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Resumen. La quema y venteo de gases es considerada una de las principales fuentes
de contaminacién a nivel mundial. Estos gases todavia poseen un alto valor
energético que puede ser aprovechado una vez limpios de contaminantes, luego
pueden ser fraccionados en subproductos de alto valor agregado, como lo son el
metano, etano, propano, butanos y C5". El presente trabajo tiene como fin obtener
mediante el uso del simulador HYSYS una tecnologia idonea para dicho proceso, la
cual se obtiene usando una matriz de seleccion de tecnologia, y asi poder aprovechar
este recurso natural que esta siendo desechado y contamina el medio ambiente,
ademas se evalla el uso de integracion energética en el proceso para luego presentar

el diagrama de flujo del mismo.

Adicionalmente se presenta un andlisis de sensibilidad, donde se aumenta y
disminuye en un 15% el flujo de la corriente de entrada, y asi poder observar el
comportamiento de dicho proceso. Y finalmente se presenta un estimado de la

inversion inicial de la planta simulada.
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INTRODUCCION

El siguiente trabajo tiene como objetivo realizar un analisis técnico-econémico de los
equipos necesarios para la separacion de etano, propano, butanos y C5+ de los gases
de quema y/o venteo, desde la seleccion de la tecnologia a usar por medio del uso de
una matriz de seleccion, para luego simularla utilizando el programa HYSYS a fin de
poder determinar la cantidad de equipos utilizados e implementar la integracion de
los mismo, que finalmente reporta un Diagrama de Flujo de Procesos (DFP)
preliminar de la planta, el cual se usé para realizar el anlisis de sensibilidad del 15%
de variacion en aumento y disminucion del flujo de entrada para luego calcular la

inversion inicial de la misma.

Para realizar lo anteriormente presentado, se hizo una recopilacion de data del gas
venteado en el Distrito Norte del estado Monagas reportado por Lorena La Rosa
(2010) y luego fue necesario un estudio bibliografico de la tecnologia usada en este
tipo de planta para crear la matriz de seleccion, que tuvo como parametro de creacion
la necesidad de proporcionar la mayor cantidad de productos de alto valor agregado
con la mayor composicién en su componente mas importante, lo que finalmente
proporciond como tecnologia idonea la extraccion usando turbo-expansores, con un
puntaje relativo de 65 puntos con respecto a las tecnologias de absorcidn y absorcion

modificada.

Esta tecnologia se simul6 en el programa HYSYS, lo que permitié realizar la
integracion energética de equipos, evitando el uso de maquinaria e insumos
adicionales, disminuyd la energia necesitada en un 26% del total inicial, lo que
proporciond la informacidn necesaria para la construccién del Diagrama de Flujo del

Proceso.

Una vez tenido el proceso en su totalidad, se aumento el flujo de la corriente de

entrada en un 15% y se estudiaron las composiciones de los productos y dimensiones
1



de los equipos concluyendo que el aumento no cambia dichas composiciones pero si
las dimensiones de equipos mayores y por ende el proceso no soporta este aumento,
comportamiento que no ocurre con una disminucion del flujo en un 15% ya que la
composiciéon no cambia pero si se soporta la disminucion ya que los equipos

instalados pueden trabajar con menos cantidad de masa.

Finamente con la cantidad de equipos obtenidos se procedio a realizar la estimacion
de la inversion inicial de la planta simulada, que fue de 6,8 MMUSS$, este valor fue
calculado obteniendo los precios de los equipos en la bibliografia, aplicandoles el
multiplicador de instalacion a cada uno de estos, para asi sumarlos y llevar dichos

precio al costo en la actualidad.



CAPITULO 1

FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

1.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El gas natural es considerado como una de las fuentes de energia primarias del
mundo, esta constituido principalmente por metano (CH,4) entre 87-96%, es incoloro
e inodoro (Djebri, 2008).

Ademas del metano, este posee una serie de compuestos en diferentes composiciones
al ser extraido, tales como etano (1,8-5,1%), propano (0,1-1,5%), butano (0,001-
0,3%), pentanos (desde trazas hasta 0,14%), asi como también contaminantes del gas
como didxido de carbono (0,1-1,0%) y trazas de sulfuro de hidrégeno. La gravedad
especifica del gas natural puede estar entre 0,57 a 0,62 (Ghosh, 2009).

Este gas tiene muchos usos y puede ser empleado en la mayoria de los sectores

energéticos: residencial, eléctrico e industrial.

= Energia electrica
® Residencial
"Industrial

0
| I I
'Y . .
a0 a5 260 a5 ici]

Fig. 1 Estimacion del consumo de gas natural en Europa desde el 2007 hasta el 2035 (EIA, 2011).
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Se predice un aumento en la cantidad de gas natural que serd consumido a nivel
mundial (Fig. 1) observandose un incremento en la cantidad (trillones de pies
cubicos) de gas que se esperan utilizar en Europa en los sectores mencionados
anteriormente hasta el afio 2035 (EIA, 2011). En todo el mundo el consumo de gas
natural para el 2005 fue de 104 trillones de pies cubicos y se espera que para el 2030
aumente a 182 trillones de pies cubicos, lo que representa un incremento anual de 2,5
% a nivel mundial (Ghosh, 2009).

Una vez extraido el gas natural es sometido a una serie de procesos antes de su
utilizacion y mercadeo. Debido a la gran demanda a nivel mundial su
comercializacion es de vital importancia para lograr la distribucion el gas natural, es
transportado por medio de tuberias lo que limita su comercializacion solo entre paises
vecinos, actualmente se ha conseguido transformarlo a estado liquido y es lo que se
conoce como LNG (por sus siglas en ingles Liquified Natural Gas 6 Gas Natural
Licuado) lo que ha facilitado el transporte y comercializacion entre paises lejanos
(Ghosh, 2009).

Debido al incremento mencionado anteriormente se debe buscar una solucion en el
abastecimiento de este recurso natural. Parte del gas natural que es obtenido durante
la extraccion y procesamiento del petroleo es venteado y/o quemado, teniendo como
venteado la liberacion a la atmésfera de manera directa y la quema como el proceso
de combustién del metano que se encuentra en el gas para ser convertido en dioxido

de carbono a traves de la siguiente ecuacion quimica:

(AH = —891 kJ/mol (a condiciones estandar))

Este gas al ser eliminado de los procesos previamente descritos todavia posee un
gran poder energético y comercial que se estd desperdiciando al no ser tratado y

utilizado.



Una de las causas por la cual este gas es desechado es que contiene contaminantes
que deben ser retirados antes de que el gas pueda ser separado para su utilizacion,
esto encarece el procesamiento del gas debido a la necesidad de invertir en nuevos
equipos que seran los necesarios para la limpieza del mismo, ademas una vez que este
esté libre de contaminantes todavia debe ser introducido a otros procesos los cuales
separaran o fraccionaran el gas en productos de mayor valor, por esta razon estos

gases son mayormente venteados y/o quemados y no son procesados (Djebri, 2008).

Para el afio 2003 el volumen a nivel mundial de gas natural que fue quemado y/o
venteado fueron casi 100 billones de metros cubicos, exactamente 108 Bmc lo que
representa el consumo de gas de Francia y Alemania combinado, esta cantidad de gas
guemado se ha mantenido constante los Gltimos 20 afios. Los gases quemados en
Africa representan el 35% de la cantidad global (38 Bmc), como se representa en la
Fig. 2. (Graguirena, 2011).

“OF | o

35

25
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Fig. 2 Gas quemado alrededor del mundo (Djebri, 2008).

Al quemar y/o ventear estos gases al ambiente se est4 contribuyendo al aumento en la
contaminacion ambiental gracias a que al momento de liberar este gas a la atmosfera
sin ser tratado se estan liberando también los contaminantes que vienen asociados en

el mismo, estos son el diéxido de carbono (COy), el helio (He), el sulfuro de

5



hidrogeno (H.S), el agua (H20) y el nitrégeno (N,), asi como también al aumento en
el efecto invernadero, el cual es un fendmeno en el que la atmosfera terrestre retiene
energia que es emitida en el suelo por haber sido calentado por la radiacion solar.
Este fendmeno podria causar cambios desastrosos en el ambiente, como tormentas
severas, aumento en zonas desérticas y derretimiento en los cascos polares lo que

sumergiria zonas costeras (Djebri, 2008).

De acuerdo con la Oficina de Informacion en Cambio Climatico (BICC) del
programa ambiental de las Naciones Unidas (UNEP), se estimd que la cantidad
emitida de diéxido de carbono debido a la quema de gases alcanz6 202 millones de
toneladas para 1989. Se esta siendo testigo de un incremento apreciable en cierto tipo
de enfermedades como asma, problemas cardiovasculares y varias formas de cancer
(Djebri, 2008).Debido a estas razones es de gran importancia la busqueda de la

reutilizacion del gas natural asociado.

Para poder utilizar los hidrocarburos contenidos en el gas natural, este debe ser
sometido a un conjunto de operaciones unitarias, las cuales van desde la remocién de
los contaminantes, como el dioxido de carbono, nitrdgeno, sulfuro de hidrdgeno y
agua entre otros, hasta la separacion o fraccionamiento del mismo en subproductos de
mayor valor agregado, estos productos son el etano (C,Hs), propano (CsHsg), butanos
(C4H10) y C5. Este conjunto de operaciones unitarias es lo que se conoce como

refinacion del gas natural (Djebri, 2008).

Teniendo en cuenta que la simulacidon es una actividad que analiza y predice el
comportamiento de procesos que usualmente son descritos en términos matematicos y
ecuaciones, en la industria quimica la simulacion cumple un rol importante desde las
etapas tempranas del proceso, pasando por el disefio de la planta, comisionado y
operacion (Oh y Moon, 1998).

Lo que se propone en este Trabajo Especial de Grado es la busqueda de un proceso,

que sea técnica y econémicamente factible, que pueda separar el gas natural asociado



destinado a ser quemado y/o venteado en las instalaciones petroleras del Norte del

estado Monagas en Venezuela, en subproductos de alto valor agregado.
1.2 OBJETIVOS

A continuacidn se presentara tanto el objetivo general como los objetivos especificos
que se plantearon para la realizacion de este Trabajo Especial de Grado.

1.2.1 General

Realizar un analisis técnico-econdmico del proceso necesario para la separacion de

etano, propano, butanos y C5+ de los gases de quema y/o venteo.
1.2.2 Especificos

e Realizar una matriz de seleccion de las diferentes tecnologias empleadas para

la separacion del gas natural y escoger la mas optima para su simulacion.

e Establecer con el uso del simulador HYSYS: la cantidad de equipos y la
energia necesaria de la separacion de los Gases Licuados de Petroleo (GLP)

de la corriente de gases de quema y/o venteo.
e Establecer los parametros de integracion energética de la planta.
e Realizar un diagrama de flujo del proceso base a partir de este estudio.

e Realizar un analisis de sensibilidad para determinar si los equipos funcionan

al haber variacion de la corriente de entrada.

e Realizar la estimacion de la inversion inicial de la separacion Gas Licuado de

Petroleo a partir de la corriente de gas de quema y/o venteo escogida.



1.3 ANTECEDENTES

Durante el desarrollo y simulacion de procesos de aprovechamiento de gas para
diversas actividades industriales se han estudiado diversas aplicaciones puntuales
para ser explotadas en campo a fin de optimizar el rendimiento y solventar problemas

criticos.

Estudios realizados por Oh, Min y Moon Il en 1997 mostraron los beneficios de las
herramientas de simulacion dinamicas en el modelado de procesos quimicos
complejos existentes, al cambiar las condiciones de los mismos y asi observar la
exactitud de los paquetes de simulacion, la investigacion se llevd a cabo en la
simulacion de un tanque de mezclado, un reactor tubular y un absorbedor de gas. En
este trabajo se obtuvo como resultado una simulacion rigurosa y precisa de los

equipos antes mencionados, siendo un aporte importante para esta investigacion.

Posteriormente Mourad, Djebri et al en el afio 2008 analizaron la recuperacion de
gas de quema a través de la estabilizacion de crudo, mediante una separacion de
maultiples etapas con alimentaciones intermedias, en este trabajo se evalud una nueva
unidad de separacion, en la cual los gases producidos eran quemados sin importar las
leyes ambientales, el acercamiento de este proyecto fue una simulacion del proceso
con el modelo termodindmico mas apropiado usando como paquete de simulacion el
programa HYSYS para asi determinar mejoras y disminuir la cantidad de gases
guemados. De este trabajo de investigacion se concluydé que alimentaciones
intermedias en separaciones en multiples etapas afecta la forma de la curva de energia
como funcion de la presion asi como, que el uso de alimentaciones intermedias

representa una disminucién de la inversién inicial debido al uso de menos equipos.

En el estudio realizado por Karen Rodriguez en el aiio 2010 se aprovecho el gas de
quema y venteo en la generacién de electricidad para satisfacer necesidades
energéticas en comunidades aledafias a las instalaciones del Distrito Norte de Estado

Monagas. Para esto se recopild, reviso y clasifico material de referencia para la



realizacion de una matriz de seleccion en los cuales se usaron los criterios de vialidad,
conocimiento, manejo, costos y consideraciones ambientales con la finalidad de
seleccionar la tecnologia que mejor se adaptase a la resolucion del problema eléctrico

que se report6 en las comunidades aledafias a las instalaciones antes mencionadas.

Siguiendo la misma tendencia, los estudios realizados por Lorena La Rosa en el aiio
2010 para el aprovechamiento del gas asociado, destinado a la quema y/o venteo en
las instalaciones petroleras del Norte de Monagas, mediante la identificacion de
alternativas tecnologias que permitieran la valorizacion como gas combustible, que
pudieran mejorar la calidad de vida de las comunidades aledafias a dichas
instalaciones. A partir de estos andlisis se pudo reportar la cantidad de gas venteado

asi como la composicion del mismo.

Finalmente Kharlys Gragirena en el afio 2011 realizo6 estudios para la simulacion de
ciclos de potencia en el que se utilizé el gas de venteo como combustible, teniendo
como paquete de simulacion PRO I, también realiz6 analisis de sensibilidad del
proceso, se concluyd que el paquete usado es una herramienta rigurosa y precisa en
la simulacion del proceso. También evalué y compard la eficiencia del Ciclo de
Rankine Ideal y con Recalentamiento con respecto al Ciclo de Rankine Combinado,
concluyendo que hubo una diferencia considerable en la eficiencia entre estos ciclos
asi como también que la disminucién de la eficiencia del Ciclo de Rankine

Combinado es mayor.



CAPITULO 11

MARCO TEORICO

A continuacion se presentan los conceptos extraidos de la revision bibliografica

necesarios para la realizacion del presente Trabajo Especial de Grado.

2.1 GAS NATURAL

El gas natural es considerado una de las fuentes primarias de energia en el mundo,
contiene en su mayoria metano (CH,) es incoloro e inodoro. Este tiene muchos usos
entre los cuales se destacan los sectores: residencial, comercial e industrial (Djebri,
2008).

El gas natural se forma y se acumula en el interior de la corteza terrestre y tiene varias
teorias acerca de como sucedio este fenémeno desde la formacion de la tierra hasta
nuestros dias (Ghosh, 2009). Estas teorias pueden ser clasificadas en las siguientes
categorias:

Metano termogenico: el proceso termogénico es el mas aceptado a nivel mundial y
tiene como principio que la formacion del combustible fosil bajo la corteza terrestre
se debio a la accidon de altas presiones en un transcurso de tiempo elevado, debido a
esto el gas natural es usualmente encontrado en depésitos de petréleo (Ghosh, 2009).

Metano biogénico: el proceso biogenico tiene como principio la formacion de metano
debido a la transformacion de materia organica, este proceso se lleva a cabo en

microorganismos que se encuentran debajo de la corteza terrestre (Ghosh, 2009).

Metano abiogénico: el proceso abiogénico tiene como principio la formacion de
metano debajo de la corteza terrestre por medio de la unién de gases ricos en

hidrogeno y moléculas de carbono a condiciones especificas (Ghosh, 2009).
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2.1.1 Clasificacion
e Segun su origen (Ghosh, 2009):

Gas natural asociado: es el que es extraido junto con el petréleo y contiene grandes

cantidades de hidrocarburos.

Gas natural no asociado: es el que se encuentra en depo6sitos en los cuales la presencia

de petréleo es nula.
e Segln su composicién (Ghosh, 2009):

Gas natural amargo: es el gas que contiene apreciables cantidades de sulfuro de

hidrogeno, por sobre los 4ppm.
Gas natural dulce: es aquel que no contiene derivados del azufre.

Gas natural humedo: es el gas que contiene cantidades importantes de hidrocarburos

mas pesados que el metano.

Gas natural seco: es aquel que contiene en su mayoria metano en su composicion y

una poca cantidad de hidrocarburos pesados.
2.2 COMPOSICION DEL GAS NATURAL

El gas natural es mayormente considerado como metano (CH,), sin embargo un
numero de hidrocarburos mas pesados que este como el etano, propano, butano y C5°
junto con gases inertes como el nitrogeno y dioxido de carbono ademas de
contaminantes como el sulfuro de hidrdégeno pueden estar presentes en la corriente de

gas que va a ser procesada (Ghosh, 2009).
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La composicion tipica del gas natural es:

Tabla 1 Composicion tipica del gas natural (Ghosh, 2009).

COMPONENTE | FORMULA QUIMICA (};}01\11131;4211;1)
Metano CHa >85
Tano CzHs 3-8
Propano CsHs 1-2
Butano C4H1o <1
Pentano CsHi2 <1
Didxido de carbono CO; 1-2
Sulfuro de hidrogeno H,S <1l
Nitrogeno N> 1-5

2.3 USOS DEL GAS NATURAL

El gas natural tiene diversos usos en lo social, industrial, comercial y residencial, asi
como también para el transporte de pasajeros y la generacion eléctrica. Ofrece
amplias ventajas en el ahorro energético y en procesos industriales que requieren de
ambientes limpios, procesos controlados y combustibles altamente eficientes (Ghosh,
2009).

A continuacion se muestra la utilidad del gas natural en cada uno de los sectores:
e Sector Social

El desarrollo de la industria del gas metano en nuestro pais, ha generado y genera dos
beneficios fundamentales para el conglomerado social; los cuales pueden resumirse

de la siguiente forma:
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Al ser el gas natural un producto energético con precios internos muy competitivos,
su utilizacion genera ahorros de recursos importantes en los consumidores que
pueden destinarse a otras formas de consumo o inversion, lo cual constituye una
verdadera e implicita redistribucion del ingreso tanto de personas naturales como

juridicas.

La materializacion de los proyectos de explotacién de gas metano, como politica de
desarrollo, la necesaria y obligatoria inclusion de programas de desarrollo social en
las comunidades ubicadas en las zonas de influencia directa de tales actividades
industriales, de tal forma que, aunado a las inversiones de capital necesarias para la
obtencion, acondicionamiento y entrega del recurso energético, se destinan cantidades
importantes de fondos en programas de apoyo y sostenimiento de comunidades;
como por ejemplo, generacion de empleos directos, estimulo a pequefios empresarios,
soporte a comunidades educativas, inversiones en saneamiento ambiental, dotacién de

infraestructuras comunales, etc.
e Sector Industrial

El gas natural puede reemplazar ventajosamente a otros combustibles y puede ser
utilizado como materia prima. Es altamente eficiente en la fabricacion de la ceramica,
el cemento y el vidrio. En la industria siderurgica, el gas natural es usado como
reductor en lugar del coque, y en la petroquimica en la produccién de fertilizantes,
metanol, entre otros. Este combustible puede sustituir al carbon, gasolina,
electricidad, diesel, gas licuado, kerosene y lefia. Cuenta con diversas
aplicaciones/procesos: industria del cemento, generacion de vapor, secado, industria
de alimentos, tratamientos térmicos, sistema de calefaccion, generacion eléctrica,
coccion de productos ceramicos, temple y recocido de metales, cogeneracion,

fundicion de metales, produccién de petroquimicos, hornos de fusion.
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e Sector Comercial

En el sector comercial el gas natural se utiliza como combustible en restaurantes,
panaderias, lavanderias, hospitales, entre otros. Este combustible puede sustituir al
carbon, gasolina, electricidad, gas licuado, kerosene. Cuenta con diversas
aplicaciones/procesos: aire acondicionado, calefaccion central, coccion/preparacion

de alimentos, agua caliente.
e Sector Doméstico

El gas natural también se utiliza en los hogares para la cocina, el servicio de agua
caliente y la calefaccion. Este combustible puede sustituir al kerosene, lefia,
electricidad, gas licuado. Cuenta con diversas aplicaciones/procesos: cocina,

calefaccion, calentadores de agua, aire acondicionado, secadora.
e Sector Eléctrico

El gas natural se ha convertido en el combustible mas econémico para la generacién
de electricidad y ofrece las mejores oportunidades en términos de aumento de
rendimiento y reduccién del impacto ambiental. Este combustible puede sustituir al
carbén y a la gasolina. Cuenta con diversas aplicaciones/procesos: cogeneracion

eléctrica, centrales térmicas.
e Sector Automotriz

Generalmente se utiliza el gas natural comprimido (GNC), también conocido con el
nombre de gas natural vehicular (GNV) como combustible en vehiculos con motores
de combustion interna en reemplazo de las gasolinas; tiene bajo costo y menor
incidencia en la contaminacién ambiental. Este combustible puede sustituir a la
gasolina y al diesel. Cuenta con diversas aplicaciones/procesos: taxis, autobuses,

vehiculos.
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2.4 PROCESAMIENTO DEL GAS NATURAL

El gas natural que es alimentado en las lineas de tuberias hasta los consumidores debe
cumplir ciertas especificaciones antes de ser comercializado. Si el gas natural no
cumple con estas especificaciones minimas varios problemas operacionales pueden

ocurrir como deterioro y rupturas de las tuberias de transporte del gas (Ghosh, 2009).

Las operaciones necesarias para que el gas natural pueda ser procesado y
comercializado se presentan y explican a continuacién, se debe destacar que algunas
de estas operaciones son opcionales dependiendo de la composicién del gas que
proviene del pozo (Ghosh, 2009).

2.4.1 Separador de gas-oleo

Al salir del pozo la mezcla contiene gas natural y crudo la cual se somete a una
reduccién de presion para lograr separar el gas del liquido, se usa un tanque cerrado
convencional para este procedimiento. El gas logra separarse del liquido por la
diferencia de gravedad especifica de los compuestos, en algunos casos esta
separacion debe realizarse en multiples etapas. Estos separadores son comunmente
conchas cilindricas montadas horizontalmente con una entrada y salidas por el tope

para remover el gas y por el fondo para remover el crudo.

SALIDA )
DEGAS |
: EXTRACTOR

DLEFLECTOR - /Ill‘ NIEBLA

ENTRADA
BIFASICA

Bl
SALIDA DI ‘
LIQUIDO

Fig. 3 Separador de gas-oleo horizontal (Ghosh, 2009).
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2.4.2 Remocion de crudo y condensados

Los condensados son removidos de la corriente que proviene del pozo a través del
uso de separadores mecanicos. La corriente puede ser alimentada directamente a los
separadores si el tanque de separacidn gas-oleo no se necesita. Un separador de baja
temperatura es el mas usado frecuentemente en pozos que producen gases de alta
presion con crudo liviano, estos equipos usan diferencia de presiones para enfriar el
gas himedo vy asi separar el crudo y los condensados. El gas entra a altas presiones
(600 psig o mas) al separador de condensados donde se somete a una expansion
brusca que baja la temperatura del mismo logrando condensar la mayoria de los

compuestos para poder separarlos (Ghosh, 2009).
2.4.3 Deshidratacion

La primordial razén de este proceso es remover el agua contenida en la corriente de
gas la cual puede formar hidratos, que son particulas solidas que causan problemas en
las tuberias de transporte de los gases ya que ocasionan bloqueos y dafios en los
expansores. EI método mas frecuente para remover agua es el uso de etilenglicol
como liquido desecante, el cual sirve para absorber el vapor de agua de la corriente de
gas (Ghosh, 2009).

Esencialmente el gas humedo se pone en contacto con etilenglicol en lo que se
conoce como un contactor logrando extraer el agua del gas ya que esta quedara
absorbida en el etilenglicol, luego esta mezcla es llevada a calderas que retiran el
exceso de agua. Se puede usar un separador flash, que reduce la presién permitiendo
que el metano e hidrocarburos livianos vaporicen, antes de las calderas para lograr
separar las pequefias cantidades de gas que el etilenglicol arrastra en el proceso de

absorcion y asi aumentar la eficiencia del proceso (Ghosh, 2009).
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Fig. 4 Deshidratador con etilenglicol (Bahadori, 2009).

También pueden ser usados solidos desecantes, los cuales consisten en una torre de
adsorcion donde el gas entra por el fondo de la torre y sale por el tope deshidratado,
la torre contiene alimina activada o un material granular de gel de silice como
adsorbente. Normalmente se usan dos torres adsorbedoras las cuales se intercambian
cuando la que esta en operacion deja de aportar gas cerca de las restricciones de agua

minimas debido a que el equipo necesita ser regenerado (Ghosh, 2009).
2.4.4 Remocion de contaminantes

El sulfuro de hidrogeno, dioxido de carbono, helio y oxigeno presentes en la corriente
de gas natural deben ser removidos antes que el mismo sea comercializado o usado
como insumo en plantas. En presencia de agua, el dioxido de carbono forma acido
carbonilo que es corrosivo y también reduce el valor calérico en BTU del gas, el
sulfuro de hidrégeno es altamente tdxico y corrosivo para los equipos usados (Ghosh,
2009).
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El endulzamiento del gas natural usando aminas es el proceso mas cominmente
usado para la remocion de sulfuro de hidrégeno hasta un minimo de 4ppm y de
diéxido de carbono, basicamente se usan soluciones de aminas (monoetanolamina o
dietanolamina) que entran por el tope de la torre y retienen los contaminantes, ya que
la afinidad de estos es bastante alta, y asi obtener un gas dulce que cumple con las
restricciones de ambiente y mercadeo. La solucion de amina es regenerada para
permitir su posterior utilizacion. El endulzamiento con aminas permite retirar el

oxigeno y helio del gas si estos estuvieran presentes (Dejebri, 2009).

Endulzamiento con aminas

Abzorbedor Regenerador

Gas Dulce

Gas

. Vapor

Gas Agrio #’

Fig. 5 Endulzamiento con aminas (Djebri, 2008).
2.4.5 Extraccion de nitrogeno
Para retirar este inerte del gas la corriente entra en una unidad de eliminacion de
nitrdgeno (NRU), el cual separa y ventea el nitrogeno criogénicamente. Otro tipo de

planta separa el metano y los hidrocarburos pesados del nitrégeno usando un solvente

absorbedor, y luego estos son separados usando un tanque flash (Ghosh, 2009).
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2.4.6 Separaciony fraccionamiento

Una vez que el gas natural se encuentra libre de componentes que puedan entorpecer
0 evitar su libre procesamiento aguas abajo, se procede a separar los hidrocarburos
liquidos del gas para luego fraccionarlos en torres de destilacion y obtener productos

de mayor valor agregado. Hay tres métodos principales para lograr este fin:

e Método de absorcion: el cual tiene como principio poner en contacto el gas

con un liquido afin a los hidrocarburos pesados para que este logre
absorberlos y asi obtener un gas de altas concentraciones de metano. Como
liquido de arrastre se usan hidrocarburos pesados, como etano, propano y
butano. Para evitar la compra de estos insumos, las plantas actuales reciclan
estos hidrocarburos de aguas abajo y logran aumentar la pureza del gas. La
desventaja principal es que esos liquidos recirculados también arrastran parte
del gas lo que hace imposible una pureza de los propano para comercializar
mayor a 80% en moles, también como desventaja se tiene que la cantidad de
gas metano obtenida sera menos debido a que parte queda en los liquidos de

absorcion.

1 Metzno

(Gas Natural
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Extraccion de GLP
Meétodo de Absorcion

4 ‘Gasolinz

Fig. 6 Separacion de GLP por absorcion (Coyle, 2007).
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e Extraccion usando turbo-expansores: se ha determinado que al bajar la

temperatura de la corriente de gas natural la separacion y fraccionamiento de
este es mucho mas eficiente, el principio de este método es crear una columna
desmetanizadora que separe el gas metano de los hidrocarburos liquidos mas
pesados. A la salida del tope de la columna se coloca un turbo-expansor que
produce una caida de presién y temperatura brusca en el gas y este se usa
como refrigerante para bajar la temperatura del gas de entrada lo que aumenta

la recuperacion de los productos en porcentajes mayores a 90%.
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Fig. 7 Separacion de GLP por expansion (Coyle, 2007).

e Método de absorcion modificado: para aumentar la pureza de los productos

obtenidos se determiné que si se baja la temperatura de la columna de
absorcién las mejoras son considerables, para esto se puede aumentar el
reflujo del método convencional a costa de disminuir la cantidad de flujo de
productos a comercializar o retirdndole el rehervidor de dicha columna. El
inconveniente es la instalacion de una columna desmetanizadora adicional
después de la columna de absorcion, ademas de la compra de refrigerantes

comerciales para bajar la temperatura de la misma.
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Fig. 8 Separacion de GLP por absorciéon modificada (Coyle, 2007).

e Fraccionamiento: después de que el metano es retirado el resto de los liquidos,
pasa por un tren de fraccionamiento compuesto de columnas de destilacion
que logran separar la mezcla de hidrocarburos en productos de alto valor
agregado, como el etano, propano y butanos. Se utiliza una columna por cada

subproducto a obtener.

- Propano
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Fig. 9 Fraccionamiento de GLP (GPSA, 1998).
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2.5 QUEMA Y VENTEO DE GAS NATURAL

Los gases remanentes que no pueden ser utilizados o reinyectados a pozo debido a su
baja presion y poca cantidad para ser procesados se disponen a ser eliminados, hay

dos formas de realizar dicha operacidn y se conocen como guema y venteo de gases.

e Quema del gas natural

Se refiere a la combustion controlada del gas natural en las operaciones de
produccion de petroleo y gas, mediante un sistema de quema que consiste de un
mechurrio y equipos de mezcla aire-combustible para incrementar la eficiencia de la
combustion (Ghosh, 2009).

e Venteo de gas natural

Se refiere al envio controlado de gases a la atmdsfera en las operaciones de
produccion de petréleo y gas. El venteo es normalmente un proceso no visible, sin
embargo puede causar algun ruido dependiendo de la presion y del fluido de gases a
ser expulsados (Ghosh, 2009).

Aungue los gases quemados y venteados son a menudo tratados por igual, existen
diferencias significativas entre los dos cuando se valoran los impactos ambientales.
Generalmente, la quema contiene mucho menos metano emitido pero mas CO,, NOx

y en menos grado N,O y CO.

2.6 LEYES Y NORMATIVAS VENEZOLANAS PARA LA QUEMA Y
VENTEO DE GAS NATURAL

Entre las leyes y normativas que aplican en Venezuela para regular la practica de la
guema y venteo de gas natural, y la utilizacion del mismo, se pueden mencionar las

siguientes:
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e Constitucion de la Republica Bolivariana de Venezuela, Capitulo IX de los
Derechos Ambientales. Articulos N° 127,128 y 129.

e Ley Organica de los Hidrocarburos Gaseosos y su Reglamento. Articulo N°
15.

e Ley Organica del Ambiente. Articulo N°60.
e Decreto 638 de la Ley Penal del Ambiente. Articulo N°1.

e Pardmetros de las Normas Técnicas Aplicables para el Aseguramiento de la
Calidad del Gas en Sistemas de Transporte y Distribucion. Articulos N°1, 2y
4,

2.7 PROGRAMA DE SIMULACION HYSYS

Los programas de simulacion son una herramienta Gtil en el campo de la ingenieria
quimica, desde los primeros pasos para la creacion de un proceso hasta la puesta en
marcha del mismo pasando por su disefio. Asi como también es de gran utilidad en
todo el proceso de mejora de un sistema ya implementado, esto es gracias a la
versatilidad, precision y rapidez con la cual un simulador nos proporciona data, que

se ajusta a la realidad de los ejemplos planteados anteriormente.

HYSYS es una herramienta ingenieril poderosa, ha sido creado para programas de
arquitectura, disefio de interfaces, capacidades ingenieriles y operaciones interactivas.
La capacidad de integracion entre el modelo estacionario y el dindmico, donde el
mismo proceso puede ser evaluado desde cualquier perspectiva, representa un avance

significativo en la industria de programas ingenieriles (Kammaruddin, 2007).

Los varios componentes que estan contenidos en HYSYS proveen un acercamiento
extremadamente poderoso en el modelado estacionario. A un nivel fundamental, la
exhaustiva seleccion de operaciones y propiedades del programa, permite el

modelado de un amplio rango de procesos con confianza. Tal vez mas importante aun
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es como el HYSYS al acercarse al proceso simulado maximiza el entendimiento del

mismo (Kammaruddin, 2007).

Los fundamentos termodindmicos, la exactitud y precision del paquete de
propiedades y los calculos integrados en el programa, hacen de HYSYS una

herramienta precisa a la hora de disefiar 0 mejorar un proceso quimico.

2.8 METODOS DE SELECCION DE TECNOLOGIA

El aumento en el nimero de tecnologias introducidas en el mercado para el desarrollo
de un mismo proceso, ha creado la necesidad de implementar técnicas de seleccion
que evalue los parametros de las mismas, y asi se logre obtener la tecnologia idénea

para el proceso estudiado.

Una de estas técnicas son las matrices de evaluacion y seleccion, el cual son arreglos
de filas y columnas donde las primeras constituyen las alternativas (tecnologias a
evaluar) que requieren ser jerarquizadas y las columnas los multiples criterios que

conviene utilizar en la seleccién.

Las matrices de seleccién, son herramientas Utiles a la hora de la escogencia de la
tecnologia apropiada de los procesos quimicos, lo que vendria ser uno de los primeros

pasos en el disefio de los mismos.
Para la creacion de una matriz de tecnologia se deben seguir ciertos pasos, estos son:

Busqueda de las tecnologias a evaluar.
Busqueda de los criterios a ponderar.
Establecer el peso de los criterios.

Construir la matriz.

a ~ W N e

Seleccionar la tecnologia con el puntaje mas favorable.
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CAPITULO III

METODOLOGIA EXPERIMENTAL

A continuacion se presentaran los pasos seguidos para poder lograr los objetivos,

tanto el general como los especificos, de este Trabajo Especial de Grado.
3.1 RECOPILACION DE LA DATA

La data necesaria se extrajo del Trabajo Especial de Maestria de Lorena La Rosa,
“Valoracion del Gas Natural Asociado destinado a la quema y venteo en las
instalaciones petroleras del Distrito Norte de PDVSA, Estado Monagas, Venezuela”,
que manej6 informacion del Distrito Norte de Monagas especificamente de las
instalaciones Jusepin, Orocual y Rusio Viejo durante los meses de Enero a
Septiembre del afio 2009. También se utilizé data del Trabajo Especial de Grado de
Karen Rodriguez, “Aprovechamiento del gas de quema y venteo en la generacion de
electricidad para satisfacer necesidades energéticas en comunidades aledafias a las
instalaciones del Distrito Norte” en donde también se manej6é informacion de
cantidades de gas de quema y/o venteo en el oriente de Venezuela. Del Trabajo
Especial de Grado de Kharlys Gragirena en el afio 2011 titulado “Simulacion de una
Planta de Generacion Eléctrica utilizando gas de baja presion del Distrito Norte en el
Estado Monagas como combustible en un ciclo de potencia” se utilizo el modelo del
analisis de sensibilidad desarrollado en el mismo trabajo asi como los parametros

bibliograficos en los que se apoyé para la realizacion del mismo.

3.2 REVISION BIBLIOGRAFICA DE LA DATA Y DE LA TECNOLOGIA
A USAR

Se recopil6 la informacién de tres tecnologias que se usan actualmente (método de

absorcion, extraccion con turbo-expansores y método de absorcion modificado) para
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poder separar el Gas Licuado de Petréleo en subproductos de alto valor agregado,
prestando especial énfasis en pardmetros de operacion y propiedades de la materia

prima a separar.
3.3 DETERMINACION DE LA TECNOLOGIA A USAR

Una vez que se obtuvo la informacion sobre las tecnologias se procedié a realizar una
matriz de seleccion con una escala numérica donde se le dio la mayor puntuacion a
los criterios mas importantes, a este valor se le denomind “peso” y fueron valores
descendentes desde el 5 hasta el 1. También se cred otra variable llamada “valor” la
cual tiene tres numeros, 5, 3 y 1, que definid que tan favorable era la tecnologia
estudiada para cierto criterio determinado, de ponderacion descendente empezando
con 5 como altamente favorable, 3 medianamente favorable y 1 pobremente

favorable.

Una vez definidos los valores a usar se cre6 la matriz que determind la tecnologia
idonea para poder separar el gas usado y asi el proceso que se simulé en HYSYS.
Los criterios de esta matriz de seleccion fueron analizados y reportados en el

momento que se construy6 dicha matriz.
3.4 MANEJO Y AJUSTE DE LA DATA RECOPILADA

Debido a que este Trabajo Especial de Grado comprende Unicamente el simulado de
la separacion de los gases de quema y/o venteo, fue necesario previamente retirar los
contaminantes antes de entrar a la tecnologia de separacién como tal, por ende la data
que se recopil6 debié ser manejada y ajustada para cumplir con las especificaciones
de la tecnologia que se uso, para esto se realizdé un normalizado de la data para retirar
los contaminantes de manera analitica y asi se report6 las nuevas composiciones de

los gases que se usaron.

26



3.5 MODELADO Y SIMULACION DEL PROCESO MEDIANTE EL USO
DEL PROGRAMA HYSYS

Una vez recopilada y ajustada la data, para que esta cumpla con las especificaciones
de entrada a la tecnologia escogida, se procedid a introducir la misma en el programa
para comenzar a simular el proceso. Los pasos que se siguieron en el uso del

simulador HYSYS para el disefio de este proceso fueron:

e Seintrodujo las composiciones del fluido a usar.

e Seintrodujo el modelo termodinadmico que rige el fluido.

e Se selecciond el equipo a usar, preferiblemente en el orden del proceso
que se habia escogido para asi evitar confusion de equipos y llevar un
orden légico en el proceso.

e Seingreso la data minima requerida de los equipos escogidos, para lograr
el correcto desemperfio de los mismos, esto dependié del tipo de operacion
unitaria a simular ya que estas exigen diferentes tipos de variables.

e Se corrid el equipo y se verificd que el programa no indicara ninguna
advertencia o sugerencia, para este tipo de casos, si el equipo no corria se
reviso la data introducida y se rectificé cuando fue necesario, una vez que
el equipo se encontraba en funcionamiento se prosiguio a realizar lo
mismo en el equipo siguiente.

e Una vez que se obtuvo un esquema preliminar, se tomaron datas de
cantidad de productos recolectados y pureza de los mismos asi como
también la energia utilizada y aportada por la planta, y luego se procedio a
realizar la integracion de corrientes donde fuera necesario para poder
obtener el esquema definitivo del proceso. Esto se realizo con el fin de
lograr una disminucién en los insumos requeridos, asi como también
observar hasta que porcentaje se logra disminuir el requerimiento
energético del proceso simulado.

e Serecolectaron y analizaron los resultados.
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e Se cred y report6 el diagrama de flujo del proceso (DFP), que se obtuvo
del simulador HYSYS.

3.6 ANALISIS DE SENSIBILIDAD DE LA SIMULACION REALIZADA

Una vez que se completd el simulado del proceso, se procedid a realizar un analisis
de sensibilidad, en donde se varié la cantidad de flujo de la entrada en un porcentaje
de 15% por encima del flujo dado y 15% por debajo del flujo dado, luego se
realizaron estudios en caracteristicas especificas de los equipos mayores, como el UA
para los condensadores y el diametro y altura para las columnas, asi como también el
comportamiento en los porcentajes de pureza de los productos obtenidos. Estos
resultados se analizaron y reportaron para ver la factibilidad de funcionamiento de la
planta obtenida al haber un aumento o una disminucién hipotética del flujo de

entrada.

El estudio se realiz6 hasta un 15% de variacién, tanto para disminucién como para
aumento en el flujo de masa de entrada, debido a que estudios anteriores en la zona
demuestran que dicho gas sufre este tipo de fluctuaciones. Solo se estudi6 variacion
de flujo de entrada ya que esta es considerada nuestra Unica variable salvaje, o0 sea es
la Unica a la cual no se le puede controlar y por ende se debié manipular otras

variables para poder mantener el rango minimo de operacién de nuestro proceso.
3.7 ESTIMACION DE LA INVERSION INICIAL

Una vez que se completd el simulado del proceso se realizd la estimacion de la
inversion inicial de una planta que manejara la cantidad de materia provista por la

data y actualizada para los indices de costo presentes.

Para realizar lo anterior se utiliz6 como referencia a Walas, S.M (1988), del cual se
extrajeron las correlaciones necesarias para obtener el costo de cada equipo a utilizar,
para luego sumar los costos y llevarlos al precio actual a fin de obtener el precio de

inversion inicial. Cabe destacar que las cantidades obtenidas representan costos de
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adquisicion y no costos de instalacion, para obtener los mismos se tuvo que

multiplicar el precio de cada equipo por su multiplicador.
3.8 DISCUSION DE RESULTADOS

La data que se recopild se analizo, se discutié y reportd en este Trabajo Especial de
Grado.

3.9 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Una vez que se analiz6 la data recopilada, se procedié a concluir a partir de los

resultados obtenidos y se dieron las recomendaciones pertinentes.
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CAPITULO IV

DISCUSION DE RESULTADOS

A continuacidén se presentaran los resultados obtenidos en este Trabajo Especial de

Grado asi como la discusion de los mismos.

4.1 DATA RECOPILADA

La data necesaria para la realizacion de este Trabajo Especial de Grado fue extraida
de la Tesis de Maestria de la Ing. Lorena L Rosa la cual tiene como titulo “Valoracion
del Gas Natural Asociado destinado a la quema y venteo en las instalaciones

petroleras del Distrito Norte de PDVSA, Estado Monagas, Venezuela”.

Tabla 2 Data recopilada (La Rosa, 2010).

COMPONENTES COMPOSICION (% molar)
Metano 70,814
Etano 10,752
Propano 6,394
I-Butano 1,325
n-Butano 2,623
C5+ 3,042
Didxido de Carbono 4,927
Nitr6geno 0,123
Sulfuro de Hidrégeno (ppm) 42
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De igual manera se empled la siguiente informacion (La Rosa, 2010):
GPM total 4,20.

Gravedad Especifica a 60 OF 0,84.

Peso Molecular promedio a 60 OF 24,32.

Presion (psig): 140.

Temperatura (°F): 115.

Los cuales son fundamentales para poder obtener cualquier resultado posterior debido
a que los mismos proporcionaron los parametros y composiciones de partida de la

posterior simulacion.
4.2 SELECCION DE LA TECNOLOGIA

Hay tres tecnologias principales en la separacion entre el metano y los liquidos
contenidos en las corrientes de gas natural, para decidir cual de las tecnologias es la

mas apropiada se realizd una matriz de seleccion.

Segun la escala descrita en el Capitulo 111, se tienen los valores y pesos siguientes:
Valores:

5: muy favorable.

3: medianamente favorable.

1: poco favorable.
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Estos valores proporcionaron una forma de cuantificar los criterios, que fueron
determinados evaluando el tipo y procedencia de la materia prima asi como tambiéen

las composiciones de los productos que se querian obtener, de la siguiente manera:

e Pureza de los productos (% molar):

El método de absorcién tiene como maxima pureza de productos reportada 80% esto
debido a que parte de este producto es retenido por el material absorbente de la torre,
ademas que la temperatura no es reducida suficientemente a la entrada del proceso.
Para el método modificado al descender la temperatura se requiere colocar una torre
desmetanizadora para alcanzar porcentajes de pureza altos (mas de 90%) y finalmente
para el método de turbo-expansion se logra disminuir la temperatura de la columna
colocando turbo-expansores y la torre de absorcion es reemplazada por una columna
desmetanizadora, para lograr purezas de superior al 90%. Los valores dados para las

tecnologias 1, 2'y 3 fueron 1, 5y 5 respectivamente.

e Cantidad de producto recuperado:

Los dos métodos de absorcion poseen menor cantidad de producto recuperado que el
método de turbo-expansion, esto debido a la cantidad de masa que se retiene en las
torres de absorcidon entre estos dos: la de mayor cantidad de producto recuperado es la
modificada debido a la ausencia de corrientes de reciclo que se ven en tecnologias de
absorcion no modificadas. Los valores dados para las tecnologias 1, 2 y 3 fueron 1, 5

y 3 respectivamente.

e Equipos mayores:

Al ser tecnologias con principios similares, la cantidad de equipos mayores a emplear
es cercana entre estas, la que contiene menos equipos es la de absorcién ya que no
posee la columna desmetanizadora requerida por las oras dos tecnologias. EI método
por turbo-expansion necesita un equipo de intercambio de calor adicional para lograr

la transferencia del mismo entre las corrientes, aparte de, por lo menos un turbo-
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expansor que lograra la disminucion de temperatura requerida por el sistema. Los

valores dados para las tecnologias 1, 2 y 3 fueron 5,1 y 3 respectivamente.

e Insumos:

El método de turbo-expansion, al no tener la necesidad del uso de fluidos absorbentes
y lograr la temperatura requerida con la expansion del gas, es junto con el método de
absorcion uno de los sistemas que menos insumos necesita debido a que este Gltimo
logra la transferencia de masa recirculando productos aguas abajo, en cambio el
sistema de absorcion modificada necesita refrigerantes comerciales como insumos
para poder lograr la temperatura deseada a la entrada del proceso ademas de necesitar
fluidos absorbentes en el proceso. Los valores dados para las tecnologias 1, 2 y 3

fueron 5, 5y 1 respectivamente.

e Energia:

Los tres métodos necesitan energia, por ende ninguno tiene el valor mayor, sin
embargo debido al uso de torres de absorcion que necesitan el uso de bombeo
adicional y al no tener equipos productores de energia como los turbo-expansores los
sistemas de absorcion gastarian mas que el de expansién. Los valores dados para las

tecnologias 1, 2 y 3 fueron 1, 3 y 1 respectivamente.
Pesos:

Cada criterio tiene un peso diferente, esto es debido a que no todos ellos tienen igual
importancia. La escala se realiz6 del 1 al 5, teniendo como peso mayor el 5 y decrece

hasta el 1.
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Los pesos dados a los criterios a utilizar fueron los siguientes:
Pureza de los productos (% molar)= 5.

Cantidad de producto recuperado= 4.

Insumos= 3.

Equipos mayores= 2.

Energia= 1.

Se dio este valor debido a que al usar gases que iban a ser destinados a ser quemados
y/o ventilados no se poseen grandes cantidades del mismo y para poder ser
competitivos en un futuro en el mercado se necesitan productos de alta calidad
(mayor porcentaje molar del producto mayoritario), por la misma razén una vez que
se tienen productos de gran pureza se quiere obtener la mayor cantidad de los
mismos. Los insumos ocupan el tercer valor en peso debido a que estos proporcionan
un gasto continuo en la planta, caracteristica que no tienen los equipos mayores que
solo entran en la inversion inicial del proyecto y debido a que la mayoria de los
procesos cuentan con una configuracion parecida la cantidad de equipos sera similar
entre ellos y finalmente, se dio el peso mas bajo a la energia ya que las plantas no
cuentan con equipos que requieran grandes cantidades de la misma ademas que la
planta sera una sub-planta dentro de instalaciones petroleras del Distrito Norte de
PDVSA que ya posee su propio abastecimiento eléctrico lo que podria ayudar a copar

las necesidades energéticas del proyecto planteado en este Trabajo Especial de Grado.
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Después de asignar los valores y pesos anteriormente descritos se obtuvo la siguiente

matriz:
Tabla 3 Seleccion de la tecnologia.
TECNOLOGIA | TECNOLOGIA 1 | TECNOLOGIA 2 | TECNOLOGIA 3
METODO DE EXTRACCION METODO DE
ABSORCION USANDO ABSORCION
TURBO- MODIFICADO
CRITERIO EXPANSORES
Pureza de los 1(x 5)=5 5(x 5)=25 5(x 5)=25
productos (%
eliiibildle 1(x 4)=4 5(x 4)=20 3(x 4)=12
producto
Equipos mayores 5(x 2)=10 1(x 2)=2 3(x 2)=6
Insumos 5(x 3)=15 5(x3)=15 1(x 3)=3
Energia 1(x1)=1 3(x1)=3 1(x 1)=1
Total 35 65 47

La tecnologia seleccionada, una vez completada la matriz, es la de extraccion usando

turbo-expansores lo que nos indica que este es el proceso que se debe simular y

estudiar.

4.3 DATA AJUSTADA

Como se observa a continuacion, la data recopilada contiene contaminantes que

previamente deben ser retirados antes de su fraccionamiento, para esto se utilizé el

programa HYSY'S para normalizarlo y de esta manera obtener las composiciones de

la corriente de entrada que se fracciono.
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Tabla 4 Data ajustada.

COMPONENTES COMPOSICION (% molar)
Metano 74,5803
Etano 11,3239
Propano 6,7341
i-Butano 1,3955
n-Butano 2,7625
C5+ 3,2037
Didxido de Carbono 0,0000
Nitrégeno 0,0000
Sulfuro de Hidroégeno (ppm) 0,0000

Se debe mencionar que la composicion de los hidrocarburos es mayor una vez que los
contaminantes fueron retirados, esto es de esperar debido a que la masa de estos

permanece constante lo que disminuye es la masa de la mezcla total.
4.4 EQUIPOS USADOS Y ESPECIFICACIONES DE LOS MISMOS

La fraccionadora de Gas Natural presentada contiene un total de trece (13) equipos,

los cuales se mencionan a continuacion:

Un (1) Compresor (Comp-01).

Una (1) Bomba (B-01)

Dos (2) Turbo Expansores (TEx-01, TEx-02).

Dos (2) Vélvulas (V-01,V-02).

Tres (3) Condensadores (Cond-01, Cond-02, Cond-03).

Cuatro (4) Columnas (DeMet-01, DeEta-01, DePro-01, DeBut-01).
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Para reportar las especificaciones de los equipos mencionados anteriormente se
desglosaréa esta seccion en cada equipo siguiendo la linea del proceso desde la entrada

de la materia prima hasta la Gltima corriente reportada.

e Compresor (Comp-01): debido a que los gases utilizados tenian como objetivo ser

guemados y/o venteados estos poseian una baja presién 1067kPa (154,7 psia),
esta debia ser incrementada hasta presiones de operacién de las columnas a usar,
alrededor de 2758kPa (400 psia), por ende se tuvo que introducir un compresor

que cumpliera con el incremento de presion necesario.

Energia

Comp-01

Fig. 10 Compresor (Comp-01).

El equipo obtenido reporta:
e Esun compresor centrifugo.
e Una potencia de operacion de 4713,13 kW de energia (6320,41 hp).
e Posee una entrada (1) y una salida (2).
e Aumenta la presion desde 1067kPa de 1 hasta 2854kPa.

e Tren de condensacion: antes de entrar a la primera torre el gas debe ser
Ilevado a muy bajas temperaturas (-95,56 °C) para lograr esto se utilizaron
dos condensadores en serie (Cond-01 y Cond-02). Se necesitan dos
condensadores debido a que la temperatura de operacion de la columna es
muy baja y la cantidad de gas frio del primer condensador es insuficiente para

lograr esa condicion.
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e Condensador Cond-01: es el primer condensador del tren utiliza la mezcla de gas

sub-enfriado que se obtiene en la primera columna y es en su mayoria metano y

para disminuir la cantidad de insumos necesarios en nuestra planta, por ende este

equipo utiliza el flujo de metano recuperado.

Fig. 11 Condensador (Cond-01).

El equipo obtenido reporta:

Es un condensador tubo-carcasa.
Un delta de presion de 5 psi.
Posee dos entradas (2) y (7).
Posee dos salidas (3) y (8).

Por el lado de los tubos pasa el fluido caliente esto debido a que el flujo es

menor y necesita mas area de transferencia de calor para ser enfriado.
Por el lado de la carcasa pasa el fluido mas frio.

El equipo logra disminuir la temperatura de la corriente desde 122,8°C hasta
27,43°C.

El flujo utilizado es 3530 Kgmol/h (190,4 m3/h), con una pureza de 98,9% en
metano.
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e Condensador Cond-02: es el segundo condensador del tren utiliza el gas metano

puro sub-enfriado como insumo de nuestra planta.

Fig. 12 Condensador (Cond-02).

El equipo obtenido reporta:

Es un condensador tubo-carcasa.
Un delta de presion de 5 psi.
Posee dos entradas (3) y (21).
Posee dos salidas (4) y (22).

Por el lado de los tubos pasa el fluido caliente esto debido a que el flujo es

menor y necesita mas area de transferencia de calor para ser enfriado.
Por el lado de la carcasa pasa el fluido mas frio.

El equipo logra disminuir la temperatura de la corriente desde 27,43 °C hasta -

95,56 °C.

Se necesita un flujo de metano de 4395 Kgmol/h que son aproximadamente
297,5 m3/h.
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e Columna (DeMet-01): es la primera columna del tren de fraccionamiento tiene

como objetivo retirar la mayor cantidad de metano de la corriente de entrada por
el tope de la misma (95% en metano como minimo) y por el fondo obtener

producto que seguira la via del proceso para seguir siendo fraccionado.

La columna opera a presiones cerca de 2785 kPa y temperaturas de -95,56 °C, debido
a esto la entrada tuvo que pasar por una serie de operaciones antes de ingresar a este

equipo como fue explicado anteriormente.

DeMet-01 5 )

99—

Fig. 13 Columna (DeMet-01).
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El equipo reporta:

Un delta de presion de 5 psia tanto en el tope como en el fondo.

Posee una entrada (4), con una composicién de:

Tabla 5 Composicion de entrada de 1a DeMet-01.

COMPONENTES COMnggﬁg ((:f’m"'ar)
Metano 74,5803
Etano 11,3239
Propano 6,7341
i-Butano 1,3955
n-Butano 2,7625
C5+ 3,2037
Didxido de Carbono 0,0000
Nitrégeno 0,0000
Sulfuro de Hidroégeno (ppm) 0,0000
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e Posee dos salidas (5) y (9), con composiciones de:

Tabla 6 Composicion de salida de 1a DeMet-01.

COMPONENTES | COMPOSICION (fraccion | COMPOSICION (fraccion
molar) Corriente (5) molar) Corriente (9)

Metano 0,9891 0,0005
Etano 0,0118 0,4296
Propano 0,0009 0,2711
i-Butano 0,0000 0,0566
n-Butano 0,0000 0,1121
C5+ 0,0000 0,1301
Dioxido de Carbono 0,0000 0,0000
Nitrégeno 0,0000 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno 0,0000 0,0000

e Contiene 10 pl

atos de tipo Bubble Cap.

e Contiene dos secciones de dimensiones diferentes, la primera seccion va

desde el plato 1 hasta el 6 (considerando que el plato 1 es el superior) con un

diametro de 2,591 m y una altura de 3,658m y otra seccion desde el plato 7 al

10 con un diametro de 3,200 m y una altura de 2,438m.

e EI didmetro base de la torre es de 3,200 m (10,50 pies) y una altura total de

6,096 m (20 pi

es).
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e Turbo Expansor (Tex-01): la mezcla de gases que salen por el tope de la columna

DeMet-01, que son en su mayoria puro metano (98,91%), son obtenidos con una
presion de 2689kPa, debido a las propiedades energéticas del metano se decidio
colocar un turbo expansor que genere energia al bajar la presion del gas hasta una
presion de 930,8 kPa.

Esta expansion brusca produce 770,9 kW (1034 hp) que serén utilizados para
disminuir las necesidades energéticas de la planta y bajar la temperatura de la mezcla
a -122,7 °C. A estas condiciones el gas se utilizo como refrigerante en la integracion

energética.

5>

l

Energia

V'S

Tex-01

Fig. 14 Turbo Expansor (Tex-01).

El equipo reporta:
e Disminuye la presion desde 2689kPa hasta 930,8kPa.
e Produce 770,9 kW (1034 hp).
e Tiene una entrada (5) y una salida (6).

e Disminuye la temperatura desde -90,94 °C hasta -122,7 °C.
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e Bomba (B-01): para poder ingresar a la segunda columna, la presion debe ser

mayor a 2758kPa (400 psia) por ende se le aumento la presion a la corriente (9),
desde 2723 kPa hasta 2792 kPa.

Fig. 15 Bomba (B-01).

El equipo reporta:
e Aumenta la presion desde 2723 kPa hasta 2792 kPa.
e Tiene una entrada (9) y una salida (10).

e Necesita 2,8778 kW (3,8592 hp).
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e Columna (DeEta-01): es la segunda columna del tren de fraccionamiento y tiene

como objetivo retirar la mayor cantidad de etano de la corriente de entrada por el
tope de la misma (99,5% en etano como minimo) y por el fondo obtener producto

que seguird la via del proceso para seguir siendo fraccionado.

DeEta-01

0 ‘

e

Fig. 16 Columna (DeEta-01).
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El equipo reporta:

Un delta de presion de 5 |psia tanto en el tope como en el fondo.

Posee una entrada (10), con una composicion de:

Tabla 7 Composicion de entrada de la DeEta-01.

TGRS COMPOS(If)g';E1 gr(alcg)i()n molar)
Metano 0,0005
Etano 0,4296
Propano 0,2711
i-Butano 0,0566
n-Butano 0,1121
Ch5+ 0,1301
Didxido de Carbono 0,0000
Nitrégeno 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno (ppm) 0,0000
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e Posee dos salidas (11) y (14), con composiciones de:

Tabla 8 Composicion de salida de la DeEta-01.

compoNETES | COMPOSICION facdin | COMPOSICION (s
Metano 0,0011 0,0000
Etano 0,9970 0,0005
Propano 0,0019 0,4746
i-Butano 0,0000 0,0994
n-Butano 0,0000 0,1969
C5+ 0,0000 0,2286
Dioxido de Carbono 0,0000 0,0000
Nitrégeno 0,0000 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno 0,0000 0,0000

e Contiene 30 platos de tipo Sieve.

e |gualmente que contiene dos secciones de dimensiones diferentes, la primera

seccion va desde el plato 1 hasta el 16 (considerando que el plato 1 es el

superior) con un diametro de 2,591 m y una altura de 9,754m y otra seccion

desde el plato 17 al 30 con un diametro de 3,048 m y una altura de 8,534m.

e EI didmetro base de la torre es de 3,048 m (10,00 pies) y una altura total de
18,288 m (60 pies).
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e Turbo Expansor (Tex-02): la mezcla de gases que salen por el tope de la columna

DeEta-01 que son en su mayoria puro etano (99,70%) son obtenidos con una
presion de 2723kPa, debido a las propiedades volatiles del etano este debe ser
almacenado a presiones cercanas a ala atmosférica y en estado liquido por este
motivo se decidi6 colocar un turbo expansor que genere energia al bajar la presion

del gas hasta una presion de 137,9 kPa.

Esta expansion brusca produce 441,8 kW (592,4 hp) que seran utilizados para
disminuir las necesidades energéticas de la planta y bajo la temperatura de la mezcla
a -82,61 °C. A estas condiciones la mezcla todavia contiene liquido por lo que una

disminucion de la temperatura todavia es necesaria.

!

Energia

o~

Tex-02

Fig. 17 Turbo Expansor (Tex-02).

El equipo reporta:
e Disminuye la presion desde 2723kPa hasta 137,9kPa.
e Produce 441,8 kW (592,4 hp).
e Tiene una entrada (11) y una salida (12).

e Disminuye la temperatura desde 5,435 0C hasta -82,61 0OC.
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e Condensador (Cond-03): es un equipo que utiliza la mezcla de gas sub-enfriado

que se obtiene en la primera columna y es en su mayoria metano a fin de

disminuir la cantidad de insumos necesarios en la planta, por ende este equipo

utiliza el flujo de metano recuperado.

&

Cond-03

L\ —i3
@

Fig. 18 Condensador (Cond-03).

El equipo obtenido reporta:

Es un condensador tubo-carcasa.
Un delta de presion de 5 psi.
Posee dos entradas (6) y (12).
Posee dos salidas (7) y (13).

Por el lado de los tubos pasa el fluido caliente esto debido a que el flujo es

menor Yy necesita mas area de transferencia de calor para ser enfriado.
Por el lado de la carcasa pasa el fluido mas frio.

El equipo logra disminuir la temperatura de la corriente desde -82,610C hasta
-90,000C.

El flujo utilizado es 3530 Kgmol/h (190,4 m3/h), con una pureza de 98,9% en
metano.
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e Vaélvula (V-01): este equipo tiene como objetivo disminuir la presion de la mezcla

antes de entrar a la tercera columna (DePro-01) para cumplir con las condiciones
de operacion de la misma. Las columnas tres y cuatro trabajan a presiones
menores debido a que los productos de tope que se obtendran entran al mercado
con presiones mas bajas de las que se usan aguas arriba, por eso se acostumbra la
expansién en este punto, las bombonas de propano poseen una valvula de
seguridad de 1724 kPa (250 psia).

do——05

V-01

Fig. 19 Valvula (V-01).

El equipo reporta:
e Disminuye la presion desde 2792 kPa (405 psia) hasta 1689kPa (245 psia).

e Posee una entrada (14) y una salida (15).
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e Columna (DePro-01): es la tercera columna del tren de fraccionamiento tiene

como objetivo retirar la mayor cantidad de propano de la corriente de entrada por
el tope de la misma (99,5% en propano como minimo) y por el fondo obtener

producto que seguira la via del proceso para seguir siendo fraccionado.

46—

DePro-01

45—y —

= 47—

Fig. 20 Columna (DePro-01).
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El equipo reporta:

Un delta de presion de 5 psia tanto en el tope como en el fondo.

Posee una entrada (15), con una composicion de:

Tabla 9 Composicion de entrada de 1a DePro-01.

TGRS COMPOS(If)g';E1 gr(alcsc)i()n molar)
Metano 0,0000
Etano 0,0005
Propano 0,4746
i-Butano 0,0994
n-Butano 0,1969
C5+ 0,2286
Didxido de Carbono 0,0000
Nitrégeno 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno (ppm) 0,0000
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e Posee dos salidas (16) y (17), con composiciones de:

Tabla 10 Composicion de salida de la DePro-01.

COMPONENTES | COMPOSICION (fraccion | COMPOSICION (fraccion
molar) Corriente (16) molar) Corriente (17)

Metano 0,0000 0,0000
Etano 0,0010 0,0000
Propano 0,9966 0,0000
i-Butano 0,0024 0,1876
n-Butano 0,0000 0,3759
C5+ 0,0000 0,4365
Dioxido de Carbono 0,0000 0,0000
Nitrégeno 0,0000 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno 0,0000 0,0000

e Contiene 37 platos de tipo Sieve.

e Contiene una seccion con un diametro de 3,200 m (10,50 pies) y una altura de
22,56 m (74 pies).
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e Columna (DeBut-01): es la cuarta y tltima columna del tren de fraccionamiento y

tiene como objetivo retirar la mayor cantidad de butano de la corriente de entrada
por el tope de la misma (99,5% en butano como minimo) y por el fondo obtener

el resto de producto pesado.
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Fig. 21 Columna (DeBut-01).
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El equipo reporta:

Un delta de presion de 5 psia tanto en el tope como en el fondo.

Posee una entrada (17), con una composicion de:

Tabla 11 Composiciéon de entrada de la DeBut-01.

TGRS COMPOS(If)g';E1 gr(alc;)i()n molar)
Metano 0,0000
Etano 0,0000
Propano 0,0000
i-Butano 0,1876
n-Butano 0,3759
C5+ 0,4365
Didxido de Carbono 0,0000
Nitrégeno 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno (ppm) 0,0000
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e Posee dos salidas (18) y (20), con composiciones de:

Tabla 12 Composicion de salida de la DeBut-01.

COMPOSICION (fraccién

COMPOSICION (fraccién

S0 LAOINIHN U molar) Corriente (18) molar) Corriente (20)
Metano 0,0000 0,0000
Etano 0,0000 0,0000
Propano 0,0000 0,0000
I-Butano 0,3320 0,0000
n-Butano 0,6652 0,0001
C5+ 0,0028 0,9999
Dioxido de Carbono 0,0000 0,0000
Nitrégeno 0,0000 0,0000
Sulfuro de Hidrégeno 0,0000 0,0000

e Contiene 38 platos de tipo Sieve.

e Contiene una seccién con un didmetro de 3,353 m (11,00 pies) y una altura de
23,16 m (76 pies).
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e Vaélvula (V-02): este equipo tiene como objetivo disminuir la presion de la

corriente de tope para que este producto compuesto por butano principalmente
(99,72% en butano) cumpla con la presion de las bombonas de butanos que salen
a la venta.

Los cilindros de butano tienen presiones diferentes que dependen de la temperatura
del gas; para gases con temperaturas cercanas a los 100 °C deben tener una presion de
1241 kPa (180 psia).

GB——9

V-02

Fig. 22 Vilvula (V-02).

El equipo reporta:
e Disminuye la presion desde 1620 kPa (235 psia) hasta 1241 kPa (180 psia).

e Posee una entrada (18) y una salida (19).
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4.5 ENERGIA NETA DE LA PLANTA

Algunos de los equipos reportados anteriormente necesitan energia para su
funcionamiento, como es el caso del compresor (Comp-01) y la bomba (B-01), dicha
energia debe proceder de algun lugar de la planta madre, recuérdese que el proceso
simulado representa un subproceso dentro de uno ya existente por ende se pretende
extraer la energia necesaria de este. La cantidad de energia que estos equipos

necesitan es:
e Comp-01 4713,130 kW
e B-01 2,878 kW

Los datos anteriores nos proporcionan el valor de energia total necesitada de
4716,008 kW,

Esta vendria siendo la cantidad de energia que la planta necesitaria para poder
funcionar, pero recuérdese que tambien en este proceso contamos con equipos que
proporcionan energia como lo son los dos turbo-expansores (Tex-01 yTex-02), la

cantidad de energia que estos suministran es:
o Tex-01 770,900 kW
o Tex-02 441,800 kw
Los datos anteriores proporcionan el valor de energia total aportada de 1212,700 kW.

Por ende la energia neta de la planta vendria siendo la diferencia entre la energia
necesitada y la energia proporcionada, esto arroja un valor de 3503,308 kW.

Cabe destacar que esta cantidad de energia necesitada puede ser mayor que la
reportada debido a la necesidad de implementar equipos de bombeo en los

condensadores de las columnas de destilacion, pero dicha energia no seria
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representativa con respecto a la reportada. Estos calculos pueden ser afinados una vez

que se haga el célculo de disefio de la planta simulada.
4.6 DIAGRAMAS DE FLUJO DEL PROCESO DFP

A continuacion se presentan los diagramas de flujo de procesos de la planta simulada.
Se presentaran tanto los diagramas preliminares, como los diagramas finales una vez

realizada la integracion energética en la simulacion.

Para la obtencion de los diagramas preliminares, se tomaron como parametros de
simulacion, la composicion de las corrientes de salida de los productos finales y la
cantidad de flujo de los mismos, estos fueron los parametros a seguir debido a la
necesidad de aprovechar la mayor cantidad de producto, y con las mejores
composiciones ya que al ser una fraccionadora de gases de desecho la cantidad de los

mismos no es muy grande. Los diagramas de flujo preliminares fueron:
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Comp-01
Compresor de gas de entrada
Cap. 207,50 m*h
AP:1787,00 kPa

Cond-01
Condensador de gas de entrada
Q:3,491e+008 BTU/
Tubo y Carcasa
Tet:122,80°C Tec:-163,00°C
Tst-06,56"C Tse:117.80°C

Refrigerante

DeMet-01
Columna de recuperacion de
metano
D: 3,200 m
L T/T: 6,086 m
Bubble Cap
10 platos

Cond-01
O ] 5 3
' Gases de
Quema y/o
Venteo
® DeMet-01
Comp-01
Numero de
Corriente 1 2 3 4 5 6 7 17 18
Producto
Fluido Gasde Gas lulac\daeames Gas Metano Liguido a Liguido Refrigerante Refrigerante
Entrada Cormprimido Demetanzar Metano Recuperado | Fracdonamiento | a D&Eta— salida
Flujo Masico 1097e+ 1.097e+ 1.097e+ 5722e+ 572e+ 5 156e+ 5,186e+ 9,027e+ 9,027e+
(Ka/h; 005 005 005 004 004 004 004 004 004
Flujo
W olurmétrico 297,50 297,50 297,50 190,40 190,40 107,10 107,10 301,50 301,50
(m/h
TE"”(%QC’)E"““ 46,11 122,80 -95.56 -90,94 -122.70 47 67 4777 -163,00 56,06
Presidn (kFa) [ 1067,00 2854,00 2785,00 2689,00 930,80 2723,00 2792,00 137,90 103,40
Estado Fisico Gas Gas Liguida Gas Wixta 0,9307 Ligquida Liguida Liquida Gas

Tex-01
Turbo Expansor de metano
recuperado
Cap. 190,40 m*h
AP:1758.20 kPa
B-01
Bomba de producmapesada
Cap. 107,10 m~/h
AP:69.00 kPa

Tex-01

Metano
Recuperado

Producto
Liquido a
DFP 2

Fig. 23 Diagrama de Flujo de Proceso Preliminar I.
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DeEta-01 Tex-02 DePro-01 DeBut-01 V-02
Columna de recuperacion de Turbo Expansor de etano Columna de recuperacion de Columna de recuperacion de Valvula de expansion a la salida
etana recuperado propano butana de butano
D: 3,048 m Cap. 41.90 m¥h D: 3,200 m D: 3,353 m Cap. 19,60 m%h
LT/T: 18,288 m AP:2585,10 kPa L T/T: 22,560 m LTiT: 23,160 m AP:379,00 kPa
Sieve Sieve Sieve
30 platos Lo 37 platos 38 platos
Valvula de expansion a la
tercera columna
Cap. 65,20 m*h
AP:1103,00 kPa
0 O
Etano
Recuperado)
Proano
Recuperado
: ©
Butano
7 Recuperado
DeEta-01 [ PC 1 < 45
I V-02
> 11 ]
AL DePro-01| L Pc
LC — —
Producto 13 -
Liquido de ¥
DFP 2 DeBut-01
Murnero de -
el 7 ] 9 10 " 12 13 14 15 16 e C5+
Recuperado
Product Product Product
o Product o o
B Etano B Propano . Butano Product
Fluido Liquido L Recuperad . 1O Liquido Recuperad Liquido Gas Recuperad ] i8> O
a Etano b Liguido a i a Butano s Liquido .
DeEta- av-01 | DePro- DeBut- N
01 01 01
(o Tsqmeer | 19928 | qacper [a6oser | 3504er | 1378er | 2315er | M 2% | 11200+ | 1.186e+
(Kah) 004 004 004 004 004 004 004 004 004 004
Flujo
Volumetrico [ 107,10 | 41,92 41,92 6519 65,19 27,20 37,99 | 19,60 19,60 18,39
(mahy
T"Z‘}fcra‘“’ 4777 | 544 -62,61 108,60 | 86,75 46,42 12220 | 9876 92,52 163,20
F(’:’S'ES" 279200 | 2237 | 13790 |=27ezo0 |1s8g00 | 1sss00 | 165500 | 753" | 124100 | 162000
Estado = Wixta . Tixta F—_ P
Fisico Liguido Gas 0.9012 Liguido 0.3311 Gas Liguide Gas Gas Liguido

Fig. 24 Diagrama de Flujo de Proceso Preliminar II.
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Como se observa en los diagramas anteriores, los equipos mayores son: un
compresor, un condensador, cuatro columnas, dos valvulas y dos turbo-expansores.
Esto comprende los equipos minimos para la obtencion de los productos finales,

respetando la composicion y cantidad de flujo de los mismos.

Una vez que se obtuvo los diagramas preliminares se procedié a realizar la
integracion energética, los parametros para dicha integracion fueron, el
aprovechamiento de la energia producida por los turbo-expansores y el
aprovechamiento de la disminucion de temperatura de las corrientes de salida de
dichos equipos. Se decidid utilizar las corrientes de salida de los turbo-expansores
para enfriar la corriente de entrada del proceso, hasta la temperatura requerida, debido
a gque la cantidad de flujo de los productos es baja no fue suficiente para llegar a la
temperatura deseada, por ende se procedi6 a la simulacion de un nuevo condensador
al cual se le proporciona una corriente de enfriamiento que contiene metano

subenfriado para asi lograr el objetivo planteado.

Al final se obtuvo un nuevo diagrama con mas equipos que el anterior, pero con
menos requerimiento energético, disminucion de un 26% de energia necesaria, y
menos cantidad de insumos a usar en el enfriamiento de la corriente de entrada. Los

diagramas obtenidos fueron:
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1

Comp-01
Compresor de gas de entrada
Cap. 297,50 m¥h
AP:1787,00 kPa

Cond-03
Condensador de etano
recuperado
Q:3,491e+008 BTU/h
Tubo y Carcasa
Tet:-82,61°C Tec:-122,70"C
Tst:-80,00°C Tsc:-86,80°C

Cond-02
Condensador de gas de entrada
:3,491e+008 BTU/
Tubo y Carcasa
Tet:27,43°C Tec:-163,00°C
Tst-95,56°C Tsc:22,43°C

Cond-01

Condensador de gas de entrada
Q:3,491e+008 BTUW/h
Tubo y Carcasa
Tet122,80°C Tec:-86,80°C
Tst:27.43"C Tsc:i117,80°C

DeMet-01
Columna de recuperacion de
metano
D:3,200m
L T/T: 6,096 m
Bubble Cap
10 platos

Tex-01
Turbo Expansor de metano
recuperado
Cap. 190,40 m¥h
AP:1758,20 kPa

B-01
Bomba de producto ;:esado
Cap. 107,10 m*/h
AP:69,00 kPa

Cond-03

Etano Expandid
de DFP 2

09

Refrigerante

O

Etano
Recuperado

Producto
Liguido a
DFP 2

Cond-01 Cond-02
. 1 l 2 3
Gases de
Quema yio
Venteo Comp-01
Tiurmer
ode | 4 2 3 4 5 8 7 8 ] 10 12 13 21 22
Corrie
nte
Gas | Gas | Mezal Tiet | Wet Produ
Gas | Comp | Comp a ano | ano | Metan | Liquido | clo
Fluido | & | rimido | riride | antes f‘:? a a o a Liguid | Gas ESETJO Refrig Z{r:rr::gg
Entr a a de ano Con Con Recup Fraccion oa Etano EI'EIUCE erame salida
ada Cond- Cond- | Demet [+ [ erado amierta DeEta
01 0z | anizar 03 | o1 -01
Flujo
e 11_ng 1,091 | 1,091 1,091 [ 572 | 572 (572 | 5722 | g qoec | 515 | 1402 | 1402 | 70506 | 70506
o vl ot . o Zew | Zex | 2ew | e 004 | e+004 | &+004 | £+004 | +0004 | +D0D&
gmy | 995 | 005 | o005 | oos | oo4 | 004 | o004 | 004
Flujo
Volum | 297, | 207.5 | 2975 190, | 190, | 190, | 1904 107.1
o | 258 . 0o | 2emse | 5 RS S U 107,10 ot | 4102 | 4192 | 23550 | 235,50
(mh
Tempe | 4gq | 122,8 an | | d b
ratura | 45 8 | o743 | 9556 [ 90,9 | 122 | 868 | 117.8 | 4767 | 47,77 |-8261 | -90,00 22,43
) L] 0 163,00
g 4 (70| o
Presic
106 | 2854, | 2820, | 27850 | 268 | 930, | 88, | 8618 2792,
[kga 700 |- 60 o 5| 3% | o | %0 - 272300 | P07 | 1378 | 1034 | 1379 | 1034
ixta o Mita
Estado Liguid a . Liquid Liguid | Liquid
ieio | Gas | cas n_9755 9 | Gas | 435 | Gas | Gas | Uquie o nsém . i) Gas
a7

O

Metano
Recuperado

Fig. 25 Diagrama de Flujo de Proceso Final 1.
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DeEta-01 Tex-02 DePro-01 DeBut-01 V-02

Columna de recuperacion de Turbo Expansor de etano Columna de recuperacion de Columna de recuperacion de Valvula de expansion a la salida
etano recuperado propano butano de butano
D:3.048 m Cap. 41,92 m'h D: 3,200 m D: 3,353 m Cap. 19,60 m*h
L T/T: 18,288 m AP:2585,10 kPa L T/T: 22,560 m LT/T: 23,160 m AP:379,00 kPa
Sieve V-01 Sieve Sieve
30 platos Valvula de expansion a la 37 platos 38 platos

tercera columna

Cap. 65,19 m'/h

Etano Expandidg, { AP:1103,00 kPa
aDFP 1

Proano
Recuperado

@ O

= o . Butano

Recuperado

DeEta-01

q2 "<t 4% - =
-01
v-0 DePro-01| 7'_
A7 - 4
DeBut-01 e
rumen =] 10 11 12 14 15 15 17 B8 19 20 = - .
+
Product Product Product
Liu:mu Gas Pmuﬂud UUEIUD Prapano L\’uzldu Gas Ehsianc EOchcE Recupersdo
Fluido a Etano Gas Etano Ligquido a Recuﬂperad a Butano Reu.lnperad U Eidn
DeEta- av-01 | DePro- DeBut- &
01 01 01
wddle | sagser | 1432 | 1 s02e400 | 3504er | 36040+ | 1378e+ [ 2315er [ 12| 442004 | 11850+
(Koh 004 w4 4 004 004 004 004 o4 004 004
Flujo
Volumétrico | 107,10 | 41,92 4192 6519 | 6519 2720 37,99 | 19,60 19,60 18,39
(m3ih
Teg‘%féa}‘“r 4777 544 -82.61 109,60 | 8675 4642 12220 | 98,78 92,52 163,20
P[’:F?‘:” 2792,00 27%3'0 1379 2792,00 | 1689,00 | 1585,00 | 155500 15%“'“ 1241,00 | 1620,00
Estad —_ it . it — P
F\'s?cnﬂ Liquido Gas U.VEIIEWaE Liquido U“‘gué% Gas Liquido Gas Gas Liquido

Fig. 26 Diagrama de Flujo de Proceso Final II.
64



4.7 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

A continuacion se presenta la data recopilada y discusion referente al analisis de
sensibilidad realizado en el proceso. Este analisis constdé de un aumento y
disminucion de la cantidad de masa en el gas de entrada en un 15%, una vez realizado

esto se procedid a tomar la siguiente data:

e Aumento de masa de entrada en un 15%

La masa inicial de la corriente de entrada es de 4682 kmol/h, al aumentarla en un
15% esta queda en 5385 kmol/h, para reportar la data se dividié ese intervalo en 15
partes y se realizé un estudio en la dimensiones de los equipos, asi como también si el
porcentaje de recuperacion en las corrientes finales se mantienen o cumplen con el

requerimiento minimo de salida.
1. Corrientes de salida.

Para determinar si el incremento en la masa varia la composicion de salida de las
corrientes finales de productos, se realizd el aumento de la misma y se estudio el
comportamiento del porcentaje molar de salida en cada una de estas corrientes, esto
se realiz6 debido a la gran importancia de mantener la composicion de salida de los
producto, recuérdese que al hablar de gases de desecho su flujo no es muy grande, y
para poder ser competitivos se debe obtener productos de alta pureza, se obtuvo el

siguiente comportamiento:

65



Relacion Fraccion Molar de Metano en la
corriente 8 en funcién del Flujo Molar de
la entrada

1.000

0.995

Fraccién Molar 0.990
demetano enla 0.985
corriente 8 0.980

0.975

0970 +———7—7 7T T T T T T T T 71—

fraccion dc salida

Entrada
Flujo Molar [Kgmol/h)

Relacion Fraccion Molar de etano en la
corriente 13 en funcién del Flujo Molar
de la entrada

1.000

0.995

Fraccién Molar 0.990
deetanoenla 0.985
corriente 13 (0.980

5
0975 = fraccion de salida
0370 — T T T T T T T T
‘&90) %9% & ¥ & » ‘0’90) %,90) Q/x& Q/xg)
- MEAN ML S A )
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Entrada
Flujo Molar {Kgmol/h)

Relacion Fraccion Molar de propano en
la corriente 16 en funcion del Flujo
Molar de la entrada

1.000

0.995

FracciénMaolar  0.990
de propano enla 0.985
corriente16  0.980

0.975 fraccion de salida
0.970 T T T T T T T T T T T
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Entrada
Flujo Molar (Kgmal/h)

Relacion Fraccion Molar de butanos en la
corriente 19 en funcién del Flujo Molar
de la entrada

1.000
0.995
Fraccién Molar  0.990
de butanos enla 0.985
corriente 19 0.980
0.975
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Fig. 27 Relacion de la Fraccién Molar del compuesto mayoritario en las Corrientes de Salida en funcion del Flujo Molar de la entrada para un
aumento del 15% en masa de entrada.

66



Como se puede observar al aumentar la cantidad de masa que entra al sistema, las
fracciones molares se mantienen constantes, o sea, la composicion de los gases
recuperados no varia, esto es debido a que la simulacion tiene como set-point la
composicion de los productos extraidos, el sistema siempre se va a modificar para

poder cumplir con esta restriccion.
2. Condensadores.

Para determinar si el incremento en la masa puede ser procesado por estos equipos el
estudio se realizé aumentando la masa y estudiando el comportamiento del UA de los

condensadores, se obtuvo:

Relacion UA de los Condensadores
en funcion del Flujo Molar de la
entrada
1,5E+06
1,0E+06 ——
Cond UA
(k7°c=h) 5,0E+05 e Cond-01
0,0E400 4+ Cond-02
COANIR Sl SR 2 AR AN A S 5
u/\\ b‘c\b O (9\0 o,"\’ o;\}’ o,')’ o;?
Entrada
Flujo Molar (Kgmol/h)

Fig. 28 Relacion UA de los Condensadores en funcién del Flujo Molar de la entrada para un
aumento del 15% en masa de entrada.

Como se observa, al aumentar la cantidad de masa que entra en el sistema, los UA de
los condensadores van en aumento, por ende el equipo necesario para mantener las
especificaciones de los productos y manejar ese aumento de materia es mas grande.
Lo que nos lleva a concluir que los condensadores presentados no cumplen con las
restricciones impuestas al haber un aumento de flujo molar en la entrada.
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3. Columnas.

Para determinar si el incremento en la masa puede ser procesado por estos equipos, el
estudio se realiz6 aumentando la masa y estudiando el comportamiento del diametro
y la altura de las columnas. Como se ha explicado anteriormente se mantuvo la
composicion de las corrientes de salida de los productos, esto debido a que las
composiciones de los mismos es lo que dara un fluido de alta pureza y con
caracteristicas especificas a la hora de su utilizacion y comercializacion, la variacion

de didmetros y alturas de las columnas fueron las siguientes:
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Relacion Diametro
de DeEta-01 en funcién del Flujo
Molar de la entrada

Relacion Diametro
de DeMet-01 en funcion del Flujo
Molar de la entrada

10 , 149 p=
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Relacion Diametro

de DeBut-01 en funcion del Flujo

Molar de la entrada

3.40 3.55
3.35 7 3.50 i
DePro-01 337 / DeBut-01 3-45 o/
Didmetro{m) 357 ! Didgmetra(m) 3335 L
3.15 3.30
3.10 L L S e e e O N N | Didmet 3.25 T T T T T T T T T T T T T 1 Didmetro
5 D DD PP DD tametre > PP P DD DD
Q,’p < 4«39 @’9 & @’9 K %,p @’9 %’p @’9 %’9 %,p @’9 %,p
AC Y Y QY N A ALY o ) W AR
e 6T &7 G %Y 4 o0 oY oV gV ]
Entrada Entrada

Flujo Molar {Kgmol/h)

Flujo Molar {Kgmol/h)

Fig. 29 Relacion de Diametro de las Columnas en funcién del Flujo Molar de la entrada para un aumento del 15% en masa de entrada.
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Como se observa al aumentar la cantidad de masa que entra en el sistema los
diametros de las columnas van en ascenso. La columna con el menor porcentaje de
incremento es la DeEta-01, que solo soporta un incremento de un 1% en el aumento
de la masa antes de pedir un cambio a diametro mayor, a partir de esto se concluye
que si tedricamente los otros equipos no presentan problemas de sobre alimentacion
las columnas solo soportarian un incremento de un 1% en el aumento de la cantidad

de flujo de entrada.

Relacion Altura
en funcion del Flujo Molar de la
entrada
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Fig. 30 Relacion Altura de las Columnas en funcién del Flujo Molar de la entrada para un
aumento del 15% en masa de entrada.

En cuanto a las alturas de las columnas, se mantienen constantes al aumentar la masa,
lo que permite concluir que un aumento de la cantidad de flujo alimentado varia el
diametro méas no la altura de estos equipos. La altura de las columnas esta
relacionada, dentro del simulador, por la cantidad de etapas de la misma; al no variar
las etapas no varia la altura, esto explica la tendencia de la grafica de Altura vs. Flujo
Molar de la entrada a permanecer constantes. También se nota que a medida que los
compuestos mas volatiles son retirados la altura, la columna aumenta debido a que se
necesitan mas platos para lograr la separacion esperada, esto ocurre debido a que las
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volatilidades de los compuestos se acercan mientras el peso molecular del
hidrocarburo aumenta, lo que hace mas dificil su separacion teniendo que agregar

mas etapas para fraccionarlos.
e Disminucion de masa de entrada en un 15%.

La masa inicial de la corriente de entrada es de 4682 kmol/h, al disminuirla en un
15% esta queda en 3980 kmol/h, para reportar la data se dividié ese intervalo en 15
partes y se realizo un estudio en la dimensiones de los equipos, asi como también si el
porcentaje de recuperacion en las corrientes finales se mantienen o cumplen con el

requerimiento minimo de salida.
1. Corrientes de salida.

Para determinar si la disminucion en la masa varia la composicion de salida de las
corrientes finales de productos, se realizo una reduccion de la misma y se estudio el
comportamiento del porcentaje molar de salida en cada una de estas corrientes, esto
se realiz6 debido a la gran importancia de mantener la composicion de salida de los
producto, recuérdese que al hablar de gases de desecho su flujo no es muy grande, y
para poder ser competitivos se debe obtener productos de alta pureza, se obtuvo el

siguiente comportamiento:
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Relacion Fraccion Molar de Metano en la
corriente 8 en funcién del Flujo Molar de
la entrada
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Relacion Fraccion Molar de etano en la
corriente 13 en funcion del Flujo Molar
de la entrada
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Relacion Fraccion Molar de propano en
la corriente 16 en funcion del Flujo
Molar de la entrada
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Relacion Fraccion Molar de butanos en la
corriente 19 en funcién del Flujo Molar
de la entrada
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Fig. 31 Relacion de la Fraccion Molar del compuesto mayoritario en las Corrientes de Salida en funcion del Flujo Molar de la entrada para una

disminucion del 15% en masa de entrada.
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Como se puede observar al disminuir la cantidad de masa que entra en el sistema, las
fracciones molares se mantienen constantes, es decir, la composicion de los gases
recuperados no varia, esto es debido a que la simulacion tiene como set-point la
composicion de los productos extraidos, por lo tanto, el sistema siempre se va a

modificar para poder cumplir con esta restriccion.
2. Condensadores.

Para determinar si la disminucion en la masa puede ser procesada por estos equipos el
estudio se realiz6 reduciendo la masa y estudiando el comportamiento del UA de los

condensadores, se obtuvo:

Relacion UA de los Condensadores
en funcion del Flujo Molar de la
entrada
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Fig. 32 Relacion UA de los Condensadores en funcion del Flujo Molar de la entrada para una
disminucion del 15% en masa de entrada.

Como se observa al disminuir la cantidad de masa que entra en el sistema los UA de
los condensadores van en disminucion, por ende el equipo necesario para mantener
las especificaciones de los productos y manejar ese decremento de materia es mas

pequefio. Lo que lleva a la conclusion que los condensadores presentados si cumplen
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con las restricciones impuestas al haber una estrangulacion de flujo molar en la

entrada en un 15%.
3. Columnas.

Para determinar si el decremento en la masa puede ser procesado por estos equipos el
estudio, se realizd disminuyendo la masa y estudiando el comportamiento del
diametro y la altura de las columnas, como se ha explicado anteriormente se mantuvo
la composicion de las corrientes de salida de los productos, esto debido a que las
composiciones de los mismos es lo que dara un fluido de alta pureza y con
caracteristicas especificas a la hora de su utilizacion y comercializacién, la variacion

de diametros y alturas de las columnas fueron las siguientes:
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de DePro-01 en funcion del Flujo
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Fig. 33 Relacion de Diametro de las Columnas en funcion del Flujo Molar de la entrada para una disminucion del 15% en masa de entrada.
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Como se observa al disminuir la cantidad de masa que entra en el sistema los
diametros de las columnas van en decremento, lo que indica que los equipos
presentados si cumplen con las restricciones de los productos cuando la cantidad de
flujo se estrangula en un 15%, ya que el diametro de las torres serian suficientes para

mantener los porcentajes de salida y manejar el flujo dado.

Relacion Altura
en funcion del Flujo Molar de la
entrada
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Fig. 34 Relacion Altura de las Columnas en funcion del Flujo Molar de la entrada para una
disminucion del 15% en masa de entrada.

En cuanto a las alturas de las columnas, estas se mantienen constantes al disminuir la
masa, lo que permite concluir que un decremento de la cantidad de flujo alimentado
varia el didmetro mas no varia la altura de estos equipos. La altura de las columnas
esta relacionada dentro del simulador por la cantidad de etapas de la misma, por ende
al no variar las etapas no varia la altura. Esto explica la tendencia de la grafica de
Altura vs. Flujo Molar de la entrada a permanecer constantes. También se nota que a
medida que los compuestos méas voldtiles son retirados la altura en la columna se
aprecia un aumento debido a que se necesitan mas platos para lograr la separacion

esperada, esto ocurre debido a que las volatilidades de los compuestos se acercan
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mientras el peso molecular del hidrocarburo aumenta lo que hace mas dificil su
separacion teniendo que agregar mas etapas para fraccionarlos.

4.8 INVERSION INICIAL

A continuacion se presentan los costos en doélares americanos (US$) de los equipos
para el afio 1985 que fueron obtenidos usando las correlaciones extraidas de la
referencia de Walas (1988).

Tabla 13 Costo unitario de los equipos y costo unitarios de los equipos instalados en MUSS.

EQUIPO COSTO DEL EQUIPO COSTO DEL EQUIPO INSTALADO
(MUSS) (MUSS)
Comp-01 14747 19171
Cond-01 9,3 17,6
Cond-02 9,3 17,6
DeMet- 134,7 282,8
Tex-01 85,7 128,6
B-01 6,5 13,0
DeEta-01 192,2 403,7
Tex-02 54,6 81,9
Cond-03 6,8 13,0
DePro-01 250,2 5254
DeBut-01 270,9 568,9
TOTAL 24949 3969,6

El costo de inversion de la planta para el afio 1985 es de 2494,9 MUS$ (2.494.892

USS) y el costo de estos ya instalado fue de 3969,6 MUS$ (3.969.257 US$) para

obtener estos costos actuales se realizé un escalamiento hasta el afio 2010, para esto
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se utilizd los indices de costo de los afios 1985 y 2010 que son 325.5 y 556.8

respectivamente, obteniendo los siguientes valores:

Tabla 14 Costo de la inversion inicial sin instalar e instalada para el aiio 2010 en USS.

COSTO SIN INSTALAR (USS). 4.270.384

COSTO CON INSTALACION (US$). | 6.793.982

Lo que nos concluye que el costo de la planta para el afio 2010 es de 6794 MUSS$ que

se puede aproximar a 6,8 MMUSS$.

4.9 RESULTADOS MAS DESTACADOS DE LA INVESTIGACION

1. La tecnologia que mejor se ajusta a nuestros requerimientos, debido a que
logra mantener la composicion de salida de los productos, ademas de lograr
una integracion energética eficaz, fue la de extraccion usando turbo-
expansores, esta esta por encima de la tecnologia de absorcion y la de
absorcion modificada.

2. Los parametros que se tomaron en cuenta para lograr la simulacién
preliminar, fueron la obtencion de la mayor cantidad de flujo en las corrientes
de salida, y ademas de que estos tuvieran una composicion de mas de 98,5%
en el producto mayoritario, esto se planteo asi debido a que se trabaja con
gases de desecho en donde el flujo de estos no es muy elevado, lo que nos
obliga tener productos de gran pureza para poder ser competitivos en el
mercado.

3. La integracion energética de la planta tuvo como principio la disminucion de
la cantidad de energia a utilizar en la misma, para lograr esto se propuso el
uso de la energia suministrada por los turbo-expansores, 1o que logro una
disminucion del 26% en la cantidad de energia requerida por la misma.

4. Para lograr una separacion efectiva en la primera torre, la demetanizadora, la
corriente de entrada debe ingresar en temperaturas alrededor de los -96 °C,

debido a que se estd usando gases de quema y/o venteo la temperatura de
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estos esta por el rango de los 50 °C, pero al aumentar la presion se alcanzan
temperaturas de 120 °C aproximadamente, para lograr disminuir esta
temperatura se propuso crear un tren de condensadores, de los cuales dos de
estos usaron como refrigerante el metano y etanos de las corrientes de salida
de los turbo-expansores, y un ultimo condensador que utiliza metano como
insumo, se propuso lo anterior para disminuir los costos de insumos futuros y
para aprovechar las bajas temperaturas de los productos obtenidos.

La planta simulada trabaja bien con una disminucién de un 15% en la
corriente de entrada, ya que las corrientes de productos siguen manteniendo la
composicion minima a la salida y en los equipos no hay variacion de
dimensiones. En cambio para un aumento del 15%, para lograr las
composiciones requeridas habria que aumentar el tamafio de equipos mayores.
Se ha tomado un estudio de sensibilidad de hasta un 15% debido que en
trabajos anteriores se ha determinado que hasta este valor es dptimo el
desempefio del gas metano para producir energia, una variacion mas amplia
implicaria el simulado de otro proceso con equipos de dimensiones diferentes
y otro enfoque del mismo.

La estimacion de la inversion inicial de la planta reporta un valor de 6,8
MMUSS$ hasta la instalacion de la misma, para el afio 2010, debido a la gran
variacion entre este costo y solo la suma de los precios unitarios se

recomienda reportar el valor de instalacion.
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CONCLUSIONES

A continuacion se presentan las conclusiones obtenidas en este Trabajo Especial de

Grado:

El gas natural de baja presion venteado y/o quemado estudiado puede ser
fraccionado en subproductos de mayor valor agregado, como lo son el

metano, etano, propano, butanos y C5".

La tecnologia de separacion usando turbo-expansores, proporcionan productos

de mayor pureza gue las tecnologias de absorcion y absorcion modificadas.

La tecnologia de separacion usando turbo-expansores proporciona energia que
de ser utilizada en el proceso disminuye los requerimientos de esta en la

planta.

Al tomar como pardmetro de simulacion, la obtencién de productos finales de
composiciones mayores a los 98,5% molar la tecnologia que mejor se ajusta a

este es la separacion usando turbo-expansores.

Al tomar como parametro de integracion el uso de la energia y disminucion de
la temperatura aportada por los turbo-expansores, se logra una disminucién en
la cantidad de insumos para bajar la temperatura de la corriente de entrada, asi

como también una disminucion de la energia requerida por la planta.

Con el uso del simulador se pudo obtener un diagrama de flujo de procesos
que sirve como referencia de la cantidad de equipos y su ubicacion espacial

dentro de la planta simulada.

El uso del simulador HYSYS ayuda a simplificar los primeros pasos en el

disefio 0 mejora de los procesos quimicos.
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La planta simulada soporta una disminucion de un 15% en el flujo de entrada

mas no un aumento del 15% en el mismo.

Los costos de equipos instalados es mucho mayor a los costos de solo

adquisicién de estos.
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RECOMENDACIONES

A continuacidn se presentan las recomendaciones obtenidas en este Trabajo Especial

de Grado que dara pie a mejoras en trabajos similares en el futuro:

e Se sugiere seguir un orden légico en el momento de simular un proceso
quimico usando el HYSYS, esto disminuye los errores que se presentan a

medida que la simulacion es creada.

e Antes de entrar al simulador se debe tener un conocimiento amplio de la

tecnologia y el proceso a simular.

e Antes de realizar cualquier integracion de equipos se debe simular el proceso

completo sin las mismas para asi evitar la propagacion de errores.
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APENDICE

APENDICE 1. LEYES Y NORMATIVAS VENEZOLANAS PARA LA QUEMA Y
VENTEO DE GAS NATURAL.

e Constitucion de la Republica Bolivariana de Venezuela, Capitulo IX de los
Derechos Ambientales.

Articulo N°127: “Es un derecho y un deber de cada generacion proteger y mantener
el ambiente en beneficio de si misma y del mundo futuro. Toda persona tiene derecho
individual y colectivamente a disfrutar de una vida y de un ambiente seguro, sano y
ecoldgicamente equilibrado. El Estado protegera el ambiente, la diversidad bioldgica,
los recursos genéticos, los procesos ecoldgicos, los parques nacionales y monumentos
naturales y demas areas de especial importancia ecoldgica. EI genoma de los seres
vivos no podra ser patentado, y la ley que se refiera a los principios bioéticos regulara

la materia”.

“Es una obligacion fundamental del Estado, con la activa participacion de la
sociedad, garantizar que la poblacion se desenvuelva en un ambiente libre de
contaminacion, en donde el aire, el agua, los suelos, las costas, el clima, la capa de

0zono, las especies vivas, sean especialmente protegidos, de conformidad con la ley”.

Articulo N°128: “El Estado desarrollara una politica de ordenacion del territorio
atendiendo a las realidades ecoldgicas, geogréaficas, poblacionales, sociales,
culturales, econdmicas, politicas, de acuerdo con las premisas del desarrollo
sustentable, que incluya la informacion, consulta y participacion ciudadana. Una ley

organica desarrollara los principios y criterios para este ordenamiento”.

Articulo N°129: “Todas las actividades susceptibles de generar dafios a los

ecosistemas deben ser previamente acompafiadas de estudios de impacto ambiental y

sociocultural. EIl Estado impedira la entrada al pais de desechos toxicos y peligrosos,

asi como la fabricacion y uso de armas nucleares, quimicas y bioldgicas. Una ley
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especial regulara el uso, manejo, transporte y almacenamiento de las sustancias

toxicas y peligrosas”.

En los contratos que la Republica celebre con personas naturales o juridicas,
nacionales o extranjeras, o0 en los permisos que se otorguen, que afecten los recursos
naturales, se considerard incluida aun cuando no estuviere expresa, la obligacion de
conservar el equilibrio ecoldgico, de permitir el acceso a la tecnologia y la
transferencia de la misma en condiciones mutuamente convenidas y de restablecer el

ambiente a su estado natural si éste resultare alterado, en los términos que fije la ley”.
e Ley Organica de los Hidrocarburos Gaseosos y su Reglamento.

Articulo N°15: “Las actividades a que se refiere esta Ley, deberdn realizarse
conforme a las normas de seguridad, higiene y proteccion ambiental que les fueren
aplicables, asi como a las mejores préacticas cientificas y técnicas disponibles para el

mejor aprovechamiento y uso racional del recurso”.
e Ley Organica del Ambiente.
En cuanto a la Conservacion de la calidad de la atmdsfera

Articulo N°60: “Para la conservacion de la calidad de la atmdésfera se consideraran

los siguientes aspectos:

1. Vigilar que las emisiones a la atmosfera no sobrepasen los niveles permisibles

establecidos en las normas técnicas.

2. Reducir y controlar las emisiones a la atmosfera producidas por la operacion de
fuentes contaminantes, de manera que se asegure la calidad del aire y el bienestar de
la poblacion y demas seres vivos, atendiendo a los parametros establecidos en las
normas que la regulan y en cumplimiento de los convenios internacionales suscritos y

ratificados por la Republica Bolivariana de Venezuela.
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3. Establecer en las normas técnicas ambientales los niveles permisibles de
concentracion de contaminantes primarios y secundarios, capaces de causar
molestias, perjuicios o deterioro en el ambiente y en la salud humana, animal y

vegetal.

4. Establecer prohibiciones, restricciones y requerimientos relativos a los procesos
tecnologicos y la utilizacion de tecnologias, en lo que se refiere a la emision de gases

y particulas, entre otros, que afectan la capa de ozono o inducen el cambio climatico.

5. Dictar las normas técnicas ambientales para el establecimiento, operacion vy
mantenimiento de sistemas de seguimiento de calidad del aire y de las fuentes

contaminantes.

6. Llevar un inventario y registro actualizado de las fuentes contaminantes y la

evaluacién de sus emisiones”.
e Decreto 638 de la Ley Penal del Ambiente.

Articulo N°1: “Este Decreto tiene por objeto establecer las normas para el
mejoramiento de la calidad del aire y la prevencion y control de la contaminacion
atmosferica producida por fuentes fijas y moviles capaces de generar emisiones

gaseosas Yy particulas”.

e Parametros de las Normas Técnicas Aplicables para el Aseguramiento de la

Calidad del Gas en Sistemas de Transporte y Distribucion

Articulo N°1: “La presente resolucidon tiene por objeto establecer las Normas
Técnicas Aplicables (NTA) correspondientes a las especificaciones de calidad que
debe cumplir el gas natural destinado a su utilizacion por el publico, para uso general
en la industria, comercio, residencias y vehiculos, en los puntos de entrada a los
sistemas de transporte y distribucidn, con el fin de garantizar la seguridad pablicay la
proteccion ambiental y establecer procedimientos que garanticen estandares de

operatividad y servicio a los transportistas y distribuidores”.
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Articulo N°2. “Las presentes NTA seran aplicables al gas natural procedente de las
instalaciones de produccion, procesamiento y tratamiento del gas natural que se
incorpore a los sistemas de transporte en los centros de despacho, y en cualquier otro

punto a lo largo de dichos sistemas”.

Esta norma se puede aplicar para el control de emisiones de gases de efecto
invernadero, la regulacion de la quema y venteo de gas, el estableciendo del marco

normativo/legislativo (Sanchez, 2008), entre otras.

Ley de Armonizacion y Coordinacion de Competencias de los Poderes Publicos
Nacional y Municipal para la Prestacion de los Servicios de Distribucion de Gas con

Fines Domesticos y de Electricidad

Articulo N°4: “Es de la competencia del Poder Publico Municipal en materia de

prestacion del servicio de distribucion de gas con fines domésticos y de electricidad:

1. Promover y asegurar la prestacion, el mantenimiento, el mejoramiento y la
ampliacion de los servicios de distribucion de gas con fines domésticos y de
electricidad en su ambito territorial, en armonia con el régimen general y con
la ordenacién de la actividad de distribucion establecida por el Poder Pablico

Nacional.
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APENDICE 2. METODOLOGIA Y ECUACIONES USADAS PARA EL
CALCULO DE LA INVERSION INICIAL DE LA PLANTA.

1. ECUACIONES UTILIZADAS PARA DETERMINAR LOS PRECIOS DE
LOS EQUIPOS.

e Compresor centrifugo (US$)
C = 6490(HP)"¢2 100<HP<30.000

C=costo (US$).

e Condensador (US$)
Material Stainless steel 304.
C = faxfmxfpxCyp
C=costo (US$).
fy= exp [-1,1156+0,0906(In A)]. (adim).
fn=0,8193+0,15984(In A). (adim).
f,=1,0205 + 0,07140(In A). (adim).
Cp= exp [8,821-0,30863(In A)+0,0681(In A)?]. (USS$).
A= area del intercambiador 150<A<12000 pies?
e Columna de destilacion (US$)
Material Stainless steel 304.

C = fGCb + Nxszf3Xf4th + Cpl
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C=costo (US$).
fi=1,7. (adim).
Cy= exp [7,123+ 0,1478 (InW)+0,02488(InW)?]. (US$).
f,= 1,189+ 0,05770. (adim).
fs=tipo de plato. (adim).
f,= 2,25/(1,0414)
C= 375,8 exp(0,1739D). (US$).
Cp1= 204,9D 06332 0,8016 (US$).
N= numero de platos.
W= peso de la columna (Libras).
D= diametro de la columna 2<D<24 pies.
L= largo de la columna 57<L<170 pies.
e Turbo-expansor (US$).
C = 310(HP)°81 20<HP<5000
e Bomba centrifuga (US$)
C = FyxFrxG,
C=costo (US$).
Fm= 2,00 (adim).

Fr=exp (b1 + b, (In QHY?)+ bs (In QHY?) (adim).

89



Co= 1,55 exp [8,833 — 0,6019 (In QHY?) +0,0519 (In QHY?)?] (US$).
Q= caudal. (gpm).
H= cabezal. (pies).
b1=5,1029 (adim).
bp=-1,2217 (adim).
bs=0,0771 (adim).

2. MULTIPLICADORES PARA EQUIPOS INSTALADOS.

EQUIPO MULTIPLICADOR
Compresor 1,3
Condensador 19
Columna 2,1
Turbo-expansor 15
Bomba 2,0

3. INVERSION TOTAL DE LA PLANTA.
Ci= C1+Co+Cs+...+C,,
Ci= costo total de la planta (US$).
C1n= costo especifico de cada equipo (US$).
4. INVERSION TOTAL DE LA PLANTA INSTALADA.
Cii= Cyi+CyitCyit...+Cy
Cii= costo total de la planta instalada (US$).
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Ciini= costo especifico de cada equipo instalado (US$).
5. ESCALAMIENTO DE LA INVERSION INICIAL AL ANO 2010.

1C2010
C2010 = C1985x(m)

Ca010= costo para el afio 2010 (US$).
Ci10g5= costo para el afio 1985 (US$).
IC2010= indice de costo para el afio 2010 (556,8).

IC1985= indice de costo para el afio 1985 (325,3).
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