comprimirse para

alcanzar la presion requerida para su transporte.
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2.14.2 Turbinas de Expansién o Expansién Criogénica

Los turbo expansores son turbo maquinas destinadas a disminuir la
presion y la temperatura de los gases, aumentando su volumen para asi
poder licuarlos o condensarlos, aprovechando el trabajo producido para
generar potencia, que en forma continua expande gas desde una presion alta
a un valor mas bajo mientras se produce trabajo. Gracias a ello como efectos
principales se obtiene un significativo enfriamiento del fluido y por otro la

produccion de potencia en un eje.

En general la palabra turbo expansor o simplemente expansor es
utilizada para referir al sistema completo formado por la turbina en si donde
se produce la expansion propiamente dicha del fluido y el compresor
asociado sobre el mismo eje que es la carga, utilizado para comprimir algun

fluido del proceso.

Cuando la potencia a extraer no es significativa suele usarse directamente un
freno hidraulico como carga, en ese caso la energia se disipa en

aeroenfriadores perdiéndose al medio.

Hay distintos tipos de expansores pero los que mas se usan son los
radiales de reaccion, turbina centripeta que ha permitido cubrir una extensa
gama de aplicaciones vedadas hasta ese entonces en otro tipo de turbinas,

en particular en el caso de la criogénica.
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Figura 2.13 Esquema de proceso de enfriamiento de gas natural mediante

2.14.2.1 Mecanismo de operacion

#*

expansion con valvula (efecto de Joule-Thompson).

Alimentacion de Gas: La corriente de alimentaciéon esta conformada

por la alimentacién de gas que debe de estar limpio, seco, dulce, es

decir, que no tiene ni contaminantes ni impurezas en su composicion

de entrada, y con una presién especifica para cumplir con los

requerimientos del sistema.

Turbo-expansor :Este disminuye el area de entrada de la corriente de

gas aumentando el area de salida de la misma, dando lugar a que se

produzca una expansion, y generacion de potencia, este maneja un

caudal de 50 MMPCED. La presion de descarga de este equipo es de

354.1 psiy la temperatura de descarga es de -89.9405.
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# Manipulacion de Condensado: Esto incide a la formacion de
cualquier liquido producido por condensacion, por lo que estan
ubicados los depuradores f1 a la entra da y a la salida el f2 del

expansor.

il*

Manipulacién de Liquido que sale del depurador a la entrada F1 y el
liquido del depurador a la salida de expansor que es F2 para su mejor
obtencion es en el Proceso: Para esto se utilizd un mixer el cual

recoge el liquido.

2.14.2.2 Principio del enfriamiento.

Si se observa una curva caracteristica de un determinado gas, sea por
ejemplo gas natural, en un diagrama temperatura-entropia, se puede ver que
las curvas de entalpia constante tienden a ser decrecientes en la zona de
bajas temperaturas y por el contrario crecientes en las zonas de alta
temperatura. Existira un valor de temperatura donde las curvas cambian su

tendencia, donde la variaciéon sera cero.

Si llamamos aH la variacion de temperatura al pasar de un nivel de

presion a otro inferior, podremos representarlo como:

oH= (0 T/op)H Ec.2.7

Para el caso de temperaturas altas el valor aH sera positivo, para los

bajos negativos existiendo un punto de inflexion donde se hace 0, que es el

llamado temperatura de inversion del efecto Joule Thompson.
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Obviamente si un fluido se expande en una valvula reguladora donde el
punto inicial tiene la misma entalpia que el final, lo hace por debajo de la
linea de inversion del efecto J.T. se enfria. Para el caso del gas natural el
valor es aproximadamente de 600 °C, por lo que en una expansion normal de

ese fluido se produce el enfriamiento.

En los procesos de enfriamiento se recurre a dos caminos, la expansion
a través de una reguladora que como en el caso del gas natural se produce

un enfriamiento al ser aH negativo, o bien la expansion llamada isoentropica.

Para comprender esto conviene recordar el primer principio de la

termodinamica para sistemas abiertos:

AH+ AEc+ AEp=L-Q Ec. 2.8

Se puede considerar lo siguiente:

La energia potencia no tiene significado alguno por no existir diferencias
de altura entre entrada y salida del equipo. La energia cinética dependera de
los puntos en que adoptemos como entrada y salida, si se trata de puntos
con velocidades diferentes en ese caso se podria considerar la llamada

entalpia total mayorizando la entalpia para considerar su incidencia.

El calor que en un expansor real es el que puede entrar a través de las
paredes, pensando que el medio tiene mayor temperatura que el expansor,
comparado a través de un calculo de transferencia de calor convencional con

la energia puesta en juego, se observara que realmente es despreciable, por
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lo tanto se puede hablar sin duda de que se trata de expansiones

adiabaticas. Por tanto:

L =AH Ec. 2.9

En un sistema en que se extraiga trabajo el punto final no se va
encontrar en la misma linea de entalpia constante como en el caso de una
valvula reguladora, sino por el contrario en una linea inferior. El uso de las
expansiones llamadas isoentrépicas de un turbo expansor comparada con la
isoentalpica de una reguladora permite lograr una temperatura mucho mas

baja y un aprovechamiento mejor de la energia de la planta.

Una aplicacién tipica del turbo expansor es la recuperacion de gases
licuados del gas natural, llegandose a temperaturas por debajo de - 100 ° C.
Para que trabaje eficientemente, a través de procesos de intercambio de
calor se trata de llevar el fluido a la entrada del expansor a lo mas bajo
posible, como para tener un aH lo suficientemente grande de modo de que la
caida de temperatura sea importante en la expansion isoentrdpica. Recordar

que a menor temperatura aH es mayor.

Otra caracteristica de estas aplicaciones es que la potencia extraida del
expansor se utiliza en la compresion de fluido de proceso mejorando el
rendimiento global de la instalacion. En una planta de este tipo por efecto del
enfriamiento previo que se van realizando antes de la llegada al expansor y
por la caida de temperatura propia del expansor se producen
condensaciones de los hidrocarburos mas pesados por lo que este tipo de
maquina debe ser apta para trabajar con un porcentaje del fluido en fase

liquida. Esta exigencia no es cumplida normalmente por todas las turbinas
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sino que por el contrario se ha hecho universal el uso de las turbinas radiales

de reaccion, las cuales cumplen con eficiencia ese tipo de exigencia.

2.12.2.3 Caracteristicas de los turbo expansores o turbinas radiales de

reaccion.

En este tipo de turbina parte es expandido en las toberas ingresando el
gas tangencialmente al rotor, combinando la velocidad del fluido radial con la
velocidad periférica del rotor de modo de que no haya un choque con las
paredes, permitiendo trabajar como se mencion6 anteriormente con parte del
fluido en estado liquido. En general este tipo de maquina no es utilizada por

los inconvenientes de la adaptacidon en multietapas.

Otra particularidad importante es el disefio de las toberas moviles las
cuales permiten trabajar con eficiencia en una amplia gama de presiones y

caudales adaptando su forma segun sea las condiciones de carga.

2.12.2.4 Usos y aplicaciones

El gas natural tiene cantidades variables de propano y butano que
pueden ser extraidos por procesos consistentes en la reduccion de la
temperatura del gas hasta que estos componentes y otros mas pesados se
condensen. Los procesos usan refrigeracion o turbo expansores para lograr
temperaturas menores de -40° C necesarias para recobrar el propano.
Subsecuentemente estos liquidos son sometidos a un proceso de
purificacion usando trenes de destilacién para producir propano y butano

liquido o directamente GLP.
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El turbo expansor es una turbina de un solo impeler o rueda similar a
una turbina de vapor. Es una maquina de libre circulacion que reduce la
presion y la temperatura de una corriente del gas y convierte la energia de la
presion de gas en trabajo util. El trabajo es extraido por un compresor
centrifugo que es ayudado por un re-compresor que aumenta la corriente del
gas después de que se hayan extraido los liquidos condensados de LGN.
(Las ruedas del Expansor y del compresor estan unidas por los extremos de
un eje comun.) Esta combinacion del expansor y del compresor en una sola
maquina conocida por una variedad de nombres, con Expander/Compressor,
Expander Brake-Cornpressor y Expander/Booster-Compressor siendo la mas
comun. El Expander/compressor (compresor Expansor) es el corazén de la

planta criogénica.

El uso del turbo expansor, sin embargo, no elimina la necesidad de la
valvula de expansion Joule Thompson que se usa en los sistemas
convencionales de refrigeracion. En un sistema turbo expansor la valvula
normalmente se refiere a la valvula de bypass del expansor permite una mas
eficiente arranque y parada del turbo expansor. La valvula también permite
continuar el proceso si el turbo expansor queda offline o si el caudal aumenta

mas alla de la capacidad de velocidad del turbo expansor.

Idealmente, la valvula posee las mismas caracteristicas de capacidad y
caudal ya que el turbo expansor produce una transicion suave entre los

dispositivos

El turbo expansor en un dispositivo mucho mas eficiente que a valvula,

haciendo un importante cierre estanco que evita la pérdida de energia.
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El turbo expansor es una turbina de un solo impeler o rueda similar a
una turbina de vapor. Es una maquina de libre circulacion que reduce la
presion y la temperatura de una corriente del gas y convierte la energia de la
presion de gas en trabajo util. El trabajo es extraido por un compresor
centrifugo que es ayudado por un re-compresor que aumenta la corriente del
gas después de que se hayan extraido los liquidos condensados de LGN.
(Las ruedas del Expansor y del compresor estan unidas por los extremos de
un eje comun.) Esta combinacion del expansor y del compresor en una sola
maquina conocida por una variedad de nombres, con Expander/Compressor,
ExpanderBrake-Cornpressor y Expander/Booster-Compressor siendo la mas
comun. El Expander/compressor (compresor Expansor) es el corazén de la

planta criogénica.

En este proceso, el gas se hace pasar a través de una turbina de
expansion. Es esta misma expansion del gas la que genera potencia a través
de una flecha, reduciendo de esta manera la entalpia del gas. Esta
disminucién de entalpia provoca una mayor caida de presion que en las
valvulas de expansion, con lo que se alcanzan menores temperaturas, y por
lo tanto, una mayor recuperacion de liquidos. Este proceso se ha vuelto muy
popular debido a su relativo bajo costo y simplicidad. La temperatura final
que se alcanza en la salida depende de la caida de presion, de la cantidad
de liquidos recuperados y de la potencia alcanzada en la flecha. Esta
potencia se puede utilizar para impulsar un compresor y/o cogenerar energia

eléctrica.
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Figura 2.14 Esquema de proceso de enfriamiento de gas natural mediante

turbinas de expansion.

2.14.3 Refrigeracion Mecanica

En la refrigeracibn mecanica se obtiene un enfriamiento constante
mediante la circulacién de un refrigerante en un circuito cerrado, donde se
evapora y se vuelve a condensar en un ciclo continuo. Si no existen
pérdidas, el refrigerante sirve para toda la vida util del sistema. Todo lo que
se necesita para mantener el enfriamiento es un suministro continio de
energia y un método para disipar el calor. Los dos tipos principales de
sistemas mecanicos de refrigeracion son el sistema de compresion,
empleado en los refrigeradores domésticos grandes y en la mayoria de los
aparatos de aire acondicionado, y el sistema de absorcion, que en la

actualidad se usa sobre todo en los acondicionadores de aire por calor,
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aunque en el pasado también se empleaba en refrigeradores domésticos por
calor. La refrigeracion mecanica, como cualquier otro ciclo de refrigeracion

ocurre, en etapas, las cuales son:

1. Etapa de Evaporacion:

En esta etapa la carga de refrigeracion esta relacionado con la cantidad
total de calor absorbido en el evaporador, este proceso, por lo general se
denomina “Toneladas de refrigeracion” y se expresa en (BTU/unidad de

tiempo), y la tasa de flujo esta dada, la siguiente ecuacion:

Q ref

m=———
(hvz _hu) Ec. 2.10

Donde; (Qer) €s el calor total en (BTU/hora); (hy2)es la entalpia del

vapor en el punto 2 Y, (h.4) es la entalpia del liquido en el punto 2 del liquido

2. Etapa de Expansion:

Aqui los vapores del refrigerante salen del evaporador a la presién de
saturacion. La temperatura de refrigeracion correspondiente es igual a la
temperatura de saturacion a una entalpia (hy2). La entropia en este punto es
la entropia de saturacion. Luego, estos vapores son comprimidos

isentrépicamente hasta una presién en el punto (1) a lo largo de una linea.
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3. Etapa de Condensacion:

En esta etapa el refrigerante sobrecalentado que sale del compresor a
una presion de los punto (A y D) es enfriado a una presion aproximadamente
constante hasta la temperatura del punto de rocio. Luego los vapores
refrigerantes comienzan a condensarse a una temperatura constante. La
presion de condensacion del refrigerante es una funcion de la fuente de
enfriamiento disponible. La fuente de enfriamiento recibe el calor que el

refrigerante le transfiere.

La refrigeracion mecanica, puede ocurrir en una sola etapa, como
también en dos etapas, las cuales se utilizan con el objetivo de obtener
ahorros de energia de hasta un 20%, esto en comparacion con la
refrigeracion mecanica realizada en una sola etapa. La refrigeracion puede

ocurrir también en tres etapas, en este caso el ahorro de energia es mayor.

2.14.3.1 Sistema de Refrigeracion por Absorcion:

La maquina de refrigeracion por absorcion es un conjunto de equipos
utilizados para enfriar agua mediante el empleo de calor y sin utilizar un
elemento motriz primario. En la refrigeracién por absorcion se sustenta en la
utilizacion de instalaciones de calentamiento a tiempo completo, durante todo
el ano. En este caso el método de refrigerante es el agua, luego el calor que
suministra el vapor de agua caliente es generalmente la fuerza de trabajo
que se utiliza en la maquina de absorcion, es por ello, que la refrigeracion por

absorcion, tiene una serie de ventajas.

En la refrigeracion por absorcion se consigue el enfriamiento mediante

la energia térmica de una llama de gas, de resistencias eléctricas, o de la
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condensacion del vapor de agua a baja presion. La instalacion tiene una
serie de tubos de diversos diametros, dispuestos en circuito cerrado, los
cuales estan llenos de amoniaco y agua. El amoniaco gaseoso que hay en la
instalacion se disuelve facilmente en el agua, formando una fuerte solucién
de amoniaco. Al calentarse ésta en la llama de gas, o por otro medio, se
consigue que el amoniaco se desprenda en forma de gas caliente, lo cual
aumenta la presién cuando este gas se enfria en el condensador, bajo la
accién de agua o aire frio, se produce la condensacion y se convierte en
amoniaco liquido. Fluye asi por una valvula dentro del evaporador, donde
enfria el aire circundante absorbiendo el calor de éste, lo cual produce

nuevamente su evaporacion.

Las plantas de refrigeracion por absorcion también pueden ser
utilizadas para recuperar etano y otros componentes mas pesados del gas.
Las plantas de absorcion con una alta eficiencia pueden recuperar 40% de
etano y 90% de propano y todos los hidrocarburos mas pesados del gas.
Como conclusiéon para los productos refrigerados se puede indicar lo

siguiente:

1. El manejo de productos refrigerados es una técnica, que debido al

auge del Gas Natural tiene que desarrollarse en el pais.

2. Para almacenar grandes volumenes de gas licuado se requiere de
una planta de refrigeracién y un sistema de recobro de vapores

gue haga la operacion segura y econémica.

3. El almacenaje de productos refrigerados ha provisto a la industria
del método mas econdmico y seguro para almacenar grandes

cantidades de gas en estado liquido.



67

4. El tanque refrigerado es el elemento clave de una planta de

refrigeracion.

5. En la operacion de un tanque refrigerado es muy importante poner
especial atencion al control de presidon dentro del recipiente al de

temperatura en el fondo para prevenir dafios mayores al equipo.

6. La mezcla de productos refrigerados con gran diferencia en sus
respectivos puntos de ebullicion puede ser una actividad riesgosa y

en muchos casos ha causado graves accidentes.

7. A diferencia del manejo de liquidos estables a temperatura
ambiente, en el caso de productos refrigerados el sistema va estar

afectado por la condicién estatica o dinamica del fluido.

8. Los buques que transportan productos refrigerados, poseen
instalaciones similares a las existentes en las plantas de

almacenaje.

2.14.3.2 Sistema de Refrigeracién por Compresion

Este es uno de sistema de refrigeracion que mas se emplea En las
maquinas de este tipo constituye la parte central del sistema la bomba o
compresor, que recibe vapor a baja presion y lo comprime. Con esta
operacion se elevan considerablemente la presion y la temperatura del vapor.
Luego, este vapor comprimido y calentado fluye por el tubo de salida del

condensador térmico, donde el vapor cede su calor al agua o aire frio que
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rodea al condensador. En esta forma su temperatura desciende hasta el
punto de condensacién, y se convierte en liquido con la correspondiente
liberacion de calor que ocurre en estos casos, y que provoca que el proceso

se realice con un alto grado de eficiencia.

El agente frigorifico, en estado liquido, pasa del condensador hasta un
receptaculo y de alli fluye por un conducto o valvula, o el tubo reductor,
disminuye la presién del liquido a medida que fluye dentro del vaporizador
para enfriarlo. Este vaporizador se halla en el espacio que desea refrigerar.
El aire tibio de este recinto le transmite, por contacto, al vaporizador parte de
su calor, y hace que el liquido se evapore. Como se ve este nuevo cambio de

estado, de liquido a vapor, se efectua aumentando la temperatura.

A continuacién, aspira el compresor, por el tubo de succion, el vapor
caliente del evaporador, y, después de volverlo a comprimir, lo impulsa al

condensador y el proceso se desarrolla hasta el final.

La refrigeracion es el proceso mas directo para la recuperacion de
liquidos, en la cual la refrigeracion externa o mecanica es proporcionada por
un ciclo de expansion — compresion de vapor, que generalmente utiliza al

propano como agente refrigerante.



69

c
‘l‘ Compresor
Sasa __
Enfnar <--
D
Chiller
8
B
Condensadaor
Acumulador
WVahala de
Expansian

Figura 2.15 Esquema de proceso de enfriamiento de gas natural mediante

refrigeracion mecanica o externa (ciclo de refrigeracion de propano).

A. El liquido refrigerante saturado se expande en la valvula.

B. Debido a la expansion se vaporiza parcialmente y entra en el Chiller a

una temperatura menor a la de la corriente de gas.
C. Sale del Chiller totalmente vaporizado.
D. Este vapor se comprime y se envia a un condensador dondese

transforma en liquido al 100%, y posteriormente sealmacena en un

acumulador para repetir el ciclo.



CAPITULO 1lI
METODOLOGIA

En este capitulo se presenta de manera especifica el proceso bajo el
cual se desarrolla ingenieria conceptual para la infraestructura de superficie
de un campo costa afuera, en el mismo se explican los procedimientos
experimentales utilizados para la obtencion de valores, calculos,
simulaciones y métodos utilizados para el cumplimiento de cada una de las

etapas planteadas en el desarrollo de este proyecto.

RECOPILACION DE INFORMACION EXISTENTE EN EL DESARROLLO
DE INGENIERIA CONCEPTUAL PARA LA INFRAESTRUCTURA DE
SUPERFICIE DE UN CAMPO COSTA AFUERA.

Para llevar a cabo este trabajo se realizé una recopilacion de toda la
informacion disponible referente a las caracteristicas del gas natural, los
diferentes procesos de refrigeracion disponibles, conceptos e informacion
basica sobre la extraccion del gas natural, caracteristicas de los principales
equipos, operacion y disefio de la infraestructura. Con la finalidad de realizar
la clasificacion de toda esta informacion, a fin de dar la adecuada

organizacion al tema planteado.

Se hara énfasis en el estudio de los procesos que permiten refrigerar la
corriente de gas para obtener liquidos del gas natural (LGN) y permitir que el
gas residual alcance las especificaciones previstas. La mayoria de esta

informacion es manejada por la revision de literaturas, informes técnicos,
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tesis de grado, presentaciones, entre otros. Todos de fundamental

importancia para cumplir con los objetivos planteados.

3.1 IDENTIFICAR las variables operacionales deL CAMPO COSTA
AFUERA.

El proceso consta de dos etapas de separacién; en la etapa | la presion
de alimentacién proveniente del pozo es de 4963 psi y temperatura 194 °F,
mediante una valvula, la presion de 4963 psi es llevada a 1322 psi trabajando
con un caudal de 50 MMPCED y 8000 Barriles/dia; el liquido separado en
dicha etapa a través de otra valvula es llevada a la etapa Il a 850 psi.En la
etapa Il el proceso trabaja con una presion menor a la que se desea que
salga el gas (1280 psi), es por ello que posee un compresor a su salida para
poder unirse con la linea de gas de la etapa | y ser recibida a la estacién a la
presion requerida (1280 psi), la linea de liquido extraido se recibe al cabezal
a una presion de 782 psi. La infraestructura de superficie se encuentra a una
distancia de 33.5 Km del cabezal, donde este recibe el liquido a una presion
de 782 Psi. Ademas la infraestructura también se encuentra a 43 Km de
distancia de la estacion que recibe el gas a 1280 Psi.En la figura 3.1 se
puede apreciarla ubicacion del campo costero con respecto a la estacion de

flujo y al cabezal de recibo.
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Figura 3.1 Ubicacion de la Infraestructura Del Campo Costa Afuera.
[Fuente Propia]

Tabla 3.1 Variables operacionales del proceso.

Variables Valores
Q (MMPCED) 50
Pmezcla(pSi) 4963
Tmezcla(oF) 194
P(psi) Etapa | Etapa Il
1280 850

3.2 ESTUDIAR LAS CONDICIONES INICIALES DE LA CORRIENTE DE
GAS PARA LA DETECCION DE LiQUIDOS CONDENSADOS EN LA
TUBERIA A TRAVES DEL SOFTWARE ASPEN HYSYS 2006.5.

Se analizdé la corriente de gas de salida de las dos etapas de

separacion, del campo costero, la cual maneja una presion de 1280 psi; con



73

la finalidad de verificar a través de la fraccion de vapor la presencia de
liquidos condensados en la corriente gaseosa. Esta informacion se obtuvo a
través del simulador de procesos Aspen HYSYS 2006.5, en donde se simuld
las dos etapas de separacién y las lineas de gas y liquido para llevar a cabo
el proceso de obtencion de LGN. En la figura 3.2 se puede observar que la
linea del gas a la salida del proceso de separacion la fraccion de vapor de
dicha corriente resultoé ser igual a 0.9891 comprobando de esta manera que

si condensan componentes pesados a través de la tuberia.

ADJ2

-
(Gas LineSizing

Gas aplanta
Temperature 2690 |C
Pressure 1280 | psig
Sy SmE NoarFow 431022 | NMSCRD
Vapour Fraction ~ 0,9891

0353
fraamiento

op-100

alimentacion

2
elapal VLV-100

LGN
LGN LineSizing Temperature 4 C

alimentacion etapa |
Temperature 90,00 C D(]—LE'N Pressure 7823 psig

Pressure 49683 psig ’ op-101 VL0 Molar Flow BA08 MMSCFD

Molar Flow 50,0000 MMSCFD [T o Actual Volume Flow 9130 barreliday

i
0y o1

Figura 3.2 Simulacién del gas de salida de las etapas de separacion.
[Fuente Aspen HYSYS 2006.5]

3.3 REALIZAR EL DIAGRAMA DE FLUJO PARA LOS DIFERENTES
PROCESOS A ESTUDIAR (JOULE THOMPSON, REFRIGERACION
MECANICA, TURBO EXPANSOR).

Se realizd el diagrama de flujo de cada proceso para su posterior

simulacién, analisis y seleccidn del proceso mas 6ptimo para la extraccién de
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los liquidos del gas natural. Cada uno de estos procesos son empleados en
las industrias para la recuperacion de condensados del gas natural
separados a alta presion; esto con la finalidad de evitar costos mayores en el
mantenimiento de tuberias ademas de ser procesos donde se generan altos
ingresos en la comercializacion de los liquidos del gas natural. A

continuacion se define cada proceso a estudiar.

3.3.1 Expansiéon Joule Thompson

Consiste en el enfriamiento del gas mediante la expansion del gas a
través de una valvula J-T, el gas pasa primero por un intercambiador de calor
para recibir un pre-enfriamiento, y posteriormente a través de una valvula de
expansion o estrangulador. Esta expansidn es un proceso isoentalpico donde
la caida de presion genera una disminucion de temperatura, la cual provoca

una separacion de los liquidos condensables.

No se genera trabajo y el proceso es adiabatico. La cantidad de calor
transferido a través del cuerpo de la valvula es baja y el gas permanece en
ésta, por corto tiempo. La temperatura del gas en la salida de la valvula, esta
relacionada con la presion y la relacion de las fases liquido- vapor en la
salida de la misma. Generalmente en este tipo de proceso, el gas debe

comprimirse para alcanzar la presion requerida para su transporte.
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Figura 3.3 Expansion Joule Thompson.

[Fuente Propia]

3.3.2 Refrigeracion Mecanica

Es el proceso mas directo para la recuperaciéon de liquidos, en la cual la
refrigeracion externa o mecanica es proporcionada por un ciclo de expansion
— compresion de vapor, que generalmente utiliza al propano como agente

refrigerante.

En este proceso el liquido refrigerante saturado se expande en la
valvula, debido a la expansion se vaporiza parcialmente y entra en el Chiller
a una temperatura menor a la de la corriente de gas. Luego sale del Chiller
totalmente vaporizado, y este vapor se comprime y se envia a un
condensador donde se transforma en liquido al 100% y posteriormente se
almacena en un acumulador para repetir el ciclo. En la figura 3.4 se puede

observar un diagrama del proceso de refrigeracién mecanica.
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Figura 3.4 Ciclo de Refrigeracion Mecanica.
[Fuente Propia]

3.3.3 Turbo Expansor

Como se puede observar en la figura 3.5, en este proceso, el gas se
hace pasar a través de una turbina de expansién. Es esta misma expansion
del gas la que genera potencia a través de una flecha, reduciendo de esta
manera la entalpia del gas. Esta disminucién de entalpia provoca una mayor
caida de presion que en las valvulas de expansién, con lo que se alcanzan
menores temperaturas, y por lo tanto, una mayor recuperacién de liquidos.
Este proceso se ha vuelto muy popular debido a su relativo bajo costo y
simplicidad. La temperatura final que se alcanza en la salida depende de la
caida de presion, de la cantidad de liquidos recuperados y de la potencia
alcanzada en la flecha. Esta potencia se puede utilizar para impulsar un

compresor y/o generar energia eléctrica.
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Figura 3.5 Diagrama de Turbo Expansion.

[Fuente Propia]
3.4 EVALUAR LOS PROCESOS A TRAVES DEL SOFTWARE ASPEN
HYSYS 2006.5

En base a la informacion tedrica antes explicada se procedioé a aplicar
estos conceptos para la recuperacion de los liquidos del gas natural en la
elaboracién de los diagramas de flujos de cada proceso. Los métodos
utilizados para la extraccién de liquidos del gas natural fueron: expansién

Joule Thompson, refrigeracion mecanica y turbo expansor.

Los procesos fueron simulados a través del Software Aspen HYSYS
2006.5, donde se tomaron iguales premisas de disefio, todo esto se llevd a
cabo a partir de informacion suministrada de la mezcla que pertenece a la
corriente proveniente de una plataforma petrolera, la composicion de esta

mezcla esta saturada con agua.

Las variables mas importantes que se evaluaron para la seleccion del
mas 6ptimo en cuanto a generacién de liquidos extraidos del gas natural y

requerimientos minimos de energia que se uso en cada proceso son: Barriles
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de liquido que se obtuvieron al final de cada proceso (barril/dia), fraccion de
vapor del gas después de compresion al final del proceso, potencia requerida
que se utilizé en cada equipo (compresores, expansores, enfriadores,
intercambiadores de calor y bombas) y por ultimo el caudal de gas obtenido
(MMPCED).

Premisas tomadas para la simulacién de los procesos en el software
Aspen HYSYS 2006.5:

a) Presion de la mezcla a la entrada 4963psi.

b) Temperatura de la mezcla a la entrada 194°F.

c) Caudal de gas en la mezcla 50 MMPCED.

d) El paquete termodinamico usado fue el de peng-robinson.

e) Composicion de la corriente de mezcla en la entrada se muestra en la
tabla 3.2

f) Presion en la etapa | de separacion 1280 psi.

g) Presion en la etapa Il de separacién 850 psi.

Tabla 3.2 Composicion de la mezcla en la entrada al proceso.
Comp. C1 CZ C3 iC4 nC4 |C5 nC5 Cs C7+

Fracc.mol | 0.7851 | 0.0434 | 0.0190 | 0.0042 | 0.0162 | 0.0059 | 0.0082 | 0.0112 | 0.0047
Comp. Cg' Co Cio Ci' Cio Cis" Cis Cis Cis
Fracc.mol | 0.0042 | 0.0053 | 0.0065 | 0.0069 | 0.0069 | 0.0067 | 0.0063 | 0.0058 | 0.0052
Comp. Ci/" Cis’ Cio Cx’ Co’ Cx' Cas’ Ca’ Cys'
Fracc.mol | 0.0045 | 0.0039 | 0.0033 | 0.0028 | 0.0023 | 0.0019 | 0.0015 | 0.0012 | 0.0010

Comp. Cux' CO, N, H,s H,o Total PM Presioén Temp.
Fracc.mol | 0.0002 | 0.0124 | 0.0050 | 0.0028 | 0.0053 | 1.0000 | 32.45 | 4963 psi | 194°F
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Se contdé con la informacion de una data que proporciona las
propiedades mas caracteristicas de cada compuesto; como son: peso
molecular, densidad, temperatura critica y presion critica; para la definicidén
de los pseudocomponentes o componentes mas pesados en el simulador.

Estas propiedades son mostradas en la tabla 3.3.

Tabla 3.3 Propiedades de los PseudoComponentes.

Componente PM Densidad Te P.
C; 108,4 57,46 286,9 31,74
Cs 115,3 55,41 300,1 30,50
Co 123,3 53,13 315,2 29,13
Cio 131,3 51,04 329,5 27,89
Cn 139,2 49,15 343,6 26,65
Ci2 147,7 47,25 357,7 25,50
Cis 156,3 45,43 371,5 24,41
Cia 165,2 43,68 385,3 23,38
Cis 174,4 42,00 398,8 22,40
Cie 183,8 40,37 412,3 21,47
Ci7 193,4 38,81 425,5 20,58
Cis 203,2 37,30 438,7 19,74
Cio 213,3 35,84 4517 18,94
Caxo 223,6 34,43 464,6 18,17
C21 234,0 33,07 477 .4 17,44
Ca 244.8 31,75 490,1 16,75
Cas 255,8 30,47 502,7 16,08
Cas 266,7 29,26 515,0 15,46
Cys 278,5 28,02 528,5 14,76
Cae 290,8 26,79 540,6 14,24

El esquema de simulacién para cada uno de los tres procesos que se
estudiaron se muestran en las figuras 3.5, 3.6 y 3.7, los procesos simulados

son: Joule Thompson, Refrigeracion Mecanica y Turbo-Expansor.
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Figura 3.7 Panel de simulacion de Refrigeracion Mecanica.

[Aspen Hysys 2006.5]
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Figura 3.8 Panel de simulacion de Turbo-Expansor.
[Aspen Hysys 2006.5]

3.5 REALIZAR EL DISENO DE LOS SEPARADORES, LINEAS DE GAS Y
DE LIQUIDO A SU RESPECTIVA ESTACION.

3.5.1 Diseio de los separadores trifasicos

El disefio conceptual de los separadores involucrados en el proceso se
determiné a través de los manuales de proceso de PDVSA (MDP-03-S-05),
por el tipo de proceso se selecciond separadores tipo trifasico; siendo éste un
proceso de extraccion de liquidos del gas natural donde se desea que en la
corriente de liquido se pueda apreciar los barriles de liquido liviano con poca
composicién de agua. Otra consideracion que se tomé fue que el separador
es del tipo horizontal debido a que son los mas recomendados para los

procesos de extraccion de liquidos del gas.
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# Premisas de disefo

a. Altura de liquido permisible

En la figura 3.9 se aprecian las alturas de liquido y su disposicion en el

separador.

Tabla 3.4 Niveles de liquido para separadores trifasicos.

SIGLAS NOMBRE VALORES RECOMENDADOS

Nivel bajo-bajo Se establece en 9pulgadas como minimo desde

NBBL L la linea tangente inferior, en este nivel se
de liquido
coloca generalmente un shutdown.
La altura desde el NBBL hasta el NBL, se
Nivel bajo de dimensiona considerando 5 minutos de
NBL . . . . .
liquido acumulacion de liquido, previendo un tiempo de
respuesta del operador.
Se establece en funcion del tiempo de
NAL Nivel alto de residencia de operaciéon. Puede considerarse
liquido los °API. Se considera 3 minutos de
acumulacion de liquido.
Se dimensiona considerando 5 minutos de
NAAL Nivel alto-alto | acumulacion de liquido, previendo un tiempo de

de liquido respuesta del operador, en éste nivel
igualmente se coloca un shutdown.
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Figura 3.9 Identificacion de niveles y dimensiones de un separador trifasico con bota decantadora (una
entrada).(PDVSA MDP-03-S-005)
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dimensionamiento de separadores

# Metodologia para el

horizontales trifasicos:

a. Velocidad permisible de flujo de vapor

=

Ec. 3.1.

Il
o
i
EF1

Dénde:
pr: densidad del liquido (2

. 1H
pg: densidad del gas| |
"tE'
Nota: si el volumen de liviano es > 5% del volumen total de la fase, se

asume la densidad del liviano.

b. Area vertical requerida

Ec. 3.2.

Doénde:
Q.: flujo de descarga de vapor | —l

i
0]

Vc: Velocidad permisible de flujo de vapor |
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c. Volumen de operacion liquido liviano

Il
A2
.

11t Ec. 3.3.

Donde:
Qu1: Flujo volumétrico de liquido liviano{ =}

t: tiempo de retencién de operacion del liquido liviano (=)

d. Volumen de retencidon de liquido liviano por tiempo de respuesta

del operador

Ec.
3.4.

Doénde:

Qv+: Flujo de alimentacién liquida Iiviana{'ﬁj

e. Relacion L/D

]
Y
]

e

D Ec. 3.5.

Valor correspondiente al cociente de la longitud tangente-tangente entre
el didmetro del separador. Este se asume de acuerdo con los valores

reflejados en la tabla 3.5
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Tabla 3.5 Niveles de liquido para separadores trifasicos.

Valores de Presion Relacion (L/D)
(psig)
P <250 1.5<L/D < 3.0
250 <P <500 3.0<L/D<4.0
P > 500 4.0 <L/D<6.0

f. Longitud Leg

Se asume un valor de diametro y de la ecuacién 3.5 se despeja la longitud

efectiva

g. Area vertical entre NBL y NAL

-
ri

:‘L Bl MNAL =
NELNAL UL Ec. 3.6.

h. Area fraccional de la seccion transversal localizada entre el fondo

del separador y el NBBL

Se calcula la relacion Rqa través de la ecuacion 3.5; con este valor se lee A’

en la tabla A.1 del apéndice A.

D Ec. 3.7.

Donde

hnesL: €s un valor estandar de disefio que se obtiene de la tabla 3.4
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i. Area vertical entre NBBL y fondo de separador

ApoN NEEL = Agep " Ay Ec. 3.8.

Doénde

Asep: Viene dado por la siguiente expresion

123

Ec. 3.9.

j- Area transversal entre el fondo y NAL

=it

AronvaL = Aroxneer b Axprxvart Ec. 3.10

k. Area vertical entre NBBL y NAAL

ANEBL NAaaL = ANEL NAL

Ves
off Ec. 3.11.

+

—

I. Area vertical entre fondo y el NAAL

3?0:«;_3:;.;-.'-_ =

ANEE‘._N&AL + -"iFON_NEE‘-_ Ec. 3.12.

m. Area fraccional de la seccién transversal

A,

_ "-:L? ON_NAAL

-"Lsnep

Ec. 3.13.
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Con el valor de A's se busca en la A.1 del apéndice A y se lee R'5, se

introduce en la expresién

Aroxpo naar=Rs - D Ec. 3.14.

n. Area Vertical disponible para el flujo de vapor

Avp = Asep ~ Aron naaL Ec. 3.15.

o. Comparar el valor obtenido del area requerida (Ay) con el area

disponible para el flujo de vapor (Avp).

Si Ay es igual a Ayp, el didametro asumido en el paso €) es correcto. Si
Avp es significativamente mayor que Ay, el tamano del separador que se
supuso es demasiado grande para el servicio, y si Ayp es significativamente
menor que Ay, el tamano del separador que se supuso es demasiado

pequefo.

3.5.2 Diseno del gasoducto

La linea de gas de salida del campo costero se dirige hacia una
estacion de flujo que se encuentra a 43 km de distancia, el procedimiento de
disefio se limitd a la obtencion del diametro y el Schedule de la tuberia a
través del simulador Aspen HYSYS V7.1 enla utilidad de Pipe Sizing (Ver
figura 3.10), en donde se procedié a ingresar una caida de presion de

0.5psi/100pies y un Schedule de 40 para estimar el diametro de la tuberia.
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Ademas se dimensiond el gasoducto con la finalidad de que cumpliera
con el requerimiento exigido por las normas de PDVSA sobre caidas de
presion por cada 100 pies de tuberia mostrados en la tabla 3.6 y las
velocidades recomendadas para lineas de gas que se reflejan en la tabla
3.7.Manual sobre lineas de procesos PDVSA 90616.1.024.

B P ey et s Seal R
[ See s baak e
Doty Toman LGN & honitme ot T
- o B D ——
ST Elsdohic il =1 == L s
T Cacdeer Taw M. D
Ll | tantm
i,
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-t -iu-p e
— e — S———————
e T prsn

Figura 3.10 Panel de simulacion del diametro del gasoducto.
[Aspen Hysys 2006.5]

CAMPO COSTERC

Figura 3.11 Gasoducto 1280 psi.
[Aspen Hysys 2006.5]



Tabla 3.6 Caidas de presiéon recomendadas para lineas de gas.

Caida de Presién (AP/100

Servicio Presion (psig) ft)
Linea de Transferencia 0,5-2,0
0-10 0,05-0,125
Succién 10 - 50 0,125
50 — 100 0,25
Compresor > 200 0,5
<50 0,125-0,25
Descarga 50 — 100 0,25 - 0,50
> 200 0,5-1,0

Tabla 3.7 Velocidades recomendadas para lineas de gas.

Velocidades Tipicas en lineas de gases y vapor
Diametro Vh20 O Vsat VH20 O Vsobrecalentado, Gas
de tuberia <50 Ippcm 5a 150 Ippcm 150 a 250 Ippcm
(Pulg) | velocidad(pies/s) | Velocidad(pies/s) | Velocidad (pies/s)
2 6 menor 45 a 100 40 a 80 30a60
3a4d 50a110 45 a 90 35a70
6 60a 120 50a120 45 a 90
8a10 65 a 125 80 a 160 65 a 125
12a 14 70a130 100 a 190 80 a 145
16 a 18 75a135 110 a 210 90 a 160
20 80 a 140 120 a 220 100 a 170

A partir del diametro obtenido por el simulador se calculé el area respectiva

de la tuberia, esto a través de la ecuacion 3.16.

4 Ec. 3.16.

Doénde:

D: diametro de la tuberia (pies)

A: area transversal de la tuberia (pies)
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Posteriormente se calcul6 la velocidad que lleva el gas a través de la
ecuacion 3.17 y se verificé que estuviera dentro del rango recomendado por

las normativas.

[

Ec. 3.17.

Doénde:

V: velocidad del gas (pies/s)
Q: caudal de gas (22

A: area transversal de la tuberia (pie*)

3.5.3 Analisis de velocidades en el gasoducto

En este analisis es importante considerar el término velocidad erosional
que esta relacionada con la densidad que lleva el gas al transcurrir en la
tuberia, para este calculo se considerd un valor de la constante C igual a 100
debido a que se trata de un proceso continuo procedente de la descarga de
un compresor hasta su llegada a la estacion. Estos calculos estan basados
en las normas mencionadas en el manual de PDVSA N° 90616.1.024.Se
tomo6 como premisa de calculo que la velocidad erosional representa el 90%
de la velocidad erosional calculada. La ecuacion que permitié calcular esta

velocidad viene dada por:

€] Ec.3.18.

V, =—
v p

=
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3.5.4 Diseino de la tuberia que transporta LGN.

La tuberia que transporta LGN de salida del campo costero se dirige
hacia un cabezal que se encuentra a 33.5 km de su destino, el procedimiento
de diseino se limitd a la obtencion del diametro y el schedule de la tuberia a
través del simulador Aspen HYSYS 2006.5 en la utilidad de Pipe Sizing;
suministrando la caida de presion originada en la tuberia desde 850 psi hasta
el recibo de 782 psi; posteriormente se calculé la caida de presion en todo el

tramo de la tuberia (ver figura 3.12)

Se determind el area respectiva para el diametro de la tuberia siendo

éste calculado por la siguiente ecuacion:

m=D°
A= Ec. 3.19

1
[ e
]

A continuacion se procedié a determinar la velocidad del liquido en la

tuberia, y se verificd que esté dentro del rango de velocidades mostradas en
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Figura 3.12 Panel de simulacion del diametro de la tuberia de LGN.
[Aspen Hysys 2006.5]
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Ec. 3.20
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Velocidad del fluido (pie/s)

Servicio Diametro nominal de tuberia (pulgadas)
D.N<2 |3 <D.N<10| 10< D.N< 20
Succién de bomba 1-2 2-4 3-6
Descarga de bomba 2-3 3-5 4-6
Agua Conexiones de descarga 4-9 5-12 8-14
Alimentacion a caldera 4-9 5-12 8-14
Drenajes 3-4 3-5 -
Aguas negras - 3-5 -
Succidén de bomba 15-25 2-4 3-6
Hidrocarbu Cabezal de descarga 25-35 3-5 -
Livri?;]os Conexiones de descarga 4-9 5-12 815
Drenajes 3-4 3-5 -
Succidén de bomba - 15-3 25-5
Hidrocarbu | a|quitran y aceites combustibles - 0,4-0,75 05-1
Visr(?ossos Descarga - 3-5 4-6
Drenajes 1 15-3 -

Figura 3.13 Velocidades de fluido recomendadas en tuberias.

3.6 ESTIMACION DE COSTOS DEL PROCESO SELECCIONADO

3.6.1 Estimacion de costos clase v

[Manual de Ingenieria de Disefio para lineas PDVSA]

Se realizdé una estimacién de costos clase V, en vista de que solo se

cuenta con una definicion global del campo costero y de los equipos

presentes, donde la informacioén disponible se limita esencialmente al tamano

o capacidad propuesta de dicha planta.
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MUESTRA DE CALCULOS
Diseio de los separadores trifasicos

Se realiz6 el disefo de los separadores involucrados en el proceso de
turbo expansién. A continuacién se especifican las variables de disefio del
separador a 1280 psi (V-100).

Q_:677 ‘_:-ie? seg

Q,:0.6314 pie® /seg

Qpessdo:0.00014 pie® /seg

p_:4.189 lb/pie?

m

p,:37.82 lb/pie’
pp:60.76 1b/pie’

P:1280 psi

Para el dimensionamiento de los separadores trifasicos se siguid la

metodologia de disefio establecido por la norma de PDVSA MDP-03-S-05.
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a. Velocidad permisible de flujo de vapor

Se sustituyd en la ecuacion 3.1 los valores de densidad de la fase
gaseosa y como el volumen de la fase liviana representa mayor al 5% del

volumen total de las fases liquidas, se asume la densidad del liquido como la
densidad de la fase liviana.

_ /37.821b/pie® — 4.189 lb/pie’ .
V. = 0.157 - — . = (.4448 pie/seg
\ 4.189 Ib/pie’

b. Area vertical requerida

El area vertical requerida viene dada por la ecuacion 3.2.

c. Volumen de operacion liquido liviano

El rango recomendado para este tipo de servicio es de 3-5 minutos; se

utilizé un valor de 5 min, segun las recomendaciones del manual de disefio
de PDVSA, sustituyendo en la ecuacion 3.3.

=
i

) ___ pie alseg
V,, = 0.6314 :
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d. Volumen de liquido liviano por tiempo de respuesta del operador

Este valor viene dado por la ecuacion 3.4.

ba) [
i

V., = 0.6314

600 zeg = 378.84 pie
seg

e. Relacion L/D

Como se trabajé con presiones en el separador superiores a 500 psi el

rango de la relacidon de esbeltez se tomo de 4-6.

El valor asumido dentro de ese rango fue de L/D=5

f. Longitud Leff

Se asumio un valor de diametro igual a 4.5 pies (54 in) y de la ecuacion

3.5 se despeja la longitud efectiva; resultando esta un valor de

g. Area vertical entre NBL y NAL
Se sustituyeron los valores de Vr1 y de longitud efectiva en la ecuacion
3.6:
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139.42 pie®

= 8.4187 pie”
22.5 pie pie

AxsL NaL =

h. Area fraccional de la seccion transversal localizada entre el
fondo y NBBL

Se calculd la relacion R4 a través de la ecuaciéon 3.7; con este valor se

lee A'; en la tabla A.1

0.75 pie
Ry =——— = 0.1667
45

El valor para A’y correspondiente a Rqes:
Al =0.1033

i. Area vertical entre NBBL y fondo de separador

Este valor se obtuvo de la ecuacién 3.8:

= 15.9043 pie”

Arox xzEL = 15.9043 pie” - 0.1033 = 1.6429pie”

j. Area Transversal entre el fondoy NAL

378 S4pis®

Apoy var = 1.6429pie” + 8.4187 pie” + + — 18.4802pie’



98

k. Area Transversal entre NBBLy NAAL

el — 3 P .
378.84 pie? = 25.256 pie©

1225

Ayzpy wasr = 84187 pie” +

I. Area Vertical entre fondoy NAAL

Apox naap = 25.256 pie” + 1.6429pie” = 26.8989 pie”

m. Area Fraccional de la seccién transversal

Con el valor de A's se busco en la tabla A.1 el valor correspondiente a

R 5 y se introduce en la expresion:

— LAE — I I il
Aroxpo waar = 0.5-45 = 2.25pie

n. Area Vertical disponible para el flujo de vapor

Ay = 15.9043 pie® — 2.25pie” = 13.6543 pie”
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o. Comparar el valor obtenido del area requerida (AV) con el area
disponible para el flujo de vapor (AVD)

Como Ay es igual a Ayp, el diametro asumido es correcto.

De igual manera se procedio a efectuar el calculo respectivo para cada
separador involucrado en el mecanismo de enfriamiento turbo-expansién y

en la tabla 4.10 se reflejan los resultados obtenidos.

Disefo del gasoducto

Con el diametro obtenido a través del simulador de procesos Aspen
Hysys 2006.5, se procedio a calcular el area respectiva para dicho diametro
con la finalidad de posteriormente calcular la velocidad que lleva el caudal de

gas. El area respectiva para dicho diametro resulto:
m = 0.67pie’ _ .
A=———— = 035 pie

-

Como el caudal de gas se encuentra en unidades estandar (42.0335
MMPCED), se llevo a las unidades reales del proceso: 32745600

Flujo masico:

pcs 1lbmel 18.59 1o 1 dia

m = 42.0335.000 = 24.121b/seg

dia 379 pcs " lbmol 86400 seg

Posteriormente se calculo el flujo volumétrico:
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24.121b /seg

= = 755 pie® /seg
3.194 1b /pie® ST

Q

A partir de la de la relacion entre el caudal y el area se obtuvo la

velocidad que lleva el gas en la tuberia:

. 7.55pie” /seg ~
V=———-— = 21.58 pie/seg
0.35pie

El valor de velocidad se encuentra dentro por debajo del rango
establecido en la normativas para un diametro de 10 pulgadas, este resultado
se considero satisfactorio debido a la poca caida de presién generada en la
tuberia para que el fluido pueda llegar a destino con la menor caida de
presion posible; y esto se aprecid porque la presion de salida de la tuberia

debe ser igual a la presion de llegada a la estacion.

Se calculd la velocidad erosiva del gas a trasportar y se verificé que la

velocidad del fluido estuviese por debajo del 90%V,. En la tabla 4.12 se
reflejan los resultados obtenidos para el disefio del gasoducto.
100

vV, = — = 55.95 pie /seg
 3.194]0 /pie®

[

pie
90% V, = 0.90 = 55.95 — = 50.35 pie
- seg

fgea
i "ED

Diseio de la tuberia que transporta LGN.

En el disefo de la linea que trasporté LGN se tomé en cuenta la caida

de presion en la tuberia, puesto que la presién de salida del campo costero
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fue de 850 psi y la presién recibo en el cabezal fue de 782 psi, se calculé la
caida de presion en toda la tuberia:
68 psi

AP: ——————— « 1 pie = 0.00062 psi/pie
1095083.14 pie ) I

Se introdujo este valor en el simulador Hysys y se calculd el diametro

de la tuberia resultado:

7.98'=0.66 pie

T = (.66 pie” .

As — = 0.34 pie-
n E

Llevando el flujo volumétrico de barriles/dia a pie® /seg:

barril pie® dia
= 5,615 - . —
dia barril 386400 seg

Q, =9793 = 0.636 pie® /seg

Se calculé la velocidad del gas:

v 0.636pie’ /seg P
=—————— = 1.87 pie/seg
0.34 pie? P N

El valor de la velocidad se encontré por debajo del rango establecido
por las normativas de PDVSA en sus manuales de disefo para hidrocarburos

livianos (3-5) pie/seg.
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MUESTRA DE CACULO DE COSTOS

# COMPRESORES (1083hp)

Precio de compresores en el afio 2007 = 478000$

Porcentajes de Inflacion

ARo Inflacion (%)
2008 0,09
2009 2,72
2010 1,50
2011 1,96

Precio 2008 = 478000% * (1+0,0009)
Precio 2008 = 478,2$

Precio 2009 = 478430,3% * (1+0,0272)
Precio 2009 — 491443,50$

Precio 2010 = 491443,50% * (1+0,015)
Precio 2010 = 498815,15$

Precio 2911 = 498815,15% * (1+0,0196)
Precio 2011 = 508591 ,93$

508591,93% * 4300 Bs = 2.192.031.205 Bs

El costo del compresor en el afio 2011 es de 2.192.031.205 Bs
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Se realiza el mismo procedimiento para todos los equipos y los

resultados se reportan en la tabla

Equipos Costo (BsF)

Turbo expansor 5603MM
Separadores (78 pulg) 356.095MM
Separadores (54 pulg) 209.081MM
Separadores (60 pulg) 243.401MM

Separadores (72 pulg) 315.689MM



CAPITULO IV
DISCUSION DE RESULTADOS

En este capitulo se presenta la discusion de los resultados obtenidos en
el disefo conceptual de los equipos requeridos en el campo costa afuera.
Esto lleva a una serie de analisis tanto operacionales del campo costero

como de los costos generados en el disefo.

4.1 IDENTIFICAR LAS VARIBLES OPERACIONALES DEL CAMPO
COSTA AFUERA.

Como se menciond en el capitulo Ill, el proceso consta de dos etapas
de separacion una a 1280 psi y otra a 850 psi, en las cuales se trato la
mezcla de alimentacion saturada con agua, utilizando una presion de 4963
psi a la temperatura de 194°F con un caudal de 50 MMPCED y 8000
Barril/dia.

Durante el proceso la linea de gas en la etapa | y Il se unieron para ser
llevada a la estacidén del campo costero a la presion de 1280 psi, mientras
que la linea del liquido en la etapa | antes de ser llevada al separador de la
etapa Il, se requiri6 de una valvula donde se disminuy6 la presion de 1280
psi a 850 psi, luego dicha linea fue llevada al cabezal del campo costero a la

presion requerida (782 psi)
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4.2 ESTUDIAR LAS CONDICIONES INICIALES DE LA CORRIENTE DE
GAS PARA LA DETECCION DE LiQUIDOS CONDENSADOS EN LA
TUBERIA A TRAVES DEL SOFTWARE ASPEN HYSYS 2006.5.

A través de la composicion mostrada en la tabla 3.2, se realizo la
simulacién del proceso base donde se apreci6 el gas de salida de la tuberia
correspondiente a la presion de 1280 psi y se observo que el gas posee una
fraccion de vapor de 0.9891 confirmando que a través de la tuberia por
diferentes caida de presidon se condensoé liquidos, adicional a esto el gas
contiene gran cantidad de componentes pesados, es decir, se comprob¢ la
formacion de dos fases presentes en la corriente, resultando que éste gas es
bastante rico para ser tratado bajo procesos de extraccién de LGN, esto se
verificd con la presencia de los componente mas pesados presente en dicha
corriente. A continuacion se muestra en la tabla 4.1 los resultados de la

simulacion del proceso base.

Tabla 4.1. Resultados de la simulacion del proceso base

Condiciones Gas ala Planta | Liquido Extraido
Temperatura (°F) 80,42 81,32
Presion (psi) 1280 782,3
Caudal de gas (MMPCED) 43,1022 6,898
Fraccion de Vapor 0,9891 -
Flujo actual - 9130

volumétrico(barril/dia)

En la tabla 4.2 se muestra la composicion de la fase gaseosa y liquida

presente en la corriente de gas de salida de la tuberia a la presion de 1280

psi.
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Tabla 4.2 Composicion de la fase gas y liquida del gas de salida de la

tuberia.

Componentes Composicion Fase Gas Composicion Fase Liquida
C, 0.890354 0.314448
C. 0.045084 0.054754
Cs 0.017073 0.049968
i-C4 0.003181 0.016997
n-C,4 0.011195 0.078309
i-Cs 0.003074 0.038858
n-Cs 0.003815 0.060204
n-Cg 0.003022 0.103564
CO, 0.013466 0.010119
N, 0.005799 0.000834
H.S 0.000583 0.000504
H.O 0.002752 0.004709
C: 0.000129 0.039467
Cs 0.000068 0.029249
Co 0.000079 0.034033
Cio 0.000187 0.046499
Cis 0.000084 0.037670
Ci, 0.000029 0.025276
Cis 0.000014 0.018414
Cia 0.000007 0.012755
Cis 0.000003 0.008587
Cie 0.000001 0.005592
Ciz 0.000000 0.003523
Cis 0.000000 0.002222
Cio 0.000000 0.001374
C2 0.000000 0.000856
C2 0.000000 0.000519
Cx 0.000000 0.000317
C2 0.000000 0.000186
C24 0.000000 0.000112
Cos 0.000000 0.000069
Ca 0.000000 0.000010

La envolvente de fase permitié visualizar la regién en la que se encontro
la corriente de gas, generando como resultado que a la presion de operacion
de 1280 psi y a la temperatura correspondiente al proceso de 73,38 °C, se
encontrd en la regién de mezcla liquido- vapor, como se muestra en la figura
4.2. También se observd que el gas al pasar a la segunda etapa de

separacion de 850 psi y a la misma temperatura aun permanece en la region
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de dos fases 0 mezcla muy cercana a la regidon de gas. Esto consistid en
determinar que es factible realizar el proceso de extraccion de LGN, debido a
que el gas al pasar por dos etapas de separacion y disminuyendo la
temperatura a través de mecanismos de enfriamiento todavia es posible

extraer sus componentes mas pesados.

2500 -

—=—  [Dewpt /E-""/ "-\_\

2000 3 it “\
1500
e o

1000 f

L |
£00.0 i

f |/

-

Pressure (psig)
A

0.0000
41000 80,00 -60.00 4000 -20,00 0,0000 20,00 40,00 £0.00 80.00 1000

Temperature (C)

Figura 4.1Envolvente de fase de la corriente de gas de salida de la
etapa1280psi
[Fuente Aspen HYSYS 2006.5]

4.3 REALIZAR EL DIAGRAMA DE FLUJO PARA LOS DIFERENTES
PROCESOS A ESTUDIAR (JOULE THOMPSON, RERIGERANCION
MECANICA, TURBO EXPANSOR).

Se realiz6 el diagrama de procesos a través del software AUTOCAD
para tener una mejor vision de cada proceso a estudiar, teniendo la ubicacion

de los equipos presente en la planta para posteriormente ser simulados a
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través del simulador Aspen HYSYS 2006.5. A continuacién se muestran cada

uno de los diagramas para cada proceso en estudio.

4.3.1 Expansién Joule Thompson

&
2
i '1}“ =3 - ' ?; @ 6~ 7 g
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"™ .
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Figura 4.2Diagrama de flujo para el proceso JOULE THOMPSON.

[Fuente AUTOCAD]
MEZCLA
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Condicione | Mezcl Gas Liquid | Agu | Mezcl Gas Mezcl Gas | Gas
S a o a a a
T (°F) 164.1 | 164.1 | 1641 | 0% | 113 | 113 | 0473 | 9473 | 1568
P(psia) | 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 1285 | 1285 | 900,8 | 900,8 | 890,8
17760 | 8928 31.2 8804 8736 | 8736
Q (Ib/hr) 0 o | 88270 | °g° | 8o280 | ) | 88040 | A
Corrientes | 11 12 | 13 | 14 | 15 16 17 18 19
Condicione | Liquid | Agu | Liquid | Agu | Liquid | Liquid | Liquid | Liquid | Mezcl
S (o] a (o] a o o o [o] a
T (°F) 13 | 113 | 9473 | %57 | 9483 | 1112 | 1046 | 1046 | 1627
P (psia) 1285 | 1285 | 9008 | 20" | 9147 | 9147 | 9147 | 9147 | 9108
Quomn) | 9217 | 31 | es05 | 22° | es05 | 9217 | 1572 | 1572 | 89840
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Corrientes 20 21 22 23 24 25 26 27 28
Condiciones | Gas | Gas | Liquido | Agua | Gas Gas Gas Gas Gas
T (°F) 161.7 | 161,7 | 161.7 | 163.4 | 143,8 | 212 | 294,3 86 86
P (psia) 610.8 | 610,8 | 610.8 | 954.8 | 610,8 | 850 1344 | 1344 | 1334
Q (Ib/hr) 2933 | 2933 | 86910 | 87290 | 90290 | 90290 | 90290 | 90290 | 90290
Gas
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Q masico 8929 | 8928 | N/A | N/A | 8804 | 8804 | 8736 | 8736 | 8736
(Lb/hr) 0 0 0 0 0 0 0
Q vol. (MMPED) | 42,35 | 42,35 | N/A | N/A | 42,09 | 42,09 | 41,99 | 41,99 | 41,99
PM 19,2 19,2 | 19,2 | 19,2 | 19,05 | 19,05 | 18,94 | 18,94 | 18,94
p (Lb/Ft3) 4,252 | 4252 | 425 | 425 | 4,818 | 4,818 | 3,364 | 3,364 | 2,827
2 2
Corrientes 11 12 13 14 15 16 17 18 19
Q masico N/A N/A N/A N/A N/A 23,51 22,97 22,97 1614
(Lb/hr)
Q vol. N/A N/A N/A N/A N/A 111700 109600 109600 | 0,754
(MMPED)
PM 19,05 | 19,05 | 18,94 | 18,94 | N/A 19,17 19,09 19,09 19,49
p (Lb/Ft3) 4,818 | 4,818 | 3,364 | 3,364 | N/A 3,32 3,364 3,364 2,963
Corrientes 20 21 22 23 24 25 26 27 28
Q masico (Lb/hr) | 2933 | 2933 | N/A N/A | 90290 | 90290 | 90290 | 90290 | N/A
Q vol. (MMPED) | 1332 | 1332 | N/A N/A | 43,3 | 43,33 | 43,33 | 43,33 | N/A
PM 20,05 | 20,05 | 20,05 | 20,05 | 18,98 | 18,98 | 18,98 | 18,98 | N/A
p (Lb/Ft3) 1,933 | 1,933 | 1,993 | 1,993 | 1,939 | 3,331 | 3,331 | 3,331 | N/A
LiQuiDO
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Q masico (Ib/hr) | 88270 | N/A | 88270 | N/A | 91,7 | N/A | 650,5| N/A | NA
Q vol. (BI/D) 9297 | N/A | 9297 | N/A | 93,67 | N/A [6491 | N/A | NA
PM 105.4 | 105.4 | 1054 | 1054 | 79,43 | 79,43 | 77 77 | N/A
p (Ib/ft]) 27.62 | 37.62 | 37.62 | 37.62 | 40,16 | 40,16 | 41,51 | 41,51 | N/A
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Corrientes 11 12 13 14 15 16 17 18 19
Q masico (Ib/hr) | 921,7 | N/A | 650,5 | N/A | 650,5 | 898,2 | 1549 | 1549 | 88230
Q vol. (BI/D) 93,67 | N/A | 64,91 | N/A |[64,91 88,85 | 153,8 | 153,8 | 9170
PM 79,43 | 79,43 | 77 77 77 | 86,36 | 82,19 | 82,19 | 113.8
p (Ib/ft]) 40,16 | 40,16 | 41,51 | 41,51 | 41,51 | 41,42 | 41,43 | 41 38.26
Corrientes 20 21 22 23 24 | 25 | 26 | 27 | 28
Q masico (Ib/hr) | N/A 17860 | 86910 | N/A | N/JA | N/A | N/A | N/A | N/A
Q vol. (BI/D) N/A | 184.200 | 8961 N/A | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
PM 1221 | 1221 122.1 | 122.1 [ N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
p (Ib/ft(1) 38.71 39 38.71 | 38.71 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
AGUA
Condiciones 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Q masico (Ib/hr) | 31.29 | N/A N/A | 21.29 | 319,2 | N/A | 29.97 | N/A | N/A
Q vol. (BI/D) 2112 | N/A N/A | 2112 | 22 N/A 21 N/A | N/A
PM 18.02 | 18.02 | 18.02 | 18.02 | 18,02 | 18.02 | 18.02 | 18,02 | N/A
p (Ib/ft 1) 60.75 | 60.75 | 60.75 | 60.75 | 62 |62.12|62.54 | 63 | N/A
Condiciones 1 12 13 14 15 | 16 | 17 | 18 | 19
Q masico (Ib/hr) | N/A | 319 N/A | 2,023 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
Q vol. (BI/D) N/A 22 N/A 30 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
PM 18,02 | 18,02 | 18,02 | 18,02 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
p (Ib/ft(1) 62 62 63 63 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
Condiciones 21 | 22 23 24 25 26 27 28
Q masico (Ib/hr) | N/A | N/A N/A N/A N/A N/A 55,6 | 55.60
Q vol. (BI/D) N/A | N/A N/A N/A N/A N/A 3,757 | 3.753
PM N/A | 18.02 | 18.02 | 18.03 | 18.04 | 18.05 | 18,03 | 18.03
p (Ib/ft(1) N/A | 51.28 | 51.28 | N/A N/A N/A | 62,83 | 62.83

4.3.2 Refrigeracion Mecanica.

En la figura 4.4 se hace referencia al diagrama de

proceso.

flujo para éste
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Figura 4.3Diagrama de flujo para el proceso Refrigeracion Mecanica.
[Fuente AUTOCAD]
MEZCLA
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Condiciones Mezcla| Gas Liquido Agua Mezcla Gas Liquido Agua Gas
T (°F) 64,1 64,1 64,1 64,1 140 140 140 140 -30,84
P(psia) 1295 1295 1295 1295 1285 1285 1285 1285 20
Q (Ib/h) 177600 89280 88270 31,29 89280 88760 324,1 191,7 57140
Corrientes 1 12 13 14 15 16 18 20 21
Condiciones | Gas Mezcla| Gas | Gas @ Gas Gas |Agua Liquido Liquido
T (°F) -43,1 68 180 118 |-30,84 54,87 68 68 78,45
P(psia) 15 | 1275 240 | 240 @ 20 1033 1275 1275 1275
Q (Ib/h) 57140 | 88760 | 57140 | 57140 | 57140 86690 219,9 1851 2175




Corrientes 23 24 25 26 27 28

112

29 30 31

Condiciones | Mezcla | Vapor Gas | Gas | Gas | Gas |Liquido | Agua Agua

T (°F) 161,6 | 161,6 |181,9/81,05| 82,94 | 123,7
P(psia) 910,8 | 910,8 | 1028 | 1028 | 1028 | 1322

161,6 | 161,6| 123,7
910,8 1 910,8| 1332

Q (Ib/h) 90440 @ 1707 | 1707 | 41,84 88400 | 88400 | 88740 | N/A | 88400

GAS

Corrientes 2 3 4 5 6 7

8

9 10

Q masico (Ib/hr) | 89240 | 89240 | N/A | N/A | 86610 | 86610 | N/A | N/A| 84520

Q vol. (MMPCED) | 42,43 | 42,43 | N/A | N/A| 41,91 | 41,91

N/A | N/A| 41,53

PM 19,15 | 19,15 N/A|N/A| 18,82 | 18,82 | 18,82 | N/A | 18,53
p (Ib/ft01) 4,239 | 4,239 N/A N/A| 5,551 5,551 | 5,551 | N/A | 4,039

Corrientes 10 11 12 13 14

PM 441 | 441 1887 441 | 441

Corrientes 23 24 25 26 27
Q masico (Ib/hr) | 1707 | 1707 | 1707 | 86670 | 88370
Q vol.(MMPCED) | 0,7962  910,8 0,7962 | 41,84 | 42,63

PM 19,53 119,53 | 19,53 | 18,87 | 18,88

p (Ib/ftl) 2977 2,977 3,242 | 4,07 | 4,048

LiQuIDO
Corrientes 2 3 4 5 6
Q (Ib/h) 1837,9 N/A 88270 N/A 324,1
Qvol. (BI/D) 9297 N/A 9297 N/A 32,67
PM 105,4/105,4 105,4 105,4 90,51
p (Lb/ft®) 37,62 37,62 37,62 37,62 39,76

15
Q masico (Ib/hr) | 30130 | 571,4 | 86690 57140 N/A | 30130
Qvol.(MMPCED)| 6,224 | 11,8 41,84 118 N/A 6,224
44,1
o (b/ftt) | 0,2001 0,1532 5,523 1,891 2,334 0,2001

28
88400
42,64
18,88
4,793

N/A
N/A
90,51
39,76

16 18 20 21

86080 | N/A | N/A 7,857
41,74 | N/A | N/A 0,003766
18,87 | 18,87 18,87 19

4,471 15,523 5,523 5,362

29 30 31
N/A | N/A | 88400
N/A | N/A | 42,64

19,53 19,53 | 18,88
2977|2977 | 4,793

8 9 10
324,17 N/A 27000
32,67 N/A 3648
90,51 /90,51 441
39,76 39,76 35,77



113

Corrientes 11 12 13 14 15 16 18 20 21
Q (Ib/h) N/A | 1851 |[N/A 57140 2700 606,7 N/A | 1851 2167
Qvol. (BI/D) N/A 205 N/A 7719 3648 70,38 N/A 0,2731 2354
PM 441 61,71 N/A| 441 | 441 56,68 61,71 61,71 65,35
p (Lb/ft*) 36,27 38,3 N/A 20,25 35,77 37,09 38,3 38,3 38,64

Corrientes 23 24 25 26 27 28 29 30 31
Q (Ib/h) 88740 0 |N/A 15,54 /25,49 28 88740 N/A |[N/A
Qvol. (BI/D) 9226 = 0 N/A 1,619 2,649 28 9226 N/A N/A
PM 113,2 113,2 N/A|70,36 71,69 28 113,2 113,2 N/A

p (Lb/ft®) 38,27 38,27 N/A 40,2 40,24 28 38,27 38,27 N/A

AGUA
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Q (Ib/h) 131,29 N/A | N/A 131,29 191,7 N/A | N/A 191,7 N/A
Qvol. (BI/D) 2,112 N/A  N/A 2,112 12,94 N/A  N/A 12,94 N/A
PM 18,02 18,02 18,02 18,02 18,02 18,02 18,02 18,02 N/A
p (Lb/ft®) 60,75 60,75 60,75 60,75 61,4 61,4 61,4 61,4 N/A

Corrientes | 11 12 13 14 15 16 18 20 21
Q (Ib/h) N/A |1 219,9 | N/A | N/A  N/A | 8951 | 219,9 | N/A | 0,0303373
Qvol. (BI/D) | N/A| 14,54 N/A  N/A N/A 0,6041 14,84 N/A | 0,002276
PM N/A | 18,03 | N/A | N/A | N/A | 18,09 | 18,03 | 18,03 18,03
p(Lbft®) | N/A | 63,29 N/A N/A N/A 63,59 | 63,29 63,29 63,02



Corrientes | 23 | 24 | 25 26 | 27 28

29

30

31

Q (Ib/h) N/AT N/A  N/AIN/A N/AN/A

N/A

N/A

N/A

Qvol. (BI/D) N/A' N/A  N/A N/A|N/A N/A

N/A

N/A

N/A

PM N/A 118,02 /N/A N/A ' N/A N/A

18,02

18,02

N/A

p (Lb/ft®)  N/A 51,31 N/A N/A N/A N/A

51,31

51,31

N/A

4.3.3 Turbo Expansién.
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La figura 4.5 hace referencia al diagrama de flujo del proceso de Turbo

Expansor.
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Figura 4.4Diagrama de flujo para el proceso Turbo Expansor.

[Fuente AUTOCAD]
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Mezcla
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
Condiciones | Mezcla Gas | Liquido| Agua | Mezcla | Gas |Liquido| Agua | Mezcla | Gas | Liquido
T (°F) 164,1 | 164,1 | 164,1 164,1 68 68 68 68 | 31,23 | 31,23 | 31,23
P (psia) 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 1295 | 896,1 | 896,1 | 896,1
Q (Ib/hr) | 177100 | 89240 87870 | 32,48 | 89240 86610 2215 412,4 86610 | 84520 | 2075
13 14 16 18 19 20 21 22 23 24 25 26
Agu | Liquid | Liquid | Mezcl Liquid | Agu
g a g Gas g g Gas Gas | Gas | Gas | Gas
a o o a o a
31,2
- 63,87 | 46,95 158 | 149,7 | 158 158 | 120 1 149,5 120 [145,3 | 120
896, 896,
] 896,1 | 896,1 | 896,1 896,1  896,1 1148 | 891,1 | 1148 | 1337 | 1337
21,8 8643 8643 | 8452 8643 8643 | 8643
2215 4290 | 92160 90240 | N/A
4 0 0 0 0 0
GAS
Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10 1 12
Q masico (Ib/hr) | 89240 | 89240 | N/A | N/A | 86610 | 86610 | N/A | N/A | 84520 | 84520 | N/A
Qvol. (MMPEB) | 42,43 | 42,43 | N/A | N/A | 4191 | 4191 | N/A N/A| 41,53 | 41,53 | N/A
PM 19,15 | 19,15 | N/A|N/A | 18,82 | 18,82 | 18,82 | N/A| 18,53 | 18,53 | 18,53
p (Ib/ftl1) 4,239 | 4,239 N/A|N/A| 5551 | 5551 5551 N/A| 4,039 4,039 4,039
13 14 16 18 19 20 21 22 23 24 25 26
N/A | 85,61 105,7 | 1916 186430 | N/A | N/A | 86430 | 84520 86430 | 86430 | 86430
N/A |0,04156  0,05144  0,8888 | 42,42  N/A | N/A 42 | 41,53 | 42,42 | 42,42 | 42,42
18,53 | 18,76 18,71 | 19,63 4 18,56 19,63 |19,63| 18,56 | 18,53 | 18,56 | 18,56 | 18,56
4,039 3,64 3,853 2,97 2,803 | 2,97 2,97 4 2,8 4 4,422 | 4,751
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LiQuiDO

Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
Qmasico (Ib/hr) | 87870 | 87870 | 87870 | N/A | 2215 | N/A | 2215 | N/A | 2075 | N/A | 2075
Qvol (BI/D) 9240 | 9240 | 9248 N/A|[241,1| N/A 243,1| N/A | 2594 N/A | 2594
PM 106.0 | 106.1 | 106.0 | N/A | 63,87 | 63,87 | 63,87 | 63,87 | 50,71 | 50,71 | 50,71

p (Ib/ftd) 37.67 | 37.68 | 37.67 | N/A | 38,68 36,68 36,68 36,68 | 35,65 35,65 | 35,65

13 14 16 18 |19 | 20 21 | 22 23 | 24 | 25 | 26
N/A | 2129 | 4184 | 90240 | N/A | 90240 | N/A | N/A|N/A | N/A |N/A|N/A
N/A | 223,5|475,7| 9389 N/A| 9389 | N/A | N/A|N/A|N/A | N/A N/A
50,71/70,71/59,82 | 111,8 IN/A| 111,8 | 111,8 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A
35,65 /40,57 | 39,19 | 38,33 |N/A| 38,33 | 38,33 | N/A | N/A | N/A | N/A | N/A

AGUA

Corrientes 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Q masico (Ib/hr) | 32,48 | N/A | N/A |32.48 412,4| N/A | N/A |412,4121.83| N/A | N/A
Qvol. (BI/ID) 2,192 | N/A | N/A 2,192 27,84 N/A | N/A |27,84 1,473 | N/A | N/A
PM 18,02 | 18,02 | 18.02 | 18.02 | 18,03 | 18.03 | 18.04 | 18.02 | 18.03 | 18.03 | 18.04

p (Ib/ftl1) 60,75 | 60,75 | 60.75 | 60.75 | 63,29 | 63,29 | 64,29 | 64,29 | 64.18 | 64.18  64.19

13 14 16 18 19 20 21 22 | 23 24 25 | 26
31.84 | 0,01375 | 0,0393 | N/A | N/A| N/A | N/A | NA | NA| N/A | NA| NA
1,474  0,00093 | 0,00265 | N/A | N/A | N/A | N/A | NJA | NJA| N/A | NJA| N/A
18.03 | 18,03 18,03 | N/A | N/A | 18,02 | 18,02 | N/A | N/A | 18,08 | N/A | N/A
64,18 | 63,34 63,78 | N/A | N/A | 51,39 | 51,39 | N/A | N/A | 52,31 | N/A | N/A

44 EVALUAR LOS PROCESOS ESTUDIADOS A TRAVES DEL
SOFTWARE ASPEN HYSYS 2006.5

La evaluacion se realizd en base al estudio de tres variables

importantes para la seleccion del mecanismo de enfriamiento mas optimo.
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Estas variables fueron el caudal de gas de salida, el requerimiento energético

en todo el proceso y los barriles de liquidos generados al final del proceso.

# Efecto Joule Thompson

A través del sistema de expansion isoentalpica con valvulas que fue
proporcionada por el efecto Joule Thompson, se evalué este proceso
generando los datos mas importantes a través de su respectiva simulacién; la
valvula de expansion para este proceso generd una caida de presion de
384.0 psi necesarias para el enfriamiento de la corriente, esto genero
formacion de liquido en la corriente gaseosa, por ello fue necesario hacer
pasar esta corriente por un proceso de separacion adicional. La fraccién de

vapor generada fue de 0.9993.

Tabla 4.3. Joule Thompson

Condiciones Gas a laPlanta | Liquido Extraido
Temperatura (°F) 80,42 80,78
Presion (psi) 1281 781,3
Caudal de gas (MMPCED) 43,3269 6,673
Fraccion de Vapor 0,9994 -
Caudal de liquido (barril/dia) - 9075

La informaciéon adicional relacionada con los resultados obtenidos en

esta simulacién se pueden observar en los apéndices B.9.
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# Refrigeracion Mecanica

En la simulacién de este mecanismo de enfriamiento se utilizé propano
como agente refrigerante para el proceso, la fraccién de vapor generada en
la corriente de gas de salida fue de 1, garantizando que no habra
condensacion de liquidos a través del gasoducto. Ver apéndices B.19 donde

se muestra mayor informacion sobre la simulacion.

Tabla 4.4. Refrigeracion Mecanica

Condiciones Gas a la Planta | Liquido Extraido
Temperatura (°F) 80,44 80,96
Presion (psi) 1280 782,3
Caudal de gas (MMPCED) 42,6363 -
Fraccion de Vapor 1,000 -
Caudal de liquido (barril/dia) - 9375

v" Requerimiento energético en todo el proceso: 8285.7 hp.

# Turbo — Expansion

En este proceso se aplico el principio de enfriamiento a través de turbo
expansion-compresion, en donde se observd mejores resultados con
respecto a los procesos estudiados anteriormente, esto con respecto a las
variables mencionadas en el capitulo Ill. En los apéndices B.29 se refleja

informacion detallada sobre los resultados de la simulacion.
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Tabla 4.5 Turbo-Expansor.

Condiciones Gas ala Planta | Liquido Extraido
Temperatura (°F) 80,11 80,96
Presién (psi) 1280 782
Caudal de gas (MMPCED) 43,3269 7,584
Fraccién de Vapor 1,0000 -
Caudal de liquido (barril/dia) - 9581

De manera comparativa se realizé una tabla en donde se muestran los
resultados de las variables mas resaltantes para la seleccién del mejor o mas

optimo proceso (Ver tabla 4.6).

Tabla 4.6 Variables mas importantes de los mecanismos de enfriamiento.

Mecanismo Caudal de Requerimiento Generacion de
de Gas energético (hp) liquido
Enfriamiento (MMPCED) (barril/dia)
J-T 43.3269 8715.3 9075
R-M 42.6363 8285.7 9375
T-E 42.0335 3756.9 9811

Como se pudo apreciar en la tabla 4.6, el proceso de enfriamiento
seleccionado fue el de Turbo-Expansion por ser el proceso de mayor caudal
de liquido generado y por tener el menor requerimiento energético utilizado
en comparacion a los otros procesos; es importante resaltar que como se
trata de seleccionar el mejor proceso de extraccion de LGN, las variables
mas influyentes en la seleccién son la mayor obtencién de liquido y por otro
lado la cantidad de energia requerida para hacer funcionar los equipos

presentes en el proceso (compresores, turbinas expansoras, enfriadores,
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intercambiadores de calor, bombas) estos influyen en una relacién

costo/produccion y eficiencia del proceso.

4.5 REALIZAR EL DISENO DE LOS SEPARADORES, LINEAS DE GAS Y
DE LIQUIDO DE LLEGADA A SU ESTACION RESPECTIVA.

4.5.1 Diseno de los separadores trifasicos
Se realiz6 el disefio de los separadores involucrados en el proceso de
turbo expansién. A continuacién se especifican las variables de disefo del

separador a1280psi (V-100).

Tabla 4.7 Variables operacionales
Presion (psi) 1280
Temperatura (°F) 163.8

Tabla 4.8 Variables de disefo del separador.

Propiedades Gas Liquido Agua
Densidad (Ib/ft’) 4.189 37.82 60.76
Flujo Volumétrico 6.77 0.6314 | 0.000666
(ft’ls)

Con estos datos se procede a calcular la velocidad del gas (Vg). El
area transversal ocupada por el gas (Ag), variables necesarias para el

dimensionamiento del equipo (area, diametro, alturas de gas, liquidos).
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Tabla 4.9 Variables para el dimensionamiento

Velocidad del Gas (Vv)( 0.4448
ft/seg)
Area del Gas (Av)(ft?) 15.2203

Para obtener las dimensiones del separador se inicia el procedimiento
con un primer tanteo, en donde se asume un valor de la relacién de esbeltez,
y luego por despeje se calculd la longitud efectiva del tambor, el diametro
asumido se aumentd hasta cumplir con las condiciones especificas para el
final del tanteo. Una vez realizados los tanteos necesarios dio como

resultado:

Tabla 4.10 Dimensiones de los Separadores del Proceso Turbo-Expansion.

Separador V-100 V-101 V-102 V-103
L/D 5 4 6 4
L (pies) 22.5 18 30 16
D (pies) 4.5 4.5 5 4
D (pulg) 54 54 60 48

4.5.1.1 Diseno del gasoducto

Con el diametro obtenido a través del simulador de procesos Aspen
Hysys 2006.5, se calculé el area respectiva para dicho diametro con la

finalidad de posteriormente calcular la velocidad que lleva el caudal de gas.
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Tabla 4.11 Variables para el dimensionamiento

Area (ft°) 0.35
Flujo Volumétrico 7.55
(ft’/seq)

A partir de la de la relacion entre el caudal y el area se obtuvo la
velocidad que lleva el gas en la tuberia, resultando queel valor de velocidad
se encuentra por debajo del rango establecido en la normativas para un
diametro de 12 pulgadas, este resultado se considerd satisfactorio debido a
la poca caida de presion generada en la tuberia para que el fluido pueda
llegar a destino con la menor caida de presion posible; y esto se aprecio
porque la presion de salida de la tuberia debe ser igual a la presion de

llegada a la estacion.

Se calculd la velocidad erosiva del gas a trasportar y se verificd que la

velocidad del fluido estuviese por debajo del 90%V,. En la tabla 4.12 se

reflejan los resultados obtenidos para el disefio del gasoducto.

Tabla 4.12 Variables de diseio del gasoducto

Longitud Diametro AP/100 | Velocidad (pie/seg) | 90%Ve
(pie) (pulg) (pie) (pie/seg)
141076.12 8 0.5 21.58 50.35

4.5.1.2 Diseno de la tuberia que transporta LGN.

En el disefo de la linea que trasportd LGN se tomé en cuenta la caida
de presion en la tuberia, puesto que la presién de salida del campo costero

fue de 850 psi y la presion de recibo en el cabezal fue de 782 psi, se calculd
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la caida de presidn en toda la tuberia y se introdujo este valor en el simulador
Hysys, obteniendo asi el diametro de la tuberia. Los resultados se reportan
en la tabla 4.13

Tabla 4.13 Variables de disefo del oleoducto

Area AP Velocidad
(pie)? (psilpie) (piel/seq)
0.34 0.00062 1.87

68 psi

AP; ————— = 1 pie = 0.00062 psi/pie
109908.14 pie

Se introdujo este valor en el simulador Hysys y se calcul6 el diametro

de la tuberia resultando:

7.98°=0.66 pie
= (.66 pie” .
A= — 2 - 0.34 pie”

Llevando el flujo volumétrico de barriles/dia apie® /seg:
pie® dia .
= 0.636 pie® /seg

Q793 parrl 5.615
. = Fi —_— -
U dia barril 88400 =zeg

Se calculé la velocidad del gas:

0.636pie’ /seg .
| = ——————— = 1.87 pie/seg
0,34 pie-
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El valor de la velocidad se encontré por debajo del rango establecido

por las normativas de PDVSA en sus manuales de disefio para hidrocarburos

livianos (3-5) pie/seg.

4.5.2 Estimacion de costos del proceso seleccionado

Debido a que se realizé una estimacion de costos clase V por no

presentar informacién detallada del proceso, ademas de ser una propuesta a

la ingenieria conceptual. A continuacién se muestra en la tabla 4.14 la

informacion de costos de los equipos requeridos para el mecanismo de

enfriamiento y obtencion del LGN.

Equipo

Separador

Trifasicos

Tuberia
acero
al carbono

Compresor

Turbo

Expansor

D (pulg)
78
54
60
72

Tabla 4.14 Variables

Especificaciones
Longitud: 35.75 pies
Longitud: 24.75 pies

Longitud: 22.5 pies

Longitud: 33.0 pies

SCH 40

1083.3 hp

Cant.
1

1
1
1

76500 m

CostoBs F
356.095 MM
209.086 MM
243.401 MM
315.689 MM

834/ m

2.192.031.205

5.603.000 MM

Total

Costo Total Bs F
356.095 MM
209.086 MM
243.401 MM
315.689 MM

63.801.000

2.192.031.205

5.603.000 MM

673.000 MMM
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4.6 CONCLUSIONES

1. La corriente de gas de salida del separador 1280 resultdé poseer
componentes pesados que pueden ser condensados en procesos de

extraccion de LGN.

2. El proceso de turbo expansor se selecciond6 como proceso para
extracciéon de LGN debido a que generd mayor cantidad de liquido (9793
barril/dia) y menor requerimiento de energia (3825.59 hp) en

comparacion a los demas procesos estudiados.

3. El disefo de los separadores involucrados en el proceso son de tipo
horizontal trifasico para mejorar la eficiencia de la separacion gas-liquido-

agua.

4. Los separadores cuentan con las siguientes dimensiones:
V-100 (L/D: 6, D: 60 pulg), V-101 (L/D: 5, D: 54 pulg), V-102 (L/D: 4, D:
60 pulg), V- 103 (L/D: 4, D: 48 pulg).

5. El gasoducto dimensionado para el traslado del gas del campo costero

hasta la estacién1280 psi tiene un diametro de 8” con un Schedule de 40.

6. La velocidad del fluido en el gasoducto (21.58 pie/s) no excede el valor

de la velocidad erosional (50.35 pie/s).

7. La caida de presion en el gasoducto resultd 0.5 psi/100 pie, valor que se
encuentra dentro del rango establecido por la norma de PDVSA
90616.1.024 (0,5 — 2,0 psi).
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8. La velocidad del fluido en el oleoducto (1.87 pie/s) se encuentra dentro

del rango recomendado por los manuales de disefio (3-5) pie/seg.

9. El costo total de inversidon de equipos para ejecuciéon del proyecto es de
673.000MMM Bs.

4.7 RECOMENDACIONES

1. Realizar un estudio del proceso elaborado en el campo costero para
verificar el funcionamiento de los equipos en caso de un aumento o

disminucién de la produccién destinada al ingreso de la planta.

2. Se recomienda utilizar el simulador Hysys V-7.1 para obtener resultados

Optimos.
3. Se hace necesario los procesos de refrigeracion Joule Thompson,
Refrigeracion Mecanica y turbo expansor para evitar la condensacion de

liquidos en las tuberias.

4. Se recomienda el uso de separadores trifasicos en este tipo de estudio,

para lograr una mejor eficiencia.

5. Realizar un estimado de costo Clase lll.
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